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Kurzfassung

Ethylen ist eine der wichtigsten Grundchemikalien der chemischen Industrie und wird
Ublicherweise durch thermisches Cracken langkettiger Kohlenwasserstoffe mit Wasserdampf
erzeugt. Die anschlieRende Gastrennung mittels Rektifikation ist sehr energieintensiv,
weshalb in den letzten Jahren nach alternativen Verfahren gesucht wurde. Im Zuge dieser
Arbeit soll die Eignung von adsorptiven Verfahren fir die Trennung der leichten Spaltgase
aus der Ethylenerzeugung (Wasserstoff, Methan, Ethan und Ethylen) untersucht werden. Ziel
ist eine moéglichst genaue Berechnung von adsorptiven Mehrkomponenten-Gleichgewichten

und die Modellierung eines Druckwechseladsorptions-Prozesses.

Flr die Trennaufgabe wurden fiinf geeignete Adsorbentien in einer Literaturstudie ermittelt
und die Parameter der Langmuir- und der Toth-Isotherme mittels Datenregression
berechnet. Um das Gleichgewicht fiir beliebige Temperaturen berechnen zu kénnen, wurde
die Temperaturabhangigkeit der Isothermen-Parameter untersucht. AnschlieBend wurden
drei Modelle (erweitertes Langmuir-, IAST-Langmuir-, IAST-Toth-Modell) fir die Berechnung
von Mehrkomponenten-Gleichgewichten verglichen. Zusatzlich wurde die Auswirkung der
Nicht-ldealitdat der Gasphase auf das adsorptive Gleichgewicht untersucht. AbschlieRend
wurde ein PSA-Prozess basierend auf dem Lokalen-Gleichgewichts-Modell in Matlab®

modelliert und die Trennaufgabe einmal exemplarisch gelost.

Es wurde gezeigt, dass die Gleichung von Téth das Reinstoff-Gleichgewicht fiir alle
untersuchten Adsorbentien genauer beschreibt als die Langmuir-Gleichung. Bei
Mehrkomponenten-Gleichgewichten wurde festgestellt, dass die erweiterte Langmuir-
Gleichung fir alle Adsorbentien, auler ETS-10, die besten Ergebnisse liefert. Bei einer
Adsorption mit ETS-10 ist das IAST-Téth-Modell zu bevorzugen. Weiters ist festzuhalten, dass
die Nicht-ldealitdat der Gasphase, im Vergleich zum Einfluss der Nicht-ldealitat der
Adsorbatphase, sehr gering ist. In einem Simulationsbeispiel wurde gezeigt, dass Wasserstoff
wegen seiner geringen Affinitdt zur Oberflache der Adsorbentien mit einer hohen Reinheit
(95,56 %) gewonnen werden kann. Die erforderlichen Produktreinheiten der anderen
Komponenten konnten nicht erreicht werden. Ein Problem ist der hohe Produktverlust durch
den Splilvorgang und die daraus resultierende geringe Produktausbeute. Dieses Problem

kann durch ein Recyceln des Abfallstromes vermieden werden.



Abstract

Ethylene is one of the most important base chemicals and is usually produced by thermal
cracking of long-chained hydrocarbons with steam. This process is followed by a very energy-
intensive gas separation done by rectification, and therefore the investigation on alternative
processes increased during the last few years. In the course of this work the possibility of an
adsorptive separation of the light crack gases (hydrogen, ethane, methane and ethylene) of
an ethylene plant is examined. The aim is the calculation of multi-component adsorption

equilibria and the modelling of a Pressure-Swing Adsorption process.

Five suitable adsorbents for the separation were identified in a literature study and the
corresponding isotherms were described by the Langmuir and the Téth equation. The
parameters of the isotherm equations were determined by data regression. For calculating
the adsorptive equilibrium for any arbitrary temperature, the temperature dependency of
the isotherm parameters was examined. After that three models (extended Langmuir, IAST-
Langmuir, 1AST-Téth) for the calculation of multi-component adsorption equilibria were
compared. In addition the effect of the non-ideality of the gaseous phase on the equilibria
was investigated. Finally a PSA process based on the local equilibrium model was modelled

in Matlab®, and the separation task was solved once for illustration.

It was shown that the description of pure-component equilibria is more precise with the
Téth equation than with the Langmuir equation for all adsorbents that were investigated.
For the description of multi-component equilibria, it turned out that the extended Langmuir
equation fits best for all adsorbents except ETS-10. For ETS-10 the IAST-Toth model provided
the most accurate results. It also turned out that the influence of the non-ideality of the
gaseous phase is marginal in comparison to the effect of the non-ideality of the adsorbed
phase. The simulation example showed that hydrogen can be gained with high purity (95,56
%) by adsorptive separation due to its low affinity to the adsorbent’s surfaces. The required
product purities of the other components were not reached. One remaining challenge is the
high product loss during the purging step, which leads to a low product yield. This problem

can be met by recycling of the purge stream.
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Einleitung

1 Einleitung

Ethylen ist mit einer weltweiten Produktion von 141 Millionen Tonnen im Jahr 2011 eine der
wichtigsten Grundchemikalien der chemischen Industrie. Die Erzeugung von Ethylen erfolgt
Ublicherweise  durch thermisches Cracken langkettiger Kohlenwasserstoffe mit
Wasserdampf. Dabei entsteht ein Gemisch aus Wasserstoff und Kohlenwasserstoffen, wie
z.B. Methan, Ethan und Ethylen, welches durch einen mehrstufigen destillativen Prozess in
die einzelnen Komponenten aufgetrennt wird. Derartige Prozesse sind sehr zuverldssig,
gelten jedoch aufgrund der tiefen Siedepunkte der Komponenten als sehr energieintensiv.
Ungefahr 3 % des Weltenergiebedarfs werden fiir Destillationsprozesse aufgebracht. Aus
diesem Grund wurde in den letzten Jahren zunehmend nach alternativen, energiesparenden

Verfahren fir die Auftrennung von schwersiedenden Komponenten gesucht.

Die Adsorption gilt heutzutage in vielen Bereichen als energiesparende Alternative zu
traditionellen Trennprozessen. Adsorptionsprozesse haben besonders dort Anwendung
gefunden, wo hohe Produktreinheiten gefordert sind, wie z.B. in der pharmazeutischen und
der Lebensmittel-Industrie. Mittlerweile gibt es auch in der chemischen Industrie
groBtechnische  Druckwechseladsorptionsanlagen, z.B.  zur  Luftzerlegung  und
Wasserstoffaufbereitung. In den letzten Jahren ging die Entwicklung zunehmend in Richtung

der selektiven Trennung von Leichtgasen, wie z.B. der von Ethan und Ethylen.

In den nachsten Abschnitten wird die Aufgabenstellung der Arbeit beschrieben und die

Ausgangssituation erklart.

1.1 Aufgabenstellung

In dieser Arbeit soll die Moglichkeit der adsorptiven Trennung eines Gemisches leichter
Spaltgase aus der Ethylenanlage der OMV Wien Schwechat bestehend aus Wasserstoff,

Methan, Ethan und Ethylen untersucht werden.

Die experimentelle Untersuchung von Mehrkomponenten-Adsorptionsprozessen ist sehr
aufwendig, daher ist es notwendig die Moglichkeit der Trennung zuerst mit einem
Berechnungsmodell abzuschatzen. Fiir die Abschatzung von Gleichgewichten und fir die

Modellierung von Adsorptionsprozessen wurden in den letzten Jahrzehnten verschiedene

1



Einleitung

Ansatze entwickelt. Im ersten Teil der Arbeit sollen fiir die Trennung geeignete Adsorbentien
in einer Literaturstudie ermittelt werden und ein geeignetes Modell zur Berechnung von
Mehrkomponenten-Adsorptionsgleichgewichten ausgewahlt werden. Dieses Modell soll eine
Berechnung von Mehrkomponenten-Gleichgewichten, basierend auf Daten von Reinstoff-
Gleichgewichten, ermdglichen. Damit das Gleichgewicht bei jeder beliebigen Temperatur
berechnet werden kann, ist zusatzlich eine Studie Uber die Temperaturabhangigkeit aller
Modell-Parameter notwendig. Das Modell soll im Anschluss mit Daten aus der Literatur auf

seine Zuverlassigkeit untersucht werden.

Im zweiten Teil der Arbeit soll eine Druckwechseladsorption modelliert und in Matlab®
simuliert werden. Fir eine erste Abschatzung soll dieses Modell méglichst einfach sein und
mit wenigen Modellparametern erste Anhaltspunkte fiir die erzielbaren Produktreinheiten

und den Trennaufwand liefern.

In Abschnitt 2 sind die theoretischen Grundlagen der Adsorption, der Methoden zur
Berechnung von Ein- und Mehrkomponenten-Gleichgewichten und der
Druckwechseladsorption zusammengefasst. Im Anschluss wird eine Vorauswahl von fir die
Trennaufgabe in Frage kommenden Adsorbentien getroffen, und es werden Isothermen-
Gleichungen fiir die Beschreibung von Reinstoff-Gleichgewichten gewahlt. Im ersten Teil von
Abschnitt 4 wird die Temperaturabhangigkeit der Isothermen-Parameter untersucht, danach
wird die Wahl eines Modells fiir die Berechnung von Mehrkomponenten-Gleichgewichten
beschrieben. In Abschnitt 5 wird die Vorgangsweise bei der Modellierung der
Druckwechseladsorption beschrieben und die Ergebnisse der Simulation dargestellt.
AbschlieBend werden die Ergebnisse dieser Arbeit in Abschnitt 6 zusammengefasst und in
Abschnitt 7 ein Ausblick fiir die zukiinftige Vorgangsweise gegeben. Samtliche
Rechenergebnisse und Daten, die im Hauptteil der Arbeit keinen Platz finden, befinden sich

im Anhang.

1.2 Ausgangssituation

In Tabelle 1-1 sind die Zusammensetzung des in der vorliegenden Arbeit untersuchten
Gasgemisches und die Molenstrome der einzelnen Komponenten angegeben. Das
aufzutrennende Gemisch liegt bei einer Temperatur von -39,05 °C und einem Druck von

32,53 bar vor.
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Wasserstoff Methan Ethan Ethylen Rest
Molenstrom [kmol/h] 1164,98 1971,3 467,62 2166,63 19,31
Molanteil [%] 20,12 34,05 8,08 37,42 0,33

Tabelle 1-1: Zusammensetzung des Einsatzstromes
In einem traditionellen Verfahren, wie es in der Ethylenanlage der OMV umgesetzt ist, wird
das Gemisch in einem mehrstufigen Prozess mittels Tiefsiededestillation aufgetrennt. In
Abbildung 1-1 ist der fiir diese Arbeit relevante Teil der Ethylenanlage schematisch
dargestellt. Die Trennung des Gasgemisches findet im Anlagenteil , Tieftemperaturteil +

Entmethaner” statt, der Einsatzstrom kommt von der C, Hydrierung und ist rot umrahmt.

TAquft

Spaltéfen _
Primarwdsche Spatgas_
Kompression

CoHe

1. Entethaner C2 Hydrierung

Einsatz y N
> » ( »| ) Tieftemperaturteil C,Hy
\.—/ *
Entmethaner
Pyrolysedl A
Pyrolyse-
\ benzin H, CHy
4
\ A
Pyrolysebenzin
C3-Splitter <
C4 Hydrierung \
C3H3l l C, hydriert
C3Heg

Abbildung 1-1: Schematische Darstellung des fiir diese Arbeit relevanten Teils der Ethylenanlage
Ein Teil des produzierten Ethylens wird in einem offenen Kreislauf zur Kalteerzeugung
genltzt, der Rest verldsst die Anlage und wird verkauft. Die erforderliche Reinheit des
Ethylenstromes ist mit 98 vol% angegeben. Wasserstoff wird hauptsachlich innerhalb der
Anlage flr verschiedene Hydrierungsprozesse verwendet und muss mit einer Reinheit von
mindestens 85 vol% vorliegen. Das erzeugte Methan wird fiir die Befeuerung der
Spaltgasofen verwendet. Die Reinheit spielt keine groBe Rolle, jedoch gelten samtliche
Verunreinigungen als Verlust. Der Ethanstrom wird wieder dem Spaltofen zugefiihrt,
Verunreinigungen werden folglich im Kreis gefiihrt und mindern den Wirkungsgrad des
Prozesses. Die restlichen Komponenten im Einsatzstrom ergeben ca. 0,33 mol% und werden

bei dieser Arbeit vernachlassigt.

! Spuren von Stickstoff, Sauerstoff, Kohlenmonoxid, Propen und Propan
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2 Theoretische Grundlagen

In diesem Kapitel werden alle fir diese Arbeit notwendigen theoretischen Grundlagen
dargelegt. Im ersten Abschnitt werden allgemeine Grundlagen der Adsorption und der
unterschiedlichen Modelle zur Berechnung von Adsorptionsgleichgewichten erlautert. Im
Anschluss werden die Druckwechseladsorption, die Kriterien fiir die Auswahl geeigneter

Adsorbentien und Grundlagen zur Modellierung von PSA-Prozessen behandelt.

2.1 Allgemeine Grundlagen der Adsorption

Als Adsorption wird die Anlagerung von Molekiilen aus einer fluiden Phase an der
Phasengrenzfliche eines Feststoffes bezeichnet. Die Umkehrung dieses Vorgangs wird
Desorption genannt. Der Feststoff, der die Molekiile an der Oberflache bindet wird als
Adsorbens (pl. Adsorbentien) bezeichnet. Zu den wichtigsten technischen Adsorbentien
zahlen u.a. die Aktivkohle, das Kieselgelz, das Zeolithische Molekularsieb und das
Kohlenstoff-Molekularsieb. Die Eigenschaften dieser Adsorbentien werden in Abschnitt 2.2
detaillierter beschrieben. Die adsorbierte Phase wird Adsorbat genannt und das in der

fluiden Phase, nicht-adsorbierte Molekiil Adsorptiv.

Die adsorbierte Masse wird haufig auf die Masse des Adsorbens ohne Beladung bezogen. Bei

gravimetrischen Messungen wird die adsorbierte Menge als Volumen angegeben.

Die Adsorption eines Molekiils kann auf unterschiedlichen Mechanismen beruhen. Vom
statischen Kapazitatseffekt spricht man, wenn die Komponente mit dem niedrigeren
Dampfdruck bevorzugt adsorbiert wird. Dieser Mechanismus beruht auf der Proportionalitat
der Desorptionsgeschwindigkeit zum Dampfdruck. Unterschiedliche
Diffusionsgeschwindigkeiten der Komponenten kénnen eine Trennung durch einen
kinetischen Effekt ermdglichen. Die Diffusionsgeschwindigkeit eines Molekils ist im
Allgemeinen eine Funktion seiner GroBe und Form. Als sterischer Effekt wird der Effekt
bezeichnet, der dann auftritt, wenn die Molekiile einer Komponente wegen ihrer Grolke

nicht in die Poren des Adsorbens eindringen kdnnen. Letztlich kann ein Gleichgewichtseffekt

2 Kieselgel ist unter dem Handelsnamen Silicagel bekannt.
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auftreten, der auf der bevorzugten Adsorption des Adsorptivs mit der hoheren

Bindungsenthalpie beruht.

Obwohl die Grundlagen fiir die Adsorption aus der flissigen und gasférmigen Phase die
gleichen sind, haben die unterschiedlichen Aggregatzustdnde einen erheblichen Einfluss auf
den Adsorptionsprozess [1]. In dieser Arbeit wird nur auf die Mechanismen der

Gasphasenadsorption eingegangen.

2.2 Technische Adsorbentien [1][2]

In diesem Abschnitt werden die wichtigsten Adsorbentien und deren Eigenschaften
beschrieben. Je nachdem welche Anforderungen an den Prozess gestellt werden kann ein
Adsorbens geeigneter sein als die anderen. Auf die Kriterien bei der Auswahl des Adsorbens

wird in Abschnitt 2.3 eingegangen.

In Tabelle 2-1 sind die wichtigsten industriellen Adsorbentien zusammengefasst.

Adsorbens Poren- innere spez. Warme- Porositat scheinbare
volumen Oberflache kapazitat Dichte
[cm®/g] [m?/g] [1/(kg K)] [-] [kg/m?3]
Aktivkohle 0,7-0,85 500-1800 0,76-0,92 0,45-0,77 440-850
Kohlenstoff- 0,2-0,6 100-1500 0,84-1,00 0,37-0,57 900-1290
Molekularsieb
Kieselgel 0,35-0,95 100-850 0,92-1,00 0,45-0,65 750-1250
Zeolith 0,2-0,7 350-1100 0,8-1,05 0,5-06 1100-1500

Tabelle 2-1: Zusammenfassung der wichtigsten industriellen Adsorbentien und ihrer physikalischen Eigenschaften [1]

Porose Feststoffe werden nach ihren Porendurchmessern in drei Klassen eingeteilt (IUPAC3):

— Mikroporen: d, <2nm
— Mesoporen: 2 <d, <50nm

— Makroporen: d, =50 nm

In den folgenden Abschnitten werden die Eigenschaften und Anwendungsbereiche der

wichtigsten Adsorbentien beschrieben.

* International Union of Pure and Applied Chemistry
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2.2.1 Aktivkohle

Ausgangsmaterialien fir Aktivkohle sind verschiedene kohlenstoffhaltige Materialien, wie
z.B. Torf, Holz, Holzkohle, Steinkohle und Nussschalen. Die fiir die Adsorption notwendigen

Mikro- und Makroporen kénnen nach zwei unterschiedlichen Verfahren erzeugt werden:

— Bei der chemischen Aktivierung wird das Ausgangsmaterial getrocknet und
anschlieBend mit einer wasserentziehenden Chemikalie (z.B. Phosphorsaure oder
Magnesiumchlorid) gemischt. Bei der anschlieRenden Calcinierung wird die
Salzlésung oder Saure wieder extrahiert. Abschliefend wird die entstandene pordse
Kohle gewaschen und getrocknet. Mit diesem Verfahren wird hauptsachlich
pulverférmige, grobporige Aktivkohle flir die Adsorption aus der Fllssigphase
hergestellt.

— Bei der Gasaktivierung wird zundchst aus einem kohlenstoffhaltigen Rohstoff ein
Formkorper hergestellt, der im Anschluss in einer Wasserdampf- oder CO,-
Atmosphare auf 800 bis 1000 °C erhitzt wird. Bei diesem Prozess vergast ein Teil des
Kohlenstoffs. Der durch die partielle Vergasung entstehende Gewichtsverlust wird als
Aktivierungsgrad bezeichnet. Nach der Aktivierung wird das Material bei 800 bis 900
°C unter einer Inertgasatmosphare pyrolisiert. Die PorengroBen und
Porenverteilungen kénnen durch das Ausgangsmaterial und die Dauer der Dampf-

bzw. Gaseinwirkung eingestellt werden.

Aktivkohle besteht aus Uber 95 % Kohlenstoff, der in Form von Graphitkristallen in
ungeordneten Sechsring-Flachen vorliegt. Wichtig fiir die Adsorptionseigenschaften von
Aktivkohle sind die Oberflacheneigenschaften. Durch unterschiedliche Verfahrensschritte
konnen sowohl hydrophobe als auch hydrophile Oberflachen eingestellt werden [3]. Durch
den geringen Preis und die leichte Beeinflussbarkeit der Porenstruktur hat Aktivkohle ein

sehr breites Anwendungsgebiet erschlossen.

Zwei fur Aktivkohle charakteristische Gefahrenpotentiale sind die Versottung durch
Schwefelsdure und durch Sauerstoff im Abgasstrom hervorgerufene Adsorberbrande.
AuBerdem bringen die geringe Abriebfestigkeit und die teilweise noch vorhandenen

Verschmutzungen der Partikel in einigen Anwendungsfeldern Probleme mit sich [1].
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2.2.2 Kohlenstoff-Molekularsiebe

Kohlenstoff-Molekularsiebe® werden aus den gleichen Ausgangsmaterialen wie Aktivkohle
hergestellt. Wie in Abschnitt 2.2.1 beschrieben, wird Aktivkohle in zwei Schritten durch
Pyrolyse und anschlieBende Aktivierung erzeugt. Oxidiert man das Ausgangsmaterial
hingegen vor der Pyrolyse, so entstehen Kokse mit einer wesentlich groBeren Oberflache als
die der Aktivkohle. Die innere Oberflache nimmt mit steigendem Oxidationsgrad zu. Bei der
anschlieBenden Teilvergasung erhalt man eine Kohlenstoffstruktur mit genau definierten

Mikroporen.

Weitere Moglichkeiten zur Herstellung von Kohlenstoff-Molekularsieben ist das
Impragnieren von Aktivkohle mit Organika wie z.B. Polyethylenglykol oder die nachtragliche
Behandlung der Aktivkohle durch Crackreaktionen mit Methan, Acetylen, Benzol oder Toluol.
Hierbei lagert sich Kohlenstoff an den Porendéffnungen und den Porenwdnden an, wodurch

sehr gleichmaRige Mikroporen mit einem Porenradius zwischen 0,15 und 6 nm entstehen.

Kohlenstoff-Molekularsiebe werden hauptsachlich zur Trennung von kleinen Gasmolekiilen
wie Sauerstoff von Stickstoff, Kohlendioxid von Methan oder Ethylen von Ethan verwendet.
Dabei werden Adsorbentien eingesetzt, deren Porendurchmesser zwischen dem kinetischen
Molekildurchmesser der zu trennenden Molekiile liegt. Dadurch werden kleinere Molekiile,
die in die Poren des Feststoffes diffundieren kénnen, adsorbiert und groRRere Molekiile nicht

(sterischer Effekt).

2.2.3 Kieselgel (Silicagel)

Kieselgel (auch unter dem Handelsnamen Silicagel bekannt) besteht im Wesentlichen aus
amorphem Siliciumdioxid (> 99 %), das einen pordsen Feststoff mit glasartigem Aussehen

bildet. Die Porendurchmesser befinden sich im Bereich zwischen 2 und 12,5 nm.

Die Herstellung von Kieselgel erfolgt durch eine Reaktion gel6dster Alkalisilicate mit
Mineralsduren. Dabei entsteht ein dreidimensionales Netzwerk mit hohem
Molekulargewicht, das sogenannte Hydrogel. Im anschlieRenden Wasch- und
Trocknungsschritt werden die Kationen entfernt und das Kieselgel gebildet. Durch Variation

des Waschprozesses konnen unterschiedliche Porenstrukturen erzeugt werden.

4 englischer Fachausdruck: CMS — Carbon Molecular Sieves
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Kieselgel ist ausgesprochen hydrophil, weswegen es in erster Linie fiir die Trocknung von

Luft und anderen Gasen eingesetzt wird.

2.2.4 Zeolithische Molekularsiebe

Zeolithische Molekularsiebe (ZMS) sind natiirlich vorkommende oder synthetisch
hergestellte Alumosilicate mit der allgemeinen Summenformel M,[(AlO,)4(SiO,),]. Die
Herstellung synthetischer Zeolithe erfolgt Giber Kristallisation aus basischen Losungen bei
Temperaturen von bis zu 200 °C. Als Silicatkomponente wird dabei haufig Wasserglas und als

Aluminiumquelle in der Regel Aluminiumhydroxid verwendet.

Zeolithe zeichnen sich durch definierte Porenabmessungen aus, die sich je nach Sorte
zwischen 0,3 und 1 nm bewegen. Die Offnungsweite der Poren nimmt im Allgemeinen mit
der Temperatur ab und beeinflusst unter anderem die Diffusionsgeschwindigkeit der
Molekile [4]. Ihre primdren Bauelemente sind kristalline AlO4- und SIO4-Tetraeder, welche
auf unterschiedliche Weise zu sekundadren Bausteinen verknipft sein kénnen. Die durch
AlO;-Tetraeter entstehende negative Geristladung wird durch Einlagerung von Alkali- und
Erdalkalikationen (z.B. Ca, Na, K) kompensiert. Diese sind in der Regel durch andere Kationen
austauschbar. Diese Bausteine schlieRen sich zu Kuboktaedern zusammen, die wiederum
eine Vielzahl von verschiedenen Strukturen aufbauen kénnen. Die Strukturtypen werden mit
unterschiedlichen Abkiirzungen gekennzeichnet. Beim Zeolith vom Typ A werden z.B. acht
Kuboktaeder Uber die quadratischen Flachen durch Kuben zu einem Wiirfel verbunden. Die
Zeolithe vom Typ X und Typ Y entstehen durch eine Verbindung der sechseckigen Flachen
Uber Prismen. In Abbildung 2-1 sind ein Kuboktaeder und die Struktur eines Zeolith A und

eines Zeolith X dargestellt.

(a) ~

Abbildung 2-1: (a) Kuboktaeder aus [2]; (b) Struktur des Bausteins von Zeolith A aus [5]; (c) Struktur des Bausteins von
Zeolith X aus [5]
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Fiir den industriellen Gebrauch werden die Zeolith-Kristalle mit Hilfe eines Bindemittels (z.B.
Lehm, Aluminium oder Polymere) in die gewilinschte Form (Kugeln, Pellets, etc.) gebracht.
Die Partikelform soll dazu beitragen, den Druckverlust im Adsorber moglichst gering zu
halten. Bindemittel enthalten Netzwerke von Makro- und Mesoporen, die einen leichten
Transport der Gasmolekiile an die aktiven Adsorptionszentren ermdglichen. Eine Adsorption

am Bindemittel ist im Allgemeinen vernachladssigbar. [6]

Die Vorteile von Zeolithen liegen im Allgemeinen in der guten thermischen, chemischen und

mechanischen Stabilitat [1].

2.3 Kriterien zur Auswahl geeigneter Adsorbentien [1] [4]

Die Wahl des Adsorbens ist ein komplexer Prozess und kritisch bei der Entwicklung eines
Adsorptionsverfahrens. Es hat erheblichen Einfluss sowohl auf die Investitionskosten als

auch auf die laufenden Prozesskosten.

Die Basis fur die Wahl des Adsorbens ist die in Abschnitt 2.5 naher beschriebene
Adsorptionsisotherme.  Die  Gleichgewichtsisothermen aller Komponenten  bei
entsprechenden Temperaturen und Driicken miussen hierbei berlicksichtigt werden. Bei
Gemischen kann aus den Reinstoffisothermen mit Hilfe verschiedener Ansatze (z.B. IAST,

siehe Abschnitt 2.5.4) das Gleichgewicht fiir die Adsorption berechnet werden.
Weitere wichtige Kriterien fir die Auswahl des Adsorbens sind [4]:

1. Kapazitat des Adsorbens bei entsprechenden Arbeitsbedingungen
2. die Moglichkeit und Methode der Regenerierung
3. die Linge des ungenutzten Bettes des Adsorbers (LUB")

4. die erzielbare Produktreinheit

Die Kapazitat ist wichtig, da von ihr die benétigte Menge an Adsorbens abhangt und in der
Folge auch die GroRe des Adsorbers. Die Kapazitdt hangt von der spezifischen Oberflache
des Feststoffes und der Porenverteilung ab. Die LUB entspricht ungefahr der Halfte der
Lange der Massen-Transfer-Zone (siehe Abbildung 2-6). Eine kurze LUB fihrt zu einer hohen

Produktivitat des Adsorbens und einer hohen Produktreinheit. Um fir die wirtschaftliche

> englisch: Length of Unused Bed
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Trennung der Komponenten eines Gemisches geeignet zu sein, miissen aullerdem genligend

Makroporen fiir einen schnellen Transport an die Adsorptionszentren vorhanden sein.

Das Hohlraumvolumen im Adsorber ist ebenfalls abhangig vom Adsorbens und dessen Form
und hat einen Einfluss auf die Hohe der Produktausbeute. Weitere Kriterien fur die Wahl
eines geeigneten Adsorbens sind u.a. die Regenerierbarkeit, die Art der Prozessfiihrung, die

Kinetik und die Kosten.

Fir eine endgililtige Auswahl des Adsorbens sind Laborversuche oder zumindest eine

Simulation des Adsorptionsprozesses notwendig.

2.4 Klassifizierung von  Adsorptionsverfahren nach  ihrer

Bindungsenthalpie [1]

Bei der Adsorption kann grundsatzlich zwischen der chemischen Adsorption (Chemisorption)
und der physikalischen Adsorption (Physisorption) unterschieden werden. In der
Gasphasenadsorption kann auRerdem die Kapillarkondensation als dritter mdglicher

Bindungsmechanismus auftreten.

Bei der chemischen Adsorption beruht die Bindung zwischen Adsorbens und adsorbiertem
Molekul auf den gleichen Valenzkraften wie bei der Bildung von chemischen Verbindungen.
Dementsprechend liegen die Bindungsenergien in der GroéBenordnung von
Reaktionsenthalpien. Fir eine Abschatzung der Adsorptionsenthalpie Ah,,, flr

Gasphasenprozesse kann nach Ruthven folgende Beziehung verwendet werden [7]:

Adsorptionsenthalpie > 2 — 3 - Verdampfungsenthalpie des Adsorptivs
Durch die grolRe Adsorptionsenthalpie ist die Regeneration des Adsorbens bei technischen
Anwendungen sehr energieaufwandig, weswegen die Chemisorption hauptsachlich im

Bereich der ,,Polizeifilter” zur Entfernung problematischer Stoffe eingesetzt wird.

Im Gegensatz zur Chemisorption beruht die Physisorption auf intermolekularen Kraften ohne
Elektroneniibergang. Fir die Bindungsenergie der Gasphasenadsorption gibt Ruthven

folgende GréRenordnung an:

Adsorptionsenthalpie = 1,5 — 2 - Verdampfungsenthalpie des Adsorptivs

10
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Durch die geringere Bindungsenergie ist eine Regeneration des Adsorbens unter
wirtschaftlich sinnvollen Bedingungen mdoglich, und damit sind zyklische Prozesse mit

abwechselnden Adsorptions- und Desorptionsprozessen durchfiihrbar.

Die oben angefiihrten Abschatzungen sind jedoch mit Vorsicht zu verwenden, da die
Verdampfungsenthalpie nur Wechselwirkungen der Adsorptivmolekiile untereinander
berlicksichtigt. Die Adsorptionsenthalpie eines Adsorptivs kann bei unterschiedlichen

Adsorbentien erheblich schwanken.

Die Kapillarkondensation kann bei der Gasphasenadsorption bei hohen Driicken bzw.
Konzentrationen auftreten, wenn bereits alle Adsorptionsplatze belegt sind. Dabei bildet sich
in den Poren ein Flussigkeitsmeniskus aus. Krafte zwischen Adsorbens und Adsorbat spielen
bei der Kapillarkondensation nur eine untergeordnete Rolle gegeniiber den Kraften, die
zwischen den adsorbierten Molekiilen wirken. Dementsprechend sind die Bindungsenergien

etwa gleich den Verdampfungsenthalpien:

Bindungsenergie ~ Verdampfungsenthalpie des Adsorptivs
Als Folge der Kapillarkondensation bildet sich zwischen Adsorptions- und Desorptions-
Isothermen eine Hysterese. Dieser Effekt wird zum einen durch die kleineren
Krimmungsradien bei der Desorption gegenilber jenen bei der Adsorption hervorgerufen.
Zum anderen liegt es daran, dass groBere Poren, die hinter der durch Kapillarkondensation

gefillten Pore liegen, am Stoffaustausch nicht teilnehmen kénnen (Flaschenhals-Effekt).

2.5 Gleichgewicht der Adsorption [1] [2] [8]

Das Adsorptionsgleichgewicht gibt den Zusammenhang zwischen der Konzentration ¢; bzw.
dem Partialdruck P; einer Komponente i in der fluiden Phase und seiner Beladung q; auf
dem Adsorbens wieder. Man kann das thermodynamische Gleichgewicht mit Hilfe von
Adsorptionsisothermen, Adsorptionsisosteren® und Adsorptionsisobaren beschreiben. Am
haufigsten ist die Beschreibung mit Hilfe von Adsorptionsisothermen. Hierbei wird auf der
Abszisse der Partialdruck P; des Adsorptivs in der Gasphase und auf der Ordinate die

Beladung q; des Adsorbens aufgetragen.

® Eine Adsorptionsisostere gibt die Konzentration ¢; an, die bei verschiedenen Temperaturen zur selben
Beladung q fuhren.

11
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Bei Reinstoffisothermen besteht die Moglichkeit die Systeme aufgrund der unterschiedlichen
Isothermenformen einzuteilen. In der Praxis wird eine Klassifizierung nach Brunauer, Emmet
und Teller in finf Standardtypen vorgenommen (BET-Klassifizierung). Diese Einteilung wurde
von der IUPAC um eine sechste Isothermenform erganzt. Die verschiedenen

Isothermentypen sind in Abbildung 2-2 dargestellt.

