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Kurzfassung

In dieser Arbeit wurde eine gerihrte Flussig/Flgigsktraktionsanlage im Labormalf3stab,
mit einem Kolonnendurchmesser von 0,03 [m], beztglihrer Trennleistung und
Hydrodynamik unter dem Einsatz verschiedener Ridlesgns experimentell untersucht.
Hierfir wurden die Einbauten eines gewothnlichenhBecbeiben-Extraktors (Rotating Disc
Contactor — RDC) nach den Erkenntnissen und Desighn von ASAMUA [1] insofern
modifiziert, dass sich ein Hybrid aus RDC und Taylmuette-Reaktor ergab.k8AMIIA
bezeichnet diesen Extraktor auch als Taylor-Cotu@e-Contactor (TCDC). Die
Trennleistung wurde mittels Stoffaustauschversuaméndem Stoffsystem Wasser — n-
Butanol — ShellSol-T ermittelt. Vor Beginn der S&ofstauschversuche wurden die
maximalen Kolonnenbelastungen bzw. die Flutgrenziem Kolonne beim Einsatz
verschiedener TCDC-RuUhrerdesigns im zweiphasigetriedBe bestimmt. Durch die
hydrodynamischen Versuchsreihen wurde gezeigt, ddiss Auslegungsregeln der
verwendeten TCDCs im Scale-Down nicht anwendbarewarda aufgrund nicht
reduzierbarer Stoffeigenschaften, wie Oberflachenspng und die daraus resultierende
TropfengroRe, der Flutpunkt bereits bei niedrigevlokinenbelastungen erreicht wurde.
Die TCDC — Ruhrerdesigns wurden daraufhin durchAlasinkeln und Verkleinern des
Durchmessers der Rotorscheiben, modifiziert. Diggfenze der Kolonne konnte dadurch
signifikant erhoht werden. Mit drei modifiziertenCDC-Ruhrerdesigns wurden die
Stoffaustauschversuche durchgefuhrt und die Tréstalegy, sowie die HTU/NTU-Werte
untereinander verglichen. Die beste Trennleistuognke Riuhrerdesign 4, mit 10° nach
unten angewinkelten und im Durchmesser um 1[mm]klgererten Rotorscheiben,
erzielen. Der urspringliche Durchmesser der niclifizierten Rotorscheiben des TCDC
betrug 25,5 [mm]. Neben den Untersuchungen der é¢tiygdramik und der Trennleistung,
wurden ebenso photographische Aufzeichnungen desm8hgsentwicklung in der

Kolonne durchgefiihrt, dokumentiert und gegenubeeties

Weiters beschatftigte sich ein Teil dieser Arbeit dar mehrphasigen Stromungssimulation
einer klassischen Extraktionskolonne. Mit Hilfe vexperimentell ermittelten Daten der
axialen Dispersion, wurden die Simulationsergeteniggidiert. Der Einfluss verschiedener

Tropfendurchmesser, der in der Simulation angenamemenonodispersen Phase, auf die
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axiale Dispersion der kontinuierlichen PhasgPwurde untersucht. Ein deutlicher
Anstieg des axialen Dispersionskoeffizienten wurdeeim Reduzieren des
Tropfendurchmessers von 1,6 [mm] auf 1,5 [mm] festgllt. Mit 1,3 [mm] und 1,5 [mm]
konnte der Verlauf der axialen Dispersion in Abhghkgit des organischen
Volumenstroms aus den Experimenten reproduziertleverMit einer TropfengrofRe von
1,6 [mm] korrelierte der axiale Dispersionskoe#izi, entgegen der theoretischen
Erwartung, negativ mit dem steigenden Volumenstrimrdieser Arbeit wurde mit Hilfe
des Euler/Euler-Verfahrens der MehrphasensimulatienKomplexitat der Stromung in
der geruhrten RDC-Extraktionskolonne mit ausreideerGenauigkeit modelliert und eine

gute Ubereinstimmung mit experimentellen Datenedtzi



Abstract

In this master thesis a stirred liquid/liquid-extian plant in laboratory scale with a
column diameter of 0,03 [m] was experimentally isitigated regarding separation
performance and hydrodynamics, using differentestidesigns. The internals of a classical
rotating disc contactor (RDC) were modified accogdio the design rules ofk&AMIJA

[1]. This resulted in a hybrid of RDC and Taylor«&tte reactor, described byk&amiiA

as Taylor-Couette-Disc-Reactor (TCDC). The sepamatapacity was determined by mass
transfer experiments using the test system watebutanol — shellsol-T. Before the start
of the mass transfer experiments, the maximum coleapacity and the flooding point
were determined by using different TCDC-stirrerfieTfindings of these experiments
indicate that the design rules for the used TCDQaapply for the scale-down because
of the irreducible material properties such asagftension and the resulting drop size.
The flooding point of the column was observed at lmolumn capacity. Therefore, the
TCDC-designs had to be modified by inclining andugng the diameter of the rotor discs
which resulted in a significant increase of theuooh’s flooding point. In total, the mass
transfer experiments were carried out with thre@eint modified TCDC-designs. All
results of the separation as well as the HTU/NTWes were compared among each
other. The best separation performance was achieyesing a design at which the rotor
discs were inclined downwards at a 10° angle wihiéediameter was reduced by 1 [mm].
The original diameter of the non-modified rotordisas 25,5 [mm]. In addition to the
studies of hydrodynamics and separation performapicetographic records of the flow
distribution in the column were documented and canmag.

Another part of this thesis dealt with the multipbdlow simulation of a classic extraction
column. The simulation results were validated veperimental data. For the multiphase
flow simulation, a mono-disperse drop size distiidou was assumed. The influence of
different droplet diameters on the axial dispersainthe continuous phase,R was

examined. By reducing the droplet diameter from [bygn] to 1,5 [mm], a significant

increase of the axial dispersion coefficient waseobed. The actual trend of axial
dispersion with increasing organic flow rates waproducible with 1,3 [mm] and 1,5
[mm] droplet diameter. In contrast to the theowdtiexpectations, the axial dispersion
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coefficient correlated negatively with increasimganic flow rates above a droplet size of
1,6 [mm]. In this thesis it was shown that the Hale — Eulerian model for multiphase
simulations is able to describe the complexityha tlow in the stirred RDC-column with

sufficient accuracy and a good agreement with exygetal data.
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Einleitung und Zielsetzung 1

1 Einleitung und Zielsetzung

Durch eine stetig steigende Vernetzung der Welbairaft und der daraus resultierenden
internationalen Konkurrenzlage, wird eine immer éréhAnforderung an die Entwicklung
von Verfahren gestellt. Kirzere Produktlebenszyklewingen die Industrie die
Produktionsverfahren zu beschleunigen, gleichzgtigch werden hochwertige Produkte
sowie eine Reduktion des Verbrauches von Ressouwrgh der Umweltbelastung
gefordert. Um diese Forderungen erfillen zu koénneaben sich im Bereich der
Verfahrensplanung zwei Methoden entwickelt. Eingsstihrt der Einsatz numerischer
Stromungssimulationen zu einer Zeit- und Kostersrgp in der Optimierung und
Auslegung von Apparaten, andererseits wird die Me¢h der Anlagen- und
Prozessminiaturisierung immer haufiger verwendet3]2 Stromungssimulationen stol3en
jedoch auch auf ihre Grenzen, denn sie kbnnen fedats verfahrenstechnische Problem
mit hinreichender Genauigkeit modellieren. So kdnrem Beispiel im Bereich der
Extraktion, welches das Hauptthema dieser Arbeistdlt, Benetzungsvorgange und
Koaleszenz nicht ausreichend modelliert werden. Begteren fordert die Modellierung
verfahrenstechnischer Anwendungen immer Validierung experimentellen Daten.
Durch den Einsatz kleinerer Laboranlagen kdnnemsbeKosten und Zeit reduziert
werden. Sie erlauben einen flexibleren Einsatz lemchtere Modifikationen, bendtigen
weniger Platz und erfordern geringere Mengen aweedeten Substanzen. Der Einsatz
kleiner Laboranlagen im Bereich der Extraktion astveich jedoch ebenso als schwierig.
Wandeffekte fallen hier deutlich héher aus und Tiepfengrol3e der dispersen Phase ist

nicht beliebig reduzierbar.

Ziel dieser Arbeit ist es, eine geruhrte FlussiggBlg-Extraktionsanlage im Labormal3stab,
mit einem Kolonnendurchmesser von 0,03 [m], beztgihrer Trennleistung bei Einsatz
verschiedener Riuhrerdesigns experimentell zu urtken. Hierfir werden die Einbauten
eines gewohnlichen Drehscheiben-Extraktors (Rajailiisc Contactor — RDC) nach den
Erkenntnissen und Designregeln vorksAMIJA [1] insofern modifiziert, als sich ein

Hybrid aus RDC und Taylor-Couette-Reaktor ergibtksAMIJA bezeichnet diesen

Extraktor auch als Taylor-Couette-Disc-Contacto€DIC). Durch die Versuche werden

die Auslegungsregeln des TCDC im Scale-Down unbétsu
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Der zweite Teil dieser Arbeit beschaftigt sich ihér mehrphasigen Stromungssimulation
eines klassischen RDC10OMit Hilfe von experimentell ermittelten Daten daxialen
Dispersion der kontinuierlichen Phase, soll gezeigerden, inwieweit durch
Mehrphasensimulation gualitative Ergebnisse reprigalbar sind. Die

Stromungssimulation wird mit dem Softwarepakeis#s FLUENT durchgefihrt.

1100 bezeichnet den Durchmesser der Kolonnenwafrdrir.
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2 Theoretische Grundlagen Extraktion

Extraktion bezeichnet ein thermisches Trennveriahreei dem ein Wertstoff aus
Flissigkeits- bzw. aus Feststoffgemischen mit Héfaes Losungsmittels herausgeldst
wird. Hierfir werden die Tragerphase und das Losomtgel miteinander in Kontakt
gebracht. Der Wertstoff in der Tragerphase gehgranfd besserer Loéslichkeit in das
Losungsmittel  (Extraktionsmittel, Extraktphase) jbevodurch keine zuséatzliche
thermische Energie bendtigt wird. Voraussetzunglfé@rExtraktion ist das Vorliegen einer
ausgepragten Mischungslicke. Diese Mischungsliotstent, da das Losungsmittel nicht
oder nur teilweise mit der Tragerphase mischbabiatiurch bildet sich eine Phasengrenze
aus und es findet Stoffaustausch statt. Bei deraktion wird die an Wertstoff verarmte
Phase als Raffinatphase bezeichnet, und die arsidiétbeladene Phase als Extraktphase
Der Wertstoff befindet sich nach der Extraktion rasungsmittel und wird mit Hilfe
nachlaufender Prozesse wie zum Beispiel der Rkktifin schlussendlich vom
Loésungsmittel abgetrennt. Das gereinigte Losungshitann anschliel3end wieder dem

Extraktionsprozess zugefuhrt werden.

Abhangig vom vorliegenden Stoffsystem unterscheiden zwischen zwei Arten der
Extraktion; der Flussig/Flussig-Extraktion oder RucSolventextraktion und der
Feststoffextraktion. Bei der Solventextraktion dglr Wertstoff in einem fllissigen Stoff
gelost, bei der Feststoffextraktion sind die festeter flissigen Wertstoffe in festen
Extraktionsgutern eingeschlossen. Des Weiteren e@ghitoch die Gas/Flussig-Extraktion,
welche aber als eigenes Trennverfahren unter demeNaAbsorption bekannt ist. Der
Vollstandigkeit halber muss in diesem Kontext awldd Hochdruckextraktion erwahnt
werden, bei der mit Hilfe tberkritischer Gase sdfilitehtige oder thermisch instabile

Naturstoffe extrahiert werden [4, 5, 6].

In der vorliegenden Arbeit werden ausschlief3lictissige Stoffsysteme betrachtet,

demzufolge wird im folgenden Kapitel die FlUssigi$3ig-Extraktion naher erlautert.
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2.1 FlUssig/Flussig-Extraktion (Solventextraktion)

Bei der Solventextraktion ist der Wertstoff oder @@zutrennende Schadstoff in einer
flissigen Tragerphase gel6st, wobei das Losungdmittd die Tragerphase idealerweise
ineinander vollstdndig unldslich sind. Die beideha&n erzeugen dadurch eine stark
ausgebildete Mischungslicke. Wesentlich bei derveSaéxtraktion ist das Erzeugen
grofRer Stoffaustauschflachen um auch bei kurzertaktreiten der beiden Phasen einen
hohen Stoffaustausch zu erzielen. Umgesetzt wied oidem eine der beiden Phasen mit
Hilfe von aul3en einwirkender, mechanischer Enewgee zum Beispiel durch rotierende
Einbauten, Pulsation oder Vibration dispergiertdwlVeiters ist eine hohe Dichtedifferenz
der beiden Phasen von Bedeutung, damit sie am @ardextraktion mit Schwerkraft oder

Zentrifugalkraft wieder getrennt werden kénnen andh im Apparat sedimentieren.

Das Anwendungsgebiet der Solventextraktion reiob vder Chemie-, Pharma- und
Lebensmittelindustrie bis hin zu grof3technischeaz®ssen der Petrochemie und auch
metallurgischen Prozessen. In den letzten Jahrermrdewudie Extraktion zum
Haupteinsatzgebiet bei der Aufbereitung von Brauamd Abwassern. Da die
Solventextraktion bei Umgebungsbedingungen durcéhgef werden kann und die
eigentlichen Loésungsvorgange keinen merklichen gieaufwand fordern, findet diese
Art der thermischen Trennung immer weitere Verloregt[7].

Die Flussig/Flissig - Extraktion wird bevorzugt g@setzt [5]:
» bei thermisch empfindlichen Stoffen oder bei Stoffiee bei héheren Temperaturen
chemisch reagieren
= Dbei der Trennung azeotroper Gemische
» bei sehr geringen Siedepunktdifferenzen der zingeden Komponenten
» bei geringer Konzentration des zu trennenden Vet~ Schadstoffs

= Dbei sehr hohen oder niedrigen Siedepunkten der oemgen.

Im Wesentlichen wird die Extraktion durch drei pikgische Phanomene bestimmt. Diese
sind der Stoffaustausch, die Fluiddynamik und daspfEnpopulationsverhalten in
dispergierten Systemen. Der Stoffaustausch steht oer Fluiddynamik im
Zusammenhang, daher missen Extraktionskolonner VAeforderungen erfillen, um

einen maoglichst guten Stoffaustausch zu gewaheleiig].
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Im folgenden Kapitel werden jene Anforderungen &rs$ig/Flissig-Extraktionsapparaten

erlautert.

2.2 Flussig/Flussig - Extraktoren

Das Ziel von Extraktionsapparaten ist den Stoffausth und somit die Trennleistung zu
maximieren. Einen sehr wichtigen Faktor zur Maximigy stellt das Dispergieren einer
der beiden Phasen dar. Folglich wird eine gute Baischung und Verteilung im Apparat
gewahrleistet, sowie die Phasengrenzflache zwisdeernPhasen erhéht. Das Erhéhen der
Phasengrenzflache wirkt sich wiederum positiv aeri $toffaustausch aus. Durch starke
Turbulenzen d.h. durch hohe Relativgeschwindigkeitker beiden Phasen wird der
Stoffdurchgangskoeffizient verbessert. Eine weitesichtige Anforderung an
Extraktionsapparate ist das Aufrechterhalten mbgticgrol3er Triebkréafte. Triebkrafte
werden durch Rulckvermischungen verringert. Besanddrei Flussig/Flissig-
Extraktionsapparaten ist die axiale Ruckvermischeahr stark ausgepragt und fordert
spezielle Konstruktionen in Extraktionsapparate waem Beispiel Statorscheiben.
Flissigkeiten konnen durch mechanischen Energregintvie zum Beispiel durch
rotierende Einbauten, Pulsation oder Vibration eliggert werden. Es haben sich im Laufe
der Jahre viele verschiedene Ausfihrungen vonssten bis hin zu pulsierenden und
geruhrten Extraktionskolonnen entwickelt. Dennoet kich aufgrund der Mdglichkeit
hoherer Durchsatze der Rotating Disc Contactorz RDC als einer der industriellen

Spitzenreiter im Bereich geruhrter Flussig/Flidsigraktoren hervorgetan [5, 9].

2.2.1 Rotating Disc Contactor - RDC

Der Rotating Disc Contactor etabliert sich bersgg dem Jahr 1952 und ist unter den
gerUhrten Extraktionsapparaten einer der meistregdben. Seine Vorteile liegen im
Bereich hoher Durchsatze und dem Einsatz hochwesKkdedien. Verglichen mit anderen,
komplexeren Bauformen ist die Trennleistung jedetkas geringer. Beim RDC werden
die beiden flissigen Phasen im Gegenstrom gefbinet.schwere Phase wird im oberen
Teil der Kolonne zugefihrt, die leichte Phase imteten. Mittels horizontaler

Rotorscheiben welche auf einer gemeinsamen Weljekaacht sind, wird mechanische
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Energie eingetragen und die beiden axial anstroerethasen werden radial nach aul3en
beschleunigt und durchmischt. Die kontinuierlichease reildt die dispergierte Phase mit
sich und es bildet sich ein typisches Stromungsregus. In den Kolonnen befinden sich
hohenversetzt zu den Rotorscheiben, Statorscheil&a. verringern die axiale
Ruckvermischung und teilen die Kolonnen in Kamm@&ampartments) ein. In Abbildung
2-1 ist der schematische Aufbau einer RDC-Kolorsmyie ein einzelnes Compartment

dargestellt.

M —{G] arp
% O e

/Phasen-
= — grenze
—tpr
e T
Q_—C _ Scheiben- — e
| —  rihrer
|9 20 R Stator
—— 1 :
--- LP
—sp | s
G: Getriebe

Abbildung 2-1 — Aufbau einer RDC-Kolonne [5]

In den Compartments bilden sich aufgrund der radi@eschleunigung typische toroidale
Stromungswirbel aus. Die Verweilzeit der dispergdrase in den Compartments wird
dadurch verlangert und der Stoffaustausch posigegirtilusst. Durch die Drehzahl des
Rotors kann die Tropfengro3e der dispersen Phas@nflusst werden. Je héher die
Drehzahl, desto feiner dispergiert die Phase uistbdgroRer wird deren Austauschflache.
Zu hohe Drehzahlen bewirken jedoch zu geringe Bgiol3en, wodurch die Tropfen der
dispersen Phase nicht mehr aufsteigen kdonnen wndaonne flutet. Wird die leichte

Phase dispergiert, bildet sich die prinzipielle $dmgrenze am Kopf der Kolonne,
wohingegen diese am Boden der Kolonne gebildet ,wivdnn die schwere Phase
dispergiert wird. Im Bildungsbereich der Phasengeemwird der Kolonnenquerschnitt
erweitert, um die Koaleszenz der dispersen Phabesthleunigen [4, 5, 9].
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2.2.2 Taylor-Couette-Reaktor - TCR

Das Prinzip eines Taylor-Couette-Reaktors bildetebene Couette-Stromung. Die ebene
Couette-Stromung ist eine stationare, laminare n8iriy welche sich zwischen zwei
parallel angeordneten ebenen Platten ausbildetp veare dieser Platten relativ mit der
Geschwindigkeit U zur anderen verschoben wird.dmdrluid zwischen den Platten bildet
sich dadurch ein lineares Stromungsprofit). Uber den Plattenabstand ist die Scheryate
konstant (Gleichung 2.1). In Abbildung 2-2 ist adr linken Seite eine ebene Couette-

Stromung und auf der rechten Seite eine zylindestbuette-Stromung dargestellt [10].

v=75 (2.1)

Abbildung 2-2 — Couette-Strémung. Links: eben Couéé-Stromung; rechts: zylindrische Couette-
Strémung [10]

Die Grundform eines Taylor-Couette-Reaktors bestehis zwei konzentrisch
angeordneten, relativ zueinander rotierenden Zglind wie es in Abbildung 2-3
dargestellt ist. Einer der beiden Zylinder wird nkibnstanter Winkelgeschwindigkeit
gedreht, der andere Zylinder ist feststehend. Im geisten technischen Anwendungen
wird der Innenzylinder angetrieben. In diesem [eallstehen innerhalb des Spaltes nach
Uberschreiten einer kritischen Rotationsgeschwielty gegensinnig rotierende
torusformige  Wirbel, welche als Taylor-Wirbel bedaiet werden. Diese
Sekundarstromung kann sich nur dann ausbilden ufréchterhalten werden, wenn die
Zentrifugalkraft groRRer ist als die gegenwirkendsKdsitat der Flissigkeit. Dadurch wird
die Flussigkeit vom Innen- zum Aulenzylinder gétele und dort wieder zum
Innenzylinder hin verdrangt, wodurch die Wirbelbifdy erfolgt. Im Spalt kénnen durch
die unabhangig voneinander rotierenden Zylinder mitverschiedenen

Drehgeschwindigkeiten viele weitere Stromungsformeneriert werden [10, 11].
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AZ

Abbildung 2-3 — Links: laminare zylindrische Taylor-Couette-Strémung; rechts: wirbelbehaftete

Taylor-Couette-Stromung [10]

2.3 Dimensionierung von Flussig/Flissig - Extraktoren

Fur die Auslegung technischer Apparate liefern €blgewichtszustdnde, auch wenn sie
tatsachlich selten erreicht werden, eine thermoayseh eindeutig definierte Grundlage.