0 10 10

I I I
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Relativdruck des Sorptivs pi —
0

Abbildung 2-2: Klassifizierung der Isothermentypen [9]

Typ | gibt das Adsorptionsverhalten von mikroporésen Substanzen wie Aktivkohlen oder
Zeolithischen Molekularsieben wieder. Sie stellt das typische Aussehen einer Isotherme bei
der Ausbildung einer monomolekularen Belegung dar und kann z.B. durch die
Isothermengleichungen nach Langmuir und Téth beschrieben werden. Typ Il beschreibt ein
System, das nach dem Erreichen der monomolekularen Belegung im Punkt B in eine
mehrschichtige Adsorption Ubergeht. Eine mathemische Formulierung dieses Isothermen-
Typs ist z.B. die BET-Gleichung. Eine Isotherme des Typs Il wird bei der Adsorption einer
polaren Substanz an einem unpolaren Adsorbens erhalten. Die Adsorption erfolgt zu Beginn
sehr langsam, die Anwesenheit einer Adsorbatphase erleichtert dann die weitere
Adsorption. Zur mathematischen Beschreibung bietet sich die Freundlich-Gleichung an. Typ
IV zeigt bei geringen Partialdriicken einen Verlauf wie Typ Il, bei groRen Partialdriicken
kommt es in den Mesoporen zur Kapillarkondensation. Eine Moglichkeit der

mathematischen Beschreibung stellt die BET-Gleichung dar. Der Verlauf der Isothermen des

12
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Typs V entspricht bei geringen Konzentrationen dem der Isotherme des Typs lll, bei
steigenden Konzentrationen bzw. Driicken setzt eine Kapillarkondensation ein. Der Verlauf
einer Isotherme des Typs VI resultiert aus einer stufenweisen Ausbildung einzelner

Adsorbatschichten und wird bei Feststoffen mit multimodaler’ Porenverteilung beobachtet.

In dieser Arbeit kénnen alle Adsorptionsgleichgewichte mit einer Isotherme des Typs |
beschrieben werden. Dementsprechend werden in der Folge nur Reinstoff-

Isothermengleichungen behandelt, die eine Isotherme des Typs | beschreiben.

In den folgenden Abschnitten werden die flir diese Arbeit relevanten Gleichungen zur
Modellierung von Adsorptionsgleichgewichten fir Ein- und Mehrkomponentensysteme

beschrieben.

2.5.1 Henry-Gleichung

Die Henry-Gleichung stellt mit einem Parameter die einfachste Isothermengleichung dar. Sie
hat ihre Giltigkeit im Bereich sehr kleiner Konzentrationen bzw. Driicke, ist jedoch
thermodynamisch nicht ableitbar. Das Gleichgewicht der Adsorption wird in einer linearen

Form beschrieben:

q=K-P 2-1
Die Beladung g der Komponente am Adsorbens ist proportional zum Druck P. Der
Proportionalitatsfaktor K wird als Henry-Konstante bezeichnet und ist von der Temperatur T
abhangig. Der Zusammenhang zwischen K und der Temperatur kann mit Hilfe der Beziehung

von Arrhenius beschrieben werden:

_Ahads) 2_2
R-T

Hierin steht K|, fur die Henry-Konstante bei einer Referenztemperatur, R ist die Allgemeine

K=K0-exp(

Gaskonstante, T die Temperatur und Ah,,s ist die Enthalpiednderung wahrend der

Adsorption, auch Adsorptionswarme genannt.

Formt man Gleichung 2-2 um erhalt man folgende Geradengleichung:

_Ahads . l 2_3

InK =InK, +
n n K, R T

” Ein Feststoff mit multimodaler Porenverteilung besitzt Poren mit unterschiedlichen Durchmessern.
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In der Regel wird die Henry-Konstante K mit Hilfe der Reinstoffisothermen ermittelt, indem
die Anfangssteigung der Isotherme berechnet wird. Hierflr sind Messungen des adsorptiven
Gleichgewichts bei sehr niedrige Driicke bzw. Gasphasenkonzentrationen notwendig. Die
Messung der Beladung q ist bei derartigen Bedingungen sehr schwierig, weshalb der Fehler
bei der Bestimmung der Henry-Konstanten oft betrachtlich ist. Eine Voraussetzung fiir die
Bestimmung der Henry-Konstanten aus einer Isothermen-Gleichung ist, dass die
Isothermenfunktion beim Druck gegen null stetig und differenzierbar ist.
Reinstoffisothermen-Gleichungen von Langmuir und Toéth erfiillen diese Bedingungen,

wahrend eine Berechnung mit der Gleichung von Freundlich nicht moglich ist.

2.5.2 Langmuir-Gleichung [10]

Die Isothermengleichung nach Langmuir ist die am weitesten verbreitete Gleichung zur
Beschreibung des Adsorptionsgleichgewichts. Sie wurde 1916 aufgestellt und beruht auf

folgenden Annahmen [1]:

alle Adsorptionsplatze sind energetisch gleichwertig und kénnen besetzt werden

— es treten keine Wechselwirkungen zwischen den adsorbierten Molekilen auf

die Gasphase gehorcht dem idealen Gasgesetz

es findet eine monomolekulare Bedeckung der Adsorbensoberflache statt

Ausgegangen wird von einem Gleichgewicht zwischen Gasphase und Adsorbatphase. Dabei
wird die gleiche Menge an Molekiilen aus der Gasphase an die Oberflache des Adsorbens

gebunden (1,45) wie auch wieder aus der Adsorbatphase in das Gas Ubertritt (14,)-

Ngdas = Nges 2-4

. Nges
Nads

OO0 @,

L 0 1-0

Abbildung 2-3: Dynamisches Adsorptionsgleichgewicht nach Langmuir

A
Y

Bei der Langmuir-Gleichung wird davon ausgegangen, dass die maximale Beladung des

Adsorbens der monomolekularen Beladung entspricht. Bei vollstandiger Bedeckung ist der
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Beladungsanteil 8 gleich eins. Die Adsorptionsgeschwindigkeit ist proportional zum Druck P
in der Gasphase, zum freien Flichenanteil (1 —6) des Adsorbens und zu einer

Geschwindigkeitskonstanten k.

Naas = kaas - 1-6)-P 2-5
Die Desorption ist direkt proportional zum belegten Flachenanteil 8, zur Anzahl der
adsorbierten Molekiile, die bei einem hypothetischen Druck P,;s in der Adsorbatphase die

Adsorptionsenthalpie Ah,ys aufbringen konnen, und der Geschwindigkeitskonstanten k ;..

_Ahads> 2-6

R-T

Die Adsorptionsenthalpie Ah, s ist jene Energie, die die Molekiile aufbringen missen um

Nges = Kaes * 0 * Pags exp(

wieder in die Gasphase zu gelangen, bzw. die bei der Adsorption vom System abzufiihren ist.
Setzt man die Formeln fiir die Adsorptions- und Desorptionsgeschwindigkeit aus Gleichung
2-5 und 2-6 in Gleichung 2-4 ein, kann der belegte Flachenanteil 6 bei

Gleichgewichtsbeladung berechnet werden:

q b-P
=—=—o0—— 2-7
Qm 1+b-P
mit:
k Ah 1
p = ads . ex ( ads) . 2.8
kdes R-T Paas

Die Konstante b wird als Langmuir-Konstante bezeichnet, q ist die Gleichgewichtsbeladung
und q,, die monomolekulare Beladung (auch Sattigungsbeladung). Die Parameter b und q,,
sind Funktionen von der Temperatur T. Gleichung 2-7 wird als Langmuirsche
Sorptionsisotherme oder Langmuir-Isotherme bezeichnet. In der Literatur wird oft die in
Gleichung 2-9 dargestellte Schreibweise gefunden.
b-P
=dm 7T 1. .o
1+b-P

Fir P — oo geht die Beladung g gegen q,,. Berechnet man die Steigung der Isothermen in

q 2-9

dimensionsloser Form fir P = 0, so erhélt man:

deé
— = 2-10
dpP b
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Die Steigung der Isothermen ist nur von der Langmuir-Konstanten b und damit von der
Adsorptionsenergie Ah,4s abhdngig. Folglich ist Ah,;, nach Langmuir eine Konstante, was in
der Realitdt jedoch nur bei vollkommen homogenen Oberflachen zutrifft, d.h. wenn alle
Adsorptionsplatze energetisch gleichwertig sind. In den meisten Fallen nehmen die Werte
fir b und Ah,45; mit zunehmender Beladung ab. Die isostere Adsorptionsenergie Ah, 5 kann

aus der partiellen Ableitung bei konstanter Beladung bestimmt werden:

[d In(P)  Ahgg it

A/ D ysonse. R

Dass die Steigung der Isothermen fiir sehr kleine Driicke P konstant ist, bedeutet dass die
Langmuir-lsotherme in diesem Bereich in eine Isotherme nach dem Henry-Gesetz lbergeht.
Die Henry-Konstante K ergibt sich dann aus dem Produkt aus der Sattigungsbeladung q,,

und der Langmuir-Konstanten b.

K=qnu'b 2-12
Eine wesentliche Einschrankung der Langmuir-Gleichung ist, dass alle Adsorptionsplatze als
energetisch gleichwertig betrachtet werden und eine Heterogenitdt des Adsorbens folglich

nicht bertcksichtigt werden kann.

1931 wurde die Langmuir-Gleichung von  Markham und Benton  auf
Mehrkomponentensysteme erweitert [11]. Die Beladung g; der Komponente i am
Adsorbens kann wie folgt berechnet werden:

b; - P;

TEY b P 2-13

qi = Qm,i

FUr b;(jy und gy,; kbnnen die Werte der Reinstoff-Isothermen der jeweiligen Komponente i
eingesetzt werden. Streng genommen gilt Gleichung 2-13 nur fir Systeme deren
Komponenten dieselbe monomolekulare Belegung q,,; aufweisen. Fir geringe Beladungen
ist jedoch eine gute Beschreibung des realen Verhaltens moglich. Da bei vielen
Druckwechseladsorptions-Prozessen® die relative Beladung qi/qm; den Wert 0,5 nicht
Uberschreitet wird die erweiterte Langmuir-Gleichung oft fiir die Modellierung solcher

Prozesse verwendet [12].

& Auf die Druckwechseladsorption wird in Abschnitt 2.6 ndher eingegangen.
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2.5.2.1 Abschdtzung der monomolekularen Beladung q,, fiir Zeolithe

Lasst man den Druck bei der Adsorption gegen unendlich gehen, nahert sich die Beladung
der Sattigungsbeladung q,, an. Hierbei liegen die Molekdle in den Poren des Adsorbens in
ihrer dichtesten Packung vor. Fir mikroporése Zeolithe kann die theoretische

Sattigungsbeladung g, ., wie folgt berechnet werden:

&
Amth = ; 2-14

Hierin ist € das spezifische Porenvolumen des Adsorbens, und v* ist das molekulare Volumen
der Komponente bei der jeweiligen Systemtemperatur T. Das molekulare Volumen v* im
Temperaturintervall zwischen Siedetemperatur T und kritischer Temperatur T, kann nach

Dubinin folgendermalien abgeschatzt werden [13]:

vt =vs + (b —vy) 2-15
=]

T —T;
Tc - Ts
Vg ist das molare Volumen bei Siedetemperatur und b ist das Van-der-Waals-Volumen. Fir
Systemtemperaturen oberhalb der kritischen Temperatur T; wird angenommen, dass das

molekulare Volumen v* gleich dem Van-der-Waals Volumen b ist.

Diese Methode zur Abschatzung der monomolekularen Belegung g,,, wurde fiir mikroporése
Zeolithe erfolgreich angewendet [14, 15]. Der berechnete Wert g, ¢, ist die maximal
mogliche Beladung und kann somit als Randbedingung fir die Datenregression zur
Bestimmung der Isothermen-Parameter verwendet werden. Die theoretische
Sattigungsbeladung ¢, kennzeichnet jene Beladung, die erreicht wird, wenn alle
Adsorptionsplatze belegt sind. Da aufgrund von kinetischer und sterischer Effekte die
maximale Beladung kaum erreicht werden kann ist zu erwarten, dass die reale

Sattigungsbeladung g, kleiner ist als die theoretisch berechnete Beladung gy, ¢.

2.5.3 Toth-Isotherme

Die Toth-Isotherme wurde 1971 vero6ffentlicht und basiert auf der Langmuir-Gleichung. Sie
ist eine halbempirische Gleichung, die fiir die Beschreibung einer monomolekularen
Adsorption des Typs | und V nach der BET-Klassifizierung geeignet ist. Im Unterschied zur

Langmuir-Gleichung wird jedoch auch die heterogene Natur des Adsorbens berticksichtigt.
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b-P
q9=49m" 1 2-16
[1+ - PYTE

Die Parameter q,, und b sind dieselben wie bei der Langmuir-Isothermengleichung, und t ist

der Heterogenitatsparameter. Fihrt man fir

t
b = (l) 2-17
b
ein und formt Gleichung 2-16 um, so erhalt man:

P

q=4q9m" 2-18

1
t

[b* + P!]
Die Henry-Konstante K kann aus den Parametern der Téth-Gleichung folgendermalen

berechnet werden:

1

K =q, b7 2-19
Die Téth-Isothermengleichung wurde in vielen Arbeiten erfolgreich zur Beschreibung des
Adsorptionsgleichgewichts an homogenen und heterogenen Adsorbentien verwendet [14,

16, 17, 18, 19, 20].

2.5.4 Theorie der ideal adsorbierten Losung

Myers und Prausnitz veroffentlichten 1965 die Theorie der ideal adsorbierten Losung (IAST?)
[21]. Die IAST ist eine Methode zur Berechnung von Adsorptionsgleichgewichten fir
Mehrkomponentensysteme aus Reinstoffdaten. Sie basiert auf der Vorstellung einer ideal
adsorbierten Losung und einem Gleichgewicht zwischen Adsorbat- und Gasphase ahnlich
dem eines idealen Dampf-Fliissig-Gleichgewichts. Diese Analogie fiihrt zu denselben
thermodynamischen Ansatzen wie bei einem Dampf-Flissig-Gleichgewicht, abgesehen
davon dass die Adsorbatphase als zweidimensionaler Molekilfilm betrachtet wird.
Dementsprechend wird der Druck P durch einen hypothetischen Spreizdruck m ersetzt, und
das Volumen V durch die Adsorbensoberflache A. Der Spreizdruck entspricht der Differenz
zwischen der Grenzflachenspannung o, des Losemittels und jener der adsorbierten Phase

0445 Und hat die Einheit [N/m].

T = 0445 — Op 2-20

? englisch: Ideal Adsorption Solution Theory
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Nach Einfihrung des Spreizdruckes lasst sich die adsorbierte Phase wie jede andere

beschreiben. Hierzu wird die freie Enthalpie G der Adsorbatphase angeschrieben:

dG=—SdT+Adn+z,uidqi 591
i

Fir die frei Enthalpie gilt zudem:

G = Z Hi qi 2-22
i

Bildet man hiervon das totale Differential erhalt man:

dG = Z i dq; + Z q: du; 2-23
i i

Kombiniert man die Gleichungen 2-21 und 2-23 erhdlt man die Gibbs-Duhemsche Gleichung

der adsorbierten Phase:

SdT—Adﬂ'-{-ZqidMi:O 2-24
i

Im Gleichgewicht sind die chemischen Potentiale der Komponenten in der Gasphase

identisch mit denen in der Fluidphase.

Hiadas = Higas 2-25

Das chemische Potential der ideal adsorbierten Phase kann wie folgt beschrieben werden:

Hiads = .u? +R-T-In(y; " x;) 2-26
Hierin steht uf fir das chemische Potential der Komponente i, wenn sie alleine die
adsorbierte Phase bilden wiirde (y; = 1). R ist die allgemeine Gaskonstante, y; der

Aktivitatskoeffizient und x; der Anteil der Komponente in der adsorbierten Phase.

,u? ist eine Funktion der Temperatur T und des Spreizdruckes m und kann folgendermalen

berechnet werden:

ul (T, m) = p)(T) + R - T - In(P{ (1)) 227
u?(T) ist das chemische Potential der Komponente i unter Annahme eines idealen Gases
und bei einem Druck P von 1 bar. PY(m) steht fiir den Gleichgewichtsdruck der reinen

Komponente i, der zum selben Spreizdruck 7 fihrt wie in der Mischung.
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Setzt man den Ausdruck fiir ,u? aus Gleichung 2-27 in Gleichung 2-26 ein, erhalt man fiir das

chemische Potential der adsorbierten Phase:

Uiqas = H{(T) + R-T-In(P(m)) + R T - In(y; - x;) 2-28

Die Gasphase wird als ideal angenommen und somit gilt flir das chemische Potential:

Higas = Ui (T) + R T -In(y; - P) 2-29
Das Produkt aus dem Druck P und dem molaren Anteil y; der Komponente i in der Gasphase
ergibt den Partialdruck P;. Bei hohen Driicken bzw. stark polaren Komponenten ist die
Annahme eines idealen Gases nicht mehr glltig, und der Partialdruck P; wird durch die

Fugazitat f; ersetzt.

Setzt man die Ausdriicke fir die chemischen Potentiale aus Gleichung 2-28 und 2-29 in

Gleichung 2-25 ein erhalt man:

yi-P =y x; - PP () 2-30

bzw. fiir den Fall einer idealen Losung (y; = 1):

y; - P = x; - PP () 2-31
Der Partialdruck einer Komponente i in einer ideal adsorbierten Lésung ergibt sich
dementsprechend aus dem Produkt aus Molanteil x; und jenem Gleichgewichtsdruck Pio, der
bei einer Reinstoffadsorption, bei derselben Temperatur, denselben Spreizdruck m

hervorruft wie bei der Mischung.

Der Zusammenhang zwischen dem Gleichgewichtsdruck Pio und dem Spreizdruck 7 kann aus

der Gleichung 2-24 fiir T = konst. ermittelt werden.

Adm = Z q: du; 2-32
i

Diese Beziehung wird als Gibbssche Adsorptionsisotherme bezeichnet. Fiir einen Reinstoff i,

der bei derselben Temperatur und demselben Spreizdruck adsorbiert wird gilt:

Adm = f q? - duf 2-33

Differenziert man das chemische Potential u? aus Gleichung 2-27 bei konstanter Temperatur

und setzt fiir du? ein, erhalt man nach weiterem Umformen:
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Der linke Term in Gleichung 2-34 wird auch als reduzierter Spreizdruck m,.4 bezeichnet, g}
steht flir die Beladung des Reinstoffes i und kann mit Hilfe einer Reinstoffisotherme
berechnet werden. Voraussetzung hierfiir ist, dass die Reinstoffisotherme eine endliche
Steigung fir verschwindend kleine Driicke bzw. Konzentrationen besitzt. Diese Bedingung

wird z.B. von den Isothermengleichungen nach Henry, Langmuir und BET erfllt.

2.5.5 Theorie der real adsorbierten Lésung [22]

Bei der RAST'® wird die Nicht-Idealitit der Adsorbat-Phase und damit die Wechselwirkungen
der Adsorbat-Molekiile untereinander berlcksichtig. In diesem Fall wird fir die
Gleichgewichtsberechnung Gleichung 2-30 verwendet. Will man zusatzlich die Nicht-Idealitat
der Gasphase beriicksichtigen, wird Gleichung 2-30 um den Fugazitatskoeffizienten ¢;

erweitert:

Yir @it P =y x;-P)(m) 2-35

Der Aktivitatskoeffizient y; kann u.a. unter Verwendung der Wilson-Gleichung [23]

berechnet werden, welche urspriinglich fiir Dampf-Flissig-Gleichgewichte entwickelt wurde.
Nach Wilson gilt folgender Ansatz fir y;:

Iny; =—1In in-Aij +1- xk—Akl 2-36

- — 2. %) D

Hierin ist x; der Molanteil der Komponente i und A;; Wechselwirkungsparameter der

Komponenten i und j, wobei A;; # A;; gilt. Die Wechselwirkungsparameter kénnen aus

Gleichgewichtsdaten fir bindre Mischungen berechnet werden. In dieser Arbeit wird die

Nicht-ldealitat der Adsorbatphase nicht beriicksichtigt und damit y; fur alle Systeme gleich 1

gesetzt.

Der Fugazitatskoeffizient ¢; kann mit Hilfe einer Zustandsgleichung berechnet werden. In
dem vorliegenden Fall wird hierfiir die Peng-Robinson-Gleichung [24] verwendet, da diese

speziell fir unpolare Stoffe, wie z.B. Kohlenwasserstoffe, entwickelt wurde:

10 englisch: Real Adsorption Solution Theory
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p R T _ a(T) 2-37
v—b v:2+2-b-v-—Db?
mit:
a(T) = ag; - a;(T) 2-38
2
(li(T) = [1 +m; - (1 - 1/Tr,i)] 2-39
m = [0,37464 + 1,54226 - w; — 0,26992 * w?] 2-40
R%-T% 2-41
a.; = 0,45724 - :
(o1
R-T,.; -
b; = 0,077796 - —— 2-42

ci
P, T und v sind der Druck, die Temperatur und das molare Volumen, R steht fir die
allgemeine Gaskonstante, w ist der azentrische Faktor nach Pitzer. P,; und T,; sind der
kritische Druck und die kritische Temperatur der Komponente i und die reduzierte
Temperatur T, ; ist der Quotient aus den Temperaturen T und T ;. Fir eine Mischung mit N

Komponenten wird eine einfache Van-der-Waals-Mischungsregel verwendet:

N N
a=22yi-yj-,/ai'j 2-43
al-,l- = a; ; al-,j = m ' (1 — ki,j) 2-44

N
b =Zylbl 2-45

~
=

Fur den Fugazitatskoeffizienten ¢; einer Komponente i in einer Mischung ergibt sich fur die

Peng-Robinson-Gleichung folgender Zusammenhang:

b:
Ing; = (Z-1)

e e

Neben den bereits erlduterten Parametern kommt in Gleichung 2-46 zusatzlich der

2-46

Realgasfaktor Z vor, der die Abweichung eines realen Gases vom idealen Verhalten

beschreibt:
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Z_P-v
" R-T

Bericksichtigt man die Nicht-ldealitat des Gases ist darauf zu achten, dass dies bereits bei

2-47

der Datenregression zur Bestimmung der Isothermen-Parametern geschehen muss.

2.6 Grundlagen der Druckwechseladsorption [1] [12]

Bei einem adsorptiven Trennprozess kann man es sich zunutze machen, dass das
Adsorptionsgleichgewicht von Druck und Temperatur abhangt. Prinzipiell gilt, je hoher der
Druck und je niedriger die Temperatur, desto hoher die Kapazitat des Adsorbens. Nachdem
das Adsorptionsvermogen ausgeschopft wurde, muss das Adsorbens regeneriert werden.
Die Regeneration kann entweder durch Erhohen der Temperatur, durch Absenken des
Druckes oder durch eine Kombination dieser beiden MalRnahmen erfolgen. Bei einem
zyklischen Prozess, bei dem das Adsorbens durch Druckabsenkung regeneriert wird spricht
man von einer Druckwechseladsorption bzw. PSA', erfolgt die Regenerierung mittels
Temperaturanhebung, ist es eine Temperaturwechseladsorption bzw. TSAY.  Der
Vollstandigkeit halber ist hier noch zu erwahnen, dass eine Desorption auch durch eine
Verschiebung der Feed-Konzentration (CSA™) erreicht werden kann. Diese Variante findet
jedoch i.A. nur bei Flussigphasen-Adsorption Anwendung. Der Unterschied zwischen der

Prozessfiihrung einer PSA und einer TSA wird in Abbildung 2-4 dargestellt.

Bei der ,idealen” PSA handelt es sich um einen isothermen Prozess, das heilfit man bewegt
sich von der Ausgangsbeladung q,;s entlang der Isothermen bis zur gewilnschten
Restbeladung q,.s. Je rechteckiger die Form der Isothermen ist, desto weiter muss der Druck
i.A. abgesenkt werden um das Adsorbens zu regenerieren. Im Gegensatz dazu wird bei der
TSA die Temperatur bei anndhernd isobaren Bedingungen erhoht bis die gewilinschte
Restbeladung erreicht wird. Der grofSte Vorteil einer PSA gegenliber einer TSA ist, dass die
Regeneration weniger Zeit beansprucht. Die Druckabsenkung bzw. die anschlielende
Erhohung auf den gewiinschten Adsorptionsdruck ist wesentlich schneller realisierbar als

eine Temperaturabsenkung und Temperaturerhéhung.

1 englisch: Pressure Swing Adsorption

© englisch: Temperature Swing Adsorption
B englisch: Composition Swing Adsorption
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Abbildung 2-4: Unterschiedliche Prozessfiihrung bei PSA und TSA
TSA wird fiir Prozesse eingesetzt, bei denen es um eine Abtrennung von Unreinheiten (< 10
w%, meist < 2 w%) geht. Dabei kann die Dauer des Adsorptionsprozesses ahnlich lang
gestaltet werden wie der Desorptionsprozess. PSA wird hingegen bei Prozessen bevorzugt,

bei denen mehr als 10 w% des Gemisches adsorbiert werden sollen [4].

Ein Problem bei der PSA ist, dass die Desorption ein endothermer Verfahrensschritt ist und
die Adsorbensschiittung dabei abgekiihlt wird. Dabei verschiebt sich das Gleichgewicht
wieder in Richtung Adsorption, was die Effizienz des Prozesses mindert. Um einer
Temperaturabsenkung bei der Desorption entgegen zu wirken, werden PSA-Prozesse meist

extrem schnell getaktet und mit geringen Durchsatzen pro Zyklus beaufschlagt [1].

In dieser Arbeit sind die Gewichtsanteile der abzutrennenden Komponenten auf jeden Fall
groRer als 10 %, weswegen die Moglichkeit der Trennung mittels Druckwechseladsorption

untersucht und auf die TSA nicht weiter eingegangen wird.

Im folgenden Abschnitt werden die einzelnen Verfahrensschritte einer PSA dargestellt.

2.6.1 Verfahrensschritte einer Druckwechseladsorption

PSA-Prozesse werden nach der Art des Adsorptions-Mechanismus (Gleichgewicht oder
Kinetik) unterschieden, bzw. danach ob die stirker oder die schwéacher adsorbierte
Komponente als reines Produkt gewonnen werden soll. Alle PSA-Prozesse bestehen aus
elementaren Verfahrensschritten, welche entsprechend der  verschiedenen

Produktanforderungen unterschiedlich gestaltet werden kénnen. Im Folgenden wird der
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nicht adsorbierte Anteil als Raffinat bezeichnet und die adsorbierten Komponenten als
Extrakt. In der Literatur werden die stark adsorbierten Komponenten auch als ,schwere”

Komponenten und die kaum oder gar nicht adsorbierten Komponenten als ,leichte

Komponenten bezeichnet.

Die wichtigsten Verfahrensschritte sind [12]:

1. Druckaufbau: Kann mit dem Rohgasstrom liber das Einlassventil oder mit dem reinen
Produktstrom Uber das Auslassventil erfolgen. Die zweite Variante hat den Vorteil
dass die Konzentrationsfront gescharft wird, da die schweren Komponenten in
Richtung des Einlasses geschoben werden.

2. Adsorption: Das Raffinat wird kontinuierlich bei konstantem Druck entnommen. Eine
zweite Moglichkeit ist, einen Druckabfall in der Kolonne wahrend der Adsorption
zuzulassen. Das erhoht die Produktausbeute, das Produkt fallt jedoch bei einem
geringeren Druck an. Die Adsorption wird beendet bevor die schweren Komponenten
durchbrechen.

3. Entspannen: Wenn nur das Raffinat als reines Produkt gewonnen werden soll, erfolgt
das Entspannen auf Desorptionsdruck im Gegenstrom zum Rohgas Uber das
Auslassventil. Soll hingegen auch das Extrakt als Reingas anfallen, so kann das
Ablassen im ersten Schritt im Gleichstrom erfolgen und erst im zweiten Schritt im
Gegenstrom bis zum Desorptionsdruck.

4. Desorption: Fir die Regeneration des Adsorbens gibt es im Allgemeinen drei
Moglichkeiten. Bei der Verdrangungs-Desorption wird ein Teil des Produktgases im
Gegenstrom geflihrt als Reinigungs-Gas verwendet. Hier gilt, je niedriger der
Desorptionsdruck, desto geringer der Produktverlust, desto hoher ist jedoch der
Energiebedarf bei einem erneuten Druckaufbau. Eine zweite Moglichkeit ist eine
Gegenstrom-Desorption ohne zusatzliches Reinigungs-Gas. Das erhoht die Ausbeute,
ist jedoch nicht in allen Prozessen effektiv einsetzbar. Die dritte Variante ist die
Evakuation des Adsorbers, was eine hohe Reinheit des Extrakt- und des Raffinat-
Gases ermoglicht. In diesem Fall spricht man nicht von einem PSA- sondern von

einem VSA-Prozess. Die Regeneration des Adsorbens erfolgt nicht vollstindig,

" englisch: Vacuum Swing Adsorption
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sondern nur bis zu einer aufgrund wirtschaftlicher Uberlegungen festgelegten
Restbeladung.

5. Druckausgleich: Der Druckausgleich dient der Verringerung der Energieverluste und
erfolgt vor dem Druckablassen. Hierbei wird ein mit hohem Druck beaufschlagter
Adsorber mit einem Adsorber verbunden, der sich im Niederdruckbereich befindet.

6. Spulung: Nach erfolgter Adsorption und noch vor einem eventuellen Druckausgleich
kann der Adsorber mit dem Extrakt gespiilt werden, was im Allgemeinen bei
Adsorptionsdruck im Gleichstrom zum Feed geschieht. Dieser Schritt soll die Reinheit

des Extrakts erhdhen.

Jeder PSA-Prozess durchlauft zumindest die Verfahrensschritte 1 bis 4. Die anderen Schritte
konnen bei Bedarf, z.B. zur Erhéhung der Produktausbeute und/oder Produktreinheit,

integriert werden.

Abbildung 2-5 zeigt den ersten und einfachsten kontinuierlichen PSA-Prozess, welcher 1958

von Skarstrom patentiert [25] wurde.

(a) l Rohgas l Rohgas TExtrakt T
=]
c < c
8 S 2 el
5 = < =
Bett 1 E 5 3 o
o 7] _"4_"1 ]
2 2 c X
(] (NN}
(b) %
Raffinat Raffinat Raffinat Raffinat
v (b)
< c p= c
2 ke 3 ke
Bett 2 g = g g
5 [ 5 2
Extrakt l l RohgasT (a) Rohgas I
1 2 3 4

Abbildung 2-5: Schematische Darstellung des Skarstrom-Kreislaufs a) Druckaufbau mit Feed, b) Druckaufbau mit Raffinat

Dieser Prozess wird auch Skarstrom-Kreislauf genannt und besteht aus zwei Adsorbern mit

denen die Verfahrensschritte 1 bis 4 zeitversetzt durchlaufen werden. Der Druckaufbau kann
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entweder mittels Feed (Variante a) oder unter Verwendung des Raffinats (Variante b)

erfolgen.

Aufbauend auf dem Skarstrom-Kreislauf wurden viele weitere PSA-Prozesse fir die
unterschiedlichsten Anwendungen entwickelt. So wird z.B. beim VSA-Prozess der Spulschritt
durch einen Desorptionsschritt bei Vakuumbedingungen ersetzt. Dadurch kann sowohl das
Raffinat als auch das Extrakt mit einem hohen Reinheitsgrad gewonnen werden. Bei der
Adsorption bildet sich im Adsorber eine charakteristische Konzentrations- und
Beladungsfront aus, die sich mit zunehmender Zeit in Richtung Adsorberende verschiebt.
Unter der Annahme, dass die Adsorption isotherm erfolgt, wandern Konzentrations- und
Beladungsfront gekoppelt durch den Adsorber. Die Form der Konzentrationsfront wird u.a.
von der Form der Isothermen, den Diffusionswiderstanden und den Stromungsbedingungen
beeinflusst. In Abbildung 2-6 ist die Konzentrationsverteilung liber die Lange des Adsorbers
und die drei Zonen in einem Adsorber dargestellt.

C A

Massen-Transfer-Zone

> »
< >

CRohgas

®
@
\

Abbildung 2-6: Typische Konzentrationsfront bei der Adsorption
Die eigentliche Adsorption findet stets in der Massen-Transfer-Zone (MTZ), oder auch
Adsorptionszone, (2) statt. In Zone 1 ist das Adsorbens bereits gesattigt und die
Konzentration in der Gasphase entspricht der Konzentration des Einsatzstromes. In Zone 3

ist das Adsorbens unbeladen, und die Konzentration ist auf ein Minimum gesunken.
Um die Effizienz verschiedener PSA-Prozesse zu vergleichen gibt es drei Kriterien:

1. Produktreinheit
2. Produktausbeute

3. Produktivitat des Adsorbens
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Die Effizienz des Prozesses ist im Wesentlichen von der Wahl eines geeigneten Adsorbens
abhangig. Die wichtigsten Kriterien zur Auswahl eines Adsorbens sind im nachsten Abschnitt

erlautert.