Um Flussig/Flissig-Extraktionen auslegen zu kénnemden das Phasengleichgewicht,
sowie Grundlagen des Stoffaustausches und der Hydamik in den Kolonnen bendtigt

[12].

2.3.1 Phasengleichgewicht

Viele thermische Trennverfahren, so auch die RjiBKissig-Extraktion, basieren auf der
ungleichen Verteilung der Bestandteile zwischen izwerschiedenen Phasen. Jedes
System weist die Tendenz auf, dem Gleichgewichtandszuzustreben und damit ein
Minimum an Energieaufwand zu erreichen. Das Gleghght wird mit Hilfe von
Triebkraften bewirkt, welche durch Gradienten z\west zwei Phasen entstehen.

Gleichgewichtszustdnde werden asymptotisch mit deit erreicht und kdnnen in
mechanische, thermische und stoffliche Gleichgewwiaingeteilt werden. Mechanische
Gleichgewichte weil3en denselben Druck im System a&bkermische Gleichgewichte
besitzen einheitliche Temperatur und im stofflicli@richgewicht herrscht gleichmafiiges,
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chemisches Potential. Ein System befindet sich tsamiGleichgewicht, wenn Druck,
Temperatur und chemisches Potential jeder Phassh gied [12]:

pa = prg = . = p” (22)

T =TF =... =TT (2.3)
a« — P —..=yr (2.4)

.uz Ml‘ .uz )

Systeme die sich im Gleichgewicht befinden, weiseim Minimum samtlicher
thermodynamischer Potentiale auf und konnen baslerauf den Hauptsatzen der

Thermodynamik beschrieben werden [5].

Der erste Hauptsatz der Thermodynamik beschreil#ss d Energien ineinander

umwandelbar sind, jedoch nicht erzeugt oder vetaicherden konnen.
dU = 6Q + W (2.5)

Da der erste Hauptsatz der Thermodynamik nur dieveimllung von Energieformen,
jedoch nicht irreversible Prozesse berlcksichtigtd der erste Hauptsatz zum zweiten

Hauptsatz mit dem Einbringen der Entropie S erwteited lautet:
dU =T +*dS —p*dV (2.6)

Erreicht die Entropie S in einem geschlossenene8yshren Maximalwert, so befindet
sich dieses im Gleichgewicht und die innere Energie erreicht ein Minimum

(Extremalprinzip). Prozesse kénnen nur ablaufenrw@®0 ist. Durch die Erweiterung
des zweiten Hauptsatzes mit dem chemischen Pdtgntizvie es in Gleichung 2.7
dargestellt ist, werden auch Informationen (dber @miungsvorgénge,
Ausgleichsvorgange, Austausch von Materie und Gtmwichtszustdnde im System
beschrieben. Diese Beschreibung ist fir verfaheehsische Anwendungen

unumganglich.
dU=T*dS—p*dV+Zui*dni 2.7)

Das chemische Potential stellt die Triebkraft flaiemische Reaktionen, Phasenwechsel
und diffusiven Stofftransport dar und ist die pallé Ableitung der Gibbs-Energie nach
den Stoffmengen der Komponenten. Diese Ableiturrg auch als partielle molare Gibbs-
FunktionG bezeichnet [13].
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W, ) = (5) 8)

ani T,pn;
Durch das Einfuhren der Fugazitatasst sich die Gibbs’sche Energie folgend ddestel
dG =Rx*T+d(Inf) (2.9)

Die Fugazitat ist eine Hilfsgro3e zur einfacherasdhreibung des chemischen Potentials.

Im Gleichgewichtszustand gilt auch fir die Fugazita

f = fiﬁ =..=fF (2.10)

Wie bereits in Kapitel 2.1 erklart, wird bei der UBsig/Flissig-Extraktion eine
Mischungsliicke zwischen zwei Phasen bendtigt, dienbeiden Phasen sind nur begrenzt
oder gar nicht miteinander mischbar. Eine homog#iissige Mischphase zerfallt immer
dann in zwei flissige Phasen, wenn die flissigecMiBase thermodynamisch instabil ist
und ihre Energie durch den Zerfall in zwei Phasedueiert wird. Mit Hilfe der
Gibbs’schen Enthalpie kann ein System als instédeichnet werden und weist somit
eine Mischungslicke auf, wenn seine molare freith&pie Gy ein Maximum und zwei
Wendepunkte besitzt (siehe Abbildung 2-4, Verlaufawischen den Wendepunkten im
Konzentrationsbereich gilt das Instabilitatskribeni [14, 15]:

G
(—M) <0 (2.11)
axz Tp
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Abbildung 2-4 —Verlaufe der Gibbs'schen Enthalpie in einem bindrenSystem[14]

2.3.2 Stofftransport in Extraktionsapparaten

2.3.2.1 Stoffuberganc

Ausgleichsprozesse zwischen zwei Ph finden grundsatzlich dann statt, wenn sich
System nicht im Gleichgewicht befindet. Diese ssodgerichtet, dass sidangfristig der
angestrebteGleichgewichtszustand erreichen lasDer Stofftransport zwischen zw
Phasen wird durctKonzentrationsradienten ausgeléstind lasst sich mit Hilfe de
Stoffubergangs beschreiben. Der StofflibergangiésMinge eines in einer Phase hin
Phasengrenzflach&ansportiertenStoffes. Somit lasst sich der zur Phasengrenzflé

ubertragene Stoffmengenstromer Komponente A folgend beschreit[16, 17]:

N
hAZZAZIB*ACA (212)
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Dabei istAca der antreibende Konzentrationsgradient grakbr Stoffibergangskoeffizient.
Der Stoffubergangskoeffizienf ist von den Stoffeigenschaften, der Geometrie der
Kolonne, der Art der Stromung welche sich in derldkoe ausbildet und von der
treibenden Konzentrationsdifferenz abhangig undtlash mit Hilfe der dimensionslosen

Sherwood-Zahl beschreiben:

AL (2.13)

Hierbei istD der Diffusionskoeffizient undl eine charakteristische Lange. Je nach Art der
Grenzschicht zwischen den fluiden Phasen gibt eschil=dene Beziehungen zwischen
Diffusionskoeffizienten und Stoffibergangskoeffraien. Einfache Strémungsverhéltnisse
und Geometrien erlauben analytische oder numerisclh&sungen des
Stoffubergangskoeffizienten. In komplexeren Systeme wird der
Stoffubergangskoeffizient mit Hilfe von Stoffubenggstheorien beschrieben [16, 18].

=  Film-Theorie

Die Filmtheorie wurde voWhitmanund Lewis entwickelt und ist eine der altesten und
einfachsten Modellvorstellungen zur Berechnung 8&sffibergangskoeffizienten. Die
Filmtheorie geht davon aus, dass der Stoffibergaeger dinnen, ruhenden Filmschicht
mit der Dicked, die sich an der Phasengrenzflache ausbildetfistkt (siehe Abbildung
2-5). Konzentrationen und Geschwindigkeiten andgerh nur in y-Richtung, nicht mit der
Zeit oder in Richtung der x-Achse. Das im Film alsifflete Konzentrationsprofil ist eine
Gerade. An der Phasengrenz herrscht Phasengleidingew der Bulkphase bleibt die
Konzentration konstant. Die Gbergehende Komponamérd in diesem Film einzig durch
molekulare Diffusion transportiert. Aus diesen Anmen ergibt sich somit ein konstanter
Stoffmengenstrom der Komponem$en Richtung der y-Achse.

Cil_’;l —0 (2.14)
Entsprechend Abbildung 2-5 ist selbst in Systemé@nkKmonvektion diese Vereinfachung
zuladssig, wenn die Geschwindigkeitsgrenzschichy deutlich groRer als die
Konvektionsgrenzschichd; ist, welches Ublicherweise bei Flussigkeiten (Scadftritt
[17, 18].
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caly)

"

Abbildung 2-5 — Konzentrations- und Geschwindigkesprofil an einer Giberstromten Oberflache nach
der Filmtheorie [17]

I-'!A ) M
,_fe
ry ’ .- ' o s Sty / ;

=  Grenzschichttheorie

Die Grenzschichttheorie basiert auf den gleichem&llgorstellungen wie die Filmtheorie
und hat grol3e Bedeutung fur Vorgange bei festeerstitdmten Grenzflachen. Auch hier
erfolgt der Stoffibergang in einer dinnen, wandna@eenzschicht. Im Gegensatz zur
Filmtheorie dirfen sich Konzentrationen und Gesdaligkeiten nun aber auch in
Richtung der anderen Koordinatenachse andern undvesslen ebenso konvektive
Stoffstrome beachtet. Bei der Diffusion reicht és Anderung des Konzentrationsprofils
nur in Richtung der y-Achse zu beriicksichtigen, d#e Anderungen des
Konzentrationsprofils innerhalb der Grenzschicluigim Vergleich zu den Anderungen in
andere Richtungen sind. Die Differentialgleichungr fdas Konzentrationsfeld wird
dadurch vereinfacht. Da der Stoffibergangskoefiizidiber die Lange L der
Phasengrenzflache bei der Grenzschichttheorie niclehr konstant ist, ist der
Stoffubergangskoeffizient ortsabhéngig. In techmesc Anwendungen reicht es jedoch

meist, mit mittleren Stoffibergangskoeffiziengnzu rechnen.

L
1
ﬁmzz* ;foﬁ*dz (2.15)
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Dieser kann tber die mittlere Sherwood Z&hj, welche eine Funktion aus der Reynolds-
und der Schmidt-Zahl ist, je nach Art der Stromungl der umstromten Korper aus
verschiedenen Potenzansatzen ermittelt werden.eiégnen beispielsweise aus dem
VDI-Wéarmeatlas entnommen werden [17].

_ Bm*L

Sh
m D

= f(Re, Sc) (2.16)

» Penetrations- und Oberflachenerneuerungstheorie

Im Gegensatz zur Film- und Grenzschichttheorie wiei der Penetrations- und
Oberflachenerneuerungstheorie kein stationareft&o$port angenommen. Dies bedeutet
dass eine endliche Kontaktzeit an der Phasengrberécksichtig wird, da in vielen
Stoffaustauschapparaten die Kontaktzeit zwischenRigasen oft zu kurz ist, damit sich
ein stationarer Zustand einstellen kann. (Es arsielt somit die Konzentration in einem
Volumenelement Uber die Zeit). Der Stoffubergang$laent wird bestimmt durch die
Lange der Kontaktzeit. Bei der Penetrationsthewsirel an allen Orten eines Apparates
gleiche Kontaktzeit vorausgesetzt. Die Oberflachemeerungstheorie bertcksichtigt
jedoch die unterschiedlichen Verweilzeiten der iontakt geratenen Fluidelemente, die
einer Verteilungsfunktion folgen. Dies bedeutetsdanach Ablauf einer bestimmten
Kontaktzeit, Fluidelemente von der Grenzflache wémdt und durch Neue ersetzt werden
[17, 18].