2.7 Auslegung eines PSA-Prozesses [1] [12] [26]

Die mathematische Beschreibung von PSA-Prozessen ist im Allgemeinen komplexer als die
Modellierung anderer thermischer Trennprozesse. Das liegt an der Vielzahl an Parametern,
die den Prozess beeinflussen. Eine grofle Rolle spielen das Adsorptionsgleichgewicht und
verschiedene kinetische Vorgange. Das adsorptive Gleichgewicht ist von der Konzentration
der Komponenten in der Gasphase, vom Adsorbens und von den Druck- und
Temperaturbedingungen abhangig. Die Temperatur im Adsorber nimmt fir gewohnlich
durch die freiwerdende Adsorptionsenthalpie mit Prozessdauer zu. Der Druck kann je nach
Prozessfihrung konstant gehalten werden oder Uber die Lange des Adsorbers abnehmen.
Die Kinetik wird ebenfalls von der Konzentration der Komponenten in der Gasphase, den
Eigenschaften des Adsorbens und von anderen Prozessbedingungen, wie den

Stromungsbedingungen, beeinflusst.

Das einfachste Modell fir die Modellierung eines Adsorptionsprozesses ist das Lokale-

Gleichgewichts-Modell. Bei diesem Modell werden folgende Annahmen getroffen:

Ideales Verhalten der Gasphase

— Isotherme Prozessbedingungen (Adsorptionsenthalpie wird vernachlassigt)
— Lokales Gleichgewicht stellt sich unverziiglich ein

— Axiale bzw. radiale Diffusion und Dispersion werden vernachlassigt

— Konstante Gasgeschwindigkeit im Adsorber

— Druckverlust wird vernachlassigt
Mit diesen Angaben ergibt sich fiir eine Komponente i die folgende Massenbilanz:

aCi n (1 ) O(Tl N aCi D aZCi
€ ot & Ps gy TE TV gy T V2 G2

Hierin ist ¢; die Konzentration der Komponente i in der Gasphase, g, ist die durchschnittliche

2-48

Beladung des Feststoffes, ¢ steht fir die Schuttungsporositat, p, ist die Feststoffdichte des

Adsorbens, v die Gasgeschwindigkeit im Adsorber und D, der axiale Dispersionskoeffizient.
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Im Allgemeinen werden Adsorber so ausgelegt, dass mangelhafte Stromungsverteilungen
und Totvolumina eliminiert werden und der Term 2. Ordnung in Gleichung 2-48 folglich
vernachldssigt werden kann. Bei Gasphasen-Adsorptionsprozessen, bei denen nur geringe
Mengen adsorbiert werden, wird zusitzlich der erste Term, mit dem die Anderung der

Konzentration Uber die Zeit beriicksichtigt wird, vernachlassigt.

Bei dem Lokalen-Gleichgewichts-Modell wird davon ausgegangen, dass innerhalb eines
Partikels bzw. im Film um das Partikel kein Konzentrationsgradient auftritt. Folglich tritt das
Gleichgewicht zwischen Gas- und Adsorbatphase sofort ein, und g, entspricht der
Gleichgewichtsbeladung q;, welche mit einer Isothermen-Gleichung berechnet werden
kann. Mit dieser und den zuvor beschriebenen Annahmen erhalt man folgende vereinfachte
Gleichung:

Die Schittungsporositat (auch: Lickengrad) ¢ lasst sich aus der Feststoffdichte p, und der

-0 2-49

Schuttdichte pg berechnen:

£=1—p—B 2-50
Ps

Im Gegensatz zu den meisten anderen Modellen fir die Adsorption kdnnen mit dem
Lokalen-Gleichgewichts-Modell sowohl Adsorptions- als auch Spulprozesse modelliert

werden.

Fiir die Auslegung eines Adsorptionsprozesses miissen einige Prozessparameter festgelegt
werden. Hierzu gehoren die Gasgeschwindigkeit und die Abmessungen des Adsorbers. Die

Abschatzung dieser Parameter wird im anschlieRenden Abschnitt behandelt.

2.7.1 Abschitzung der Prozessparameter [27]

Zuerst wird die Querschnittsflache A, des Adsorbers berechnet. Diese ergibt sich aus:

Ve
AQ — Einsatz 2-51

Vg,LR

Hierin ist Vginsqr, der Gasvolumenstrom in m3/s und vg g die auf den Querschnitt des
Adsorbers bezogene Leerrohrstromungsgeschwindigkeit. Im Falle dass der Volumenstrom

Veinsat, Uber die Zeit variiert, ist der maximal mogliche Wert heranzuziehen. Die
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Gasgeschwindigkeit v,z kann Uber den zuldssigen Gasbelastungsfaktor F (auch F-Faktor)

berechnet werden:

F
VgLR = 77— 2-52

VPg
Der zuldssige F-Faktor ist abhangig von der Festbettlange und liegt erfahrungsgemafd
zwischen 0,2 und 0,4 Pal/2. Die Gasdichte pg am Eingang des Adsorbers kann Uber das

ideale Gasgesetz berechnet werden:

ads
Der Adsorptionsdruck P,4;s und die Adsorptionstemperatur T,4s sind vorgegeben bzw.
kdnnen frei gewahlt werden und MG steht fiir das mittlere molare Gewicht. Aus den
Gleichungen 2-51 und 2-52 folgt fur die Querschnittsfliche A, bzw. fur den

Adsorberdurchmesser d:

A = I./Einsatz " Pg bzw. d = 4- I./Einsatz "\ Pg 2-54
Q F ' nF

Die wahre Stromungsgeschwindigkeit ergibt sich aus der Leerrohrgeschwindigkeit v, ;z und
der Porositat der Schittung e:

Vg,LR
vy =
&

2-55

€ kann aus Gleichung 2-50 berechnet werden. Fiir den Fall, dass die Adsorbensmasse mg;s

vorgegeben ist, kann die erforderliche Schiitthéhe H berechnet werden:

— Mads
PB " Ag
Hierin ist pp die Schittdichte des Adsorbens. Zu der erforderlichen Schitthéhe H wird noch

2-56

die Ldnge des unbenutzten Bettes (LUB) hinzugerechnet. Diese entspricht in etwa der halben
Lange der Massentransferzone (siehe Abschnitt 2.3). Die effektive Schitthéhe H.sr des

Adsorberbettes ergibt sich folglich zu:

Hepf =H+LUB =H +0,5-MTZ 2-57
Die Lange der Massentransferzone muss im Allgemeinen experimentell ermittelt werden.

Far gewohnlich ist die Adsorbensmasse m, 4 nicht vorgegeben. Die effektive Schitthéhe
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Hsr wird dann festgelegt und die Adsorbensmasse durch Umformen von Gleichung 2-56
berechnet. Mit der Hohe der Adsorbensschittung kann die Lange des Adsorptionsschrittes
taas gesteuert werden. Einige Richtwerte fir betriebliche Parameter eines Adsorbers sind in
Tabelle 2-2 zusammengefasst. Um anndhernd isotherme Prozessbedingungen zu
gewahrleisten, werden PSA-Prozesse meist extrem schnell getaktet. Typische Zykluszeiten

liegen im Bereich zwischen 30 Sekunden und wenigen Minuten. [1]

Leerrohrgeschwindigkeit 0,05-0,4 [m/s]
Gasdurchsatz bis 450000 [Nm3/h]
Bettquerschnittsbelastung bis 1000 [m3/(m? - h)]
Kontaktzeit der Gasphase im Bett 0,1-4 [s]
Schiitthohe 0,5-1,5 [m]

Tabelle 2-2: Richtwerte fiir betriebliche Parameter eines Adsorbers [28]

Der langenspezifische Druckverlust AP/H {iber die Adsorberldange kann z.B. mit der

Gleichung von Ergun berechnet werden [29]:

2-58

E_Iﬁ'(1_3)2'77g'vg,LR_i_kz'(l_g)'Pg'v;,LR
H €3 -d} e -d,

Hierin stehen k; und k, fir schiittungsspezifische Konstanten, wobei haufig k; = 150 und
k, = 1,75 gesetzt wird. Die weiteren Parameter sind die dynamische Viskositat des Gases

ng, die Gasdichte p, und der Partikeldurchmesser d,, des Adsorbens.
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3 Wahl der Adsorbentien und der Isothermen-Gleichungen

Im ersten Teil der Arbeit werden fiir die Trennaufgabe geeignete Adsorbentien ausgewahlt
und Gleichgewichtsdaten fiir die spateren Berechnungen gesammelt. Daflir ist eine
umfangreiche Literaturstudie notwendig, in der untersucht wird, welche Adsorbentien im
Allgemeinen bei vergleichbaren Trennaufgaben verwendet werden. Fiir die Beschreibung
der Reinstoff-Gleichgewichte muss auBerdem eine passende Isothermen-Gleichung gewahlt
werden. Die Kriterien bei der Auswahl der Adsorbentien werden in Abschnitt 2.3 erldutert,

verschiedene Isothermen-Gleichungen werden im Abschnitt 2.5 vorgestellt.

Um zu verstehen warum verschiedene Komponenten unterschiedlich gut adsorbiert werden,
ist es notwendig sich mit den physikalischen Eigenschaften der Komponenten und der
Oberflachenbeschaffenheit der Adsorbentien zu beschaftigen. In Tabelle 3-1 sind die fiir eine
adsorptive Trennung wichtigsten Eigenschaften der vier Komponenten zusammengefasst.
Die Literaturquellen der Stoffdaten sind im Anhang, Tabelle 11-1, protokoliert, wenn nicht

anders angegeben wurden die Daten der Quelle (1) entnommen.

Wasserstoff Methan Ethan Ethylen

Molekulargewicht MG [g/mol] 2,02 16,04 30,07 28,05
Kinetischer Durchmesser dyin [A] 2,89 3,79 4,44 4,16
Normalsiedepunkt T, [°C] -252,87 -161,5 -88,7 -103,8
Kritische Temperatur T. [°C] -239,96 -82,6 32,2 9,2
Kritischer Druck P.  [bar] 13,13 45,99 48,72 50,4
Kritische Dichte pe [g/cm?] 0,0301 0,163 0,207 0,214
Polarisierbarkeit x 10725 a [cm?] 8,0 26,00 44,70 42,60
Dipolmoment x 1018 p  [esucm] 0,0 0,0 0,0 0,0
Quad.moment x 1026 d [esucm?] 0,662 0,0 0,65 1,5
M. Suszeptibilititx 107¢  y  [cm’/mol] -3,921 1917 284" 20,17
Verdampfungsenthalpieam AH,, [kJ/mol] 0,90 8,22 14,71® 13,69%
Normalsiedepunkt

Tabelle 3-1: Physikalische Eigenschaften der Gemischkomponenten

Der kinetische Durchmesser ist der kleinste Durchmesser, den das Molekil seiner Umgebung
prasentieren kann. Dementsprechend ist er einer der wesentlichen Eigenschaften bei der
Trennung mittels Molekularsieben. Wegen der unterschiedlichen Madoglichkeiten der
Messung weichen die Werte in der Literatur zum Teil stark voneinander ab. Bei einer
Trennung basierend auf Gleichgewichts-Effekten spielen physikalische Eigenschaften wie die

Polarisierbarkeit, die magnetische Suszeptibilitit und die Polaritdt (permanentes
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Dipolmoment, Quadrupolmoment) eine entscheidende Rolle. Hierbei ist nicht der absolute
Wert wichtig, sondern die Differenzen der Werte der zu trennenden Komponenten. Hat die
zu adsorbierende Komponente (,,Zielkomponente”) zum Beispiel eine hohe Polarisierbarkeit
und magnetische Suszeptibilitdit bei einer kleinen Polaritdat, konnte Aktivkohle fiir eine
Trennung gut geeignet sein. Adsorbentien mit einer stark polaren Oberflache, wie z.B.
Silikagel, Zeolith, adsorbieren bevorzugt Komponenten mit einem groRen Dipolmoment und
einer hohen Polarisierbarkeit. Ist das Quadrupolmoment hingegen gro8, so sind
Adsorbentien mit einem groRen Gradienten des elektrischen Feldes geeignet. Die einzigen
Adsorbentien die diese Eigenschaft besitzen sind Zeolithe, auf deren negativ geladenem

Gerlst positiv geladene lonen dispergiert sind. [4]

Die Adsorption ist gegenliber anderen Trennprozessen noch relativ unergriindet, und es gibt
noch keinen industriell umgesetzten Prozess, der vergleichbar mit der Trennaufgabe dieser
Arbeit ist. Uber die adsorptive Trennung binidrer Kohlenwasserstoff-Gemische wie z.B.
Methan/Ethan, Ethylen/Ethan gibt es umfangreiche Literatur, terndre und quartidre Daten
sind hingegen sehr selten. Isothermen-Daten von Wasserstoff sind generell rar, da
Wasserstoff im Allgemeinen durch seinen stark unpolaren Charakter nur schlecht adsorbiert
wird. In den nachsten Abschnitten werden die fir die Trennaufgabe infrage kommenden
Adsorbentien kurz beschrieben. Die Eigenschaften der Adsorbentien sind im Anhang, Tabelle
11-2 zusammengefasst. Die Reinstoff-lsothermen sind im Anhang, Abschnitt 11.1,

dargestellt.

3.1 Aktivkohle

Durch ihre groRe spezifische Oberflaiche und die daraus resultierende grol3e Kapazitat wird
Aktivkohle bevorzugt fiir Prozesse eingesetzt, in denen grolRe Gasmengen zu adsorbieren
sind. Im industriellen MaRstab wird Aktivkohle unter anderem fiir die Aufbereitung von
Wasserstoff eingesetzt. Ethan und Ethylen werden wegen ihrer dhnlichen Polarisierbarkeit
und magnetischen Suszeptibilitdt von Aktivkohle annahernd gleich gut adsorbiert. Fir eine
Trennung der beiden Komponenten ist die Form der Isothermen zu dhnlich. Wasserstoff wird
nur sehr schwach adsorbiert, bei niedrigen Temperaturen und hohen Driicken ist die
Adsorption jedoch nicht zu vernachlassigen. Die Trennung eines bindren Gemisches aus

Methan und Wasserstoff sollte moglich sein, da Methan wesentlich besser adsorbiert wird.

33



Wahl der Adsorbentien und der Isothermen-Gleichungen

Wirde man versuchen das 4-Komponenten Gemisch mit Aktivkohle zu trennen, ist zu
erwarten, dass das Raffinat mit Wasserstoff und Methan angereichert ist und das Extrakt

zum GrofRteil aus Ethan und Ethylen besteht.

Aktivkohle hat gegeniiber anderen Adsorbentien den Vorteil, dass sie eine sehr groRe
spezifische Oberflache besitzt und in der Anschaffung verhaltnismaRig billig ist. Besonders
hervorzuheben ist auch, dass die Anfangssteigungen der Isothermen fiir alle Komponenten

nicht allzu grol8 sind, was fiir die Regenerierung des Adsorbens glinstig ist.

3.2 ETS-10

Engelhard Titanosilicate-10 (ETS-10) ist ein mikropordses Titansilicat welches 1989 von
Kuznicki patentiert wurde [30]. Es ist aus SiO4-Tetraedern und TiOg-Oktaedern, verbunden
durch Sauerstoffatome, aufgebaut und besitzt eine einheitliche PorengréRe von ca. 8 A. Um
die negative Ladung der TiOg-Oktaeder auszugleichen sind Na'-lonen eingebaut, welche
durch andere lonen, wie z.B. K*, Ag", ausgetauscht werden kénnen. An Luft ist ETS-10 bis

ungefahr 600 °C thermisch stabil.

Flr Na-ETS-10 wurden Reinstoff-Isothermen fiir Methan, Ethan und Ethylen vermessen [14,
31, 32, 17]. In den meisten Arbeiten wurde die Moglichkeit einer Ethylen/Ethan-Trennung
untersucht [31, 32, 17]. Fir Wasserstoff gibt es keine publizierten Gleichgewichtsdaten.
Theoretisch wurde die Wasserstoff-Adsorption an ETS-10 von Gallo et al. mittels Monte-
Carlo-Simulation untersucht. Sie kamen zu dem Ergebnis, dass Wasserstoff in einer 50%-igen
Mischung mit Methan bei einer Systemtemperatur von 298 K erst ab einem Druck von 1000
kPa adsorbiert [33]. Ethylen wird wegen der Ausbildung einer -Komplexbildung™ mit dem
Kation des Adsorbens besser adsorbiert als Ethan. Eine Trennung von Ethylen und Ethan ist
somit theoretisch mit ETS-10 mdglich. Ein Nachteil ist die eckige Isothermen-Form dieser
beiden Komponenten, da der Druck fiir eine Regenerierung des Adsorbens sehr stark
reduziert werden misste. Wasserstoff kann bis 1000 kPa bei moderaten Temperaturen als
nicht-adsorbierbar betrachtet werden, Methan wird bis zu einem Druck von ca. 600 kPa

schlechter adsorbiert als Ethan und kdonnte bei niedrigeren Driicken eventuell von Ethan und

 Eine m-Komplexbildung ist eine Bindung, basierend auf Wechselwirkungen zwischen dem Elektronenpaaren
einer Doppelbindung und einer freien Koordinationsstelle.
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Ethylen abgetrennt werden. Eine Trennung von Methan und Wasserstoff ware in jedem Fall

moglich.

3.3 Zeolith 5A

Zeolith 5A wird unter anderem fiir die adsorptive Aufbereitung von Wasserstoff und zur
Abtrennung von n-Paraffinen von iso-Paraffinen und zyklischen Kohlenwasserstoffen
eingesetzt. Bei einem Porendurchmesser von ca. 4,9 A sind die Mikroporen fiir alle Molekiile
des Gemisches zuganglich. Fir Zeolith 5A gibt es fir alle vier Komponenten Reinstoff-
Isothermendaten, die Isothermen sind im Anhang, Abbildung 11-3, dargestellt. Die Form der
Isothermen ist der von ETS-10 sehr &hnlich, dementsprechend sind auch dieselben
Schlussfolgerungen wie zuvor gilltig. Positiv gegeniber ETS-10 sind die groRere
monomolekulare Beladung der Komponenten und die geringere Steigung der Isothermen
von Ethan und Ethylen, was eine Regenerierung einfacher macht. Wie auch bei anderen
Zeolithen zu beobachten ist, wird Ethylen aufgrund seines groBeren Quadrupolmoments

besser adsorbiert als Ethan.

3.4 Zeolith 13X

Zeolith 13X ist neben Zeolith 5A das am haufigsten verwendete Adsorbens fir die
Gewinnung von Sauerstoff aus Luft. Zum Ausgleich der negativen Ladung der AlO4-Tetraeder
sind Na'-lonen eingebaut, welche durch andere Metall-lonen ausgetauscht werden kénnen.
Die effektive Porenéffnung liegt zwischen 9 und 10 A und ist damit groRer als die kritischen
Molekildurchmesser der Gemischkomponenten. Fir Wasserstoff konnten in der Literatur
keine Daten gefunden werden, und fiir Ethan und Ethylen gibt es nur Daten fir Driicke bis
150 kPa. Methan hat ein Quadrupolmoment da von 0 und wird daher, zumindest im Bereich

niedriger Driicke, wesentlich schlechter adsorbiert als Ethan und Ethylen.

3.5 Silicalite-1

Silicalite-1 gehort zu der Familie der Zeolithe und kann Molekiile mit einem kinetischen
Durchmesser von bis zu 6 A adsorbieren. Es gilt als hydrophob und organophil und wird
daher fur die Trennung von organischen Molekiilen von Wasser eingesetzt [34]. Fiir Silicalite-

1 sind Reinstoff-Isothermendaten fur Methan und Ethan in der Literatur dokumentiert.
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Anhand der Isothermen ist ersichtlich, dass eine Trennung der beiden Komponenten im

Bereich moderater Driicke moglich ware.

In den letzten Jahren wurden einige Adsorbentien fir die Trennung von leichten
Kohlenwasserstoffen entwickelt. Fir viele dieser Adsorbentien gibt es jedoch keine
veroffentlichten Gleichgewichtsdaten, daher werden sie hier auch nicht weiter erwahnt. Im
nachsten Abschnitt wird die Wahl einer geeigneten Reinstoff-lsothermengleichung
beschrieben, anschlieBend wird die Temperaturabhangigkeit der Isothermen-Parameter

diskutiert.

3.6 Wahl einer geeigneten Reinstoff-Isotherme

Die theoretischen Grundlagen fiir diesen Abschnitt sind im Abschnitt 2.5 zusammengefasst.
Alle fir diese Arbeit relevanten Reinstoff-Isothermen sind dem Typ | nach IUPAC
zuzuordnen. Fiur die Datenregression wurden die Langmuir- und Toéth-Gleichungen
ausgewahlt. Die Langmuir-Gleichung ist die einfachste Gleichung, um eine Isotherme des
Typs | zu beschreiben und wird in der Literatur am haufigsten verwendet. Die Téth-Gleichung
baut auf der Langmuir-Gleichung auf, enthalt jedoch einen zusatzlichen Parameter, mit dem
die Heterogenitat des Adsorbens beriicksichtigt wird. Geht der Adsorptionsdruck gegen Null
gehen beide Gleichungen in die Henry-Gleichung lber, was eine Voraussetzung fir ein
Einsetzen in die IAST (siehe Abschnitt 2.5.4) ist. Die Datenregression zur Bestimmung der

Isothermen-Parameter erfolgt durch Minimierung der Summe der Fehlerquadrate (SFQ):

SFQ = Z (a7 (P) - q{"‘”(P))2 3-1
i=1

Hierin ist q;" " (P) die experimentell ermittelte, adsorbierte Menge der Komponente i und
qf’er(P) die mit der Isothermen-Gleichung berechnete Beladung. Die Datenregression wird
in Excel durchgefliihrt. Um lokale Minima zu vermeiden, wird die Regression mit
verschiedenen Startwerten mehrmals wiederholt. Um die Ergebnisse der Datenregressionen
zu vergleichen, wird zusatzlich der RMSEP**-Wert berechnet. RMSEP ist die Wurzel des

mittleren quadratischen Prognosefehlers und ist folgendermaRen definiert:

'® RMSEP: Root Mean Squared Error of Prediction
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n

1 2
RMSEP = E . Z (qiexp(P) _ qlper(P)) 3-2
i=1
Die Parameter g;"¥ und qP¢" sind dieselben wie in Gleichung 3-1, n ist die Anzahl der
Datenpunkte. Der RMSEP-Wert ist Null wenn das Modell die Realitdt mit einer 100%igen
Genauigkeit beschreibt. Je groRer der RMSEP-Wert, desto groBer ist die Abweichung

zwischen gemessenem und berechnetem Wert.

In Abbildung 3-1 sind experimentell ermittelte Datenpunkte fiir Adsorptionsgleichgewichte
von CHy, CoHg und CyH4 flir Na-ETS-10 bei 300 K und die mittels Datenregression bestimmten
Isothermen nach Langmuir (durgezogene Linie) und Toth (strichlierte Linie) dargestellt. Um
den Bereich kleiner Driicke besser auflosen zu kénnen wurde der Druck logarithmisch
aufgetragen. In Tabelle 3-2 sind zusatzlich die Werte fiir SQR und RMSEP fiir die in Abbildung
3-1 dargestellten Isothermen angegeben. ETS-10 hat eine heterogene Oberflache, und das
Gleichgewicht kann daher mit der Langmuir-Gleichung weniger gut beschrieben werden als

mit der Gleichung nach Téth.

SFQ RMSEP
CH,4 C,Hs CoHa CH4 C;Hs CoHa
Langmuir | 0,0127 0,0415 0,2023 | 0,0291 0,0526 0,1161

Téth 0,0052 0,0095 0,0130 | 0,0187 0,0252 0,0295
Tabelle 3-2: SFQ und RMSEP-Werte fiir die Isothermen nach Langmuir und Téth aus Abbildung 3-1

Reinstoffisothermen fiir Na-ETS-10 bei 300 K

2,5
o 2
< A AL ast
g 15 * CH4
oo £ B C2H6
C Z
8 A A C2H4
205 |— 2
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/
O 1 T T T
0,1 1 10 100 1000

Druck [kPa]

Abbildung 3-1: Beladung iiber den logarithmierten Druck fiir CH,, C,Hg und C,H, fiir Na-ETS-10 bei 300 K und
dazugehdorige Langmuir- und Téth-Isothermen (Langmuir: durchgezogene Linie, Téth: strichlierte Linie; Daten aus [14])
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Das adsorptive Gleichgewicht an Adsorbentien mit homogener Oberfliche, wie z.B.
Aktivkohle, kann im Allgemeinen mit beiden genannten Isothermen-Gleichungen gut
beschrieben werden. In Abbildung 3-2 ist erkennbar, dass das Gleichgewicht von Ethan und
Ethylen im Bereich niedriger Driicke mit der Toéth-Gleichung etwas besser beschrieben
werden kann als mit der Gleichung von Langmuir. ETS-10 und Aktivkohle wurden hier
reprasentativ flr alle, in diese Arbeit relevanten, Adsorbentien gewahlt, da die Oberflache

von Aktivkohle als sehr homogen und die von ETS-10 als stark inhomogen gilt.

SFQ RMSEP
H, CHq4 C,Hs CoHq H, CH4 CHs CoHq
Langmuir 0,0001 0,0180 0,2201 0,4578 | 0,0043 0,0359 0,1564 0,1876
Téth 0,0002 0,0176 0,0795 0,2226 | 0,0044 0,0355 0,0940 0,1309

Tabelle 3-3: SFQ und RMSEP-Werte fiir die Isothermen nach Langmuir und Téth aus Abbildung 3-2

Reinstoffisothermen fiir Aktivkohle bei 303,15 K

¢ CH4

m C2H4

M e
Z / A C2H6
- -0——0—0-® |

E‘ o o H2

10 100 1000
Druck [kPa]

Beladung [mol/kg]
O B N W B U1 O

Abbildung 3-2: Beladung iiber den logarithmierten Druck fiir CH,, C,Hg, C,H, und H, fiir Aktivkohle bei 303,15 K und
dazugehdorige Langmuir- und Téth-Isothermen (Langmuir: durchgezogene Linie, Téth: strichlierte Linie; Daten aus [35])

In Tabelle 3-4 sind die durchschnittlichen RMSEP-Werte fir die beiden Isothermen-
Gleichungen fiir alle Adsorbentien zusammengefasst. Es ist ersichtlich, dass die Gleichung

nach Téth die Gleichgewichte fir alle Adsorbentien genauer beschreibt als die Langmuir-

Gleichung.
Aktivkohle ETS-10 Zeolith 5A  Zeolith 13  Silicalite-1
Langmuir 0,2082 0,0380 0,1254 0,0825 0,0379
Toth 0,0847 0,0230 0,1025 0,0426 0,0328

Tabelle 3-4: Durchschnittliche RMSEP-Werte fiir die Langmuir- und Téth-Gleichung fiir alle Adsorbentien
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Der grolle RMSEP-Wert von Aktivkohle ergibt sich durch die relativ schlechten Beschreibung
des Gleichgewichts im Bereich sehr kleiner Driicke (< 50 kPa). Im Bereich groRerer Driicke
sind Téth und Langmuir-Gleichung gleichwertig. Mit abnehmender Temperatur wird die
Anfangssteigung der Isothermen groRer und die Beschreibung des Gleichgewichts mit einer
Isothermen-Gleichung schwieriger. In Abbildung 3-3 ist die Anderung der Form der

Isothermen mit der Temperatur fir das System CH,4-Aktivkohle dargestellt.

Anderung der Form der Isothermen von CH, mit
der Temperatur
8
=
So6
o
E>ty
% 2 " | =—301,4 K]
€ 3 -
3 X 260,2 [K]
S 5
E 7 ——212,7 [K]
o1l
0 T T T
0 1000 2000 3000 4000
Druck [kPa]

Abbildung 3-3: Anderung der Form der Isothermen von CH, mit der Temperatur (Daten aus [35])

Vergleicht man den Verlauf der Isothermen der verschiedenen Adsorptiv-Adsorbens-

Systeme miteinander gelangt man zu folgenden Erkenntnissen:

— Die Beladung von Wasserstoff ist bis zu einem Druck von ca. 1000 kPa anndhernd
proportional zum Druck. Die Isotherme kann daher theoretisch auch mit der Henry-
Gleichung beschrieben werden. Folglich ist auch die Beschreibung mit jeder anderen
Isotherme moglich, die im Bereich kleiner Driicke bzw. Konzentrationen in die Henry-
Gleichung lbergeht.

— Fur Kohlenwasserstoffe gilt, je groBer die Anzahl der Kohlenstoffatome, desto eckiger
wird die Form der Isotherme und desto schwieriger ist die Beschreibung des
Gleichgewichts mit einer Isothermen-Gleichung.

— Je tiefer die Adsorptionstemperatur, desto steiler wird der Anstieg der Isothermen

bei kleinen Driicken, und desto ungenauer ist die Vorhersage des Gleichgewichts.
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— Das Reinstoff-Gleichgewicht kann mit der Toéth-Isothermen fiir alle Adsorbentien

genauer beschrieben werden als mit der Gleichung von Langmuir

Um die Auswirkung der Wahl der Reinstoff-Isothermengleichung auf die Genauigkeit der
Beschreibung des Mehrkomponenten-Gleichgewichts zu untersuchen, werden alle drei
Modelle fir die weiteren Berechnungen verwendet. Die Berechnung von

Mehrkomponenten-Gleichgewichten wird im nachsten Abschnitt behandelt.
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4 Berechnung von Mehrkomponenten-Gleichgewichten

Um Mehrkomponenten-Adsorptionsgleichgewichte berechnen zu kdénnen, muss ein
geeignetes Modell ausgewdhlt werden. Die Anforderungen an das Modell sind die

folgenden:

— fir die Berechnung sind moglichst nur Reinstoff-Isothermendaten notwendig
— der Rechenaufwand sollte moglichst gering sein
— eine Vorhersage des Gleichgewichts sollte fiir beliebige Systembedingungen (Druck,

Temperatur, Zusammensetzung der Gasphase) moglich sein

Voraussetzung eines solchen Modells ist, dass die Reinstoff-Gleichgewichte mit einer
geeigneten Isothermen-Gleichung sehr genau beschrieben werden kdnnen. In Abschnitt 3.6
wurde gezeigt, dass die Toth-Gleichung fur die Beschreibung von Adsorptions-
Gleichgewichten bei heterogenen Adsorbentien sehr gut geeignet ist. Bei homogenen
Adsorbentien kann sowohl die Langmuir- als auch die Téth-Gleichung verwendet werden.
Die Temperaturabhangigkeit der Parameter dieser beiden Gleichungen wird im nachsten
Abschnitt diskutiert. In Abschnitt 4.2 werden verschiedene Modelle fiir die Berechnung von

Mehrkomponenten-Gleichgewichten vorgeschlagen und anschlieBend validiert.

4.1 Temperaturabhingigkeit der Parameter der Isothermen-

Gleichungen

Um das Mehrkomponenten-Gleichgewicht bei Temperaturen berechnen zu kénnen, fir die
es keine gemessenen Gleichgewichtsdaten fiir die Reinstoffe gibt, muss die
Temperaturabhangigkeit der Parameter q,,,, b* bzw. b und t bekannt sein. Da es sich bei der
Téth-Gleichung um eine Erweiterung der Langmuir-Gleichung handelt, wird zuerst die

Temperaturabhdngigkeit der Parameter der Langmuir-Gleichung q,,, und b diskutiert.

4.1.1 Langmuir-Parameter

Die Abhangigkeit des Langmuir-Parameters b von der Temperatur T kann Gber die Clausius
Clapeyron-Gleichung unter Annahme eines idealen Gases hergeleitet werden. Die Herleitung

ist im Anhang, Abschnitt 11.2, dokumentiert und fihrt zu folgender Gleichung:
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4-1

_Ahads)
R-T

Die Konstanten by und Ah,4s kdnnen mittels Regression aus Gleichgewichtsdaten bestimmt

b=b0-exp(

werden. Fir die Regression bendtigt man Daten fir mindestens zwei verschiedene
Temperaturen. Je mehr Daten bei unterschiedlichen Temperaturen fiir die Regression zur
Verfligung stehen, desto zuverldssiger ist das Ergebnis. Die Temperaturabhangigkeit der

Henry-Konstanten K kann Uber folgenden Zusammenhang beschrieben werden:

4-2

_Ahads)
R-T

K, und Ah,4s konnen wieder mit Hilfe von Gleichgewichtsdaten bestimmt werden. Mit

K=K0-exp(

Gleichung 4-1 und 4-2 hat man zwei Gleichungen, um die Temperaturabhangigkeit von der
monomolekularen Beladung g,, und b beschreiben zu kénnen. g,, kann fiir eine gegebene

Temperatur T durch Umformen von Gleichung 2-12 berechnet werden:

K(T
qm(T) = % 4-3

Abbildung 4-1 zeigt das Arrhenius-Diagramm der Henry-Konstanten K und des Langmuir-
Parameters b flr das System Ethylen-Aktivkohle im Temperaturintervall zwischen 212,7 und

301,4 K. Die aus der Datenregression berechneten Parameter sind in Tabelle 4-1

zusammengefasst
Arrhenius-Diagramm fiir C,H, und Aktivkohle
1
0 T In(K) = 2540,3*(1/T) - 11,656 —
1 R =0,9986 /
o]
E _2 / /.
= 3
< - — @ In(K)
£ /I_/
- 4 ./ In(b) = 2334,9%(1/T) - 12,691 —{ mIn(b)
2 _
5 R?=0,9968 ]
-6
0,0030 0,0035 0,0040 0,0045 0,0050
1/T [1/K]

Abbildung 4-1: Arrhenius Diagramm von K und b von C,H, und Aktivkohle aus Langmuir-Parametern (Daten aus [35])
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T Um b In(b) K In(K)
(KT | [mol/kg]  [1/kPa] ] [mol/(kgkPa)]  [-]
212,7 | 7,317 0,1876  -1,674 1,3726 0,317
260,2 | 6,381 0,0219  -3,824 0,1394 -1,970
301,4 | 5,469 0,0076  -4,879 0,0416 -3,180

Tabelle 4-1: Langmuir-Parameter fiir C,H, und Aktivkohle (Daten aus [35])
R? in Abbildung 4-1 steht fiir das BestimmtheitsmaR, welches bei einer linearen Regression
das Quadrat des Korrelationskoeffizienten R ist. Der Korrelationskoeffizient ist ein Mal3 fiir
den linearen Zusammenhang zwischen zwei Parametern (hier In(K) bzw. In(b) und 1/T). Ist

R = 1 liegt ein vollstandig linearer Zusammenhang vor.

Aus den ermittelten Geradengleichungen kdnnen by, K, und Ah,y4s berechnet werden. Die
Adsorptionsenthalpie Ah,y4 wird hier auf zwei Wegen, Uber K und b, bestimmt. Alternativ
wadre es moglich Ah,qs einmal zu berechnen, z.B. liber die Henry-Konstante, und diesen

Wert anschlieRend fir die Temperaturabhangigkeit des zweiten Parameters zu verwenden.

4.1.2 Toth-Parameter

Der Téth-Parameter b* aus Gleichung 2-18 steht mit dem Langmuir-Parameter b in

folgendem Zusammenhang:

t
b* = (1) 4-4
b
Mit Gleichung 4-4 kann man b* bei jeder beliebigen Temperatur berechnen, wenn die

Temperaturabhangigkeit von b und dem Heterogenitatsparameter t bekannt sind. Der

Zusammenhang zwischen b und der Temperatur ist in Gleichung 4-1 gegeben.

Fir die Henry-Konstante K gilt wieder der Zusammenhang aus Gleichung 4-2. Der
Zusammenhang zwischen den Parametern der Téth-Gleichung und der Henry-Konstanten ist
in Gleichung 2-19 gegeben. Daraus ergibt sich die folgende Gleichung fir die
monomolekulare Beladung q,,:

K(T)

—1) 4-5

qm(T) =
b* (T)('ﬁ

Damit gibt es fir die Bestimmung der drei unbekannten Parameter q,,, b* und t zwei

Gleichungen. Die Temperaturabhangigkeit des Heterogenitatsparameters t kann nicht aus
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den Grundgleichungen der Thermodynamik hergeleitet werden. Eine Moglichkeit ist, t fir
verschiedene Temperaturen mittels Datenregression zu berechnen und einen empirischen
Zusammenhang zwischen der Temperatur und dem Heterogenitatsparameter zu ermitteln.
Eine weitere Moglichkeit ist, t als temperaturunabhangig zu betrachten und mittels

Messdaten abzuschatzen. In der Literatur wurde hierzu kein Losungsansatz gefunden.

4.1.2.1 Temperaturabhdngigkeit des Heterogenitdtsparameters t

Die Vorgangsweise bei der Bestimmung der Temperaturabhangigkeit von t wird anhand des
Systems Ethylen-Aktivkohle erklart. Die folgenden Berechnungen wurden fir alle
Komponenten und Adsorbentien durchgefiihrt. Die Uberlegungen und Schlussfolgerungen

sind auf alle Stoffsysteme dieser Arbeit Gbertragbar.

Im ersten Schritt erfolgt die Regression der Toéth-Parameter gq,,, b* und t ohne
Einschrankungen. Die Henry-Konstante K und der Langmuir-Parameter b werden aus den
gefitteten Parametern berechnet und anschlieBend in einem Arrhenius-Diagramm
dargestellt. Die berechneten Parameter fiir das System Ethylen-Aktivkohle sind in Tabelle 4-2

angeflhrt, und die Verlaufe von K und b sind in Abbildung 4-2 dargestellt.

Arrhenius-Diagramm fiir C,H, und Aktivkohle
4
3 +— -
In(K) = 3571,5*(1/T) - 13,339
2 R2 = 0,9853
s =
E 0 T e T T
= 1 @ In(K)
Y = _/
£-2 In(b) = 3523,5%(1/T) - 15,336 | ™ In(b)
-3 2 R%=0,9889 o
-4
-5
0,0030 0,0035 0,0040 0,0045 0,0050
1/T [1/K]

Abbildung 4-2: Arrhenius Diagramm von K und b von C,H, und Aktivkohle aus uneingeschrinkten Téth-Parametern
(Daten aus [35])
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T Am q* b In(b) t K In(K)
[KI | [mol/kgl [kPa]l [1/kPa] (-] (-] [mol/(kg kPa)] [-]
212,7 9,408 0,636 3,830 1,343 0,337 36,036 3,585
260,2 8,424 2,370 0,123 -2,093 0,412 1,038 0,038
301,4 8,911 3,756 0,031 -3,460 0,382 0,280 -1,273

Tabelle 4-2: Uneingeschrinkte Téth-Parameter fiir C,H, und Aktivkohle (Daten aus [35])
Vergleicht man die Bestimmtheitsmae von K und b aus Abbildung 4-1 mit jenen aus
Abbildung 4-2 ist ersichtlich, dass die Temperaturabhangigkeit der Langmuir-Parameter
besser beschrieben werden kann als die der Téth-Parameter. In Tabelle 4-2 ist aullerdem
ersichtlich, dass t mit der Temperatur weder monoton zu- noch abnimmt, was eine
Beschreibung der Temperaturabhangigkeit von t durch einen linearen Zusammenhang nicht

moglich macht.

Deshalb wird im nachsten Schritt fiir t ein flir alle Temperaturen konstanter Wert
angenommen. Hierflr wird der Mittelwert der zuvor ermittelten Heterogenitatsparameter
berechnet. Fir das System Ethylen-Aktivkohle ergibt sich fiir den gemittelten Parameter t
ein Wert von 0,38. Bei der Datenregression werden nur noch g,, und b* variiert. Die
Ergebnisse der Regression sind in Tabelle 4-3 protokolliert, und Abbildung 4-3 zeigt das

Arrhenius-Diagramm von K und b.

Arrhenius-Diagramm fiir C,H, und Aktivkohle

4
3 3
5 | In(K) =3175,2%(1/T) - 11,817
5, R? = 0,9996
£ /.
~ 0 . / .
g 1 — ¢ In(K)
[ =
-2 ’.—/In(b) - 3177%1/T) - 14,011 —| ®In(b)
3 - R? =0,9997
-4
0,0030 0,0035 0,0040 0,0045 0,0050

1/7 [1/K]

Abbildung 4-3: Arrhenius Diagramm von K und b von C,H, und Aktivkohle aus eingeschrinkten Téth-Parametern (Daten
aus [35])
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T Am q° b In(b) t K In(K)
[K] |[mol/kg] [kPa]l [1/kPa]  [] [[] [mol/(kgkPa)]  []
212,7 | 8,921 0,699 12,5618 0,941 0,38 22,853 3,129
260,2 | 8,843 2,013 0,1586 -1,841 0,38 1,402 0,338
301,4 | 8,959 3,703 0,0319 -3,445 0,38 0,286 -1,253

Tabelle 4-3: Eingeschrinkte Téth-Parameter fiir C,H, und Aktivkohle (Daten aus [35])
Anhand der BestimmtheitsmaRe aus Abbildung 4-3 ist ersichtlich, dass die
Temperaturabhangigkeit der Parameter g,, und b* mit einer Beziehung nach Arrhenius sehr
gut beschrieben werden kann, wenn t als temperaturunabhangig betrachtet wird. Wegen
dieser Erkenntnisse werden in dieser Arbeit die Heterogenitatsparameter zuerst mittels
Datenregression berechnet, dann gemittelt und schlieBlich fir alle Komponenten und

Adsorbentien als temperaturunabhangig betrachtet.

Die Ergebnisse fiir die Parameter K,, by und Ah,4s fur die in dieser Arbeit relevanten

Komponenten und Adsorbentien sind im Anhang, Abschnitt 11.3, zusammengefasst.

4.2 Berechnung des Mehrkomponenten-Gleichgewichts

Das Mehrkomponenten-Gleichgewicht soll basierend auf Reinstoff-lsothermendaten
berechnet werden. Hierfiir gibt es im Grunde zwei Moglichkeiten. Die einfachste Mdoglichkeit
ist die Verwendung einer Reinstoff-Isothermengleichung, die flir Systeme mit mehreren
adsorbierbaren Komponenten erweitert wurde. Die zweite Mdoglichkeit ist die Berechnung
des Gleichgewichts mit der Ideal Adsorption Solution Theory in Verbindung mit einer
geeigneten Reinstoff-lsotherme. In den folgenden Abschnitten werden verschiedene
Modelle fiir die Berechnung vorgeschlagen und anschlieBRend gegenlibergestellt. Die
Gleichgewichtsberechnung erfolgt in Mathcad®, die Berechnungsfiles sind im Anhang,

Abschnitt 11.5, zu finden.

4.2.1 Erweiterte Langmuir-Gleichung
Die Langmuir-Gleichung wurde von Markham und Benton [11] fiir Mehrkomponenten-
Systeme erweitert, was zu folgender Gleichung flihrt:

b; - P;

1+3,b B o

qi = Qm,i
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Fur b;ijy und qpm,; kénnen die Werte der Parameter der Reinstoff-Isothermen eingesetzt
werden. Thermodynamisch konsistent ist die erweiterte Langmuir-Gleichung nur bei
Systemen, bei denen die Komponenten die gleichen monomolekularen Beladungen

aufweisen. Diese Annahme wird jedoch in der Praxis meist vernachlassigt [1].

4.2.2 IAST-Langmuir

Eine weitere Moglichkeit ist die Berechnung mit der Theorie der ideal adsorbierten Losung
(IAST). Hierfur wird fir g in die in Abschnitt 2.5.4 hergeleitete Gleichung 2-34 eine

Reinstoff-Isothermengleichung eingefligt und der Druck zwischen 0 und Pl-0 integriert.

™~
3

=

P
== [ at-danp) 234
0

Setzt man fir q? die Reinstoffisotherme nach Langmuir (Gleichung 2-9) fiir die Komponente
i ein und integriert Uber den Druck, erhdlt man fir den reduzierten Spreizdruck m,.q4

folgenden Ausdruck:

Treqa = Qm,i *In(1+ b; - Pio) 4-7
Den Gleichgewichtsdruck P erhalt man durch Umformen:
exp (—nred) -1
0 CIm,i 4-8

L

Nach Einsetzten von P in Gleichung 2-31 und Umformen kann man den Molanteil x; der

Komponente i in der Adsorbatphase berechnen:

__bi~yi-P
exp(M)—l 49

qm,i

Xi

Die Summe aller Molanteile x; in der Adsorbatphase muss gleich 1 sein:

Zi X; = 1 bzw. Zi X; — 1=0 4-10
Fir ein System mit N Komponenten hat man somit N + 1 Unbekannte (N mal x; und einmal
Treq), die aus N + 1 Gleichungen (N mal Gleichung 4-9 und einmal Gleichung 4-10)

berechnet werden konnen.
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4.2.3 IAST-To6th

Setzt man fiir g aus Gleichung 2-34 die Reinstoffisotherme nach Téth (Gleichung 2-18) fiir

die Komponente i ein, erhalt man:

0
P;

Trea = [ 2 dan 411
s (b + B, Hi/t
Gleichung 4-11 kann nicht analytisch iber den Druck integriert werden. Der Ausdruck wird
daher numerisch mit Hilfe der Simpson-Regel integriert. Die allgemeine Vorgangsweise bei
der numerischen Integration mit der Simpson-Regel ist im Anhang, Abschnitt 11.4,
dargestellt. Fiir i Komponenten erhalt man i-mal Gleichung 4-11. Zusatzlich gilt wie zuvor bei
der IAST-Langmuir Gleichung die Normierungsbedingung aus Gleichung 4-10. Das bedeutet
fir N+ 1 Unbekannte (N mal P? und einmal m,.;) stehen N + 1 Gleichungen zur
Verfliigung. Die Berechnung erfolgt iterativ, indem zuerst die Gleichgewichtsdriicke Pl-0
geschatzt und dann solange variiert werden, bis die Bedingung, dass die reduzierten Driicke
der Gemischkomponenten gleich sind, erfiillt ist. Als Schatzwerte bieten sich die mit der
IAST-Langmuir Gleichung berechneten Werte der Gleichgewichtsdriicke an. Kennt man Pl-0

fiir alle Komponenten, kann die Zusammensetzung der Adsorbatphase durch Umformen von

Gleichung 2-31 berechnet werden:

P

— 4-12
PiO ()

Xi=Yi*

Die gesamte adsorbierte Menge lasst sich schliefRlich (fir IAST-Langmuir und IAST-T6th) nach
Gleichung 4-13 berechnen.
1 X

= 4-13
dges 4= 4]

4.3 Beriicksichtigung der Nicht-Idealitit der Gasphase

Adsorptionsprozesse werden oft bei hohen Driicken und niedrigen Temperaturen
durchgefiihrt. Bei diesen Bedingungen verliert das ideale Gasgesetz oftmals seine Giiltigkeit.
Daher ist es wichtig zu untersuchen, inwiefern die Nicht-ldealitat der Gasphase Einfluss auf
das Adsorptionsgleichgewicht hat. Um die Realitdt der Gasphase zu beriicksichtigen, muss

der Fugazitatskoeffizient ¢;, wie in Abschnitt 2.5.5 beschrieben, berechnet werden. Die
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Abweichung vom realen Verhalten muss bereits bei der Datenregression zur Bestimmung

der Isothermen-Parameter beriicksichtigt werden. Wird die Langmuir-Gleichung zur

Beschreibung der Reinstoff-Adsorption verwendet ergibt das folgende Gleichung:
b-p(P)-P

' T¥Db-o@) P

Um die Isothermen-Parameter b und q,, mittels Datenregression zu bestimmen, muss die

4-14

q:

Druckabhéangigkeit des Fugazitatskoeffizienten bei konstanter Temperatur bekannt sein. Fiir
eine erste Naherung wird angenommen, dass ein linearer Zusammenhang zwischen dem
Fugazitatskoeffizienten der Reinstoffe und dem Druck vorliegt. Um den linearen
Zusammenhang zu ermitteln, wurde ¢ fiur Driicke bis zu 3000 kPa und einer konstanten
Temperatur berechnet und anschliefend eine Gerade durch die berechneten Werte gelegt.
In Abbildung 4-4 ist ersichtlich, dass die Annahme eines linearen Zusammenhangs durchaus

gerechtfertigt ist.

Fugazitatskoeffizient ¢ lber P fiir 300 K

1,1
1
— 09 * CH4
S0 H2: ¢ = 1 + 3E-06*P m C2H6
’ CH4: ¢ = 1 - 2E-05*P C2H4

C2H4: ¢ = 1 - 6E-05*P

0,7 —— " ® H2
C2H6: @ = 1 - 8E-05*P

0,6 T T T T T T

0 500 1000 1500 2000 2500 3000
Druck [kPa]

Abbildung 4-4: Berechnete Fugazitatskoeffizient ¢ liber den Druck fiir CH,, C,Hg, C;H, und H, bei 300 K

Die anschlieBenden Gleichgewichtsberechnungen erfolgen wie in Abschnitt 4.2.2
beschrieben, mit dem Unterschied, dass Gleichung 4-8 auch bei Einsetzen der Langmuir-
Gleichung nicht mehr analytisch integriert werden kann und dass fiir die Zusammensetzung

der Adsorbatphase folgende Gleichung gilt:

Xi=Yi o< 4-15

49



Berechnung von Mehrkomponenten-Gleichgewichten

Der Fugazitatskoeffizient ¢; fiir eine Komponente i in einer Mischung ist mit den in den

Gleichungen 2-43 bis 2-45 dargestellten Mischungsregeln zu bestimmen.

4.4 Validierung der Modelle

Bei der Modellvalidierung wird untersucht, wie genau die, in den vorhergehenden
Abschnitten, vorgestellten Modelle die Mehrkomponenten-Gleichgewichte beschreiben
konnen. Die Validierung erfolgt durch Vergleich der Rechenergebnisse mit
Gleichgewichtsdaten aus der Literatur. Eine vollstindige Ubereinstimmung zwischen einem
Modell und der Realitdt ist grundsatzlich nicht moglich. Das liegt einerseits daran, dass ein
Modell Gber Vereinfachungen und Idealisierung der Realitdt entsteht, und andererseits weil

jede Messung an einem realen System mit einem Messfehler verbunden ist.

Mehrkomponenten-Gleichgewichtsdaten fiir die Validierung der Modelle sind beschrankt. Es
stehen 23 Datensatze mit insgesamt 301 Datenpunkten zur Verfligung. Einzelheiten UGber die
Datensatze sind in Tabelle 11-8 im Anhang zusammengefasst. Flr eine aussagekraftige
Validierung ist es notwendig, dass die Gleichgewichtsdaten, die fiir die Berechnungen
herangezogen werden, am selben Adsorbenstypen vermessen wurden wie das
Mehrkomponenten-Gleichgewicht, mit dem die berechneten Werte verglichen werden. Dies
ist insbesondere von Bedeutung, da die adsorptiven Eigenschaften eines Adsorbens durch
Variation der Bedingungen beim Herstellungsverfahren stark beeinflusst werden kénnen.
Zudem kann es selbst dann zu Unterschieden im gemessenen Gleichgewicht kommen, wenn
die Messmethode oder die Versuchsdurchfiihrung variiert. Daher ist es ideal, wenn die
Reinstoff-Isothermendaten  aus  derselben Literaturquelle stammen wie die

Gleichgewichtsdaten der Mischungen.

Um die Modelle miteinander zu vergleichen, werden binare Gleichgewichte der berechneten

ber
i

Molanteile x einer Komponente mit den experimentell ermittelten Werten aus der
Literatur x;*P verglichen und der RMSEP-Wert wie in Abschnitt 3.6, Gleichung 3-2,
dargestellt berechnet. Im ersten Schritt wird die Auswirkung der Berlicksichtigung der Nicht-
Idealitat der Gasphase untersucht. Im Anschluss werden die Prognosegenauigkeiten des
erweiterten Langmuir-, des IAST-Langmuir- und des IAST-Téth-Modells miteinander

verglichen.
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4.4.1 Auswirkung der Beriicksichtigung der Realitit des Gases

Flir einen aussagekraftigen Vergleich der Prognosegenauigkeit bei Berlicksichtigung und
Vernachlassigung der Realitdt der Gasphase sind Gleichgewichtsdaten flir einen groRen
Druck- und Temperaturbereich notwendig. Fiir Aktivkohle steht ein Datensatz, der diese
Anforderungen erfillt, zur Verfigung [35]. Fir den Vergleich wird das Gleichgewicht mit
dem IAST-Téth Modell mit und ohne Berticksichtigung der Realitdt der Gasphase berechnet.
Die Berechnungen von binaren Gleichgewichten wurden fir 66 Datenpunkte durchgefiihrt.
Die Datenpunkte wurden in einem Druckbereich von 130 bis 2000 kPa bei 212,7 und 301,4
°C ermittelt. Aus den experimentellen und berechneten Werten wurde anschlieend fir
beide Modelle der RMSEP-Wert berechnet. Die Berechnung ergibt fiir das IAST-Téth Modell
einen RMSEP-Wert von 0,0533 und fiir das IAST-Téth-@ Modell einen Wert von 0,047. Das
bedeutet, dass die Vorhersage durch die Beriicksichtigung der Realitdit der Gasphase
genauer wird. In Tabelle 4-4 sind experimentell ermittelte und mit dem IAST-Téth bzw. IAST-

Toth-@ Modell berechnete Zusammensetzungen fir das System Methan(1)-Ethylen(2)

zusammengefasst.

Druck P | Experimentell IAST-Téth IAST-Té6th-¢
[kPa] X Xq Ax Xq Ax

2000,9 0,109 0,042 0,067 0,046 0,063
1225,9 0,088 0,041 0,047 0,044 0,044
682,6 0,079 0,040 0,039 0,042 0,037
344,7 0,068 0,038 0,03 0,039 0,029
131,0 0,036 0,035 0,001 0,035 0,001

Tabelle 4-4 Experimentell ermittelte und berechnete Adsorbatzusammensetzung fiir ein Gasgemisch bestehend aus 26%
Methan (1) und 74% Ethylen (2) bei 301,4 K (Daten aus [35])

Bei niedrigem Druck bis zu 130 kPa kann die Zusammensetzung der Adsorbatphase mit
beiden Modellen mit einer hohen Genauigkeit vorhergesagt werden. Mit zunehmendem
Druck nimmt die Prognosegenauigkeit deutlich ab. Bei 2000 kPa ist der Prognosefehler 61,5
% bei Berechnung mit dem IAST-Téth-Modell und 57,8 % beim IAST-T6th- ¢p-Modell. Der
Prozentsatz bezieht sich auf den Methananteil in der adsorbierten Phase, bezogen auf den
Ethylenanteil ware der prozentuale Fehler geringer. Durch die Berlicksichtigung des idealen
Verhaltens des Gases ist zwar eine Verbesserung der Prognose bei hohem Druck erkennbar,
jedoch ist diese gemessen am Aufwand bzw. an der gesamten Abweichung gering. Der

Prognosefehler ist folglich zum groBten Teil (hier: zu mehr als 90 %) auf das nicht-ideale
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Verhalten der adsorbierten Molekiile zurilickzufihren. Will man die Wechselwirkungen der
adsorbierten Molekile ebenfalls beriicksichtigen, missen die Aktivitatskoeffizienten y;, wie
in Abschnitt 2.5.5 dargestellt, berechnet werden. Fiir die Berechnung ist eine Bestimmung

der Wechselwirkungsparameter A aus  Mehrkomponenten-Gleichgewichtsdaten

ij
notwendig. In dieser Arbeit wird die Realitit der Adsorbatphase bei der
Gleichgewichtsberechnung nicht berticksichtigt, weil dafiir eine gréRere Anzahl an Daten fir
Mehrkomponenten-Gleichgewichten notwendig ware, welche nicht zur Verfliigung stehen.
Wegen des geringen Einflusses der Realitdt der Gasphase auf das adsorptive Gleichgewicht

und dem grofRen Aufwand, der mit einer Beriicksichtigung der Realitdt verbunden ist, wird

diese ebenfalls vernachlassigt.

4.4.2 Vergleich von erweitertem Langmuir-, IAST-Langmuir- und IAST-Todth-

Modell

Um die Prognosegenauigkeit der drei Modelle abschatzen zu kénnen, wurden die
Gleichgewichte fiir alle bindren Datensdtze aus Tabelle 11-8 mit allen Modellen
nachgerechnet. Die Genauigkeit der Vorhersage der adsorptiven Gleichgewichte variiert
stark, abhangig von der Art des Adsorbens und den Druck- und Temperaturbedingungen. Fir
den Vergleich wurde der RMSEP-Wert fiir jedes Adsorbens separat berechnet. In Tabelle 4-5

sind die berechneten RMSEP-Werte zusammengefasst.

Adsorbens erweiterte |\ oT langmuir  IAST-Téth
Langmuir
ETS-10 0,0779 0,0465 0,0273
Aktivkohle (1) 0,0418 0,0427 0,0533
Aktivkohle (2) 0,0278 0,0266 0,0244
Zeolith 13X 0,0143 0,0388 0,0468
Zeolith 5A 0,0402 0,0524 0,1394

Tabelle 4-5: RMSEP-Werte fiir die drei Modelle fiir ETS-10, Aktivkohle (1: P = 130 — 2000 kPa; 2: P = 130 kPa), Zeolith 13X
und Zeolith 5A

Fiir ETS-10 ist die Prognose mit dem IAST-Téth Modell mit Abstand am besten, die
erweiterte Langmuir-Gleichung liefert hingegen fiir Zeolith 13X und Zeolith 4A die besten
Ergebnisse. Das ist erstaunlich, da die Reinstoff-Gleichgewichte mit der Téth-Gleichung
besser beschrieben werden als mit der Langmuir-Gleichung. Ein Grund fir die gute
Prognosegenauigkeit der erweiterten Langmuir-Gleichung ist, dass die monomolekularen
Beladungen von Ethan, Methan und Ethylen bei den oben genannten Adsorbentien sehr

52



Berechnung von Mehrkomponenten-Gleichgewichten

ahnlich sind. Zudem besteht der Datensatz fiir Zeolith 13X aus nur 16 Datenpunkten, was die
Zuverlassigkeit der Validierung beschrankt. Flr Zeolith 5A gibt es zwar einen grollen
Datensatz mit 108 Messpunkten, es wurde jedoch nur das Gemisch Ethan-Ethylen
vermessen. Fir diese beiden Adsorbentien sind auf jeden Fall mehr Datenpunkte fir eine
aussagekraftige und zuverlassige Validierung notwendig. Schaut man sich die Ergebnisse fir
Aktivkohle fiir den gesamten Druckbereich an, ist die Prognose mit der erweiterten
Langmuir-Gleichung am zuverlassigsten. Im Bereich niedriger Driicke liefern jedoch alle drei

Modelle dahnliche Ergebnisse.

Da die Prognosegenauigkeit so sehr variiert, ist es schwierig allgemein gliltige Aussagen zu

treffen. Trotzdem konnen folgende Richtlinien formuliert werden:

e Das IAST-Téth Modell liefert nur bei ETS-10 deutlich bessere Ergebnisse als die
anderen beiden Modelle. Bei allen anderen Adsorbentien ist die Abschatzung mit der
erweiterten Langmuir-Gleichung am genauesten.

o Je groRer der Druck, desto groRer ist der Prognosefehler. Dieser Fehler wird zum
grofRten Teil durch Wechselwirkungen der adsorbierten Molekiile hervorgerufen.

e Je groRer die Selektivitdt a = (x;/x;)/(¥i/y;), desto kleiner ist der Prognosefehler.
Das bedeutet, wird eine Komponente in einer bindaren Mischung deutlich besser
adsorbiert als die andere, kann das Gleichgewicht mit einer hoheren Genauigkeit

vorhergesagt werden, als wenn die Komponenten dhnlich gut adsorbiert werden.

Abbildung 4-5 zeigt Beispiele fiir die Ergebnisse der Gleichgewichtsberechnung, in Tabelle

4-6 sind die dazugehorigen RMSEP-Werte zusammengefasst.

e:::“;'::‘rltf IAST-L IAST-T
(a) 0,1673 0,0768 0,0374
(b) 0,0030 0,0027 0,0110
(c) 0,0156 0,0466 0,0562
(d) 0,0457 0,0449 0,0238

Tabelle 4-6: RMSEP-Werte fiir die Gleichgewichtsberechnungen aus Abbildung 4-5
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Abbildung 4-5: Berechnete und experimentell ermittelte Gleichgewichtsdaten fiir verschiedene Systeme (a) C,Hg-C,H,-
ETS-10, 280 K, 150 kPa; (b) CH,-C,H,-ETS-10, 280 K, 500 kPa; (c) CH,-C,Hs-Zeolith 13X, 300 K, 655 kPa; (d) CH,-C,H,-AK,
301,4 K, 130 kPa;
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5 Modellierung eines PSA-Prozesses

Nachdem in den vorhergehenden Abschnitten die Berechnung des adsorptiven
Gleichgewichts behandelt wurde, soll abschlieRend ein PSA-Prozess modelliert werden. Ziel
der Modellierung ist eine erste Abschatzung der erzielbaren Produktreinheiten und des
Trennaufwands. Es wird der in Abschnitt 2.6 beschriebene Skarstrom-Kreislauf modelliert,

welcher aus den folgenden Prozessschritten besteht:

Hochdruckadsorption

Entspannen

— Spulen oder Vakuumdesorption

Druckaufbau

Der Adsorptions- und Desorptionsprozess wird basierend auf dem Lokalen-Gleichgewichts-
Modell (siehe Abschnitt 2.7) modelliert. Unter der Annahme, dass keine axiale Dispersion
auftritt, erhalt man fur eine Komponente i folgende Massenerhaltungsgleichung:
ac; dc; (1—¢) a2q;
— v ¥ — . B —
ot "V ax T e P o

Die Gleichgewichtsbeladung q; kann bei der Adsorption einer Komponente durch eine

=0 2-49

geeignete Reinstoff-lsotherme beschrieben werden. Sind mehrere adsorbierbare
Komponenten vorhanden, wird im einfachsten Fall angenommen, dass die Komponenten
unabhangig voneinander adsorbiert werden und die Isothermen mit der Henry-Gleichung
beschrieben werden kdnnen. Die Annahme, dass die Komponenten unabhangig voneinander
adsorbieren ist generell nur bei der Adsorption kleiner Mengen, z.B. bei der Gasreinigung,
gerechtfertigt. Da in dieser Arbeit eine adsorptive Gastrennung betrachtet wird, bei der
grofRle Gasmengen adsorbiert werden, ist die gegenseitige Abhangigkeit der Gleichgewichte
zu bericksichtigen. Zusatzlich weichen die Formen der Isothermen der Komponenten
Methan, Ethan und Ethylen stark von der Geradenform der Henry-Isothermen ab. Wegen
dieser Uberlegungen ist fiir die Berechnung von g; aus Gleichung 2-49 eines der in Abschnitt
4.2 vorgestellten Modelle zu wahlen. Im einfachsten Fall wird die erweiterte Langmuir-

Gleichung gewahlt:
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bi'Pi

q; = Qm,i

Der Partialdruck P; kann durch Umformen des idealen Gasgesetzes aus der Konzentration c,

dem Systemdruck P, der Temperatur T und dem Molanteil y; berechnet werden:

Pp=cyi;*R-T=c¢;*R-T 5-2
Kombiniert man die Gleichungen 2-49, 5-1 und 5-2 ist ersichtlich, dass die Beladung eine
nicht-lineare Funktion der Konzentration ist. Damit erhdlt man ein System von
zweidimensionalen, nicht-linearen, partiellen Differentialgleichungen erster Ordnung.
Wegen der gegenseitigen Abhangigkeit der Beladungen sind die Differentialgleichungen
zusatzlich gekoppelt, was eine analytische Losung erheblich erschwert. Die Modellierung des
PSA-Prozesses erfolgt daher numerisch Uber eine Diskretisierung der Orts- und

Zeitkoordinate. Aus den Differentialen aus Gleichung 2-49 werden dabei Differenzen:

ACi
At

ACi
Ug —_

1—¢ Aq;
+ +( L 5-3
2 Ax

; e P ael, T

Die Stromungsgeschwindigkeit v, ergibt sich aus verschiedenen Prozessparametern und

kann wie in Abschnitt 2.7.1 dargestellt, berechnet werden. Legt man v, und Ax fest, so kann
At so bestimmt werden, dass

Ax

vy = s

gilt. Das bedeutet, dass das Fluid im Adsorber in jedem Zeitschritt At die Weglange Ax

5-4

zuriicklegt. Setzt man fir die Geschwindigkeit v, aus Gleichung 5-3 den Ausdruck aus

Gleichung 5-4 ein, erhalt man durch Kiirzen folgende Gleichung:

ACi|z‘|‘ACi|t+(1E;E)-ps-Aq;‘Izzo 5-5

Mit:
Acil, = i) — it 5-6
Acile = cj " —cf] 5-7
Agil, = qi % — qij" 5-8
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wobei die Diskretisierung der Zeit t durch die Laufvariable j und jene des Ortes x durch die
Laufvariable m erfolgt. Setzt man die Terme aus den Gleichungen 5-6 bis 5-8 in Gleichung
5-5 ein und formt um, erhalt man folgenden Ausdruck:

1—¢
m_ mer, (129

-1 ps (@70 —ai)" >-9

Die Modellierung des PSA-Prozesses baut auf Gleichung 5-9 auf. In Abbildung 5-1 ist ein
m-—1

Kontrollvolumen mit den Ein- und AusgangsgréfRen ¢ij—1 und cl"]l und den Speichertermen

q; ;%1 bzw. q; /" schematisch dargestellt.