2.3.2.2 Stoffdurchgang

Als Stoffdurchgang wird der Stofftransport Uber &basengrenzflache bezeichnet. Der
hierbei auftretende Stofftransportwiderstand setztsich aus den
Stoffibergangswiderstanden in den beiden Phasenesoln Widerstand an der
Phasengrenze zusammen, wobei Letzterer auf Grurd sehneller Vorgange
vernachlassigt werden kann. Meist wird zur Bestlumg des Stoffdurchgangs die

Zweifilmtheorie verwendet (siehe Abbildung 2-6).
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Abbildung 2-6 — Konzentrationsprofil an einer Phasagrenze fur das Zweifimmodell [16]

Hier bestimmen die Grenzschichten (gestrichelteeLin Abbildung 2-6) der in Kontakt
stehenden fluiden Phasen den Stoffdurchgang. An Rlemsengrenzflache herrscht
zwischenxp und yp ein Gleichgewicht gemalR dem Nernst'schen Vertgslneffizienten
fur Flussig/Flussig — Gleichgewichte.

_ Yo
Xo

K (2.17)

In den beiden HauptphaséhundL wird eine ideale Durchmischung angenommen. Die
Konzentrationen in den beiden Hauptphasen Ilassaesh sbenfalls mit dem

Verteilungskoeffiziente beschreiben:

y* =K *x (2.18)
und

y=Kx*x" (2.19)

Bei geringen Wertstoffkonzentrationen kann der ®arhgskoeffizient als konstant
angenommen werden. Die Uber die Phasengrenze dréesig Stoffmengena kann
entsprechend Gleichung 2.20 berechnet werden.

iy =kex(y—y") =k, *x" —x) (2.20)

Somit kdnnen die schwer messbaren KonzentrationateaPhasengrenzflack& und y*

eliminiert werden und es ergibt sich fir die Stafithgangskoeffizienten [16]:
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L_1.X (2.21)
k¢ B B '
1 1 1

_:_+
k, B. K=*pg

(2.22)

2.3.3 Vermischungseffekte — die Axiale Dispersion

Vermischungseffekte in gerlhrten Extraktionsapmerakonnen Quervermischungen,
Langsvermischungen oder Rickvermischungen seirmigehungen sind Abweichungen
einer einheitlichen Verweilzeitverteilung der Fltgdchen, welche sowohl in disperser wie

auch in kontinuierlicher Phase auftreten kdnnen.

Bei der Flussig/Flussig-Extraktion ist die axialédRvermischung verglichen mit anderen
thermischen Trennprozessen signifikant ausgepr@gind hierfir sind die geringen
Dichtedifferenzen zwischen den beiden flussigen sPha Bei der axialen
Ruckvermischung gelangen Fluidelemente niedrigenz€atration in Gebiete mit hoher
Konzentration. Das fur den Stofftransport wichtigejbende Konzentrationsgefélle langs
der Kolonne wird dadurch vermindert, wodurch wiesherdie Trennschéarfe der Anlage
verglichen mit dem Idealfall, verringert wird. DegsEffekt kann, wie bereits erwahnt,
sowohl in der dispersen, als auch in der Kkontiticlegn Phase stattfinden.
Vermischungseffekte in Extraktionsanlagen konnes Tiennleistung der Anlagen stark
beeinflussen, daher ist es fur die Auslegung vofagen von hoher Bedeutung diese zu
bertcksichtigen. In Abbildung 2-7 ist die Auswirigider axialen Ruckvermischung auf
die Trennleistung der Kolonne dargestellt [4, 5].
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Abbildung 2-7 —Kolonneninterne Konzentrationsprofile und Trennstufenzahl[4]

Die gestrichelten Konzentrationsprofile Gber diehElder Anlage ergebenen sich der
Annahme des Idealfalls,.ld einer Kolbenstromung in der Kolonne. Verglichen ohgim
Fall der auftretenden axialen Ruckvermischung ist erkennen, dass sich «
Konzentrationsprofile in der Kolole Uber die H6he stark verénderio ist besonders am
Eintritt beider Phasen ein deutlicher Konzentragmung zusehel. Das treibende
Konzentrationsgefélle in der Kolonne wird deutlicrermindert wodurch sich it
Arbeitdiagramm die Arbeitslinie starkkrimmt und dadurch naher an der
Gleichgewichtskurve ligg Folge davon istdass die Zahl der tatsachlichen Trennsti

stark ansteigt im Vergleichum ideal Fall [4].

Experimentell wird die axiale Rickvermischung und somit audie tatsachlichen
Verhéltnisse in der Koloni, Uber Vermessen der Venkagitverteilung ermitte. Hierfur
wird eine Tracersubstanz in die Stromung gebractt deren Aufenthaltszeit in d
Kolonne ermittelt. Das Eingassignal der Tracersubstanz kann eine Sg- oder
StoRRfunktion sein. Hohe und Breite drhaltenen Kurve deVerweilzeitverteilung diene
als Mal3 fur die Hohe der axialen Ruckvermischungy &ie Auswertung werden i
Wesentlichen zwei Modellvorstellungen angewendes ®ispersionsmodell sowie ¢

Zellenmodell. Letzteres wird in dieser Arbnicht beriicksichtig [19].
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2.3.3.1 Dispersionsnodell

Zur theoretischen Erfassung der axialen Ruckvschung kann das Dispersionsmoc
verwendet werden. Die Ruckvermischung wird analegffusion formuliert und wirc
mit Hilfe des DisrsionskoeffizienteiD,x beschrieben. Dieser besitheselb: Dimension
wie der Diffusionskoeffiznt, kann jedoch um einige Grol3enordnungen grof3er Das

Dispersionsodell dient nur zur Beschreibung geringer Vermisayen und ist nicht in di

Lage TotAume oder Kurzschlisse im Apparat zu beschreiln Anlehnung an die
Diffusion wird die Dispersion gleichartig modelliesodasslas Dispersionsmodell von ¢

Uberlagerung des konvektiv Transportes mit dem dispersivairansport ausge, wie in

folgender Abbildung drstellt is.

: dc
Konvektiv usc ~ r~ us (c + a—)
- - z
. : a 2
Dispersiv Dy * = > > dc 0°c
0z _Da\‘ v a ﬁ
z dz

Abbildung 2-8 — Stoffbilanz eines Volumenelementes mit axialer Diggsion [20]

Ausgehend vom 2. Fick’schen Ges{19]

dc d%c

== Dy * =3 (2.23)
und durchdas Beriicksichtigen deUberlagerung obiger Transporttherme, ercsich

folgende Gleichung in welcher auch der Stofftramt durch axile Dispersion
bertcksichtig ist:

dc d%c dc
- — - _ _ 2.24
ot e T2 T Mg, (2.24)

Durch das Einfiihren der dimsionslosen GroRamd der BodensteinzaB,

t+
7= % (2.25)

ergibt sich die partielle Differenzialgleichung @uch a$ Dispersionsmodell bekannt
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2
Oc _ 1 09%¢ oc (2.26)
30 Bo 9z oz

Die Bodensteinzahl stellt den Grad der axialen Réaokischung in jeder Phase dar und ist
das Verhaltnis des konvektiven Stofftransports &tofftransport durch Diffusion.

2.3.3.2 HTU-NTU Konzept

Das klassische HTU-NTU Konzept dient zur Ermittluey erforderlichen Kolonnenhéhe

bei Apparaten mit kontinuierlichem Phasenkontakt.

Xa

f dX
%
Ag * kg xa X—-X*

w

H = HTU * NTU = (2.27)
Das klassische Konzept kann jedoch nicht fir diepakpteauslegung gerthrter
Extraktionskolonnen verwendet werden, da die stadgepragt axiale Vermischung nicht
bertcksichtig wird. Um diese zu bertcksichtigendwiter HTU-Wert im klassischen

Konzept mit dem HDU-Wert erweitert. Dieser stelk 8i6he einer Dispersionseinheit dar.

Hyotonne = HTU * NTU (2.28)

HTU = HTU + HDU (2.29)

Der HDU-Wert korrigiert die Hohe der einzelnen thetschen Stufen nach oben, sodass
die axialen Vermischungen ausgeglichen werden kdond ist folgend definiert [5, 20]:

HDU = Dax,c + Dax,d
Ue Vg

(2.30)
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3 Grundlagen Computational Fluid Dynamics

Unter Computational Fluid Dynamics (CFD) wird dieunmerische Simulation von
Stromungen verstanden. CFD ist eine relativ jungghidde, auch wenn die theoretischen
Hintergriinde hinsichtlich Modellbildung und numehe Mathematik weiter in die
Vergangenheit reichen. Erst mit der Verfugbarkeistungsstarker Rechner begann die
rasante Entwicklung in diesem Gebiet. Die Stromglegshungen werden numerisch
gelést und reale Probleme aus der Praxis kdnnemugekostengtnstig und schnell
berechnet werden. CFD bietet somit eine Alternatiueaufwandigen, experimentellen
Versuchen [21, 22]:

3.1 Grundlagen zu mathematischer Modellierung der

Transportprozesse - Erhaltungsgleichungen

Erhaltungsgleichungen werden zur Modellierung vaangsportprozessen benétigt. Die
Namensgebung beruht auf der Erhaltung bestimmtgsilddischer GroRen wie Masse,
Impuls und Energie. Aus diesen Grollen ergeben gith funf wichtigen
Erhaltungsgleichungen der Stromungsmechanik [22]:

» Massenerhaltung

Impulserhaltung in x-Richtung

Impulserhaltung in y-Richtung

Impulserhaltung in z-Richtung

Energieerhaltung

Die Erhaltungsgleichungen kdnnen in Differentiatdun Integralform angegeben werden.
Wird nun eine Erhaltungsgrolye Uber ein differentielles Volumenelement bilanziert

ergibt sich daraus die allgemeinste Form der Bagéizhungen [21]:

a9

- =— V-(v — Y + S

3t (v¢) Jo ¢ (3.1)
—~ Konvektionsterm  Dif fusionsterm  Quellterm

Speicherterm
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Die Gleichung beriicksichtigt die Anderung einer @dervorgerufen durch Konvektion,
Diffusion und durch maogliche Quellen oder Senkeiit. Mife des Speicherterms wird die
zeitliche Anderung der TransportgroRg im Kontrollvolumen beschrieben. Der
Konvektionsterm stellt den Transport der Grg3éber die Grenzen des Kontrollvolumens

auf Grund der Relativgeschwindigkeitdar.

u
U= (v) (3.2)
w

# d¢
V-(v¢))=u*—x+v —+wx— (3.3)

Mit dem Diffusionsterm wird der molekulare Transpoiilber die Grenzen des
Kontrollvolumens durch Diffusion beschrieben. Deplekulare Flussvektor folgt dem
Fick'schen Gesetz und ist eine lineare Funktion@exlienten der Transportgrofie:

d¢

= (3.4)

Mit Hilfe des Quellterms werden Quellen oder Senkannneren des Kontrollvolumens
bertcksichtigt [21, 22].