Aq; = (q;;%1 — qij"

Ax
9 At

Ci Feed

Abbildung 5-1: Schematische Darstellung eines Kontrollvolumens fiir die analytische Berechnung des Gleichgewichts
Bevor mit der eigentlichen Modellierung des Adsorptionsprozess begonnen werden kann,
missen die Stromungsgeschwindigkeit v;, der Adsorberdurchmesser d und die effektive

Betthohe H,sf, wie in Abschnitt 2.7.1 dargestellt, berechnet werden.

Die Modellierung des PSA-Prozesses wird in den nachsten Abschnitten fiir jeden
Prozessschritt einzeln erklart. Der Prozess wurde in Matlab® fiir ein bis vier Komponenten

programmiert, das Berechnungs-File ist dieser Arbeit im Anhang beigefligt.

5.1 Hochdruckadsorption

Fiir die Berechnung des Adsorptionsprozesses ist die Eingabe der folgenden Parameter

erforderlich:

— Adsorptionsdruck P4 und -temperatur T, in [kPa] und [K]
—  Gasmenge Viinsat, in [NM3/h] und -zusammensetzung Yi Einsatz

— Parameter der Langmuir-Isothermen der Komponenten bei Adsorptionstemperatur
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— Eigenschaften des Adsorbens (z.B. Feststoffdichte, Porositét)
— Durchmesser d des Adsorbers und Hohe H der Adsorbensschiittung in [m]
— Schrittweite Ax in [m]

— Parameter t;45 max, Welche die maximale Adsorptionszeit angibt, in [s]

— Parameter Toleranz, welche den maximalen Wert fir Zﬁv=1|qi‘neu — q; | angibt

— Anzahl der maximalen Iterationsschritten niteration

Die Schrittweite der Zeit At wird aus der Ortsschrittweite Ax und der Geschwindigkeit v, aus

Gleichung 5-4 berechnet.

Abbildung 5-3 zeigt das Flussdiagramm, welches die Vorgangsweise bei der Berechnung des
Adsorptionsschrittes darstellt. Die Berechnung erfolgt in drei Hauptschleifen, die ineinander
geschachtelt sind. Die erste Schleife ist jene fir die Zeit j, die zweite ist fiir die Position m auf
der x-Achse, und die dritte dient der schrittweisen Naherung des Gleichgewichts und ist mit
der Laufvariablen n gekennzeichnet. Wie in Abbildung 5-2 zu sehen, kann das Gleichgewicht
zwischen der Gasphase und der adsorbierten Phase nicht sofort berechnet werden sondern
muss schrittweise angendhert werden. Diese Vorgangsweise ist notwendig, da sich die
Konzentrationen c; der Komponenten in der Gasphase bei der Adsorption andert, womit sich
in der Folge auch die dazugehérige Gleichgewichtsbeladung g; d@ndert. Die Anderungen der

Konzentration und der Beladung sind in Abbildung 5-2 durch die roten Pfeile angedeutet.

q; A

-
_—

1
1
I
!
!
|
1
!
!
1
1
!
1
1
!
1
1
!
|
1
1
I

m

m

Cij-1 Cij ij—1 Ci

Abbildung 5-2: Anderung der Gaskonzentration c; und der Beladung g; in einem Kontrollvolumen
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[ Eingabe der Prozess-Parameter ]

1

NEIN

[ j < ndeltatads ? L
( | |
* [ j=j+1 ]
y _ NEIN X
[ m < ndeltax ? 1 I
’ (n=mi1
A _ NEIN r
[ n < niteration? ]
l JA
" G = G " Ciat =i

_ ,m ) — ,m
Qi,ait = 4i,j—1 " it = 4

bi-P;

Pi=ciaqeR'T 5 @G =0mi'T575
) 4 m, b:P;
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Aqi = q; — Qiaie
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Qineu = Qiait + *" Gineu = Qiait —
€ £
0,005 o) 0,005 o).

N
Differenz = Z|qi,neu - qgk
i=1

\ 4

, NEIN
[ Differenz < Toleranz? ]—,[ n=n+1 ]

v IA NEIN

JA \ 4
Ausgabe der Ergebnisse \4 { Abbruchbedingung Raffinatzusammensetzung erfullt? ]
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Abbildung 5-3: Flussdiagramm fiir die Berechnung des Adsorptionsprozesses
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Die maximale Anzahl der Zeitschritte ndeltatads wird aus der maximalen Adsorptionszeit
tadsmax und der Zeitschrittweite At berechnet. Zusatzlich gibt es die Méglichkeit der
Angabe einer Abbruchbedingung lber die Raffinatzusammensetzung. In dem Fall wird der
Adsorptionsschritt abgebrochen, sobald die Verunreinigungen im Raffinatstrom einen
vorgegebenen Wert (iberschreiten. Die Anzahl der Ortsschritte ndeltax ergibt sich aus der
zuvor festgelegten Ortsschrittweite Ax und der Hohe H der Adsorbensschittung. Bei der
Berechnung wird davon ausgegangen, dass das Adsorbens zum Zeitpunkt j = 1 vollstandig
regeneriert ist (g; = 0), und dass sich keine der Gemischkomponenten im Gasraum befindet
(c; = 0). Mit diesen Annahmen folgt fir die Initialisierung der Variablen c¢; 4;; und q; 4;¢ im

ersten Iterationsschritt n = 1:

0 firm#lundj=1
Ciqit = A CiEinsatz firm=1

Cir,rjl':i sonst
iale = {qm_l sonst

Die Berechnung erfolgt solange die maximale Adsorptionszeit t,45 max Nicht erreicht worden
ist, bzw. die Abbruchbedingung nicht erflllt wird. Falls die maximale Anzahl der
Iterationsschritte niteration erreicht wird, wird eine Warnung ausgegeben um anzuzeigen,
dass das Gleichgewicht eventuell nicht richtig berechnet wurde. Am Ende der Berechnung

werden die folgenden Parameter ausgegeben:

— die Dauer des Adsorptionsprozesses t, s

— die gesamte Einsatzmenge Nginsatz

— die gesamte Molmenge Nggusring: des Raffinats und die Uber die Zeit gemittelte
Raffinatzusammensetzung y; rafsrinat

— die Beladung qg45 gnge Und die Zusammensetzung des Adsorbats x; 54

Zusatzlich kann der Verlauf der Beladung und der Gaskonzentration tiber die Adsorberlange
zu jedem beliebigen Zeitpunkt graphisch ausgegeben werden. In Abbildung 5-4 ist ein
Beispiel fur den Verlauf der Konzentration und der Beladung liber die dimensionslose
Betthéhe { = x/H des Adsorbers dargestellt. Bei der Simulation wurde angenommen, dass

das Adsorbens vor der Adsorption vollstandig regeneriert wurde. Das Einsatzgemisch
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besteht aus 60 mol% Wasserstoff und 40 mol% Ethylen, der Adsorptionsdruck ist 2500 kPa,
die Temperatur ist 234,1 K.

Konzentrationsverlauf iiber die dimensionslose Betthohe &
1500 T T T T T T T T

Wasserstoff

= o0k i —Ethylen
300 F \ —
0 l | I I | I | |

¢ [mol/m

i 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.5 0.7 0.8 0.9 1
£l
Beladungsverlauf tiber die dimensionslose Betthohe £
8 T T T T T T T T
Wasserstoff

E —
= —Ethylen
=
T
T 4f —
E
T, i

i} | | | | | | | | |

i 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.5 0.7 0.8 0.9 1

!

Abbildung 5-4: Konzentrations- und Beladungsverlauf eines Gemisches bestehend aus 60 mol% Wasserstoff und 40 mol%
Ethylen bei Adsorption mit Aktivkohle {iber die dimensionslose Betthohe ¢ (t,4,=120 s, P=2500 kPa, T=234,1 K)

Die Konzentrationsfront von Wasserstoff ist bis { = 0,7 vorgestolRen, die von Ethylen
befindet sich bei { = 0,25. Es ist ersichtlich, dass der bereits adsorbierte Wasserstoff von
Ethylen groRtenteils verdrangt wird. Dies geschieht aufgrund der groReren Adsorbierbarkeit
von Ethylen. Dadurch nimmt auch die Gasphasenkonzentration von Wasserstoff zu und liegt

nach der Konzentrationsfront von Ethylen iber der Einsatzkonzentration.

Abbildung 5-5 zeigt die zeitliche Anderung des Beladungsverlaufs Giber die dimensionslose

Betthohe (.
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Zeitliche Anderung des Beladungsverlaufs iiber die dimensionslose BetthGhe &
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Abbildung 5-5: Zeitliche Anderung des Beladungsverlaufs iiber die dimensionslose Betthohe ¢

5.2 Entspannung auf Desorptionsdruck

Fiir die Berechnung des Entspannungsschrittes ist, zusatzlich zu den in Abschnitt 5.1

erwahnten Parametern, lediglich die Eingabe des Desorptionsdrucks P,.s notwendig. Es wird

angenommen, dass sich das Gleichgewicht zwischen Gasphase und Adsorbatphase nach der

Druckabsenkung unverziglich einstellt. Die Beladung des Adsorbens und die Konzentration

in der Gasphase zu Beginn des Entspannungsprozesses entsprechen jenen, die am Ende des

Adsorptionsschrittes vorherrschen.

Die Berechnung erfolgt wie fir den Hochdruck-Adsorptionsprozess in Abbildung 5-3

dargestellt, mit der Ausnahme, dass die Zeitschleife und die Abbruchbedingung

,Raffinatzusammensetzung” wegfallen. Es wird angenommen, dass sich das Gleichgewicht in

jedem Kontrollvolumen unabhangig einstellt. Fir die Initialisierung der Variablen c¢; 5;+ und

Qi a1t iM ersten Iterationsschritt n = 1 gilt:

Ci,ait = Ciads,Ende

qiait = 4i,ads,Ende

Am Ende des Entspannungs-Prozesses ist der Druck

im Adsorber

gleich dem

Desorptionsdruck P,.g, und es herrscht Gleichgewicht zwischen der Gasphase und der

Adsorbatphase. Es werden folgende Werte errechnet:

Extraktmenge ngytrare Und Zusammensetzung Yeyirakt
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— Beladung Qgesgnde des Adsorbens am Ende des Desorptionsschrittes und

Zusammensetzung Xx; 4. des Adsorbats

Die Extraktmenge ng,trqxt €rgibt sich aus der Differenz der Molmenge, die am Ende des
Adsorptionsschrittes im Adsorber ist und jener, die sich nach dem Desorptionsschritt im

Adsorber befindet.

5.3 Spiilvorgang

Das Splilen erfolgt mit dem Raffinat bei Desorptionsdruck im Gegenstrom. Dadurch werden
die ,schweren Komponenten“ wieder in Richtung Einlass zuriickgedrdangt. Die
Gasgeschwindigkeit v, kann beim Spulen durch die geringe Gasdichte im Allgemeinen groRer
sein bei der Adsorption. Generell gilt, dass der Adsorptionsprozess, die Zykluszeit bestimmt.
Bei einem kontinuierlichen PSA-Prozess mit zwei Adsorbern ist die maximale Spulzeit

tspit,max auf jeden Fall kleiner als die Zeit ¢4, die fur die Adsorption benétigt wird.

Der Berechnungsalgorithmus ist prinzipiell gleich wie in Abbildung 5-3 dargestellt. Die
Laufvariable j fiir die Zeit geht in diesem Fall jedoch von 1 bis ndeltatspuel. Der Parameter
ndeltatspuel gibt die Anzahl der Zeitschritte bis zum Erreichen der maximalen Spiilzeit tg,;
wieder. Die Berechnung wird beendet, sobald die Zeit tg,; erreicht wurde, weitere
Abbruchkriterien gibt es nicht. Es ist darauf zu achten, dass die Splilung im , Gegenstrom*”
erfolgt. Das bedeutet, dass das Splilgas dort eingebracht wo zuvor das Raffinat abgezogen
wurde. Die Laufvariable m wird dementsprechend nicht vom Einlassventil des
Einsatzstromes, sondern von der anderen Seite des Adsorbers gezahlt. Fir die Initialisierung

der Variablen c; 4;¢ und q; 4;¢ im ersten Iterationsschritt n = 1 gilt:

Cidesfnde JUrm#+ lundj =1

Ciait = 3 CiRaffinat firm=1
m+1
"t sonst

qz,rzlies,Ende furj=1

qij-1 sonst

Beim Spiilen fallt ein Gas an, das bei vielen Prozessen als ,Abfallprodukt” entsorgt oder
verbrannt wird. Eine andere Maoglichkeit ist, dieses Gas dem Einsatzstrom wieder

zuzufihren, also zu recyceln. Zu untersuchen, was bei dem vorliegenden Prozess am
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okonomischsten ist, ist nicht Ziel dieser Arbeit. In dieser Arbeit wird angenommen, dass der
beim Spilen anfallende Gasstrom nicht recycelt wird. Am Ende der Berechnungen werden

die Werte der folgenden Parameter ausgegeben:

— Molmenge ng,;; 445 des bendtigten Raffinats zum Spilen

— Anfallende Gasmenge ngy,; und Zusammensetzung y; o, dieses Gases

Abbildung 5-6 zeigt ein Beispiel fiir die zeitliche Anderung des Beladungsverlaufs (iber die

dimensionslose Betthohe { = x/H.

Zeitliche Anderung des Beladungsverlaufs Giber die dimensionslose Betthéhe £
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Abbildung 5-6: Zeitliche Anderung des Beladungsverlaufs iiber die dimensionslose Betthohe ¢

5.4 Druckaufbau

Der Druckaufbau kann wahlweise mit dem Einsatz im Gleichstrom oder mit dem Raffinat im
Gegenstrom erfolgen. Die zweite Variante hat den Vorteil, dass sich die Konzentrationsfront
weiter in Richtung Einlass verschiebt. Sollte das Raffinat jedoch mit schweren Komponenten
verunreinigt sein, besteht die Gefahr, dass diese im hinteren Teil des Adsorbers adsorbieren.
In diesem Fall ist die erste Variante zu bevorzugen. Der Berechnungsalgorithmus deckt sich

teilweise mit dem der Hochdruckadsorption und ist in Abbildung 5-7 dargestellt.

Die erste Abbruchbedingung ist das Erreichen des Drucks P,45 im Adsorber, die zweite ist
das Uberschreiten einer vorgegebenen Zeit t,¢rq max Und ist fir den Fall einer Endlosschleife

eingebaut.
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[ Eingabe der Prozess-Parameter ]
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Abbildung 5-7: Flussdiagramm fiir die Berechnung des Verdichtungsprozesses

Beim Spilen stromt das Raffinat im Gegenstrom durch den Adsorber, das Einlassventil fir
den Einsatz ist geschlossen. Um das zu beriicksichtigen wird die Molmenge im letzten

Kontrollelement (m = my,fqng) immer addiert, bis der Gesamtdruck in diesem
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Volumenelement den Adsorptionsdruck P,;, Uberschreitet. Sobald P, ¢ liberschritten wird,
ist die Berechnung in diesem Volumenelement abgeschlossen, und die Laufvariable m fir
den Ort wird um eins reduziert. Fur die Initialisierung der Variablen ¢; 5;+ und q; 4;¢ im ersten

Iterationsschritt n = 1 gilt:

Ci,Raf finat firm=1
m m+1 . _
Ciair =13 Cij—1 T ¢jl1  firm = ndeltax
m+1
Cij-1 sonst
q _ qi,spiil,Ende fur] =1
hatt qij-1 sonst

Am Ende des Druckaufbaus werden die folgenden Parameter ausgegeben:

— die Raffinatmenge n,.,.q4 flr den Druckaufbau
— die bendtigte Zeit tyerg
— Prozentueller Anteil des Raffinats, das fir den Druckaufbau und das Spiilen (im Falle

aufgewendet wird

Zusatzlich kann, wie bei den anderen Prozessschritten, der Verlauf der Beladung und der

Gaskonzentration Uber die Adsorberlange graphisch ausgegeben werden.

5.5 Simulation des gesamten PSA-Prozesses

Bei der Simulation werden die vier Prozessschritte nacheinander in der angegebenen
Reihenfolge berechnet. Alle bendtigten Prozessparameter sind am Anfang des
Berechnungsfiles einzugeben, ebenso ist anzugeben ob der Druckaufbau mit Raffinat oder
mit dem Einsatzstrom erfolgen soll. Zu Beginn der Berechnung sind die Beladung des
Adsorbens und die Gaskonzentration im Adsorber vor dem Adsorptionsschritt nicht bekannt.
Daher erfolgt die Berechnung in zwei Durchgangen, wobei die Initialisierung der Variablen
Ci qit Und q; 41¢ flr den ersten Iterationsschritt n = 1 im ersten Durchgang, wie in Abschnitt
5.1 beschrieben erfolgt. Im zweiten Durchgang sind die Anfangsbeladung und
Gaskonzentration im Adsorber gleich jener, die am Ende des Druckaufbaus herrschen. Somit

gilt:
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Civerd Ende fuirm=#1lundj=1

Ci it = A CiEinsatz firm=1
m—1
-1 sonst

_ qiverd Ende fur] =1
Tiait ali— sonst

Im folgenden Abschnitt wird ein PSA-Prozess fiir die Trennung der vier Komponenten

exemplarisch berechnet.

5.6 Exemplarische Auslegung eines Adsorptionsprozesses fiir das

betrachtete Einsatzgemisch

In diesem Abschnitt wird die Vorgangsweise bei der Simulation des PSA-Prozesses gezeigt. In
Tabelle 5-1 sind die Zusammensetzung und der Molen- bzw. Volumenstrom des
aufzutrennenden Gemisches zusammengefasst. Der Einsatz liegt bei einer Temperatur von

234,1 K und einem Druck von 3253 kPa vor.

YEinsatz  DiEinsatz Vi Einsatz

[-] [kmol/h]  [Nm®/h]
Wasserstoff 0,2019 1165,0 26108,0
Methan 0,3416 1971,3 44183,8
Ethan 0,0811 467,6 10484,7
Ethylen 0,3754 2166,6 48556,8
GESAMT 1 5770,5 129333,3

Tabelle 5-1: Zusammensetzung und Molen- bzw. Volumenstrom des aufzutrennenden Gemisches

Im ersten Schritt wird ein grobes Konzept fiir die Trennung der Komponenten erstellt. Fir
ein optimales Ergebnis bei der Trennung sind vorab ausfihrliche Parameterstudien
notwendig, welche jedoch nicht Teil dieser Arbeit sind. Fir die Trennaufgabe wird das in

Abbildung 5-8 dargestellt Konzept vorgeschlagen.

Die Berechnung des PSA-Prozesses erfolgt fiir jeden der drei in Abbildung 5-8 dargestellten
Adsorber separat. Fir jeden dieser Adsorber gibt es einen zweiten, bauglichen, in dem der
PSA-Prozess zeitversetzt ablauft, wodurch der Prozess kontinuierlich stattfindet. Der
Produktstrom 1 aus Abbildung 5-8 soll mit Wasserstoff angereichert sein, Produktstrom 2
mit Methan, Produktstrom 3 mit Ethan und Produktstrom 4 mit Ethylen. Bevor mit der
Simulation des Prozesses in Adsorber 1 begonnen werden kann, muss die maximal mogliche
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Gasgeschwindigkeit v,z und der daraus resultierende Innendurchmesser d berechnet
werden. Die Berechnung wird an dieser Stelle exemplarisch fiir einen Adsorber

durchgefiihrt, die Vorgangsweise ist in Abschnitt 2.7.1 erklart.

Produkt 4

C.He, CoH,

y
Adsorber 3
Zeolith 5A

H,, CH,, | Produkt 3
C2Hg, CoH,

Adsorber 1
Aktivkohle

—_—
P.gs = 3253 kPa Produkt 2
Tags = 234,1K

=

H2 ’ CH4—

\J

Adsorber 2
Aktivkohle

| Produkt 1

Abbildung 5-8: Konzept fiir die Trennung der Gemischkomponenten
Die Leerrohrstromungsgeschwindigkeit v, ; r kann bei Kenntnis der Gasdichte pg gingang am
Adsorbereingang und dem Gasbelastungsfaktor F mit Gleichung 2-52 berechnet werden. Fir
die Berechnung der Gasdichte pg pingang Wird zuerst das gemittelte molare Gewicht MG

ermittelt.

MG =0,2-2,02+0,34-16,04 + 0,08 30,07 + 0,38 - 28,05 = 18,92 [kg/kmol] ~ 5-10

Die Gasdichte wird mit Gleichung 2-53 berechnet:

_32,53-10°-
© 8314,46 - 234,1

Py = 31,51 [kg/m3] 5-11

Der F-Faktor liegt erfahrungsgemal zwischen 0,2 und 0,4 und wird in erster Naherung gleich

0,3 gesetzt. Damit folgt fir die Geschwindigkeit v ; g:

0,3
= 0,0534 [m/s]

Vgip =~ 5-12
9t ™ 3151
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Die bendtigte Querschnittsfliche A, des Adsorbers ergibt sich aus dem Volumenstrom

Viinsatz» der aus Gleichung 5-13 berechnet wird, und der Stromungsgeschwindigkeit Vg LR-

. 1293333 10133 2341 , 5-13
Veimsatz = —3g00 3253 27315~ »0°01 M/
095905 ,
AQ = W = 17,96 [m ] 5-14

Daraus berechnet sich ein Durchmesser d von 4,782 m, was fir einen Adsorber definitiv zu
grold ist. Fir einen akzeptablen Wert wird angenommen, dass fiir die Trennaufgabe 12
Adsorber (2 X 6) zur Verfligung stehen. Damit ergibt sich fiir den Durchmesser d der Wert
1,95 m. Es wird der nachstgroRere genormte Durchmesser d = 2 m gewadhlt. Das ergibt eine
Querschnittsflache von 3,14 m? und eine Leerrohrgeschwindigkeit v,z = 0,0509 m/s.
AbschlieBend muss noch die Schitthéhe H,; festgelegt werden. Bei isothermen Prozessen
beeinflusst die Schitthdhe lediglich die Zykluszeit des PSA-Prozesses und hat keinen Einfluss
auf die Produktreinheit und die Ausbeute. Typische Werte fir die Schitthohe liegen
zwischen 0,5 und 1,5 Meter. Bei der vorliegenden Trennaufgabe sind jedoch sehr grof3e
Gasmengen zu adsorbieren, daher wird fir den Beginn eine Betthdhe H,rr von 4 Metern

angenommen.
Adsorber 1

In Tabelle 5-2 sind die Parameter fir die Simulation des ersten Adsorbers zusammengefasst.
Die Gaszusammensetzung entspricht jener, die in Tabelle 5-1 angefiihrt ist, die
Stoffeigenschaften fir Aktivkohle werden Tabelle 11-2 entnommen. Der Desorptionsdruck
P;.s wurde sehr niedrig gewahlt, was notwendig ist, wenn das Extrakt mit einer hohen

Reinheit gewonnen werden soll. Fir den Druckaufbau wird ein Teil des Raffinats verwendet.

VNorm VLR Ps Pp PB d I'Ieff Pads Tads Pdes
[Nm3/h]  [m/s]  [kg/m®] [kg/m®] [kg/m?] [m] [m] [kPa] (K] [kPa]
21556  0,0509 2000 850 500 2 4 1500 234,1 10

Tabelle 5-2: Prozessparameter fiir die Simulation des PSA-Prozesses in Adsorber 1
In Tabelle 5-3 sind die Ergebnisse der Simulation des ersten Adsorbers zusammengefasst.
Der Adsorptionsprozess dauert 306,5 Sekunden, was sich mit den typischen Zykluszeiten von
PSA-Prozessen von wenigen Minuten deckt. In Tabelle 5-3 wird jener Strom als Raffinat

gesamt bezeichnet, der beim Adsorptionsschritt als Raffinat anfallt. 62,39 % dieses Stromes
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werden zum Spilen und fir den Druckaufbau verwendet, so dass der wahre Produktstrom
Raffinat real gleich dem Raffinat gesamt abziiglich des Spiilgases und des Einsatzes fiir den
Druckaufbau ist. Als Verlust gelten jedoch nur jene 8,47 %, die fir den Spilprozess
aufgebracht werden. Die Molmenge, die beim Druckaufbau in den Adsorber eingebracht

wird, fallt beim Adsorptionsschritt wieder als Raffinat an.

Molmenge Molenstrom VH, YcH, Yc,H, Yc,H,

[mol/Zyklus] [mol/s] [-] [-] [-] [-]
Einsatz 82043 267,68 02019 03416 00811  0,3754
Raffinat gesamt 78623 - 03738 0,6018 0,0003 0,0242
Raffinat real 29568 96,47 03738 0,6018 0,0003  0,0242
Extrakt 41753 13623 0,796 01742 0,1359  0,6102
Spiilgas 6658 ~ 03738 0,6018 0,0003 0,0242
Abfallstrom 10666 3480 02319 03149 0,0744  0,3787
EDi:'uS:;;ufbau 42397 - 03738 0,6018 0,0003  0,0242

Tabelle 5-3: Ergebnisse der Simulation des Adsorbers 1 aus Abbildung 5-8

In Tabelle 5-3 ist ersichtlich, dass der Molenstrom, der beim Spiilen anfallt, eine dhnliche
Zusammensetzung hat wie der Einsatzstrom. Es bietet sich daher an, diesen Strom zu
recyceln. Der Raffinatstrom mit den schwer adsorbierbaren Komponenten Wasserstoff und
Methan kann mit einer hohen Reinheit (97,56 %) gewonnen werden. Das Extrakt enthalt
trotz des niedrigen Desorptionsdrucks P;.; einen hohen Anteil an leichten Komponenten
(25,38 %). Das ist darauf zurlickzufiihren, dass sich zu Beginn des Desorptionsschrittes
grofRere Mengen an Wasserstoff und Methan im Gasraum des Adsorbers befinden und somit
im Extraktstrom anfallen. Eine Moglichkeit um die Reinheit des Extrakts zu erhdhen ist,
zuerst einen Druckausgleich mit einem frisch regenerierten Adsorber durchzufiihren und

erst dann auf Desorptionsdruck zu entspannen.
Adsorber 2

Das Raffinat soll in einem zweiten, mit Aktivkohle bestiickten Adsorber, in einen mit Methan
angereicherten Extraktstrom und einen mit Wasserstoff angereicherten Raffinatstrom
aufgetrennt werden. In Tabelle 5-4 sind die Prozessparameter fir Adsorber 2
zusammengefasst. Der Adsorptionsdruck P,;s; wurde geschatzt, fir die Trennung des
gesamten Einsatzstromes sind 8 Adsorber (2 X 4) mit einem Adsorberdurchmesser von je
1,6 Meter erforderlich.
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VNorm VLR Ps Pp PB d I'Ieff Pads Tads 1)des
[Nm?*/h]  [m/s]  [kg/m?] [kg/m?] [kg/m?] [m] [m] [kPa] (K] [kPa]
11130 0,0934 2000 850 500 1,6 4 1500 234,1 10

Tabelle 5-4: Prozessparameter fiir die Simulation des PSA-Prozesses in Adsorber 2
Der Adsorptionsschritt dauert 285 Sekunden, die Ergebnisse der Simulation sind in Tabelle
5-5 zusammengefasst. Es ist ersichtlich, dass Wasserstoff mit einer hohen Reinheit (95,56 %)
gewonnen werden kann, die deutlich liber der geforderten Reinheit von 85 % liegt. 67,59 %
des Raffinats werden fiir das Spilen und den Druckaufbau aufgebracht. Der Extraktstrom
besteht zu 82,41% aus Methan, da das Methan im Prozess fir die Befeuerung der

Spaltgasofen verwendet wird, waren die Verunreinigungen Verluste.

Molmenge Molenstrom VH, YcH, Yc,H Yc,H,
[mol/Zyklus] [mol/s] -] (-] (-] [-]
Einsatz 41241 144,71 0,3902 0,5859 0,0004 0,0235
Raffinat gesamt 33580 - 0,9556 0,0444 0 0
Raffinat real 10884 38,19 0,9556 0,0444 0 0
Extrakt 26813 94,08 0,1475 0,8241 0,003 0,0281
Spiilgas 2201 - 0,9556 0,0444 0 0
Abfallstrom 3503 12,29 0,5595 0,3731 0,0018 0,0656
ED':'::::U o 20495 - 09556  0,0444 0 0
Tabelle 5-5: Ergebnisse der Simulation des Adsorbers 2 aus Abbildung 5-8
Adsorber 3

Das Extrakt aus Adsorber 1 soll in einem Adsorber mit Zeolith 5A in einen Raffinatstrom, der
mit Ethan angereichert ist, und ein mit Ethylen angereichertes Extrakt getrennt werden.
Zeolith 5A wurde aufgrund der Formen der Reinstoff-Isothermen gewahlt (siehe Abbildung
11-3), welche nahelegen, dass Ethylen besser adsorbiert wird als die anderen drei
Komponenten. Fir die Trennung sind insgesamt 12 Adsorber erforderlich, es wird
angenommen, dass der Extraktstrom vor dem Eintritt in den Adsorber auf einen Druck P,

von 500 kPa verdichtet wird.

VNorm VLR Ps Pp PB d I'Ieff Pads Tads l)des
[Nm/h]  [m/s]  [kg/m?] [kg/m’] [kg/m?]  [m] [m] [kPa] (K] [kPa]
10993 0,1531 2600 1300 750 2,1 4 500 234,1 10

Tabelle 5-6: Prozessparameter fiir die Simulation des PSA-Prozesses in Adsorber 3
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Der Hochdruck-Adsorptionsschritt dauert 252,2 Sekunden, die Ergebnisse sind in Tabelle 5-7

zusammengefasst.

Molmenge Molenstrom VH, YcH, Yc,H, Yc,H,

[mol/Zyklus] [mol/s] [-] [-] [-] [-]
Einsatz 34693 137,56  0,0796 0,1742  0,1359  0,6102
Raffinat gesamt 20129 - 02603 05488 0,166  0,0249
Raffinat real 5003 19,84  0,2603 05488 0,166  0,0249
Extrakt 18760 7439 00107 0,0878 0,1888  0,7126
Spiilgas 5749 - 02603 05488 0,166  0,0249
Abfallstrom 10140 4021 01464  0,1628  0,0509 0,64
EDi:‘uS:;:ufbau 9377 - 02603 05488 0,166  0,0249

Tabelle 5-7: Ergebnisse der Simulation des Adsorbers 3 aus Abbildung 5-8

Das Extrakt besteht zu 71,26 % aus Ethylen, was deutlich unter der erforderlichen Reinheit
von 98 % liegt. Eine hohere Reinheit wiirde man mit einem niedrigeren Desorptionsdruck,
bzw. durch einen Druckausgleich mit einem zweiten Adsorber vor dem Entspannen auf
Desorptionsdruck erzielen. Das Raffinat ist eine Mischung aus Wasserstoff, Methan, Ethan
und kleinen Teilen von Ethylen. Dieser Strom konnte nicht wie geplant mit Ethan
angereichert werden, was wegen des hohen Anteils an Wasserstoff und Methan im
Eingangsstrom und der geringen Adsorbierbarkeit dieser beiden Komponenten gegeniiber

Ethan absehbar war.

Gesamtprozess

In Tabelle 5-8 sind die Molenstrome und Zusammensetzungen der vier Produktstrome der
drei PSA-Prozesse zusammengefasst. Es ist ersichtlich, dass die Abfallstrome, die beim

Spulen anfallen, 31,86 % des gesamten Einsatzstromes ausmachen.

Die Produktausbeute gibt den Anteil der Menge einer Komponente in dem fir sie
bestimmten Produktstrom, bezogen auf ihre Menge im Einsatzstrom, an. Die
Produktausbeute von Wasserstoff liegt bei 45 %, die von Methan bei 56,5 %, jene von
Ethylen bei 52,8 % und die von Ethan liegt lediglich bei 15,2 %. Die Produktausbeute ldsst

sich durch ein Recyceln der Abfallstrome erhdhen.
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Molenstrom YH, Ycu, Yc,H, Yc,H,
[mol/s] [-] [-] [-] [-]
Einsatz 1606,06 0,2019 0,3416 0,0811 0,3754
Produkt 1 152,76 0,9556 0,0444 0 0
Produkt 2 376,32 0,1475 0,8241 0,0030 0,0281
Produkt 3 119,02 0,2603 0,5488 0,1660 0,0249
Produkt 4 446,31 0,0107 0,0878 0,1888 0,7126
Abfall 511,64 0,1701 0,2486 0,0491 0,5322

Tabelle 5-8: Zusammenfassung der Ergebnisse der Simulation der gesamten Trennaufgabe

Folgende Schlussfolgerungen kénnen aus dem Simulationsbeispiel gezogen werden:

e Um abschdtzen zu kénnen, wo die Grenzen des Adsorptionsprozesses flr die
Trennung der vier Komponenten liegen, sind Parameterstudien zu den
Prozessbedingungen notwendig.

e Wasserstoff kann mittels Adsorption mit einer hohen Reinheit gewonnen werden, da
er aufgrund seiner geringen Affinitdt zu den Oberflaichen der Adsorbentien kaum
adsorbiert wird.

e Will man Komponenten, die bevorzugt adsorbiert werden, mit einer hohen Reinheit
gewinnen, sind zusatzliche Prozessschritte, wie z.B. ein Druckausgleich mit einem
frisch regenerierten Adsorber, notwendig. Der in dieser Arbeit modellierte
Skarstrom-Kreislauf ist fiir solche Trennaufgaben nicht geeignet.

e Um eine hohe Produktausbeute zu erreichen, ist ein Recyceln der beim Spilen des
Adsorbers anfallenden Strome unbedingt notwendig.

e Fiir die Trennung der Komponenten mit dem vorliegenden Konzept sind insgesamt 32
Adsorber notwendig, wobei vorausgesetzt wird, dass die Adsorber Driicken zwischen
3253 und 10 kPa standhalten. Ob die Trennung mittels Druckwechseladsorption
wirtschaftlicher ist als mittels Kryodestillation, hangt daher voraussichtlich von den

Investitionskosten ab.

Die Rechenzeit fiir einen PSA-Prozess mit vier adsorbierbaren Komponenten liegt bei einem
Pentium 4 Prozessor (3 GHz), je nach Ortsschrittweite Ax und Prozessbedingungen, zwischen

4 und 8 Stunden.

73



Zusammenfassung

6 Zusammenfassung

Die Aufgabenstellung dieser Arbeit war die Untersuchung der Moglichkeit einer adsorptiven
Trennung eines Gemisches leichter Spaltgase aus der Ethylenanlage der OMV Wien
Schwechat bestehend aus leichten Kohlenwasserstoffen und Wasserstoff. Dazu war eine
Auswahl von geeigneten Adsorbentien zu treffen und ein Modell fiir eine moglichst genaue
Berechnung von adsorptiven Mehrkomponenten-Gleichgewichten zu finden. Zudem sollte
ein PSA-Prozess modelliert werden um eine erste Abschdtzung der erzielbaren

Produktreinheiten zu erhalten.

Im ersten Teil der Arbeit wurden Aktivkohle, ETS-10, Zeolith 13X, Zeolith 5A und Silicalite-1
als geeignete Adsorbentien fir die Trennaufgabe ermittelt. Flir die Adsorbens-Adsorptiv-
Systeme wurden Gleichgewichtsdaten gesammelt und die Parameter der Langmuir- und der
Téth-Gleichung mittels Datenregression ermittelt. Es wurde gezeigt, dass das Gleichgewicht
fiir alle Adsorbentien mit der Téth-Gleichung genauer beschrieben werden kann als mit der
Gleichung nach Langmuir. Um eine Berechnung von Gleichgewichten fiir jede beliebige
Systemtemperatur zu ermaoglichen, wurde die Temperaturabhangigkeit der Parameter b und
Q. der Langmuir-Gleichung, bzw. b*, g,, und t der Téth-Gleichung untersucht. Fir die
Parameter der Gleichung nach Tdéth hat sich  herausgestellt, dass die
Temperaturabhdngigkeit am zuverldssigsten beschrieben werden kann, wenn der

Heterogenitatsparameter t konstant gehalten wird.

AnschlieBend wurden drei Modelle (erweitertes Langmuir-, IAST-Langmuir und IAST-Téth-
Modell) fir die Berechnung von Mehrkomponenten-Gleichgewichten mittels RMSEP-Wert
verglichen. Mit dem IAST-Téth Modell kann die Mehrkomponenten-Adsorption an ETS-10
genauer beschrieben werden als mit den anderen beiden Modellen, bei allen anderen
Adsorbentien ist jedoch das erweiterte Langmuir-Modell zu bevorzugen. Die gute
Beschreibung des Gleichgewichts mit der erweiterten Langmuir-Gleichung ist darauf
zurlickzufiihren, dass die vier Komponenten eine dhnlich grofe monomolekulare Beladung
q.m aufweisen. Zusatzlich wurde die Auswirkung der Nicht-ldealitdt der Gasphase auf das
Adsorptions-Gleichgewicht untersucht. Es stellte sich heraus, dass die Prognosefehler der
Mehrkomponenten-Modelle zu mehr als 90 % auf die Nicht-ldealitdt der Adsorbat-Phase

zuriickzufiihren sind.
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AbschlieBend wurde ein vierstufiger PSA-Prozess, basierend auf dem Lokalen-
Gleichgewichts-Modell, in Matlab® modelliert. Die Trennaufgabe wurde zudem einmal
exemplarisch gelost um eine erste Abschatzung der erzielbaren Produktreinheit zu erhalten
und um eventuelle Probleme aufzuzeigen. Mit dem aufgestellten Trennkonzept konnte
Wasserstoff mit einer Reinheit von 95,56 % gewonnen werden. Zudem fiel bei dem Prozess
ein mit 82,41 % angereicherter Methanstrom und ein mit 71,26 % angereicherter
Ethylenstrom an. Ethan konnte nicht in konzentrierter Form gewonnen werden. Die
Produktausbeuten der einzelnen Komponenten liegen zwischen 15,2 und 56,5 % und kénnen
durch Recyceln der beim Spiilen anfallenden Stréme erhoht werden. Die Rechenzeit fir
einen kompletten PSA-Prozess mit vier adsorbierbaren Komponenten liegt bei einem
Pentium 4 Prozessor (3 GHz), je nach Ortsschrittweite Ax und Prozessbedingungen, zwischen

4 und 8 Stunden.
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7 Ausblick

Mit dieser Arbeit wurde der Grundstein fir die Untersuchung des Potentials der Adsorption
fiir die Trennung der leichten Spaltgase aus der Ethylenerzeugung gelegt. Um abzuschatzen
wo die Grenzen der Adsorption liegen und ob die Trennung mittels Adsorption

okonomischer ist als mit traditionellen Verfahren, sind weiterflihrende Arbeiten notwendig.

Im nachsten Schritt kann der Algorithmus zur Berechnung des PSA-Prozesses durch
Implementation der Gleichgewichtsberechnung mit dem IAST-Langmuir und IAST-Téth
Modell erweitert werden. Um eine Verbesserung der Rechenzeiten zu erzielen ist eine
Optimierung des Algorithmus hinsichtlich der GroRRe der Ortsschrittweiten sowie der Anzahl

der Stitzstellen fur die numerische Integration notwendig.

Des Weiteren sind flr die Einsatzgemische des jeweiligen Trennschrittes Studien
durchzufiihren, die die Abhangigkeit der Produktreinheit, Produktausbeute und des
Energieverbrauches von den wesentlichen Parametern wie Temperatur, Adsorptions- und
Desorptionsdruck, Spilmenge, Zykluszeiten und des verwendeten Adsorbens untersuchen.
Es ist auch zu Uberlegen, ob kinetische Effekte bei der Simulation des PSA-Prozesses
berlicksichtigt werden konnen. Die Herausforderung hierbei ist die Abschatzung der
Stofflibergangsparameter der Komponenten in der Mischung. In der Regel wird
experimentell ermittelt, inwieweit kinetische Effekte eine Rolle beim Adsorptionsprozess
spielen. Ebenso sind die Auswirkungen einer Rickfiihrung des Spllstromes auf die

Produktreinheit, wie auch diverse Weiterentwicklungen des Skarstrom-Kreislaufes zu prifen.

AnschlieBend kann der Energiebedarf des PSA-Prozesses mit dem der
Tieftemperaturdestillation verglichen werden. Apparatebauliche Uberlegungen sind
ebenfalls notwendig, da bei der Adsorption im Adsorber sehr hohe Driicke, und bei der
Desorption sehr niedrige Driicke herrschen. Dadurch sind sehr stabile Adsorber notwendig,
die sowohl im Hoch-, als auch im Niederdruckbereich den Prozessbedingungen standhalten,
was die Investitionskosten erheblich erhohen kann. Sollte sich herausstellen, dass die
Adsorption theoretisch fir die Trennung der Komponenten geeignet ist, ist eine

Uberpriifung dieser These mit einer Versuchsanlage im Labor sinnvoll.
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9 AbKkiirzungsverzeichnis

Formelzeichen Beschreibung Einheit
A Spezifische Adsorbensoberfldache m?/mol
a Quadrupolmoment esu cm’
b Langmuir-Parameter 1/bar; 1/kPa
b* Téth-Parameter bar'; kPa*
c Gasphasenkonzentration mol/m3
d Durchmesser nm, A
D, Axialer Dispersionskoeffizient m?/s
F Gasbelastungsfaktor Pal/?
f Fugazitat bar; kPa
G Freie Enthalpie J
H Schittungshéhe Adsorbens m
hads Adsorptionsenergie J/g ; J/mol
AH Enthalpiednderung J/mol
K Henry-Konstante, druckbezogen 1/bar
k Geschwindigkeitskonstante mol/(bar s)
Nads Adsorptionsgeschwindigkeit mol/s
Nges Desorptionsgeschwindigkeit mol/s
P Druck bar; kPa
D Dipolmoment esucm
q Beladung kmol/kg
qm (theoretisch erreichbare) monomolekulare Beladung kmol/kg
R Allgemeine Gaskonstante J/(mol K)
S Entropie J/K
S Sorbent Selection Parameter -
T Temperatur K
t Heterogenitatsparameter der Téth Isotherme -
1% Volumenstrom m2/s
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v* Molekulares Volumen m>/mol
x Molarer Anteil in der adsorbierten Phase -

y Molarer Anteil in der Gasphase -

Z Realgasfaktor

a Polarisierbarkeit cm’
a Selektivitat -

y Aktivitatskoeffizient -
€ Hohlraumanteil im Adsorber, Schiittungsporositat -
0 Oberflachenbeladung, Flachenanteil -

Ay j Wechselwirkungsparameter -

U Chemisches Potential J/mol
T Spreizdruck J/m?
p Dichte g/cm?
o Grenzflachenspannung J/m?
X Magnetische Suszeptibilitat cm®/mol
Q@ Fugazitatskoeffizient -

w azentrischer Faktor -

Indizes

0 Referenzzustand

ads Adsorption
b Schittung (,,bulk”)

ber berechnet

des Desorption

eff effektiv

exp experimentell
g Gas

ges gesamt

Bezieht sich auf eine Komponente
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c kritisch
kin kinetisch
LR Leerrohr
m monomolekular
s sieden
S fest (,,solid“)
v Verdampfung
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10 Glossar
Adsorbat: An einem Feststoff angelagerte (adsorbierte) Molekiile.

Adsorbens: Feststoff mit einer groen inneren Oberflache, an der Gasmolekile gebunden

(adsorbiert) werden.

Adsorptiv: Molekile in der Gasphase, die an einem Feststoff mittels Adsorption angelagert

werden konnen.

Dipolmoment p: Das Dipolmoment kennzeichnet die Stirke eines Dipols, die bei einer
ungleichen Ladungsverteilung in einem Molekil entsteht. Es ist ein MaR fiir die Polaritat
eines Molekils. Das Diplommoment wird mit zunehmender GréfRe der Ladung g und mit

zunehmendem Abstand [ zwischen den Ladungen ebenfalls groRer.

IAST: englisch: Ideal Adsorption Solution Theory; Modell zur Berechnung von

Mehrkomponenten-Gleichegewichten

Magnetische Suszeptibilitit y: Die magnetische Suszeptibilitdt ist ein MaR fiir die

Magnetisierbarkeit einer Materie unter dem Einfluss eines magnetischen Feldes.

Monomolekulare Beladung q,,,: Mit zunehmendem Druck geht die Beladung g gegen einen

Grenzwert, der von Langmuir als monomolekulare Beladung bezeichnet wurde.
PSA: englisch: Pressure Swing Adsorption; deutsch: Druckwechseladsorption

Polarisierbarkeit a: Die Polarisierbarkeit ist ein Mal} fiir die Verschiebbarkeit von positiven
und negativen Ladungen in einem Molekil bzw. Atom, bei Einwirkung eines elektrischen
Feldes. Fir die dabei entstehende Energieverschiebung AW kann aus der Polarisierbarkeit

und der elektrischen Feldstarke E berechnet werden:

AW =0,5-a- E? 10-1
Es gilt, ein Dipolmoment ldsst sich umso leichter von einem elektrischen Feld induzieren, je

hoher die Polarisierbarkeit des Molekls bzw. Atoms ist.

Quadrupolmoment a: Das Quadrupolmoment beschreibt die nichtsphérische

Ladungsverteilung eines Atomkerns und ist damit ein MaR fiir die Abweichung des Kerns von
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der Kugelform. Bei kugelférmigen Kernen ist das Quadrupolmoment a = 0, fiir eiférmige
Kerne ist es positiv und fiir Kerne, die an den Polen abgeflacht sind, negativ. Das
Quadrupolmoment ist wie das Dipolmoment ausschlaggebend fir die Polaritdt eines

Molekdils.

RMSEP: Route Mean Squared Error of Prediction. Mit dem RMESP-Wert kann abgeschatzt

werden, wie gut ein Modell die Wirklichkeit nachbildet.
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11 Anhang

11.1Physikalische Eigenschaften und Isothermen der Adsorbentien

(1) | Sircar, S.; Myers A.L.: 22 Gas Separation by Zeolites. Handbook of Zeolite Science & Technology.
Marcel Dekker Inc, 2003

(2) | Haussinger, P.; Lohmdiiller, R.; Watson, A. W.: Hydrogen, 1. Properties and Occurence. Ullmann's
Encyclopedia of Industrial Chemisty, S. 235-248, Wiley-VCH 2012

(3) | Zimmermann, H.; Walzl, R.: Ethylene. Ullmann's Encyclopedia of Industrial Chemisty, S. 465-526,
Wiley-VCH 2009

(4) | White, D.: The Vapor Pressure, Heat of Adsorption and Heat Capacity of Methane from the Boiling
Point to the Critical Temperature. J. Phys. Chem., 65 (1961), S. 362-365

(5) | Witt, R. K.; Kemp, J. D.: The Heat Capacity of Ethane from 15 °K to the Boiling Point. The Heat of
Fusion and the Heat of Vaporization. J. Am. Chem. Soc., 1937, 52(2), S. 273-276

(6) | Ruud, K.; Taylor, P.R.: Comment on ,,On the Magnetic Susceptibility of Flourine”. J. Phys. Chem. A
2000, 104, 168-169

(7) | Bennett, B.; Raynes, W.T.: Intermolecular and Intramolecular Effects on the ‘H and **C Shielding in
Some Gaseous Hydrocarbons at Various Temperatures — Experimental Results. Magnetic Resonance
in Chemistry, 1991, Vol. 29, 946-954

Tabelle 11-1: Literaturquellen der Stoffdaten aus Tabelle 3-1

Aktivkohle ETS-10 Zeolith 13X  Zeolith 5A Silicalite-1

Feststoffdichte [kg/m3] 1880-2100 - 2600 2600 1760
scheinbare Dichte [kg/m3] 440-850 - 1100 1300 -
Schiittdichte [kg/m?3] 250-550 - 700 750 -
Kornporositat [-] 0,45-0,77 - 0,6 0,5 -
innere Oberflache [m?/g] 500-1800 300 680 800-1100 -
Porenvolumen [em?/g] 0,7-1,5 0,1195 0,2-0,7 0,2-0,7 0,19
Umwegfaktor [-] 7 - 8,0-10,0 8,0-10 -
\sls'::;nekapazitﬁt [k)/(kgK)]  0,76-0,92 - 0809 081,05 .
Warmeleitfahigkeit [W/(m K)] 0,65-0,85 - 0,85 0,13-0,58 -

Tabelle 11-2: Eigenschaften der in Abschnitt 3 behandelten Adsorbentien
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Reinstoffisotherem fiir Na-ETS-10 bei 300 K
2,5
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Abbildung 11-1: Adsorptions-Gleichgewichte fiir CH,, C,Hg und C,H, fiir Na-ETS-10 bei 300 K und dazugehorige Langmuir-
und Téth-Isothermen (Langmuir: durchgezogene Linie, Toth: strichlierte Linie; Daten aus [14])

Reinstoff-Isothermen fiir Aktivkohle
7
— 6 ~ - J- A
oT]
<5
3 o CH4
‘g : ./"/r m C2H4
oT1]
£ 3 A C2H6
©
82 e H2
()]
@4
O T T T
0 250 500 750 1000 1250 1500
Druck [kPa]

Abbildung 11-2: Adsorptions-Gleichgewichte fiir CH,, C,Hg, C,H, und H, fiir Aktivkohle bei 303,15 K und dazugehérige
Langmuir- und Téth-Isothermen (Langmuir: durchgezogene Linie, Téth: strichlierte Linie; Daten aus [35])
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Reinstoffisothermen fiir Zeolith 5A bei 303 K
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Abbildung 11-3: Adsorptions-Gleichgewichte fiir CH,;, C,Hg, C;H, und H, fiir Zeolith 5A bei 303K und dazugehorige
Langmuir- und Téth-Isothermen (Langmuir: durchgezogene Linie, Toth: strichlierte Linie; Daten aus [36])

Reinstoffisothermen fiir Zeolith 13X bei 300 K
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Abbildung 11-4: Adsorptions-Gleichgewichte fiir CH,, C,Hg, C;H, und H, fiir Zeolith 13X bei 300 K und dazugehorige
Langmuir- und Téth-Isothermen (Langmuir: durchgezogene Linie, Téth: strichlierte Linie; Daten aus [37])
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Reinstoffisothermen fiir Silicalite-1
2,5
® 2 u-2E
~ |
° ]
€ 15
e ® CH4
-
® mC2H6
205
O T T T T
0 500 1000 1500
Druck [kPa]

Abbildung 11-5: Experimentell gemessene und mittels Langmuir- (durchgezogene Linie) und Téth-Gleichung (strichlierte
Linie) berechnete Reinstoff-lsothermen von CH4 und C2H6 fiir Silicalite-115 bei 275 K [15]

11.2Herleitung der Temperaturabhingigkeit der Langmuir-
Konstanten b

Ausgegangen wird von der Clausius Clapeyron-Gleichung, die die Steigung der

Dampfdruckkurve im p-T-Diagramm einer reinen Flissigkeit wiedergibt.

dP _ AHy
dT  Av-T
H, steht fir die Anderung der Verdampfungsenthalpie, P ist der Dampfdruck, T die

11-1

Temperatur und Av die Anderung des molaren Volumens. Unter der Annahme, dass das
molare Volumen der Flussigkeit v’ gegenliber dem dampfférmigen Molvolumen vV
vernachlassigbar klein ist, kann Av durch vV ersetzt werden. Diese Vereinfachung gilt fir
das Gebiet kleiner Dampfdriicke [38]. v” kann mit Hilfe des idealen Gasgesetzes berechnet

werden:

R-T
v o_ 11-2
v

P

In Gleichung 11-2 steht R fir die allgemeine Gaskonstante, T fiir die Temperatur in Kelvin
und P der Dampfdruck. Setzt man Gleichung 11-2 in Gleichung 11-1 ein erhdlt man
folgenden Zusammenhang:

1dp _d(np) AHy
pdT — dT  R-T2

11-3
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Durch Umformen des Differenzials erhalt man aus Gleichung [3]:

dd AH
(Inp) __ Ay 11-4
d(1/17) R
Aus diesem Zusammenhang kann die Verdampfungswarme —AH;, berechnet werden:
d(Inp)
—AH, =R ——— 11-5
YT A/

Bei der Verdampfungsenthalpie —AH, handelt es sich um jene Energie, die dem System fiir
die isotherme und isobare Verdampfung einer bestimmten Stoffmenge zugefiihrt werden
muss. Die Adsorptionsenthalpie —AH, ist wiederum jene Energie, die vom System bei der

Adsorption einer bestimmten Stoffmenge abgegeben wird. Dementsprechend gilt:

d(Inp)

D 11-6

—AHA = —R

Die Adsorptionsenthalpie ist eine Funktion der Temperatur und der Beladung des

Adsorbens. Erweitert man das Differenzial aus Gleichung [6] wie folgt,

d(lnp) d(Inp) d(InK)

= . 11-7
d(1/T) d(nK) d(1/T)
erhalt man folgende Gleichung fir die Adsorptionsenthalpie:
AH, =R d(in K) 11-8
477 d@1/T)

K ist die der Henry-Koeffizient und gibt die Steigung der Isothermen wieder, wenn der
Adsorptivdruck und damit die Beladung gegen null gehen. Geht man von der Langmuir-

Isothermen-Gleichung aus, so kann der Henry-Koeffizient wie folgt berechnet werden:

K=qn'b 11-9
qm steht fir die maximal adsorbierbare Molekiilmenge bei monomolekularer Belegung und
b fur die Langmuir-Konstante. Setzt man den Zusammenhang aus Gleichung 11-9 in

Gleichung 11-8 ein, erhalt man:

d(Qm ’ b)
- =R-——— 11-10
AH, =R d(l/T)

Im nachsten Schritt werden die Variablen getrennt und beide Seiten der Gleichung integriert.
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—AH, —C
— = . 11-11
R T + R In(qy, - b)

C steht hier fiir die Integrationskonstante. Formt man Gleichung 11-11 auf die Langmuir-

Konstante b um, so erhélt man folgenden Ausdruck:

—AHy,

b — bO e RT 11-12
Mit:
1 ¢
by=—"¢€ R 11-13

dm

b, ist eine Konstante, die von der maximalen monomolekularen Beladung q,, abhangt. q,,
ist im Allgemeinen von der Temperatur abhangig - q,, sinkt mit zunehmender Temperatur —
was von Langmuir jedoch nicht berilcksichtig wird. Nach Langmuir ist die

Adsorptionsenthalpie —AH, ebenfalls eine Konstante, in der Realitdt ist jedoch eine

Abhangigkeit von der Beladung g anzunehmen.

11.3Temperaturabhingigkeit der Isothermen-Parameter

Langmuir Téth
KO _AHads bO _AHads K0 _AHads bO _AHads
[mol/(kg KPa)]  [ki/mol] [1/kPa] [kJ/mol] | [mol/(kg KPa)] [ki/mol] [1/kPa] [kJ/mol]
H2 1,157E-08 25,01 6,766E-10 26,46 9,957E-09 25,37 3,357E-14 48,99
CH4 2,565E-05 13,59 1,054E-05 11,64 2,026E-05 15,59 3,727E-06 14,81
C2H6 7,467E-06 22,47 2,458E-06 21,04 3,261E-05 23,11 5,891E-06 22,44
C2H4 9,540E-06 20,84 3,517E-06 19,06 1,982E-05 23,72 2,871E-06 23,23

Tabelle 11-3: Temperaturabhangigkeit der Isothermen-Parameter von Aktivkohle

Langmuir Téth
Ko —AHags by —AHags Ko —AHags b —AHags
[mol/(kg KPa)]  [kl/mol] [1/kPa] [k)/mol] | [mol/(kg KPa)] [ki/mol] [1/kPa] [ki/mol]
CH4 6,797E-06 19,28 9,540E-06 16,99 3,063E-06 20,38 4,794E-06 18,94
C2H6 3,715E-06 29,76  4,231E-06 28,32 3,969E-06 31,05 3,541E-06 30,11
C2H4 9,584E-05 26,30 0,000134 24,10 1,911E-05 35,56 1,133E-05 35,16

Tabelle 11-4: Temperaturabhdngigkeit der Isothermen-Parameter von ETS-10

Langmuir Téth
KO _AHads b() _AHads K0 _AHads b0 _AHads
[mol/(kg KPa)]  [kl/mol] [1/kPa] [k)/mol] | [mol/(kg KPa)] [ki/mol] [1/kPa] [k/mol]
CH4 5,336E-06 17,61 1,018E-06 18,10 5,336E-06 17,61 1,019E-06 18,10
C2H6 1,100E-06 28,35 7,569E-07 26,64 1,586E-06 26,77 1,473E-06 24,61
C2H4 1,926E-06 32,49 2,417E-06 29,65 3,565E-07 38,80 6,133E-08 40,23

Tabelle 11-5: Temperaturabhdngigkeit der Isothermen-Parameter von Zeolith 13X
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Langmuir Téth
Ko —AHggs bo —AHaqs Ko —AHags bo —AHags
[mol/(kg KPa)]  [kl/mol] [1/kPa] [kJ/mol] | [mol/(kg KPa)] [kJ/mol] [1/kPa] [kJ/mol]
H2 1,342E-06 12,55 5,274E-05 4,89 5,681E-07 15,21 7,638E-07 13,83
CH4 4,338E-06 18,39 2,736E-06 16,92 3,119E-06 19,42 8,847E-07 19,64
C2H6 3,196E-05 16,94 2,915E-05 15,01 3,804E-05 15,72 3,669E-05 13,76
C2H4 7,656E-06 21,48 6,401E-06 19,09 2,569E-06 21,93 3,338E-06 18,62

Tabelle 11-6: Temperaturabhadngigkeit der Isothermen-Parameter von Zeolith 5A

Langmuir Téth
KO _AHads bO _AHads KO _AHads bO _AHads
[mol/(kg KPa)]  [kl/mol] [1/kPa] [kJ/mol] | [mol/(kg KPa)] [kJ/mol] [1/kPa] [kJ/mol]
CH4 2,488E-06 20,51 2,526E-06 18,61 2,315E-06 20,84 2,062E-06 19,20
C2H6 7,653E-07 31,13 7,910E-07 29,52 7,100E-07 31,93 5,563E-07 30,89

Tabelle 11-7: Temperaturabhéngigkeit der Isothermen-Parameter von Silicalite-1

11.4Verfahren zur numerischen Integration

Das Ziel einer numerischen Integration ist im Allgemeinen die Berechnung eines

Naherungswertes fir das Integral,

b
I(f) = ff(x) dx 11-14

welches analytisch nicht ldsbar ist. Dazu wird das Intervall [a, b] in n Teilintervalle zerlegt.

Der Integrand f wird dann Uber jedes Teilintervall [x;_q, x;] durch ein Polynom p,(,il) m-ten

Grades angendhert. Damit kann der Naherungswert S(f) fur das Integral I(f) wie folgt

berechnet werden:

S(f) = zn: f p (x) dx 11-15

=14
Aufbauend auf diesen Uberlegungen wurden verschiedene Verfahren zur numerischen

Integration entwickelt, wovon zwei in den nachsten Abschnitten beschrieben werden.
11.4.1 Trapez-Regel
Das Intervall [a, b] wird in n Teilintervalle [x;_,, x;] zerlegt, wobei gilt:

xo =a
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feo) b

A1|A2 |A3 | Aa [As | A6 |A7 |As

Xp Xp X

In jedem Intervall wird der Integrand durch folgende lineare Funktion approximiert:

® (i)
(l) - xl X — xo
= f(x0)- (L) MO +f(x1) 0,0 11-16
X1~ X
mit: xél) =X;_1, xi) =Xx;.

Daraus folgt fur den Naherungswert S(f) des Integrals:

n X . n b
S =) [ PP dx =Y 2 fGia) + )] 1117
bzw.:
h <
Sa(f) =5 [f(a) +20) flatioh+ f(b)] 1118
i=1

Mit Hilfe der Trapez Regel kénnen lineare Funktionen exakt integriert werden.

11.4.2 Simpson-Regel

Das Intervall [a, b] wird in n Teilintervalle [x;_4, x;] zerlegt, wobei gilt:
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h=((b-a)/n
i=1,2,..
fx) t

A1|A2| A3| A4 |As | A6 | A7 | A8

Xo Xn X

In jedem Intervall wird der Integrand durch folgende lineare Funktion approximiert:

| | (x B x(i)) ) (x _ x(i)) . (x — x(i)) . (x — x(i))
p® = f(xb) - (xgi) - x})) . (xéi) _ngi)) +f(x1) - (xii) _ xzi)) : (xii) _zxﬁi))

(x = x$7) - (x - )

+ f(x}) - (xéi) - x(i)) _ (xéi) ~ xii))

0

11-19

0 O _ Xt O

mit: X, = Xj—1 , X5 S Xy =X

Daraus folgt fur den Naherungswert S(f) des Integrals:

Srr(f) = zn: fi pSP (x) dx = zn:% [f(xi—l) +4-f (%) + f(xi)] 11-20

i=1 Xi—1 i=1

bzw.:

h
2

n-1 n h
Srr(f) = -[f(a)+2-Zf(a+i-h)+4-Zf<a+(2-i—1)-5)+f(b)] 1121

Mit Hilfe der Simpson-Regel kénnen kubische Funktionen exakt integriert werden.
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11.5Mathcad® Programme

11.5.1 Gleichgewichtsberechnung Erweitertes Langmuir-Modell

Berechnung des Gleichgewichts mit der enweiterten Langmuir-Gleichung

Eingabe der Langmuir-Parameter:

Fa A %
5.1348 (0.000542 0. Wasserstoff
f.6353 0004162 1. Mathan
= ITIDI. b= I.fkpﬂ
i 6.5 kg 0.051753 2. Ethan
3. Ethylen
L6782 | 006283

Eingabe der Prozess-Parameter:

(0.2019
0.3416 P= 3153 kPa
L0811

| 0.3754

W=

Berechnung des Mehrkompaonentan-Gleichgewichis:

0.03
_ igmby P | 0319 mol
B 3 | 0921 kg
L+ 3 (B P 54
i=0
mol
qges = Eq qges = 6.671 E
( _
4,505 10 °
.= q X = [I[HE
gges 0.138
\ (.81
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11.5.2 Gleichgewichtsberechnung IAST-Langmuir-Modell

Barechnung des gleichgewichis mit dem IAST-Lamgmuir-Modell

Eingabe der Langmuir-Paramster:

(8.1345) fu.ﬂm‘-"ﬂ]

66553 (004162
qm :=| molkg b= | 1/kPa

6.5 L0517 53

| 6782 | (L06283 Jl
Eingabe der Prozessparamefer:

(0,201

03415 s g

Y= = ALN
LOE1 "E'
| 0.3754

Berechnung des Mehrkomponenten-Gleichgewichts:

Py,
pi) = Z rh.]ih -
n=1{ EX 1Ir—l.