3.1.1 Kontinuitatsgleichung - Massenerhaltung

Die Masse zahlt zu einer der essentiellsten Erhg#groRen in der Fluiddynamik. Da in
der industriellen Stromungsmechanik nur nichtreistische Systeme betrachtet werden,
bleibt die Gesamtmasse konstant, auch wenn z.Baisbbe Reaktionen zur Anderung von
stofflichen Zusammensetzungen fuhren. Bei der Bbtuag der Gesamtmasse entfallt der
molekulare Transport, da dieser eine Relativbewgguur konvektiven Geschwindigkeit
ausfuihrt. Die konvektive Geschwindigkeit ist jedogtassenbezogen definiert, d.h. als
Geschwindigkeit des Massenschwerpunktes einestagimalen Volumenelements. Somit
ist es nicht notig den molekularen Transport zu Ubsichtigen. Unter der
Kontinuitatsgleichung wird nun die differenzielle assenbilanz verstanden, welche
folgende Form besitzt:

9p _ (9(pvx) +6(pvy) +6(va)
at 0x dy 0z

(3.5)
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Sie beinhaltet nur den Speicherterm und konvekiieene und enthalt somit im Vergleich
zu den anderen Bilanzgleichungen nur AbleitungeteerOrdnung. In vektorieller Form

kann die Kontinuitatsgleichung anschaulicher daeijiésverden:

P _y.o (3.6)
or (vp) -
Bei konstanter Dichte, also inkompressiblen Strogemy wird der Speicherterm

vernachlassigt und die Kontinuitatsgleichung vefegiht sich zu [21, 23]:

V-5=0 (3.7)

3.1.2 Impulserhaltungsgleichung

Die Impulserhaltungsgleichung muss bestimmt werdenfluide Systeme meist nicht im
ruhenden Zustanden auftreten und daher der Bereghies Geschwindigkeitsfeldes eine
gro3e Bedeutung zukommt. Sie beschreibt Konvektiomglekulare Reibung und
bertcksichtigt auf das System wirkende Krafte. lai€hung 3.8 ist die Impulserhaltung in
vektorieller Schreibweise dargestellt. Sie enti&imponenten fir jede Raumrichtung,
daher treten im kartesischen Koordinatensystem@leschungen in x-, y- und z-Richtung
auf. Die linke Seite der Gleichung stellt den Spere und Konvektionsterm dar. Des
Weiteren missen auch Krafte die auf das Volumerkenirbericksichtigt werden. Dies
konnen Oberflachenkrafte wie z.B. Druck, Scherspagroder Oberflachenspannung und
Korperkrafte wie z.B. Gravitation sein. Mit Hilfeed Spannungstensots wird der
molekulare Impulsaustausch welcher durch Schub-Norchalspannung beschrieben wird
zusammengefasst [21, 23]:

d(pv)
ot

+V-(pBB)=-V-T—Vp+p*xG+F (3.8)

Damit die Impulsbilanz zur Berechnung der Geschigkeit herangezogen werden kann,
muss der Spannungstensor als Funktion der Gescigkeid und von Stoffwerten
ausgedruckt werden. Wie auch bereits in der Koittitagleichung verwendeten Annahme
eines inkompressiblen Fluidgs=konstant) mit konstanter Viskositat, vereinfadchdie
Impulserhaltungsgleichung zur Navier-Stokes-Gleith[21, 24, 25]:
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-

ov

p*at+p13(V-17)=,u*(V2-13)—Vp+p*§+ﬁ (3.9)

mit

Txx Tyx Tzx
T= <Txy Tyy sz) (3.10)

3.1.3 Energiegleichung

Da die Energiegleichung in der Simulation nichtUo#sichtig wird, soll an Stelle des
Kapitels auf folgende Literaturen verwiesen werfls 22, 23, 24]. Die Vernachlassigung
der Energiegleichung ist gerechtfertigt, da:
» die Kolonne bei Umgebungstemperaturen ohne zuskézthermische Energie
betrieben wird,
» der Energieeintrag durch Rotation vernachlassigar
e flr inkompressible Fluide die Koppelung zwischemitsgleichung und
Energiegleichung sehr schwach ist
* und das Gleichungssystem aus Kontinuitats- und lsgpeichung auch ohne

Energiegleichung gel6ést werden kann.

3.1.4 Losen der Erhaltungsgleichungen

Die Stromungsverhéltnisse kénnen nun mit Hilfe d#emtinuitatsgleichung und der
Impulsgleichung in x-, y- und z- Richtung gelOstrden. Wie bereits erwahnt kann die
Dichte und somit auch die Viskositat als konstangemommen werden und somit
verbleiben vier Gleichungen mit 13 Unbekannten @Besndigkeitenu, v, w, den Druckp
und den 9 Komponenten des Spannungstem$otdm das Gleichungssystem l6sen zu
kénnen werden zusatzlich Gleichungen bendtigt,sdmehr Unbekannte als Gleichungen

gibt. Hierfur wird die Stokes’sche Beziehung furrihal- und Schubspannung verwendet.
Diese verknupfen bei Newton'schen Fluiden=(p *%) die Spannungen mit den

Geschwindigkeitem, v, w [22, 25].
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2 <6u N ov +GW)+2 ou 311
= ——y*x|[— JR— JR— * —
P 3H " \ox dy z K ax (3.11)
2 <6u N ov +6W)+2 ov 3.1
= — = *k | — —_— —_— K —
tyy 3" \ox dy z H oy (3.12)
<6v + 6u> 3.13
= * | — - )
Txy M ax y ( )
ou ow
Tyz — U* <£ + —x> (314)
<aw + av) 3.15
= * | — -
yz = M dy 2 (3.15)
Tyx = Txy (3.16)
Tyx = Txz (3.17)
Tzy = Tyz (3.18)

Um diese Differenzialgleichungen Il6sen zu konnen sseti Rand- und

Anfangsbedingungen angegeben werden. Mathematich #ies so begriindet werden,
dass die Differenzialgleichungen zum Losen integneerden mussen, um daraus die
Integrationskonstanten bestimmen zu kénnen. Dieggben sich aus Rand- und

Anfangsbedingungen, welche sich mathematisch dineihFormen definieren lassen [21]:

= Dirichlet-Bedingung: Glrg = Crp1
= Neumann-Bedingung: (%) |rg = Crp>
. _ d¢p
. CaUChy'Bedlngung - (%) IRB + C(RB3(Z)|RB) = CRB4

FUr eine genauere Interpretation der Randbedingunged auf [21] verwiesen. Im

folgenden Unterkapitel werden die Randbedingungrarbrgestellt.

3.1.5 Anfangsbedingung und Randbedingungen

3.1.5.1 Anfangsbedingung

Anfangsbedingungen sind Anfangswerte flr Variablge haben grundsatzlich nur far

instationare  Probleme eine groRe Bedeutung. Im atiosiéren Fall sind
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Anfangsbedingungen notwendig, um die Bilanzgleichudsen zu konnen da sie als

Integrationskonstanten dienen.

3.1.5.2 Randbedingungen

In der Realitat wird durch Rander die Bewegung FElegdes begrenzt. Im Modell werden

Randbedingungen fir das Losen von Gleichungen lggnot
3.1.5.2.1 Randbedingungen an Einldssen und Auslassen

Randbedingungen an Einlassen werdenirdkt boundarybezeichnet. Einlasse werden
grundsétzlich tber Geschwindigkeitérelocity inlet)oder Massenfliss@gnass flow inlet)
definiert. Weiters besteht die Moglichkeit ein Gesmdigkeitsprofil einzulesen falls
dieses bekannt ist. Falls die Geschwindigkeit am Ei@lassen nicht bekannt ist, kann die
Randbedingung durch Definieren des Druck@sessure inlet) festgelegt werden.
Randbedingungen missen so gesetzt werden, daSsrdieung entweder in das Volumen
eintritt oder es verlasst. Weiters ist die LageRandbedingung von grof3er Bedeutung. So
sollen Randbedingungen nicht direkt vor Hindermgskatziert werden, da es ansonsten zu

unphysikalischen Ergebnissen flihren kann.

Auslasse konnen uber statische Drigkegsure outlgtoder Uber Massenflisseugflow)

definiert werden. Letzteres wird verwendet wenn SiBdmungsgeschwindigkeit und der
Druck nicht bekannt sind. Bei der Verwendung destisthen Druckes als
Auslassbedingung ist im Bezug auf das Konvergemalen ein stabileres Ergebnis zu

erwarten, besonders wenn Ruckstromungen aufti@en27].
3.1.5.2.2Wande

Aullenwénde oder Einbauten werden in den meisten eNdgdtemen als Wand-
Randbedingung angegeben. Sie kdnnen entwedetadisnary wall,wenn sie fest, oder
moving wal] wenn sie als beweglich definiert werden. Normaégse wird fur die
Haftbedingung des Mediums an den Wanden die sogenan-slip-conditiondefiniert,
wodurch die Geschwindigkeit des Mediums an den Wamdill wird. Diese Bedingung ist
jedoch fur nicht-Newtonsche Fluide nicht geeighéeitere Randbedingungen fir Wénde
betreffen den Stofftransport und die Temperaturnéi¢asind fir den Stofftransport meist
undurchlassig. Die Ausnahme bildet hier die MembBeriglich der Temperatur kénnen
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Wande als adiabat, tempet oder mit einem definierten Warmestrom angefuhrtoea
[21, 27].

3.1.5.2.3 Symmetrische Randbedingunge

Symmetrische Randbedingungenerden verwendet,um den Rechenaufwand

minimieren. Hierfir missen das Stromungsfeld urdGeometrie symmetrisch sein. D
bedeutet, dass keine Normalgeschwindigkeiten auf 8gmmirieflachen und kein
normalen Gradienten vorhanden sein diurfen. Esdigoéoglictkeit der Spiegelsymmetri
und der Rotationssymmetrie. Bei der Spiegelsymmdtann das Rechengebiet halb
werden; bei der Rotationssymmetrie konnen-Modelle auf 2DModelle reduziert
werden. Wichtig hierbei ist, dass als Rotationsadhsmer die -Achse verwendet wirc
Daher muss das zuvor konstruierte Modell so designtien, dass es h um die x-Achse

rotieren lasst [27, 21].