L, Vg )

Erste Schitzung filr pi:

pi:= 15
11 := wame i G pi), pip 11 = 3081
e:q LI
i I
Poul := =
(8254 107" |
- ¥ P . e
Pnuan 017 |
, DB2s )
Berechnung der Gesamibeladung gges:
B
__ gm-b-Pnull
" 1+ b-Poull
1 1]
gges = gges = G.68 =
3 . k'E-
1
i=0 i
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11.5.3 Gleichgewichtsberechnung IAST-Téth-Modell

Berechnung des Gleichgewichts mit dem IAST-Toath-Modell

Eingabe der Toth-Parameter:
1.5866 [ 260.088
81044 | maol 18.8172
qm = — =
T.8225 | kg 1.2536
| B.BT06 13,2 )

Eingabe der Prozess-Parameter:

(0.2019"
| 0.3416

" 00811
10.3754 )

y:

(095 ) 0. Wasserstoff
_ 0.6 1. Methan
A= | 0aa 2. Ethaln
3. Ethylen
\ 04 hy

Anzahl der Abschnitte fiir die numerische Integrafion:

i=2

n = 5000 .= 0 di=1

k=73

Berechnung des Mehrkomponenten-Gleichgewichts mittels numerischer Integration:

Pethan 1

h{Pethan) = qm.-
am; [} 1

o

n—1 i n
+ 2% +4 %
i 1 i

{ Pethan || '
. elnan
bi+ |-‘J.—]1 }
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i n—1 n ]
Pethyl | 1 1 1 1
Pethyl) = gm, - . +2. 5 +4 %
AjPethyl) = qm, ! : L 1 T 1
- - =l - i= -
RN - b b
" b, + Petyl™ { Pethyl | ® Pethyl b
Uk ) by + | i | b +{———(2j-1)
! no 2 N
[ n—1 n ]
P h 1 1 1 1
fiPmethan) = qm, - methan, + +2% +4%
I 6n 1 — 1 — 1
- - J = - .] = I_ -
L R . b !
Ehl} 'I b + I3"|'J1Jc'1hzmtj | i Pmethan | Pmethan L
| ’ b, +1j i b + (2-j—1)
U n ! Im i
[ n—1 n
Pwasser 1 1 1 1
e(Pwasser) = qm_ - . + +2.% + 4
"Jl '-'-I m fin 1 1 — 1 z 1
_ - — _ — -
b o e ! '
l: rn,l | b+ Pwasser ™ | i Pwasser Pwasser i ) "
' m b_+1j i b+ A2-j-1)
i m n m 2n

Schatzwerte:

Pmethan = 5000
Pethan = 20000
Pethyl = 1000
Pwasser == 100000
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Berechnung der Gesamtbeladung qges:

—_—
q0— gm-Pnull
1
1
(b + Pount
1
gges = ——— gees = 7.347
- 5
i gh.
i=0 !
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11.5.4 Gleichgewichtsberechnung IAST-Toth-¢@-Modell

Berechnung des Gleichgewichts mit dem IAST-Téth-phi-Modell

Eingabe der lsothermen-Parameter:

(7,484 mol 41413 _1
qm = | _— = | kP
27075 ) ke 41945
Eingabe der Prozess-Parameter
0.532“| I . ’u.mze'}
= =1 | =
Y= 10218, i 2 Lu.«ms,

Anzahl der Abschnitte:

n:= 5000 i=0 k=1

Berechnung des Mehrkomponenten-Gleichgewichts mittels numerischer Integration:

Pethan I F'Ethan-ci +1

hi Petham ) := gqm._- - -
I &n 1
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tyl | 1 Peilylq +1

&jPethyl) := qm, - rebn : T
Y
(P [
by + [Pethy]-[]?ethyl-ct +

Schatzwerte:

Pethan ;= 1000
Pethyl ;= 200
W orgahe

hiPethany = g{ Pethyl)

yD-F'-p]liD-[l‘-cﬂ+ 1] y]-F-phl]-[P-:_l + 1].

-1=0
Pethan Pethyl
Pnull = Suchen{Pethan, Pethyl)
750,142
Pnull = 1
L= 107
0 .
K“D]}]llup[pfu + l]
x:= [0.733]
1 k=
phi P[P 825
F'nul.ll p]u] P [F' gt l]

1

=

. Peihyl
"

+1

101

. Petley]
A= 1 —
G lZi- 1 o +1
L
"
'k
- thyl . Peithyl

bk+|z:4-1—1]- n -|:|:t-[2-_|—]| T L:|:| |




Anhang

11.5.5 Berechnung des Fugazititskoeffizienten ¢
Berechnung der Fugatzitatskoeffizienten mittels Peng-Robinson-Gleichung

Systemtemperatur: J= 227 K

Eingabe der kritischen Daten und azentrischer Faktor:

33 ' {0.718™
1 1313 -0216 0. W assarstoff
19455 45.99 0011 1. Methan
= K Pk = bar o=
305.35 4872 0.099 2. Ethan
3. Ethylen
| 282.35 50.4 | 0.087

W eitara Paramester:

2

R.= 831446210 Komponente i .= 3

Reduzierte Temperatur:  Tr:= %

Berechnung der Beinstoff-Parameter ai und bi:

\ 2
| 2
o= 1+ (037464 + 1502660 _ 026992 %) (1 - 1]

i 2
_ | bas724 RETK ]
A=} — I

a = 36915
L Pk '
b= QOTIER Tk b. = 0.0362
Pk !
Systemdruck: P=1 bar

Berechnung des Volumens der Mischung mittels Zustandsgleichung:

i
ET
fivi=P- - :
§ — T
Yok (b
i i
vi= (L3
Ll
Worgabe
fivi=0
V= Suchen(v) V = 17.30506
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Berechnung des Kompressibilitatsfakiors Z:
L=— £ =0984

Berechnung der Fugazitatskoeffizienten :

= | lay3)
I::-J} L :é_{:_ﬁ]

¢ = (,0830
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11.5.6 Berechnung der Fugazititskoeffizienten ¢; einer Komponente in einer

Mischung

Berechnung der Fugatzitatskoeffizienten mit der Peng-Robinson-Gleichung

Systemtemperatur: T= 301K
Systomdruck: P .= 1368 bar

Anzahl der Komponenten: n=4

Eingabe der kritischen Daten und azentrischer Faktor:

(" 33.19 13.13
190.55 45.99
= = bar
305,35 4872
28235 S0.4
Eingabe der Gemischzusammensatzung:
0.1
01
Y=
0.3
0.5
W eitere Parameater:
R = 8314462 10 °
iy’
0 —0.0222
- —0.0222 L]
Bindre Paramsater: k=
0 —0.00RD
\-0.0681 0.0211
N T
Reduriorte Tempearatur:  Tr:= _k
T

i §
-0.216 0. W asserstoff
| 0011 1. Mathan
o= 0.009 2. Ethan
3. Ethylen
| D.0B7 thy
0 00681
00089 00211
0 0.0
0. ]

Berechnung der Beinstofi-Parameter ai und bi:

_ ( 2'||: 05|
o= [ 1+ 1037464 + 1.54266 w — 0.26992.w /41 - Tr J

i E
| 045724 RO TK ]
= | ———u

L Pk
5 DO77796 R Tk
B Pk
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Berechnung der Mischungs-Parameter am und bm:

n—1 n
am = Z Z [}'i.}-j.{al.aj ﬂls-l:'l—'liljil am = 4. 108

i=0 j=0

n—1
bm = Z [}'i-bi} bm = 0.0346
i=0

Berechnung das Volumeans der Mischung mittels Zustandsgleichung:

fivi=P- RT + am
vobmo 2 bmev— bm?

V=5
Vorgahe
fivi=0

3
V= Sucheniv) v=170012 O
o mo

Berechnung des Kompressibilitatsfakiors Z:

L= — £ =0928

Berechnung der Fugazitatskoeffizienten ¢:

jﬂ}”w%(lTT ' Pﬁmﬂ Gﬁﬂ_'%;hﬁﬂ

bm \ || tmRT | 4bm ql 2 |ﬂ-{|-1.,"_1]
=g v

1.0625
| n.9804
*=| ason2

0.9174.
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11.6Gleichgewichtsdaten

Komponenten  Adsorbens Temperatur Druck Datenpunkte Literatur

(K] [kPa]
CH4-C2H6 ETS-10 280 150 9 [16]
CH4-C2H6 ETS-10 280 500 8 [16]
CH4-C2H6 ETS-10 325 500 8 [16]
CH4-C2H4 ETS-10 280 150 9 [16]
CH4-C2H4 ETS-10 280 500 9 [16]
CH4-C2H4 ETS-10 325 500 9 [16]
C2H4-C2H6 ETS-10 280 150 9 [16]
C2H4-C2H6 ETS-10 280 500 9 [16]
C2H4-C2H6 ETS-10 325 500 9 [16]
CH4-C2H4-C2H6 ETS-10 300 200 10 [16]
CH4-C2H6 Aktivkohle 301,4 130-2000 13 [35]
CH4-C2H6 Aktivkohle 212,7 130-880 9 [35]
CH4-C2H4 Aktivkohle 301,4 130-2000 15 [35]
CH4-C2H4 Aktivkohle 212,7  130-1050 11 [35]
C2H4-C2H6 Aktivkohle 301,4 130-2000 12 [35]
C2H4-C2H6 Aktivkohle 212,7 130-400 6 [35]
CH4-C2H4-C2H6  Aktivkohle 301,4 130-2000 14 [35]
CH4-C2H4-C2H6  Aktivkohle 212,7  130-1100 8 [35]
CH4-C2H6 Zeolith 13X 300 345 7 [39]
CH4-C2H6 Zeolith 13X 300 655 9 [39]
C2H6-C2H4 Zeolith 5A 283 5-945 36 [40]
C2H6-C2H4 Zeolith 5A 303 7-945 36 [40]
C2H6-C2H4 Zeolith 5A 323 5-940 36 [40]

Tabelle 11-8: Zusammenfassung der Mehrkomponenten-Gleichgewichtsdaten fiir die Validierung der
Berechnungsmodelle
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11.7Matlab® Programm fiir die Simulation eines PSA-Prozesses

o\
o\
o\

o\
o\
o\

adsorbierbare Komponenten

o° oo
o° oo
o° oo

o
o
o

VERSION: 21.01.2013

o\
o\
o\

clear all
clc

% Allgemeine Parameter
R = 8.314;

Pnorm = 1.01325*10"2;
Tnorm = 273.15;

o

Eingabe der Adsorberabmessungen

1 = 4;
d = 2;
V = d"2*pi*1l/4;

% Eingabe der Adsorbens-Eigenschaften
rhop = 850;

rhob 550;

epsilonp = 0.61;

epsilonb = l-rhob/rhop;

rhos = rhob/ ((l-epsilonb)* (1l-epsilonp));
epsilon = epsilonb+ (l-epsilonb) *epsilonp;
msolid = V*(l-epsilon) *rhos;

oe

Eingabe der Isothermen-Parameter
1

$ 1: H2 ; 2: CH4; 3: C2H6 ; 4: C2H4
nkomp = 4;
b = [0.000542; 0.004162; 0.12161; 0.062831];

o o

o

o

o

o

o° oo

oe

o° o oe

o©

oo

oo

Programm zur Simulation eines PSA-Prozesses fiir bis zu vier

[J/ (mol*K)] Allgemeine Gaskonstante
[kPa] Normdruck
[K] Normtemperatur

[m] Adsorberlange
[m] Adsoberdurchmesser

[m3*] Adsorbervolumen
[kg/m3®] Masse Feststoff/Volumen Partikel
[kg/m3®] Masse Feststott/Volumen Gesamt

[m® Gas/m"3 Partikel]

m* Gas/m3 Bett]

kg/m®*] Masse Feststoff/Volumen Feststoff
m* Gas/m® Gesamt]

kg] gesamte Adsorbensmasse

Anzahl der Komponenten
[1/kPa] Lagmuir-Parameter der Komponenten
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gm = [8.1348; 6.6553; 6.3490; 6.78201;

o)

% Eingabe der Prozessparameter
Pads = 3253;

Pdes = 10;

T = 234.1;

yEinsatz = [0.2019; 0.3416; 0.0811; 0.3754];
Veinsatznorm = 6;

ngesamt = Veinsatznorm/0.022414;
nk = yEinsatz*ngesamt;

Veinsatz = Veinsatznorm*Pnorm*T/ (Pads*Tnorm) ;
vgas = Veinsatz/ (d"2*pi/4*epsilon);
vs = vgas*epsilon;

o)

% Eingabe der Diskretisierungsparameter
tads = 5000;

tspuel = tads;

deltax = 0.1;

ndeltax = round(l/deltax);

deltat = deltax/vgas;

ndeltatads = round(tads/deltat);
ndeltatspuel = round (tspuel/deltat);
tende = 1/vgas;

ntende = round(tende/deltat);

Vkontroll = deltax*d”"2*pi/4;

cEinsatzges = ngesamt*deltat/ (Vkontroll*epsilon)

cEinsatz = yEinsatz*cEinsatzges;
pEinsatzges = cEinsatzges*R*T*10"-3;
pEinsatz = yEinsatz*pEinsatzges;

% Wahl der Art des Druckaufbaus
druckaufbau = 2;

oe

% Gleichgewichtsberechnung

o\

[mol/kg] monomolekulare Beladung

o

kPa] Adsorptionsdruck
kPa] Desorptionsdruck
K] Temperatur

-] Molanteil der Komponente A

Nm?3/s] Genormtes gesamtes Feedgasvolumen

o

o\

o oo
———— —

o\

mol/s] Molenstrom pro Sekunde
mol/s] Molenstrom der Komponenten
m3/s] Volumenstrom Einsatz

o

o

oe

Anzahl der Zeiteinheiten bis das Gas das Ende des
Adsorbens erreicht hat
[m3*] Volumen des Kontrollvolumen
% [mol/m?® Gas] Gesamtkonzentration im Einsatz
[mol/m?® Gas] Konzentration der Komponenten im Einsatz
[kPa] wahrer Gesamtdruck des Einsatz
[kPa] Partialdriicke

% [m/s] Gasgeschwindigkeit (engl.: interstitial velocity)

% [m/s] Leerrohrgeschwindigkeit (engl.: superficial velocity)

% [s] Beobachtungszeitraum fiir die Hochdruck-Adsorption

% [s] Beobachtungszeitraum fiir den Spllprozess

% [m] Langeneinheit

% [-] Anzahl der La&ngeneinheiten

% [s] Zeiteinheit

% [-]1 Anzahl der Zeiteinheiten (Hochdruck-Adsorption)

% [-] Anzahl der Zeiteinheiten (Splilprozess)

% [s] Zeit bis das Gas das Ende des Adsorbers erreicht hat
[-1]

o©

o

oC o e

oe

%$1=Druckaufbau mit Feed; 2=Druckaufbau mit Raffinat

Toleranz und Anzahl der maximalen Iterationsschritte fir die
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toleranz = 0
niteration =

o)

Clverd = zeros(ndeltax, 1000
ndeltax, 1000
ndeltax, 1000
Cd4verd = zeros(ndeltax, 1000

C2verd
C3verd

Qlverd = zeros(ndeltax, 1000
Q2verd = zeros(ndeltax, 1000
Q3verd = zeros(ndeltax, 1000
Q4verd = zeros(ndeltax, 1000

for durchlau

%$Initialisierung einiger Matrizen und Vektoren

Cl = zeros(ndeltax,ndeltatads
C2 = zeros(ndeltax,ndeltatads
C3 = zeros(ndeltax,ndeltatads
C4 = zeros(ndeltax,ndeltatads
Q1 = zeros(ndeltax,ndeltatads
Q2 = zeros (ndeltax,ndeltatads
Q3 = zeros (ndeltax,ndeltatads
Q4 = zeros (ndeltax,ndeltatads
Qldes = zeros(ndeltax,1l);
Q2des = zeros(ndeltax,1l);
Q3des = zeros(ndeltax,1l):;
Q4des = zeros(ndeltax,1l);
Cldes = zeros(ndeltax,1);

Zeros
Zeros

.075;
1000000;

(
(
(
(

f=1:2

)
)
)
)

)
)
)
)

’
’

’

’

’

’

’

’

)
)
)
)

—_ — — —

% Initialisierung der Matrizten fiir den Druckaufbau

’

’

’

’

’

’

’

’
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C2de
C3de
C4dde

S
S
S

= zeros(ndeltax,1);

Clspuel
C2spuel
C3spuel
C4dspuel

Qlspuel
Q2spuel
Q3spuel
Q4spuel

cneu =

calt
gneu

galt =

q:

%% Berechnung des Hochdruck-Adsorptionsprozesses
disp ('Berechnung des Hochdruck-Adsorptionsprozesses')

for

0;
]

%

t(

z
]

zeros (ndeltax, 1) ;
zeros (ndeltax, 1) ;

= zeros (ndeltax,ndeltatspuel
zeros (ndeltax,ndeltatspuel
zeros (ndeltax,ndeltatspuel
= zeros (ndeltax,ndeltatspuel

= zeros (ndeltax,ndeltatspuel
= zeros (ndeltax,ndeltatspuel
= zeros (ndeltax,ndeltatspuel
= zeros (ndeltax,ndeltatspuel

l:ndeltatads

eitzahler
) = deltat*j;

for m = l:ndeltax

n=1;

while n <= niteration

o)

)
)
)
)

)
)
)
)

I

I

’

’

’
’

’

’

% Bestimmung der Anfangskonzentration der Komponente k in
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o\

Im ersten Schritt (n = 1) wird die Konzentration vom vorherigen
Kontrollvolumen (m-1) iUbernommen; anschlieBend wird so lange
iteriert, bis sich das Gleichgewicht endgiiltig

eingestellt hat; es wird auberdem unterschieden ob

durchlauf = 1 oder = 2 ist

o oo o©

- oo

if n ==

if m ==
calt = cEinsatz;

elseif j == 1 && m~=1 && durchlauf ==
calt = [0;0;0;0];

elseif j == 1 && m~=1 && durchlauf == 2
calt(l) = Clverd(m,length(tverd))
calt (2) = C2verd(m, length (tverd));
calt (3) = C3verd(m,length(tverd)):;
calt (4) = Cdverd(m, length(tverd)):;

else
calt(l) = Cl(m-1,3-1);
calt(2) = C2(m-1,3-1);
calt(3) = C3(m-1,3-1);
calt(4) = C4(m-1,3-1);

end

if j == 1 && durchlauf ==
galt = [0;0;0;0];

elseif j == 1 && durchlauf ==
galt(l) = Qlverd(m,length(tverd)):;
galt (2) = Q2verd(m, length (tverd)):;
galt (3) = Q3verd(m, length(tverd)):;
galt (4) = Q4verd(m,length(tverd))

else
galt (1) = Ql(m,3j-1);
galt(2) = Q2(m,3-1);
gqalt(3) = Q3(m,j-1);
galt(4) = Q4 (m,3-1);

end

else

calt (1) Cl(m,J);

calt(2) = C2(m,J);

calt(3) = C3(m,J);

111



Anhang

calt (4) C4(m, )
galt (1) Ql(m,3j);
galt (2) Q2 (m,7J);
galt(3) Q3 (m,J);
qalt (4) Q4 (m,3);

end

% Berechnung des Partialdrucks aus der Konzentration
pk = calt*R*T*10"-3;
% Berechnung der Beladung gi in [mol m/kg solid]
for k = l:nkomp
qa(k) = am(k)*b (k) *pk(k)/ (1+sum(b.*pk)) ;
end

o

Berechnung der neuen Gaskonzentration und Beladung der
Komponenten m in Abhangigkeit von der Zeit und der
Posititon im Adsorber in [mol m/m”*3 Gas]

for k = l:nkomp

o

o©°

if k ==
deltaQ = g(k) - galt(k);
if deltaQ > 0.006
cneu (k) = calt(k) - 0.005;

gneu (k) = galt(k) + 0.005*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
elseif deltaQ < -0.006

cneu (k) = calt(k) + 0.005;
gneu (k) = galt(k) - 0.005*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
else
cneu (k) = calt(k);
gneu (k) = galt (k)
end
Cl(m,J) = cneul(k);
Q1 (m,J) = gneu(k);

elseif k == 2

deltaQ = g(k) - galt(k);
if deltaQ > 0.006
cneu (k) = calt(k) - 0.005;
gneu (k) = galt(k) + 0.005*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
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elseif deltaQ

< -0.006

cneu (k) = calt(k) + 0.005;
gneu (k) = galt(k) - 0.005*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
else
cneu (k) = calt(k);
gneu (k) = galt (k)
end
C2(m,j) = cneul(k);
Q2 (m,j) = gneu(k);
elseif k == 3
deltaQ = g(k) - galt(k);
if deltaQ > 0.006
cneu(k) = calt(k) - 0.005;
gneu (k) = galt(k) + 0.005*epsilon/ (rhos* (1l-epsilon));
elseif deltaQ < -0.006
cneu(k) = calt(k) + 0.005;
gneu (k) = galt(k) - 0.005*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
else
cneu(k) = calt(k);
gneu (k) = galt (k)
end
C3(m,J) = cneu(k);
Q3(m,j) = gneu(k);
else
deltaQ = g(k) - galt(k);
if deltaQ > 0.006
cneu (k) = calt(k) - 0.005;
gneu (k) = galt(k) + 0.005*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
elseif deltaQ < -0.006
cneu (k) = calt(k) + 0.005;
gneu (k) = galt(k) - 0.005*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
else
cneu (k) = calt(k);
gneu (k) = galt(k);
end
C4 (m,J) = cneu(k);
04 (m,3) = gneu(k);
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end
end
if n ==
differenz = [1;1;1;1]*toleranz;
else
differenz = [abs(gneu(l)-g(l)); abs(gneu(2)-g(2)); abs(gneu(3)-g(3));
end

if sum(differenz) < toleranz
break
end

if n == niteration
disp('Anzahl der moglichen Iterationen iUberschritten')
end

n = n+l;
end

end

o)

% Berechnung der anfallenden Raffinatmenge in [mol gesamt]

nlRaffinat = sum(Cl (ndeltax, :)) *Vkontroll*epsilon*deltat;
n2Raffinat = sum(C2(ndeltax, :)) *Vkontroll*epsilon*deltat;
n3Raffinat = sum(C3 (ndeltax, :)) *Vkontroll*epsilon*deltat;
n4Raffinat = sum(C4 (ndeltax, :)) *Vkontroll*epsilon*deltat;
nRaffinat = [nlRaffinat; n2Raffinat; n3Raffinat; n4Raffinat];
nRaffinatges = sum(nRaffinat);

% Abbruch des Adsorptionsprozesses wenn die schwere Komponente im
Raffinatstrom einen gewissen Prozentsatz erreicht

o

abs (gneu(4)-gq(4))1];

if nRaffinatges > 1*107-10 % um eine Division durch Null zu vermeiden
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yRaffinat = nRaffinat/nRaffinatges;
unreinheit = yRaffinat (3)+yRaffinat (4);
gelten
if durchlauf == 1 && unreinheit > 0.01 %
tadsorption = j*deltat; %
break
elseif durchlauf == 2 && unreinheit > 0.025 %
tadsorption = j*deltat;
break
end
end
if j == ndeltatads
disp('Maximale Zeit bei der Adsorption Uberschritten')
end
end

o

(o)
nEins
nEins

Q

°

Berechnung der Gaszusammensetzung im Adsorber nach der

Berechnung der gesamten Einsatzmenge

ngesamt*tadsorption;
yvEinsatz*nEinsatzges;

atzges
atz

nlGas = sum(Cl(:,length(t)))*Vkontroll*epsilon;
n2Gas = sum(C2(:,length(t))) *Vkontroll*epsilon;
n3Gas = sum(C3(:,length(t))) *Vkontroll*epsilon;
n4Gas = sum(C4 (:,length(t))) *Vkontroll*epsilon;
nGas = [nlGas; n2Gas; n3Gas; n4Gas];

nGasges = sum(nGas) ;

yGas = nGas/nGasges;

%

nlAds =
n2Ads =

n3Ads

Berechnung der adsorbierten Mengen nach der Adsorption

sum(Q1 (:,length(t)))*msolid/ndeltax;
sum(Q2 (:,length(t)))*msolid/ndeltax;
sum(Q3 (:,length(t)))*msolid/ndeltax;
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n4Ads = sum(Q4 (:,length(t)))*msolid/ndeltax;

nAds = [nlAds; n2Ads; n3Ads; n4Ads];
nAdsges = sum(nAds) ;

xAds = nAds/nAdsges;

[

% Beladung
gAds = nAdsges/msolid;

[

% Berechnung der anfallenden Raffinatmenge

if durchlauf == 1
nRaffinat = nEinsatz - nAds - nGas;
else
nRaffinat = nEinsatz + nGasdruck + nAdsdruck - nAds - nGas;
end
nRaffinatges = sum(nRaffinat);

yRaffinat = nRaffinat/nRaffinatges;

%% Berechnung des Entspannungsprozesses
disp ('Berechnung des Entspannungsprozesses')

cneu = zeros(4,1);
calt = zeros(4,1);
gneu = zeros(4,1);
galt = zeros(4,1);
g = zeros(4,1);

% Berechnung der neuen Gaskonzentration im Adsorber unter der Annahme,
% dass die Temperatur beim Entspannen konstant bleibt
Cdesges = Pdes*1073/ (R*T);
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for j = l:ndeltax
n=1;
while n <= niteration

$Initialisierung der Parameter calt und galt

if n ==
calt(l) = (j,length(t)) *Pdes/Pads;
calt(2) = C2(j,length(t))*Pdes/Pads;
calt(3) = C3(j,length(t))*Pdes/Pads;
calt(4) = (j,length(t)) *Pdes/Pads;
gqalt(l) = (j,length(t));
qalt(2) = 2(j,length(t)),
qalt(3) = Q3(j,length(t));
gqalt(4) = (j,length(t));
else
calt(l) = Cdesges*yn(l);
calt (2) = Cdesges*yn(2);
calt (3) = Cdesges*yn(3);
calt (4) = Cdesges*yn(4);
galt(1l) = Qldes(3);
qalt(2) = Q2des(3);
gqalt(3) = Q3des(3);
galt(4) = Q4des(j);
end

% Berechnung des Partialdrucks aus der Konzentration
pk = calt*R*T*10"-3;
% Berechnung der Beladung gi in [mol m/kg solid]
for k = 1l:nkomp

g(k) = agm(k)*b(k)*pk(k)/ (l+sum(b.*pk));
end

117



Anhang

% Berechnung der neuen Gaskonzentration und Beladung der
Komponenten m in Abhédngigkeit von der Zeit und der
Posititon im Adsorber in [mol m/m"3 Gas]

for k = 1l:nkomp

o\

o\

if k ==
deltaQ = g(k) - galt(k);
if deltaQ > 0.01
cneu (k) = calt(k) - 0.006;
gneu (k) = galt(k) + 0.006*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
elseif deltaQ < -0.01
cneu(k) = calt(k) + 0.006;
gneu (k) = galt(k) - 0.006*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
else
cneu (k) = calt(k);
gneu (k) = galt (k)
end
Cldes (j) = cneu(k);
Qldes(j) = gneu(k);
elseif k ==
deltaQ = g(k) - galt(k);
if deltaQ > 0.01
cneu (k) = calt(k) - 0.006;

gneu (k) = galt(k) + 0.006*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
elseif deltaQ < -0.01

cneu (k) = calt(k) + 0.006;
gneu (k) = galt(k) - 0.006*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
else
cneu (k) = calt(k);
gneu (k) = galt(k);
end
C2des (j) = cneu(k);
Q2des (j) = gneu (k) ;
elseif k ==
deltaQ = g(k) - galt(k);
if deltaQ > 0.01
cneu(k) = calt(k) - 0.006;
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gneu (k) = galt(k) + 0.006*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
elseif deltaQ < -0.01

cneu (k) = calt(k) + 0.006;
gneu (k) = galt(k) - 0.006*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
else
cneu (k) = calt(k);
gneu (k) = galt(k);
end
C3des (j) = cneu(k);
Q3des (j) = gneu(k);
else

deltaQ = qg(k)
if deltaQ > 0.01

cneu (k) calt(k) - 0.006;
gneu (k) = galt(k) + 0.006*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
elseif deltaQ < -0.01
cneu(k) = calt(k) + 0.006;
gneu (k) = galt(k) - 0.006*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
else
cneu (k) = calt(k);
gneu (k) = galt(k);
end
C4des (j) = cneu(k);
Q4des (j) = gneu(k);
end
end
if n ==1
differenz = [1;1;1;1]*toleranz;
else
differenz = [abs(gneu(l)-g(l)); abs(gneu(2)-gq(2)); abs(gneu(3)-qg(3)); abs(gneu(4)-gq(4))]1;
end

if sum(differenz) < toleranz
break
end
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if n == niteration
disp('Anzahl der mdéglichen Iterationen iUberschritten')
end
nl = Cldes(j)*Vkontroll*epsilon;
n2 = C2des (j)*Vkontroll*epsilon;
n3 = C3des (j)*Vkontroll*epsilon;
nd4d = Cddes (j)*Vkontroll*epsilon;
N = [nl; n2; n3; n4d];
Nges = sum(N) ;

yn = N/Nges;
n = n+l;
end

end

% Berechnung der Gaszusammensetzung im Adsorber nach dem Entspannen

nlGasdes = sum(Cldes) *Vkontroll*epsilon;

n2Gasdes = sum(C2des) *Vkontroll*epsilon;

n3Gasdes = sum(C3des) *Vkontroll*epsilon;

nd4Gasdes = sum(C4des) *Vkontroll*epsilon;

nGasdes = [nlGasdes; n2Gasdes; n3Gasdes; n4Gasdes];
nGasdesges = sum(nGasdes) ;

yGasdes = nGasdes/nGasdesges;

% Berechnung der adsorbierten Molmenge u Beladung nach dem Entspannen
nlAdsdes = sum(Qldes)*msolid/ndeltax;

n2Adsdes = sum(Q2des) *msolid/ndeltax;
n3Adsdes = sum(Q3des) *msolid/ndeltax;
n4Adsdes = sum(Q4des)*msolid/ndeltax;
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nAdsdes = [nlAdsdes; n2Adsdes; n3Adsdes; n4Adsdes];
nAdsdesges = sum(nAdsdes) ;

xAdsentsp = nAdsdes/nAdsdesges;
gEntsp = nAdsdesges/msolid;

Q

% Berechnung der Extraktmenge- und Zusammensetzung

nlExtrakt = (nlGas + nlAds) - (nlGasdes + nlAdsdes);
n2Extrakt = (n2Gas + n2Ads) - (n2Gasdes + n2Adsdes);
n3Extrakt = (n3Gas + n3Ads) - (n3Gasdes + n3Adsdes);
nd4Extrakt = (n4Gas + n4Ads) - (n4d4Gasdes + né4Adsdes)
nExtrakt = [nlExtrakt; n2Extrakt; n3Extrakt; ndExtrakt];
nExtraktges = sum(nExtrakt);

yvExtrakt = nExtrakt/nExtraktges;

%% Berechnung des Splilvorgangs
isp ('Berechnung des Spuelvorgangs')

(o}

o

o

sein kann und die Spililzeit so bestimmt nicht schneller ist als die
% Adsorptionszeit

cneu = zeros(4,1);
calt = zeros(4,1);
gneu = zeros(4,1);
galt = zeros(4,1);
g = zeros(4,1);

o)

% Als Spililgas wird entspannetes Raffinat verwendet
cSpuel = yRaffinat*Cdesges;
pSpuel = cSpuel*R*T*10"-3;
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cRaffinatges = Pads*10"3/ (R*T);
cRaffinat = cRaffinatges*yRaffinat;

% Initialisierung der Matrizen fiir die Konzentration und die Beladung fir
% den Zeitpunkt 1

Clspuel(:,1) = Cldes;
C2spuel(:,1) = C2des;
C3spuel(:,1) = C3des;
C4spuel(:,1) = Cddes;
Qlspuel(:,1) = Qldes;
Q2spuel (:,1) = Q2des;
Q3spuel (:,1) = Q3des;
Q4spuel (:,1) = Qddes;

tspuel = 0;

if durchlauf ==
zeit = round(length(t)*13);

else

zeit = round(length(t)*18);
end
zeitreal = zeit*deltat;

for j = l:zeit

% Zeitzahler
tspuel (j) = deltat*j;

for m = l:ndeltax
n=1;
while n <= niteration
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o\

Berechnung des Partialdrucks pki der Komponente m in [kPa]
fiir das letze Element des Adsorbers ist der Partialdruck immer
gleich dem Partialdruck des Spuelgases

o\

o\

if n ==
if m ==
calt = cSpuel;
else
if j ==
calt(l) = Clspuel (ndeltax-m+l,3);
calt (2) = C2spuel (ndeltax-m+1l,73);
calt(3) = C3spuel (ndeltax-m+1,7);
calt (4) = C4dspuel (ndeltax-m+1,7);
else
calt(l) = Clspuel (ndeltax-m+2,3-1);
calt (2) = C2spuel (ndeltax-m+2,3-1);
calt (3) = C3spuel (ndeltax-m+2,j-1);
calt (4) = Cédspuel (ndeltax-m+2,j-1);
end
end
if J == 1
galt (1) = Qlspuel (ndeltax-m+1l,73);
galt (2) = Q2spuel (ndeltax-m+1,73);
galt (3) = Q3spuel (ndeltax-m+1,7);
galt (4) = Q4spuel (ndeltax-m+1,7);
else
galt (1) = Qlspuel (ndeltax-m+1,3-1);
galt (2) = Q2spuel (ndeltax-m+1,3j-1);
galt (3) = Q3spuel (ndeltax-m+1l,j-1);
galt (4) = Q4spuel (ndeltax-m+1l,j-1);
end
else
calt (1) = Clspuel (ndeltax-m+1,73);
calt (2) = C2spuel (ndeltax-m+l,3);
calt (3) = C3spuel (ndeltax-m+l,3);
calt (4) = Cdspuel (ndeltax-m+1,73);
galt (1) = Qlspuel (ndeltax-m+l,73);
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qgalt (2) = Q2spuel (ndeltax-m+1,73);

galt (3) Q3spuel (ndeltax-m+1,7);

galt (4) Q4spuel (ndeltax-m+1,7);
end

% Partialdruck der Komponenten
pk = calt*R*T*10"-3;
% Berechnung der Beladung gi in [mol m/kg solid]
for k = l:nkomp

q (k) = am(k) *b (k) *pk (k) / (1+sum(b.*pk));
end

% Berechnung der neuen Gaskonzentration der Komponenten m in
% Abhangigkeit von der Zeit und der Posititon im Adsorber in
% [mol m/m”3 Gas]

for k = 1l:nkomp

if k ==
deltaQ = g(k) - galt(k);
if deltaQ > 0.006
cneu(k) = calt(k) - 0.005;
gneu (k) = galt(k) + 0.005%*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
elseif deltaQ < -0.006
cneu (k) = calt(k) + 0.005;
gneu (k) = galt(k) - 0.005*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
else
cneu (k) = calt(k);
gneu (k) = galt (k)
end
Clspuel (ndeltax-m+1,3j) = cneu(k);
Qlspuel (ndeltax-m+1l,3) = gneu(k);

elseif k ==
deltaQ = g(k) - galt(k);
if deltaQ > 0.006
cneu (k) = calt(k) - 0.005;
gneu (k) = galt(k) + 0.005*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
elseif deltaQ < -0.006
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cneu (k)

gneu (k)
else

cneu (k)

gneu (k)
end
C2spuel (ndelt
Q2spuel (ndelt

elseif k
deltaQ = g(
if deltaQ >

cneu (k)
gneu (k)
elseif delta
cneu (k)
gneu (k)
else
cneu (k)
gneu (k)
end
C3spuel (ndelt
QO3spuel (ndelt

k)
0

Q

else
deltaQ = g(k
if deltaQ
cneu (k
gneu (k)
elseif deltaQ
cneu (k)
gneu (k)
else
cneu (k)
gneu (k)
end
C4dspuel (ndelt
Q4spuel (ndelt
end

calt (k)
galt (k)

calt(k);
gqalt (k) ;

ax-m+1,7)
ax-m+1,7)