0= O=> =s

Spiegelsymmetne Rotationssymmetrie Translatorische Symmetrie

Abbildung 3-1 — Symmetrieebenen [22]
3.1.5.2.4 Periodische Randbedingunge

Bei periodischemStromungsverhalten und bei physikalisch periodiscligeometrier
konnen periodische Randbedingen gesetzt werden. Auch hier wird dadurch
Rechenaufwand reduziert, da die Losung am Ausaig neue Eintrittsbedingur
Ubertragen wird. Periodische Randbedingungen mussener an die Grenzen d
Modelles gesetzt werden. Sie kénnen entweder misch oder translatorisch sein. E
rotatorisch periodischen Randbedingungen ist esveratig eine Rotationsachse
definieren [21, 27].

3.1.5.3 Richtlinien fir Randbedingungen

Die Wahl der Position der Randbedingungen ist wrol3er Entscheidung. So dirfen dir
vor Hindernissen keine Randbedingungen gesetzt emerdondern in einem Abstar

sodass sich die Stromung bis hin zum Hindernisegtwickeln kann. Des Weiteren soll
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hohe Gradienten normal zur Stromungsrichtung \eden werden. Sie dienen
Indikator fur die korrekte Positionierung der Raedimgungen. Eine hohe Gitterqualitat

den Randern sorgt fur die Verminderung numeris€ledter schon am Einla[26].

3.1.6 Numerische Methodel — Diskretisierung

Fur die zuvor beschriebenen Erhaltungsgleichungbh ey, bis auf die Ausnahme d
ebenen Platte, noch keine analytischen Ldsungen. Daher mussen
Differenzialgleichungen fir technisch relevante ieme numerische mit Hilfe vc
Computerprogammen geldst werden. Eine numerische Losung foelag Umformung
der raumlichen und zeitlichen Ableitungen. Hierfilgrden die partiellen Differentiale
finite Differenzen umgewandelt, was auch unter Baskierung bekannt ist. Diskre
Punkte werdenim Losungsgebiet festgelegt; das Modell wird vezhetAn den
Netzpunkten liegen dann Zahlenwerte zur Berechndeg Stromung zur Verfigun
Numerisches Ldsen bedeutet immer eine NaherunggioBir die diskreten Punkte d
Losungsgebiets, daher muss beer Interpretation der Ergebnisse der durch
Diskretisierung hervomgyufenen Fehler beachtet wer [22, 21].

Es gibt fdgende Diskretisierungsmethod
* Finite Differenze-Methode (FDM)
» Finite-Volumer-Methode (FVM)
» Finite-Element-Methode (FEM)

Die Finite-VolumenMethode ist bei kommerziellen CFD Berechnungenatiieweitestel
verbreitete Methode und soll in folgendem Kapit@her erlautert werde

Abbildung 3-2 —Beispiel fiir die Gitterstruktur bei der Methode der Finiten Differenzen[21]
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3.1.6.1 Finite-Volumen-Methode (FVM)

Bei der FVM wird das zu simulierende Modellgebietkieine, finite Kontrollvolumina
unterteilt. Diese werden haufig auch als Zelleneb@met. Die Unterteilung erfolgt mit
Hilfe eines Rechennetzes, wobei jeder Gitterpunkbn v einem eindeutigen
Kontrollvolumen, ohne Liicken und Uberschneidungangeben ist. Die partiellen
Differentialgleichungen werden Uber jede Zelle gniert, um sie zu diskretisieren.
AnschlieRend werden die Flisse Uber die GrenzenZdden ermittelt. Die integrale
Bilanz bleibt in den Zellen erfillt, da jede Zdlfhe eindeutig auf jeder Seite zu einer
Zelle gehort. Es kann bei dieser Methode durch misctee Fehler zu lokalen
Abweichungen in der Losung kommen, jedoch ist dieaEung von Masse, Impuls und
Energie Uber das gesamte Gebiet gegeben. Mit kleneedender ZellgroRe verkleinert
sich der numerische Fehler und geht gegen Nullnvwke Zellgrof3e gegen Null geht. Es
ist dabei aber zu beachten, dass mit kleiner weleterellgrof3e die Anzahl der Zellen im
Modellgebiet steigt und dadurch die Rechenzeitgstela fir jede Zelle ein Satz von

Gleichungen geltdst werden muss [27, 21, 22].

3.1.7 Geometrie und Gitter

Wie bereits erwahnt, muss das Modellgebiet zur Riskierung mit Hilfe eines

Rechennetzes bzw. Gitters in finite Kontrollvolumirunterteilt werden. Die dabei

entstehenden Zellen flllen das zu simulierende Mauehtiberlappend vollstandig aus.
Grundsatzlich wird zwischen strukturierten und wrgurierten Gittern unterschieden.
Strukturierte Gitter bestehen aus Vierecken im 2-#nd aus Hexaedern im 3D-Fall. Sie
kénnen orthogonal oder schiefwinkelig sein. Diel&tlliegen in einem regelmaidigen
Raster vor und lassen sich eindeutig durch gangealahlen indizieren, wodurch sich
Nachbarzellen ohne rechnerischen Aufwand leichitezim lassen. Sie sind die einfachste
Gitterstruktur und weisen starke RegelméafRigkeit auafdurch sie wenig Arbeitsspeicher
erfordern und die Berechnung stabiler laufen kallerdings kdnnen mit strukturierten

Gittern komplexe Geometrien nicht erfasst werdensttlikturierte Gitter haben keine
gleichmaliiige Gitterzellgeometrie. Die Zellen koénnmxliebige Formen haben und es
besteht keine Beschrankung bei der Anzahl der Naeldmente. Sie sind sehr flexibel
und daher gut einsetzbar fir komplexe Geometregggh laufen sie numerisch unstabiler
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als strukturierte Gier. In Abbildung 3-3 sind jeweils ein strukturiertes und ¢
unstukturiertes Gitter dargeste [21, 22, 24].

Abbildung 3-3 — a)unstrukturiertes Gitter im Innenbereich; b) struktu riertes Gitter im Innenbereich
[21]

Das Konvergenzverhalteiund die Genauigkeit der Loésung hangen sehr stark der
Qualitat des Rechennetzes ab. Es muss ein Mittekmegchenakzeptabler Rechenze
und Genauigkeit der Stromungsdetails gefunden werdgm die Qualitdt eine
Rechennetzes zu ermittelmeten viele CFD Programme sogenannte Netzanabsewie
das in dieser Arbeit verwendete ANSYS Mesl-Tool. Hierbei wird die Qalitat des
Netzes anhand der Schiefe und des Seitenverh&nesmittelt

3.1.7.1.1 Schiefe

Mit Hilfe der Schiefe wird ein Wert fur die Abweighg von einer idealen Zelle zu eir
verformten Zelle ermittelt. Die Werte reichen vorbi8 1, wobei der Wert von 8 nicht
Uberschritten werden sollte, da dieser bereitgifig schlechte Netzqualitat spri.

3.1.7.1.2 Seitenverhaltnis

Das Seitenverhéaltnis einer Zelle sollte den Wenicdht Gberschreiten. Jedoch konner

Grenzschichten groRere Verhaltnisse akzeptierteve

3.1.7.2 Grenzschichtbehandlun¢— Netzverdichtung

In Abbildung 3-4ist das Geschwindigkeitsprofil einer reibungsbettaft Stromung i
Wandnahe dargestellt. Auf Grund der Haftbedingusy die Geschwindigkeit ai
Festkorperrand Nullwodurch sich ein Grenzschichtprofil fir die Geschwindighku mit
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hohen Gradienten am Festkorperrand einstellt. Wasohel die Hauptquelle fur

Turbulenzen und Wirbel, daher ist eine spezielldd@elung in Wandndhe notwendig.
Damit Kréafte, Momente und eventuelle Ablésungerdiesem Bereich richtig berechnet
werden, muss das Rechennetz bei reibungsbehaBttanung zum Festkorperrand hin
verdichtet werden (Abbildung 3-4, rechts) [22].

1]

L

Festkérperrand

Abbildung 3-4 — Netzverdichtung am Festkorperrand 2]

Die turbulente Grenzschicht wird nach dem ANSYS drgeGuide in drei Regionen
eingeteilt:

= Viskose Unterschicht (molare Viskositat hat den3ged Einfluss)

= Ubergangsschicht (gleicher Einfluss von Viskositéd Turbulenz)

= Voll-turbulente Schicht (Turbulenz hat den gro3Emfluss)

In der viskosen Unterschicht ist die Stromung lamimund bildet sich mit grol3er
werdendem Wandabstand zu einer voll-turbulenteén8ing aus. In Abbildung 3-5 sind

die soeben erwahnten Regionen der turbulenten &ebitht dargestellt [24].
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U/Ur

U/Ur = 2.5 In(Ur ylv) +5.45

A
A \
L ]

-——  innerl — A
inner layer A .0

UlUr = Ur yiv

outer layer
buffer layer fully turbulent
viscous or blending region or upper limit depends
sublayer region log-law region on Reynolds number
+_ +_
yES e In Ur yiv

Abbildung 3-5 — Grenzschichteinteilung [24]

Damit die Losungen im wandnahen Bereich d.h. in @egnzschicht nicht verfalsc

werden, bedarf dieser einer zusatzlichen BehandlSYS bietet einerseits d

Moglichkeit von Wandfunktionen und anerseits die Mdglichkeit der Behandlung

Grenzschicht Nearwall Modelling) an. Bei der ersten Mdglichkeit werden die visk

Unterschicht und die Ubergangsschicht mit Hilfe veem-empirischen Beziehunge

(Wall Funkction) berticksichtigt. Die zwei Scthten missen in einer wandnéchs
Zellschicht untergebracht werden. Durch die Waht Bécke der Schicht kann dies
bewerkstelligt werden. Das Rechennetz muss beiedib&thode in Wandn&he nic

aufgelost werden.

Die zweite Mdglichkeit zur Behandlung dGrenzschicht bietet die FunkticEnhanced

Wall TreatmentHier wird die viskose Unterschicht durch eine hdiehte von feiner

Rechenzellen aufgeldst. Die Transportgleichungendere fir jede Zelle in Wandnal
einzeln gelost. Mit Hilfe desy” Wertes wird ér Abstand der ersten Rechenz

beschrieben. Er sollte ungefahr den Wehaben. Dey* Wert kann nach Ermittlung di

Stromungsfeld durch folgendeusammenhange beschrieben werj@eh

L PEULKY

p (3.19)

y
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mit

u....Wandschubspannungsgeschwindigkeit

u, = |2 (3.20)

3.1.8 Turbulenzmodellierung

Prinzipiell wird zwischen laminarer und turbulent8trémung unterschieden. Ob eine
Stromung turbulent ist, kann Uber die Reynolds-Zaimittelt werden. Sie lasst sich
folgendermal3en berechnen:

_pxvxlL
n

Re (3.21)

L stellt dabei eine charakteristische Lange dar karth sowohl ein LA&ngenmalf3 als auch
fur Rohrstromungen die Grol3e des Durchmessers 3deirgroRer die Zahigkeit einer
Flassigkeit, desto weniger Turbulent ist die Strogiye hoher die Geschwindigkeit desto

turbulenter die Stromung.

Der Umschlag von laminarer zu turbulenter Stréomeirigigt bei:

Umstromungen:
Re, > 5% 105 (3.22)
Durchstrémungen:
Rep = 2300 (3.23)
Auftriebsstrémungen:
Ra > 108 = 10° (3.24)

Ein friheres Umschlagen kann durch die Oberflacheciaffenheit ausgeldst werden und

muss bertcksichtig werden [26].

In der Praxis treten meistens turbulente Stromunggihund missen daher bei der
Simulation anders behandelt werden als laminarén&tngen. Turbulente Stromungen
sind stark instationar, dreidimensional und weisegle Wirbel auf. Um turbulente
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Stromungen beschreiben zu kdnnen sind grof3e Mesmgénformationen erforderlich und
konnen auch heute trotz starker Rechenleistungdtensexakt beschrieben werden. Daher
werden die Transportgleichungen flr turbulente i8tndgen modifiziert und mit Hilfe von
Turbulenzmodellen neu beschrieben. Dies fuhrt zerrivgerung der Exaktheit der
Losung, jedoch wird die Rechenzeit dadurch staduzeert. ES muss ein Kompromiss
zwischen Genauigkeit und Rechenaufwand gefundedemeiFolgende Turbulenzmodelle
stehen zur Beschreibung der turbulenten Stromunyedigung:

= Direkte numerische Simulation (DNS)

= Large Eddy Simulation (LES)

= Reynolds Averaged Navier-Stokes Modelle (RANS-Muel

Bei der DNS Simulation werden die Navier-Stokesi€blengen direkt gelost und nicht
manipuliert. Sie l6sen das Stromungsfeld bis inkdénsten Raum- und Zeitskalen und
erfordern daher den hochsten Rechenaufwand. Bei3iEflation werden kleine Wirbel

herausgefiltert und nur grof3e Wirbelstrukturendusitet [23].

Welche Modelle bei der Simulation von RDC-Kolonnamwendet werden kdnnen zeigen
GURKER [25] und AKsaMIJA [28]. Aus deren Arbeit erschliel3t sich, dass miifeHvon
RANS-Modelle die beste Beschreibung der TurbulemRDC-Kolonnen gelingt. Aus
diesem Grund wird nur das RANS-Modell detaillieftbeschrieben. Nahere Informationen
zu den anderen Modellen finden sich in [21, 22,223,

3.1.8.1 RANS-Modelle

Beim RANS-Modell wird die gesamte Instationarit&r durbulenten Stromung, gemittelt.
Die Stromungsgrof3en werden durch die Summe ihextenirequenten Mittelwerte und
ihrer turbulenten Schwankungsgro3en ersetzt. Didbulenzen werden nicht aufgelost
sondern durch Turbulenzmodelle ersetzt. Als Beidpierfir soll die Stromungsgrofie

dargestellt werden.
p=p+p (3.25)

Der zeitliche Mittelwert der Strémungsgropevird mit o bezeichnet und die turbulente
Stromungsbewegung alg‘ definiert. Dieser Vorgang wird als Reynols-Mitteu

bezeichnet und setzt sich also aus gemitteltenturdilenten Anteilen zusammen. Wird
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dieses Verfahren bei der Kontinuit- und Impulsgleichung angewendet, ergeben
daraus die Reynoldgemittelten Navier-Stokes Gleichungen.

dp d(pu;)
- =0 3.26
at T ox, (3:26)
) a| pu;u; + pu U . ) (3.27)
d(pti;) + Reynolds—Spannung/) _a_p n ﬂ
ot ox; © 0x;  Ox;

Zur Ermittlung der in Gleichur 3.24 vorkommenden Reynol@&pannungen steht
Wirbelviskositatsmodellekfe-Modell, kew-Modell, Shear-Stresgranspr-Modell) und das
Reynolds-Spannungdodell (RSM-Modell zur Verfigung. Das RS-Modell ist
physikalisch das fundiceste RANS-Modell. Es werden hbei auch anisotrog
Turbulenzen  beriicksichtigt und ist daher bei Strémungen mit stark
Stromlinienkrimmung und starkem D anwendbar Detaillierte Informationen finde
sich in [21, 22, 23, 24].

In folgender Abbildung sind die Unterschiede zwesthvollstandigen und Reyno-

gemittelten Navier-Stoke&leichunge beschrieben.

Vollstiindige Navier-Stokes-Gleichungen
¢ Dbeinhalten alle Frequenzen

¢ Dberechnen Turbulenzen direkt

e sehr feines Rechennetz notwendig

» Rechenzeiten sehr hoch

4Ll

Reynolds-gemittelte Navier-Stokes-Gleichungen

e Dbeinhalten nur mittlere und niedrige Frequenzen
e Dberechnen hochfrequente Turbulenzen iiber Turbulenzmodelle
e Rechenneiz muss Turbut[enzen nicht auflésen

» Rechenzeiten akzeptabel

Abbildung 3-6 —Vollstéandige und Reynold-gemittelte Navier-StokesGleichunger [22]
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3.1.9 Transport in mehrphasigen Systemen

Mehrphasenstromungen konnen dberall in der Nattungen werden. So ist allein das
flieBen von Blut in unseren Venen ein mehrphasiggstem, bestehend aus Flussigkeit
und mikroskopisch kleinen Partikel. Aber nicht narder Natur, sondern vor allem in
verfahrenstechnischen Anwendungen gibt es UnmeraenMehrphasenstrémungen.
Beginnend von der Pharmaindustrie, Uber chemisehfalwenstechnische Anwendungen,
bis hin zur Nuklearindustrie. In Tabelle 3-1 sinthige Beispiele fir industrielle
Anwendungen von Zweiphasenstromungen aufgelistétsolien einen kleinen Uberblick

Uber die zahlreichen Einsetzungsgebiete geben [27].

Tabelle 3-1 — Zusammenfassung von  Zweiphasenstromgen und Beispiele fir industrielle
Anwendungen [27]

Kontinuierliche Phase - Disperse Phase| Industrielle Anwendung

Gas - Feststoff pneumatische Forderung,
Feststofftrennung (Zyklon)

Flissig — Feststoff Gerlhrte Kessel, Flissig-Fefftst

Trennung, hydraulische Férderung

Gas — Flussigtropfen Spriuhtrocknung, Sprihkihlung
Flissig — Flussigtropfen Extrahieren, Mischen, Tiem
Flissig — Gasblasen Flotation, Blasenséule

Mehrphasige Systeme sind Systeme bestehend aunerehnicht mischbaren Fluiden
oder aus Fluiden und Feststoffen. Gekennzeichned sie durch die Ausbildung

zweidimensionaler Phasengrenzen zwischen den Phaterirhase wird der Anteil des
stromenden Mediums, der mit einem bestimmten Aggeegtand vorliegt, bezeichnet. So
kann eine Phase als flissig, gasférmig oder fesrhamen sein. Eine

Mehrphasenstromung ist somit ein Gemisch aus Phageizum Beispiel Gasblasen in
Flussigkeit, Flussigtropfen in Gasen oder Flusstgkeund Partikeln in Gasen oder
Flussigkeiten [21].
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Mehrphasaestromungen werden unter ande an der Art des Kontaktes der einzeli
Phasen zueinander klassifiziert. Sie kdnnen eder voreinander separiesein oder eine
Phase kann in disperser Form in der anderen Pluasegen. InAbbildung3-7 sind beide
Arten dargestellt [27].

phase 17

2 e Cﬂ : Ha T * Iy l\

phase 2 Oy < [ |

‘ - NCoc? oY 5, O

M i o L e D )
A B o Co o fj—
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Abbildung 3-7 — links: separierte Mehrphasenstrémuni; b) dispergierte Mehrphasenstromung[27]

3.1.9.1 Typische charakteristische GrélR3en zur Beschreibungvon

Mehrphasenstromunger

Die fur Mehrphasenstromungen wichtigste Art der i@kgerisierung ist die Definition d¢
Phasenanteilg; der Phase. Er ist definiert als das Verhéltnis aus demumen der Phase
Vi zum Gesamtvolumey. Die Summe aller Phasenanteile muss 1 ergebenit &brder
Phasenanteil der dispersen P!

Vi
— 4 3.28
ad V ( )
und der Volimenanteil der kontirierlichen
a,=1—ay (3.29)

Eine weitereGroRe zur Charakterisierung der dispersen PhasediasDefinition des

Volumens welches durch eine kugelférmige Blase eders Partikels eingemmen wird.

1

Dy =6 e (3.30)
’ T

Weichen die Blasen uridartikeln von de kugelférmigen Zustanden ab, so kann mit H
eines Spahrizitatsfaktorsdiese Abweichung beschriebewerden. Als weiter
charakteristische Grof3e wird der Abstand zwischem einzelnen Blasen und Partik

verwendet. Er dient zur Beschreibung \Wechselwirkungen zwischen ihr [27].

Ausgehend von einer homogenen Verteilurird er definiert durch:
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L=Dy+ ( m )% (3.31)

3.1.9.2 Wechselwirkungen zwischen kontinuierlicher und disprser
Phase
Abhangig vom Volumenanteil der dispersen Phase &bdnfVechselwirkungen zwischen

den Phasen auftreten. Grundsatzlich kdnnen dreschimdene Wechselwirkungsarten

vorkommen welche in folgender Tabelle aufgelisteds

Tabelle 3-2 — Arten von Wechselwirkungen zwischendhtinuierlicher und disperser Phase [27, 29]

Art der Wechselwirkung Volumenanteil | Wirkung

One-way <1% -disperse Phase bewegt sich mit
Geschwindigkeitsfeld der kontinuierlicher
Phase — beeinflusst diese aber nicht;

-Partikel beeinflussen sich gegenseitig
nicht;

-nur Einfluss der kontinuierlichen Phase auf
Partikel

Two-way 1%-10% -Partikel beeinflussen Turbulenz der
kontinuierlichen Phase

Four-way >10% -starke Beeinflussung der kontinighdn
Phase durch Partikel;

-Partikel beeinflussen sich gegenseitig
durch Kollision

3.1.10 Anséatze zur Mehrphasenmodellierung

Gegenwartig gibt es fur die Simulation von Mehrgmsystemen zwel

Modellierungsverfahren. Diese sind das Euler/Lageavierfahren und das Euler/Euler-
Verfahren. Da eine detaillierte Analyse dieser ¥brén den Rahmen der Arbeit sprengen
wirde, werden in den néchsten Kapiteln nur ein dwEinblick und die theoretische Idee
zu den Verfahren erlautert. Wechselwirkung und Defdionen der dispersen Phasen

werden nicht behandelt. Es wird auf folgenden kit@ren verwiesen [21, 22, 23, 24].