- galt(k

.000

calt (k)
galt (k)
< -0.006
calt (k)
galt (k)

calt(k);
qalt(k);

ax-m+1,7)
ax-m+1,7)

calt (k)
galt (k)

= calt(k);

qalt (k)

ax-m+1,7)
ax-m+1,7)

+ 0.005;
- 0.005*epsilon/ (rhos* (1l-epsilon));

= cneu (k) ;
gneu (k) ;

)7

0.005;
+ 0

.005*epsilon/ (rhos* (1-epsilon)) ;

+

0.005;
0.005*epsilon/ (rhos* (1-epsilon));

= cneu (k) ;
gneu (k) ;

.005;
.005*epsilon/ (rhos* (1-epsilon)) ;

.005;
.005*epsilon/ (rhos* (1-epsilon)) ;

= cneu (k) ;
gneu (k) ;
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en

end

end

Q

% Gesamte
nSpuelgas
nSpuelgasg

o)

% Berechnu

end
if n ==
differenz = [1;1;1;1]*toleranz;
else
differenz = [abs(gneu(l)-g(l)); abs(gneu(2)-g(2)); abs(gneu(3)-g(3));
end

if sum(differenz) < toleranz
break
end

if n == niteration
disp ('Anzahl der mdglichen Iterationen Uberschritten')
end

n = n+l;
d

Splilgasmenge
= cSpuel*Vkontroll*epsilon*length (tspuel) *deltat;
es = sum(nSpuelgas);

ng der Gaszusammensetzung im Adsorber nach dem Spiilen

nlGasspuel = sum(Clspuel (:,length(tspuel))) *Vkontroll*epsilon;
n2Gasspuel = sum(C2spuel (:,length(tspuel))) *Vkontroll*epsilon;
n3Gasspuel = sum(C3spuel (:,length(tspuel))) *Vkontroll*epsilon;
nd4Gasspuel = sum(C4spuel (:,length(tspuel))) *Vkontroll*epsilon;
nGasspuel = [nlGasspuel; n2Gasspuel; n3Gasspuel; n4d4Gasspuel];
nGasspuelges = sum(nGasspuel) ;
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yGasspuel = nGasspuel/nGasspuelges;

Q

% Berechnung der adsorbierten Molmenge und Beladung nach dem Spiilen

nlAdsspuel = sum(Qlspuel (:,length(tspuel)))*msolid/ndeltax;
n2Adsspuel = sum(Q2spuel (:,length(tspuel)))*msolid/ndeltax;
n3Adsspuel = sum(Q3spuel (:,length(tspuel))) *msolid/ndeltax;
n4Adsspuel = sum(Q4spuel (:,length(tspuel))) *msolid/ndeltax;
nAdsspuel = [nlAdsspuel; n2Adsspuel; n3Adsspuel; n4d4Adsspuel];
nAdsspuelges = sum(nAdsspuel) ;

xAdsspuel = nAdsspuel/nAdsspuelges;
gAdsspuel = nAdsspuelges/msolid;

Q

% Berechnung der anfallenden Molmengen beim Spilen

nlSpuel = nSpuelgas(l) + nlAdsdes + nlGasdes - (nlGasspuel + nlAdsspuel);
n2Spuel = nSpuelgas(2) + n2Adsdes + n2Gasdes - (n2Gasspuel + n2Adsspuel);
n3Spuel = nSpuelgas(3) + n3Adsdes + n3Gasdes - (n3Gasspuel + n3Adsspuel);
nd4Spuel = nSpuelgas(4) + n4d4Adsdes + nd4Gasdes - (nd4Gasspuel + n4Adsspuel);
nSpuel = [nlSpuel; n2Spuel; n3Spuel; n4Spuel];

% Gesamte anfallende Gasmenge

nSpuelges = sum(nSpuel) ;

ySpuel = nSpuel/nSpuelges;

%% Berechnung des Druckaufbaus

disp ('Berechnung des Druckaufbaus');

Clverd(:,1) = Clspuel(:,length(tspuel)):;

C2verd(:,1) C2spuel (:, length (tspuel)) ;
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C3verd(:,1)
Cdverd(:,1)
Qlverd(:,1)
Q2verd(:,1)
Q3verd(:,1)
Ql4verd(:,1)
zeit = 5000;
tverd = 0;
adsorberende

if druckaufbau

for j

%

for

= C3spuel (:, length (tspuel));
= Cdspuel (:,length(tspuel)) ;
= Qlspuel (:,length(tspuel));
= Q2spuel (:, length (tspuel));
= Q3spuel (:, length (tspuel));
= Q4spuel (:,length (tspuel));
% maximale Zeit fir den Druckaufbau
= ndeltax;

%

Druckaufbau mittels Eisatzstrom

l:zeit %ndeltatspuel

Zeitzahler
tverd(])

deltat*j;
m 1l:adsorberende
1;

while n <= niteration

oe

Berechnung des Partialdrucks pki der Komponente m in [kPa]

Im Fall fir ein Verdichten mit Raffinat, ist der Partialdruck
fiir das letze Element des Adsorbers immer gleich dem
Partialdruck des Raffinats

n

o oe

o

if ==

calt
elseif m ==
if j

if m

cEinsatz;
adsorberende

calt(l)
calt (2)
calt (3)

= Clverd(m,Jj);
C2verd(m, 3j);
C3verd(m, 3j) ;
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calt (4) = Cdverd(m,J);
else
calt(l) = Clverd(m-1,3j-
calt(2) = C2verd(m-1,7j-
calt(3) = C3verd(m-1,7j-
calt (4) = Cdverd(m-1,7-
end
else
if 3 == 1
calt(l) = Clverd(m,J);
calt(2) = C2verd(m,7J);
calt(3) = C3verd(m,]);
calt (4) = C4dverd(m,]);
else
calt(l) = Clverd(m-1,7j-
calt(2) = C2verd(m-1,7j-
calt(3) = C3verd(m-1,3j-
calt (4) = C4dverd(m-1,7-
end
end
if 3 ==
galt(l) = Qlverd(m,3J);
galt (2) = Q2verd(m,3j);
galt (3) = Q3verd(m,J);
galt (4) = Q4verd(m,J);
else
galt(l) = Qlverd(m,j-1);
qalt(2) = Q2verd(m,j-1);
galt (3) = Q3verd(m,j-1);
galt (4) = Q4verd(m,j-1);
end
else
calt(l) = Clverd(m,J);
calt(2) = C2verd(m,J);
calt (3) = C3verd(m,J);
calt (4) = C4dverd(m,]);
galt(l) = Qlverd(m,J);

Clverd
C2verd
C3verd
Cdverd

+ + + +
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qgalt (2) = Q2verd(m,J);

galt (3) Q3verd(m, J) ;

galt (4) Q4verd(m, ) ;
end

% Partialdruck pk der Komponenten
pk = calt*R*T*10"-3;
% Berechnung der Beladung gi in [mol m/kg solid]
for k = l:nkomp

q (k) = am(k) *b (k) *pk (k) / (1+sum(b.*pk));
end

o©°

Berechnung der neuen Gaskonzentration der Komponenten m in
Abhdngigkeit von der Zeit und der Posititon im Adsorber in
[mol m/m”3 Gas]

for k = 1l:nkomp

o©

o©

if k ==
deltaQ = g(k) - galt(k);
if deltaQ > 0.006
cneu (k) = calt(k) - 0.005;
gneu (k) = galt(k) + 0.005%*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
elseif deltaQ < -0.006
cneu (k) = calt(k) + 0.005;
gneu (k) = galt(k) - 0.005*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
else
cneu (k) = calt(k);
gneu (k) = galt (k)
end
Clverd(m,j) = cneu(k);
Qlverd(m,3j) = gneu(k);
elseif k ==
deltaQ = g(k) - galt(k);
if deltaQ > 0.006
cneu (k) = calt(k) - 0.005;

gneu (k) = galt(k) + 0.005*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
elseif deltaQ < -0.006
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else

else

end

cneu (k) =

gneu (k) =
else

cneu (k) =

gneu (k) =
end
C2verd(m,j) =
Q2verd(m,j) =

if k ==
deltaQ = g(k)
if deltaQ > 0
cneu (k) =
gneu (k) =
elseif deltaQ
cneu (k) =
gneu (k) =
else
cneu (k) =
gneu (k) =
end
C3verd(m,j) =
Q3verd(m,j) =

deltaQ =

q (k)
if deltaQ > 0.
k) =

cneu (

gneu (k) =
elseif deltaQ

cneu (k)

gneu (k) =
else

cneu (k) =

gneu (k) =
end
Cdverd(m,j) =
Q4verd(m,j) =

calt(k) + 0.005;
galt(k) - 0.005*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));

calt(k);
gqalt (k) ;

cneu (k) ;
gneu (k) ;

- galt(k);

.006

calt (k) - 0.005;

gqalt(k) + 0.005*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
< =-0.006

calt(k) + 0.005;

galt(k) - 0.005*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));

calt(k);
qalt(k);

cneu (k) ;
gneu (k) ;

- galt(k);
006

calt (k) -
galt (k) +
< -0.006
calt (k) +
galt (k) -

o

.005;
.005*epsilon/ (rhos* (1-epsilon)) ;

(@)

(@)

.005;
.005*epsilon/ (rhos* (1-epsilon)) ;

o

calt(k);
qalt (k)

cneu (k) ;
gneu (k) ;
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end
if n ==
differenz = [1;1;1;1]*toleranz;
else
differenz = [abs(gneu(l)-g(l)); abs(gneu(2)-gq(2)); abs(gneu(3)-g(3)); abs(gneu(4)-gq(4))];
end

if sum(differenz) < toleranz
break
end

if n == niteration
disp ('Anzahl der mdglichen Iterationen Uberschritten')

end

n = n+l;
end

end

Cgesende = Clverd (adsorberende, length(tverd)) + C2verd(adsorberende, length(tverd)) +
C3verd (adsorberende, length (tverd)) + C4dverd(adsorberende, length (tverd));

Pende = Cgesende*R*T*10"-3;

if Pende >= Pads
adsorberende = adsorberende-1;
end

for m = l:ndeltax

if Clverd(m,j) == 0 && j > 1
Clverd(m,j) = Clverd(m,j-1);
Qlverd(m,j) = Qlverd(m,j-1);

end

if C2verd(m,j) == 0 && j > 1
C2verd(m,j) = C2verd(m,j-1);
Q2verd(m,3j) = Q2verd(m,j-1);

132



Anhang

end
if C3verd(m,j) == 0 && j > 1
C3verd(m,j) = C3verd(m,j-1);
Q3verd(m,j) = Q3verd(m,j-1);
end
if C4verd(m,j) == 0 && j > 1
C4verd(m,j) = Clverd(m,j-1);
Q4verd(m,j) = Q4verd(m,j-1);
end
end
Cverdges = mean(Clverd(:,7j)) + mean(C2verd(:,j)) + mean(C3verd(:,j)) + mean(Cldverd(:,7));

if Cverdges >= cRaffinatges
Verdichterzeit = length(tverd);
break

end

if j == zeit
disp('Maximale Zeit beim Verdichten iiberschritten')

end

end

o)

% Berechnung der adsorbierten Molmenge nach dem Druckaufbau

nlAdsdruck = sum(Qlverd(:,length(tverd))) *msolid/ndeltax;
n2Adsdruck = sum(Q2verd(:,length(tverd))) *msolid/ndeltax;
n3Adsdruck = sum(Q3verd(:,length(tverd))) *msolid/ndeltax;
n4Adsdruck = sum(Q4verd(:,length(tverd))) *msolid/ndeltax;
nAdsdruck = [nlAdsdruck; n2Adsdruck; n3Adsdruck; n4Adsdruck];

nAdsdruckges = sum(nAdsdruck) ;

% Berechnung der Gaszusammensetzung im Adsorber nach dem
% Druckaufbau
nlGasdruck = sum(Clverd(:,length (tverd))) *Vkontroll*epsilon;
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n2Gasdruck = sum(C2verd(:, length (tverd))) *Vkontroll*epsilon;
n3Gasdruck = sum(C3verd(:,length(tverd))) *Vkontroll*epsilon;
nd4Gasdruck = sum(C4verd(:,length(tverd))) *Vkontroll*epsilon;
nGasdruck = [nlGasdruck; n2Gasdruck; n3Gasdruck; n4Gasdruck];
nGasdruckges = sum(nGasdruck) ;

Q

% Berechnung der Raffinatmenge fir den Druckaufbau

nlVerd = (nlAdsdruck + nlGasdruck) - (nlGasspuel + nlAdsspuel);
n2Verd = (n2Adsdruck + n2Gasdruck) - (n2Gasspuel + n2Adsspuel);
n3Verd = (n3Adsdruck + n3Gasdruck) - (n3Gasspuel + n3Adsspuel);
nd4Verd = (nd4Adsdruck + nd4Gasdruck) - (nd4Gasspuel + n4d4Adsspuel);
nVerd = [nlVerd, n2Verd, n3Verd, n4d4Verd];

nVerdges = sum(nVerd);

yVerd = nVerd/nVerdges;

o©°

Prozentueller Anteil des Raffinats, der flir Splilen und Verdichten
% aufgebracht wird in [%]

nRaffinatverlust = (nSpuelgasges)/nRaffinatges*100;

elseif druckaufbau == % Druckaufbau mittels Raffinat

for j = 1l:zeit %ndeltatspuel

Q

% Zeitzahler
tverd(j) = deltat*j;

for m 1l:adsorberende
n=1;

while n <= niteration
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o° oo oo

o\

if n ==
if m ==
calt = cRaffinat;
elseif m == adsorberende
if j ==
calt(l) = Clverd(ndeltax-m+1,7);
calt(2) = C2verd(ndeltax-m+1,7);
calt(3) = C3verd(ndeltax-m+1,7);
calt (4) = C4verd(ndeltax-m+1,7);
else
calt(l) = Clverd(ndeltax-mt2,j-1
calt(2) = C2verd(ndeltax-m+2,j-1
calt(3) = C3verd(ndeltax-m+2,j-1
calt (4) = C4dverd(ndeltax-mt2,j-1
end
else
if 3 ==
calt(l) = Clverd(ndeltax-m+1,7);
calt (2) = C2verd(ndeltax-m+1,7);
calt (3) = C3verd(ndeltax-m+1,7);
calt (4) = C4dverd(ndeltax-m+1,7);
else
calt(l) = Clverd(ndeltax-m+2,7j-1
calt (2) = C2verd(ndeltax-m+2,j-1
calt (3) = C3verd(ndeltax-m+2,j-1
calt (4) = C4dverd(ndeltax-m+2,j-1
end
end
if § ==
galt (1) = Qlverd(ndeltax-m+1l,7);
galt (2) = Q2verd(ndeltax-m+1,7);
galt (3) = Q3verd(ndeltax-m+1,7);
galt (4) = Q4verd(ndeltax-m+1,7);
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Berechnung des Partialdrucks pki der Komponente m in
Im Fall fiir ein Verdichten mit Raffinat,
fiir das letze Element des Adsorbers immer gleich dem
Partialdruck des Raffinats

Clverd
C2verd
C3verd
Cdverd

—~ o~~~

[kPa]

ist der Partialdruck

ndeltax-m+1,j-1
ndeltax-m+1,j-1
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ndeltax-m+1,j-1

)
)
)
)

’

’

’

’



Anhang

else
galt (l) = Qlverd(ndeltax-m+1l,j-1);
galt (2) = Q2verd(ndeltax-m+1l,j-1);
galt (3) = Q3verd(ndeltax-m+1,j-1);
galt (4) = Q4dverd(ndeltax-m+1,j-1);

end

else

calt(l) = Clverd(ndeltax-m+1l,7);

calt (2) = C2verd(ndeltax-m+1,7);

calt (3) = C3verd(ndeltax-m+1,7);

calt (4) = C4dverd(ndeltax-m+1,7);

galt(l) = Qlverd(ndeltax-m+1,7);

galt(2) = Q2verd(ndeltax-m+l,7);

galt (3) = Q3verd(ndeltax-m+l,7);

galt (4) = Q4verd(ndeltax-m+1,7);

end

% Partialdruck pk der Komponenten
pk = calt*R*T*10"-3;
% Berechnung der Beladung gi in [mol m/kg solid]
for k = 1l:nkomp

q(k) = am(k)*b(k)*pk(k)/(1l+sum(b.*pk));
end

oe

Berechnung der neuen Gaskonzentration der Komponenten m in
Abhdngigkeit von der Zeit und der Posititon im Adsorber in
% [mol m/m”3 Gas]

for k = l:nkomp

oe

if k ==
deltaQ = g(k) - galt(k);
if deltaQ > 0.006
cneu(k) = calt(k) - 0.005;
gneu (k) galt (k) + 0.005*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
elseif deltaQ < -0.006
cneu(k) = calt(k) + 0.005;
gneu (k) = galt(k) - 0.005*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
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else
cneu (k) = calt(k);
gneu (k) = galt(k);
end
Clverd(ndeltax-m+1, 7J)
Qlverd(ndeltax-m+1,7)

elseif k ==
deltaQ = g(k) - galt(k
if deltaQ > 0.006
cneu (k) = calt (k)
gneu (k) = galt (k)
elseif deltaQ < -0.006
cneu (k) = calt (k)
gneu (k) = galt (k)
else
cneu (k) = calt(k);

gneu (k) = galt(k);
end

end
C3verd(ndeltax-m+1l, Jj)
Q3verd(ndeltax-m+1,7j)

= cneu (k) ;
gneu (k) ;

)7

- 0.005;
+ 0.005*epsilon/ (rhos* (1-epsilon));

+ 0.005;
.005*epsilon/ (rhos* (1-epsilon)) ;

|
o

C2verd(ndeltax-m+1l,j) = cneul(k);
Q2verd(ndeltax-m+1l,j) = gneu(k);
elseif k ==
deltaQ = g(k) - galt(k);
if deltaQ > 0.006
cneu (k) = calt(k) - 0.005;
gneu (k) = galt(k) + 0.005%*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
elseif deltaQ < -0.006
cneu (k) = calt(k) + 0.005;
gneu (k) = galt(k) - 0.005*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
else
cneu (k) = calt(k);
gneu (k) = galt (k)

= cneu (k) ;
= qgneu (k) ;

deltaQ = g(k) - galt(k);
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if deltaQ > 0.006
cneu (k) = calt(k) - 0.005;
gneu (k) = galt(k) + 0.005%*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
elseif deltaQ < -0.006
cneu(k) = calt(k) + 0.005;
gneu (k) = galt(k) - 0.005*epsilon/ (rhos* (l-epsilon));
else
cneu (k) = calt(k);
gneu (k) = galt (k)
end
Cdverd(ndeltax-m+1l,3j) = cneu(k);
Q4verd(ndeltax-m+1l,j) = gneu(k);
end
end
if n ==
differenz = [1;1;1;1]*toleranz;
else
differenz = [abs(gneu(l)-g(l)); abs(gneu(2)-g(2)); abs(gneu(3)-g(3)); abs(gneu(4)-g(4))]1:;
end
if sum(differenz) < toleranz
break
end
if n == niteration
disp('Anzahl der moglichen Iterationen iberschritten')
end
n = n+l;

end
end

Cgesende = Clverd(ndeltax-adsorberende+l, length(tverd)) + C2verd(ndeltax-adsorberende+l, length (tverd)) +
C3verd(ndeltax-adsorberende+l, length (tverd)) + C4verd(ndeltax-adsorberende+l, length (tverd));

Pende = Cgesende*R*T*10"-3;
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if Pende >= Pads
adsorberende = adsorberende-1;
end

for m = 1l:ndeltax

if Clverd(m,j) == 0 && j > 1
Clverd(m,j) = Clverd(m,j-1);
Qlverd(m,j) = Qlverd(m,j-1);

end

if C2verd(m,j) == 0 && j > 1
C2verd(m,j) = C2verd(m,j-1);
Q2verd(m,j) = Q2verd(m,j-1);

end

if C3verd(m,j) == 0 && j > 1
C3verd(m,j) = C3verd(m,j-1);
Q3verd(m,j) = Q3verd(m,j-1);

end

if C4verd(m,j) == 0 && j > 1
Cdverd(m,j) = Cédverd(m,j-1);
Q4verd(m,j) = Qdverd(m,J-1);

end

end
Cverdges = mean (Clverd(:,Jj)) + mean(C2verd(:,Jj)) + mean(C3verd(:,]j)) + mean(C4verd(:,3));

if Cverdges >= cRaffinatges
Verdichterzeit = length (tverd);
break

end

if § == zeit
disp('Maximale Zeit beim Verdichten iberschritten')

end

end
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[

% Berechnung

der Beladung nach dem Druckaufbau

nlAdsdruck = sum(Qlverd(:,length(tverd))) *msolid/ndeltax;
n2Adsdruck = sum(Q2verd(:,length(tverd))) *msolid/ndeltax;
n3Adsdruck = sum(Q3verd(:,length(tverd))) *msolid/ndeltax;
n4Adsdruck = sum(Q4verd(:,length(tverd))) *msolid/ndeltax;
nAdsdruck = [nlAdsdruck; n2Adsdruck; n3Adsdruck; n4Adsdruck];
nAdsdruckges = sum(nAdsdruck) ;

[

% Berechnung der Gaszusammensetzung im Adsorber nach Druckaufbau

nlGasdruck = sum(Clverd(:, length(tverd))) *Vkontroll*epsilon;
n2Gasdruck = sum(C2verd(:, length(tverd))) *Vkontroll*epsilon;
n3Gasdruck = sum(C3verd(:,length(tverd))) *Vkontroll*epsilon;
n4Gasdruck = sum(C4verd(:,length(tverd))) *Vkontroll*epsilon;
nGasdruck = [nlGasdruck; n2Gasdruck; n3Gasdruck; n4Gasdruck];
nGasdruckges = sum(nGasdruck) ;

Q

% Berechnung der Raffinatmenge fir den Druckaufbau

nlVerd = (nlAdsdruck + nlGasdruck) - (nlGasspuel + nlAdsspuel);
n2Verd = (n2Adsdruck + n2Gasdruck) - (n2Gasspuel + n2Adsspuel);
n3Verd = (n3Adsdruck + n3Gasdruck) - (n3Gasspuel + n3Adsspuel);
nd4Verd = (nd4Adsdruck + n4d4Gasdruck) - (nd4Gasspuel + n4d4Adsspuel);
nVerd = [nlVerd, n2Verd, n3Verd, né4Verd];

nVerdges = sum(nVerd) ;

yVerd = nVerd/nVerdges;

% Prozentueller Anteil des Raffinats,

% aufgebracht wird in [%]
nRaffinatverlust = (nSpuelgasges + nVerdges)/nRaffinatges*100;

der flir Spiilen und Verdichten

end

140



Anhang

%% Erstellen der Grafiken
zbett = linspace(0,1,ndeltax);

figure (1) ;
subplot (2,1,1);

plot (zbett,Cl(:,length(t))/cEinsatz (1), zbett,C2(:,length(t))/cEinsatz(2),zbett,C3(:,length(t))/cEinsatz(3),zbett,C4(:,1
ength (t))/cEinsatz (4));

ylim([0,2.5])

title ('Konzentrationsverlauf iber die Adsorberlange')

xlabel ('Lange [m]"')

ylabel ('c/c0")

legend ('Wasserstoff', 'Methan', 'Ethan', '"Ethylen', 'Location', 'Best"')

subplot(2,1,2);

plot (zbett,Ql (:,length(t)),zbett,02(:,length(t)), zbett,Q3(:,length(t)),zbett,Q4(:,length(t)));
title ('Beladungsverlauf iber die Adsorberlénge')

xlabel ('Lange [m]")

ylabel ('g [mol/kg solid]")

legend ('Wasserstoff', 'Methan', 'Ethan', '"Ethylen', 'Location', 'Best"')

figure (2);
subplot(2,1,1);

plot (zbett,Clspuel (:, length (tspuel)), zbett,C2spuel (:,length(tspuel) ), zbett,C3spuel (:, length (tspuel)), zbett,Cldspuel(:,le
ngth (tspuel)));

title ('Konzentrationsverlauf iber die Adsorberlange')

xlabel ('Lange [m]")

ylabel ('c [mol/m3]")

legend ('Wasserstoff', '"Methan', 'Ethan', 'Ethylen', 'Location', 'Best')

subplot(2,1,2);

141



Anhang

plot (zbett,Qlspuel (:, length (tspuel)), zbett,Q2spuel (:,length (tspuel) ), zbett,Q3spuel (:, length (tspuel)), zbett,Q4spuel (:,le
ngth (tspuel)));

title ('Beladungsverlauf iber die Adsorberlédnge')

xlabel ('Lange [m]")

ylabel ('g [mol/kg solid]")

legend ('Wasserstoff', '"Methan', 'Ethan', 'Ethylen', 'Location', 'Best')

figure (3);
subplot(2,1,1);

plot (zbett,Clverd(:,length (tverd)), zbett,C2verd(:, length (tverd)), zbett,C3verd(:, length (tverd)), zbett,C4verd(:,length(tv
erd)));

ylim([0,1.17)

title ('Konzentrationsverlauf iiber die Adsorberlange')

xlabel ('Lange [m]"')

ylabel ('c [mol/m3]")

legend ('Wasserstoff', '"Methan', 'Ethan', 'Ethylen', 'Location', 'Best')

subplot(2,1,2);

plot (zbett,Qlverd(:,length(tverd)), zbett,Q2verd(:, length (tverd)), zbett,Q3verd(:, length (tverd) ), zbett,Q4verd(:,length(tv
erd)));

title ('Beladungsverlauf iber die Adsorberlénge')

xlabel ('Lange [m]")

ylabel ('g [mol/kg solid]")

legend ('Wasserstoff', 'Methan', 'Ethan', '"Ethylen', 'Location', 'Best"')

%% Ausgabe einiger Prozessgrdblen

strl = ['Die Gasgeschwindigkeit im Adsorber ist ', num2str(vgas), ' [cm/s].'];
disp(strl);
fprintf ('\n")

str2 = ['Das Adsorbens hat eine Masse von ', num2str (msolid), ' [kgl.'];
disp(str2);

142



Anhang

fprintf ('\n")

str3 = ['Die Hochdruck-Adsorption dauert ', num2str (tadsorption), ' [s].']l;
disp(str3);
fprintf('\n")

strll = ['Die gesamte Einsatzmenge ist ', num2str (nEinsatzges), ' [mol].'];
disp(strll);
fprintf ('\n'")

str4d = ['Die gesamte Raffinatmenge betragt ', num2str (nRaffinatges), ' [mol].'];
disp(strd);
fprintf('\n")

disp ('Das Raffinat besteht aus:');

fprintf ('\t Komponente 1:\t %3.2f $%$\n',yRaffinat (1)*100)

fprintf ('\t Komponente 2:\t %3.2f $%$\n',yRaffinat (2)*100)

fprintf ('\t Komponente 3:\t %3.2f %%\n',yRaffinat (3)*100)

fprintf ('\t Komponente 4:\t %3.2f %%\n',yRaffinat (4)*100)

fprintf('\n")

str5 = ['Nach der Hochdruck-Adsorption sind ', num2str (nAdsges), ' [mol] adsorbiert.'];

disp (strb);
fprintf('\n")

disp ('Nach der Hochdruck-Adsorption besteht das Adsorbat aus:');
fprintf ('\t Komponente 1:\t $3.2f $%\n',xAds (1) *100)

fprintf ('\t Komponente 2:\t %3.2f %%\n',xAds (2)*100)
fprintf ('\t Komponente 3:\t %3.2f %%\n',xAds (3)*100)
fprintf ('\t Komponente 4:\t %3.2f %%\n',xAds (4)*100)
fprintf('\n")

str6 = ['Die gesamte Extraktmenge betradgt ', num2str (nExtraktges), ' [mol].'];
disp(str6);
fprintf('\n")

disp('Das Extrakt besteht aus:');
fprintf ('\t Komponente 1:\t $3.2f $%\n',yExtrakt (1)*100)
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fprintf ('\t Komponente 2:\t %3.2f %$%\n', yExtrakt (2)*100)

fprintf ('\t Komponente 3:\t %3.2f %%\n', yExtrakt (3)*100)

fprintf ('\t Komponente 4:\t %3.2f %%\n', yExtrakt (4)*100)

fprintf ('\n")

str7 = ['Nach dem Entspannen sind ', num2str (nAdsdesges), ' [mol]
disp(str7);

fprintf ('\n")

disp ('Nach dem Entspannen besteht das Adsorbat aus:');

fprintf ('\t Komponente 1:\t %3.2f $%$\n', xAdsentsp(1)*100)

fprintf ('\t Komponente 2:\t %3.2f %9\n , xAdsentsp (2) *100)

fprintf ('\t Komponente 3:\t %3.2f %%\n', xAdsentsp (3)*100)

fprintf ('\t Komponente 4:\t %3.2f %%\n', xAdsentsp (4)*100)
fprintf('\n")

str8 = ['Die Spllgasmenge betragt ', num2str (nSpuelgasges),' [mol].
disp(str8);

fprintf('\n")

str9 = ['Beim Spiilen fallen ', num2str (nSpuelges),' [mol] Gas an.
disp(str9);

fprintf ('\n")

disp('Das beim Spiilen anfallende Gas besteht aus:')

fprintf ('\t Komponente 1:\t %3.2f %%\n', ySpuel (1)*100)

fprintf ('\t Komponente 2:\t %3.2f %%\n', ySpuel (2)*100)

fprintf ('\t Komponente 3:\t $3.2f $%\n',ySpuel (3)*100)

fprintf ('\t Komponente 4:\t $3.2f $%\n',ySpuel (4)*100)
fprintf('\n")

strl0 = ['Nach dem Splilen sind ', num2str (nAdsspuelges), '
disp(strl0);

fprintf ('\n")

disp ('Nach dem Spiilen besteht das

fprintf ('\t Komponente 1:\t %3.2f
fprintf ('\t Komponente 2:\t %3.2f

Adsorbat aus:');
66\n , xAdsspuel (
%\n', xAdsspuel (2

1)*100)
) *100)
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fprintf ('\t Komponente 3:\t %3.2f %$%\n', xAdsspuel (3)*100)
fprintf ('\t Komponente 4:\t %3.2f $%\n', xAdsspuel (4)*100)
fprintf('\n")

strl3 = ['Die gesamte Gasmenge fiir den Druckaufbau ist ', num2str(nVerdges),' [mol].'];
disp(strl3);
fprintf ('\n")

if druckaufbau ==
strl2 = [num2str(nRaffinatverlust),'[%] des Raffinats wird fiir das Splilen verwendet.'];
disp(strl2);
fprintf ('\n")
else
strl2 = [num2str(nRaffinatverlust),'[%] des Raffinats wird fir das Splilen und den Druckaufbau verwendet.'];
disp(strl2);
fprintf('\n"'")
end

end

disp ('Ende') ;
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