Grundlagen Computational Fluid Dynarn 38

3.1.10.1 Euler/Lagrange Verfahren (Discrete Phase Mod«-DPM)

Beim Euler/Lagrang&terfahren werden fur die kontinuierliche und diggePhase zwi
unterschiedthe Ansatze zur Beschreibung verwendet. Die komrhche Phase wird m
Hilfe von Bilanzgleichungen beschrieben (Euler's-Ansatz). Zusatzlich werden ¢
Bilanzgleichungen mitPhasenwechselwirkungstern erweitert. Sie beschreiben
Wechselwirkungerzwischen kontinuierlicher und disperser Phase @sdltieren aus d¢
Simulation der dispersen Phase. Somit werden dseiigen der dispersen Phase mit
Losungen der kontinuierlichen Phase gekoppelt. Oigperse Phase wird statistis
beschrieben. Hiéiir werden die Partikel als Punktmasse mit bestimra&enschaften
betrachtet. Partikel mit selb Eigenschaften werden zu Partikedpte zusammengefasst
(Abbildung 3-§. Diese Partikqpakete bewegen sich auf Bahnlinieesultieend aus dem
Geschwindigkeitsfie der kontinuierlichen Phaseagrangscher Ansatz). Die Enlinien
werden korrigiert indemdie auf die Partikel wirkenden Kréaftekal bestimmt und
mitberlcksichtigt werden. Aus denen leitet sich haucdie GroRe de

Wechselwirkungstermeif die kontinuierliche Phase [21].

Wt f ‘
AR | T
MR 1t
t .
%;\" RN Y R
% < R AR
AR TRR RS
« 7! R e )
a) reales System b)  Modellsystem
einzelne Partikeln endlicher Gruppen realer Partikeln
Ausdehnung haben indivi- (Pakete) werden  durch
duelle Partikelbahnen numerische Partikeln re-

prisentiert, deren Bahnen
berechnet werden

Abbildung 3-8 —Reprasentation von physikalischen Partikeln durch Rrtikel -Pakete beim
Euler/Lagrange — Verfahren [21]

Die Bahnlinien werdemmit gewdhnlichen Differentialeichungen beschrieben, welc

einfach zu l6sen sind. Ein weiterer Vorteil dieddethode ist, dass die Partikel ¢
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Partikelpakete unterschiedliche Eigenschaften basikonnen. Die Methode ist jedoch
beziglich des dispersen Anteils beschrankt, welbbeca. bei 5% liegt.

3.1.10.2 Euler/Euler-Verfahren

Beim Euler/Euler-Verfahren werden alle Phasen alntkuum betrachtet, welche
miteinander in Wechselwirkung stehen. Sie kénneer ikontinuums-Bilanzgleichungen
beschrieben und gelést werden. Die Wechselwirkengst werden fir jede Phase und
nicht, wie im Euler/Lagrange- Ansatz, fur Partiketpte aus einer Phase formuliert. Daher
muss beachtet werden, dass die disperse Phaseomadispers betrachtet wird. Fur die
Betrachtung verschieden grofRer Partikel missen Rbasen definiert werden. Bei dieser
Methode muss der in Kapitel 3.1.9.1 erwahnte Pladeil«; eingeftihrt werden. Grund
hierfir ist, dass eine Rechenzelle nicht von belleasen eingenommen werden kann. Die
Erhaltungsgleichungen werden mit dem Phasenastéilr beide Phasen erweitert und
konnen damit und Uber die Wechselwirkungsterme in@teler gekoppelt werden. Der
Phasenanteil wird als kontinuierliche Funktion tGbden Ort und die Zeit angenommen.
Die Summe aller Phasenanteile entspricht eins. Méser Methode lassen sich
Berechnungen mit hohem Anteil der dispersen Phasehfiihren. Des Weiteren gibt es
keine Einschrankung bezlglich der Anzahl der dsgerPhasen. Der Nachteil dieser
Methode ist, dass die Grolienverteilungen in dgredigen Phase nur sehr schwer und mit
hohem Aufwand beschreibbar sind [21, 27].

In ANSYS Fluent stehen drei verschiedene EuleriEAtesatze zur Verfligung [24].
= VOF Model (Volume of Fluid Model)
=  Mixture Model

= FEulerian Model

3.1.11 Modellierung von Mehrphasenstromungen

3.1.11.1 Massenerhaltung

Fur eine Phaselautet die Massenerhaltungsgleichung:

a —
a(“ipi) + V= (aipiui) =0 (3.32)



Grundlagen Computational Fluid Dynamics 40

Die Volumsanteiley der sich im System befindenden Phasen wird summigttgeben in

Summe eins.

3.1.11.2 Impulserhaltung

Die Impulserhaltungsgleichung in Vektorschreibwdigeeine Phaselautet:
0 _ o R
a(aipiui) + Vx (a;pin;) = —a;Vp + V1, + aip,g + F (3.33)

Es ist zu erkennen, dass diese Gleichung zus&zligm QuelltermF besitzt. Dieser
beschreibt die Wechselwirkungen zwischen den Phasdrbeinhaltet alle Krafte welche
auf die Tropfen wirken. In dieser Arbeit soll nue dSchleppkraft naher erklart werden,
weitere Details zu den anderen, auf den Tropfekemden Kréften finden sich in [20, 26,
21].

Die Schleppkraft wird als Funktion der Phasengesutiigkeiten uy und u. und des
Impulsaustauschkoeffizientéty . zwischen den Phasen beschrieben [26]:

Fprag = Kac * (g — ) (3.34)

Die allgemeine Formulierung des Impulsaustauschikzosfiten Kq., mit der Drag

Function fund der Verweilzeit der Partikeg], lautet:

_pd*ad*ac*f
Ta

Kac (3.35)

Zur Berechnung dddrag Function fwird der Widerstandbeiwe@p mit dem Modell von
SCHILLER & NAUMANN berechnet. Hierbei ist der Widerstandbeiw&stabhéngig von der
ReynoldszahRe[1, 28].

Re
— — 3.36
f=Cpx 24 ( )

0,687
Cp = {24(1 + 0,15Re ) Re< 1000} (3.37)

0,44 Re > 1000
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4 Experimenteller Teill

Im Rahmen dieser Arbeit wurde das Verhalten veaeimfer und optimierter
Ruhrergeometrien im Scale-Down von RDC-Extraktionsgen, basierend auf den
Ergebnissen von KsamiJA [1], experimentell untersucht. Hierfir wurden ustdmnedliche
Ruhrerdesigns erstellt und hinsichtlich der Hydmaiyik und des Stoffaustausches
untereinander verglichen. Das vereinfachte unchaptie Design der Einbauten verzichtet
auf die im klassischen RDC verwendeten StatorseneibDie Funktion dieser
Statorscheiben wird durch vergrofRerte Rotorscheld@mrnommen. So bilden sich trotz
fehlender Statorscheiben die fir den RDC typiscHanptwirbel in den Compartments
aus. Des Weiteren wird bei diesen Geometrien deltevwdrchmesser erhoht, wodurch
der Extraktor zu einem Hybrid aus RDC- und Tayl@u€tte-Reaktor verschmilzt. Dieser
wird von AKSAMIJA, basierend auf dessen Erkenntnissen, auch al®rf@guette-Disc-
Contactor (TCDC) bezeichnet [1]. In Abbildung 4ificsdie Wirbelausbildungen und der
Unterschied zwischen klassischem RDC und dem ogtiemn TCDC dargestellt.

Abbildung 4-1 — links: klassischer RDC-Extraktor; rechts: TCDC-Extraktor [1]
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Mit Hilfe empirischer Designregeln konnen die Eiotem von Extraktionskolonnen
geometrisch ausgelegt werden. Die DesignregelsnMiiAs fur den TCDC lauten:

vergrofderter Rotordurchmesser: D, = (0,85 ...0,9) * D 4.1)
Compartmenthohe: Ho = (1,3...2) * B, (4.2)
Wellendurchmesser: Dy, ~ 0,5 * Dy (4.3)

Die Abmessungen werden Uber den Kolonnendurchm@&gsend die Compartmentbreite
Bc berechnet. Detaillierte Hintergriinde zu den TCDGiberegeln finden sich in [1] und

sollen in dieser Arbeit nicht naher erlautert werde

4.1 Anfertigung der TCDC — Ruhrerdesigns

FiUr die Berechnung der Gro3e des Rotordurchmé&;serach Gleichung 4.1, wurde der
Wert 0,85 gewahlt. Der Durchmesser der verwendktdonne D betrug 0,03 [m]. Die
Hohe der Compartments wurde mit dem Wert 1,5 eefhitDie Erkenntnisse nach
AKSAMIJA zeigen, dass der Wellendurchmessey In Bereich von ca. 8*Dg die
hdchsten Werte bezuglich der Wirbel-Flachenausmgtzund der Wirbelzirkulation im
Compartment ergeben. Im Rahmen dieser Arbeit wjediech der Wellendurchmesday,
mit 0,27*Dx und mit0,6*Dx berechnet und im Scale-Down untersucht. Aus desigbe
Regeln und den gewahlten Kennzahlen ergaben sehAdmessungen fur die neuen
Ruhrerdesigns. Auf Grund der in Kapitel 4.3.1 edéen Griunde, wurden die TCDC —
Ruhrerdesigns modifiziert. Die Nummerierung der iDres erfolgt nach der Reihenfolge
der wahrend dieser Arbeit erstellten Geometriens Material zur Erstellung der
unterschiedlichen Designs wurde Edelstahl 1.430Wwemdet. Dieser Stahl ist resistent
gegen schwache organische und anorganische S&iueen\Welle von Geometrie 5 wurde
aus Gewichtsgrinden als Hohlwelle ausgefihrt. Dganzhilsen von Geometrie 1, 2, 3,

4 und 6 wurden in der Institutswerkstatt auf dieggivon 14,7 [mm] zugedreht.

Folgende Rihrerdesigns wurden fur die Versuchs(iiincbngen verwendet:
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4.2 Aufbau der Versuchsanlage

Fur die Versuche wurde eine kontinuierliche FIU#digssig-Extraktionsanlage von
NORMAG LABOR- UND PROZESSTECHNIK GmbH verwendet, wie sie in Abbildung 4-8
dargestellt ist. Die destillative Reinigung des Wwadgsmittels wurde bei den Versuchen
nicht verwendet, sondern das verunreinigte Losurtggnwvurde in einem Vorlagebehélter
gesammelt. Die Kolonne besal} eine Aktivhohe vomjlund einen Kolonnendurchmesser
von 0,03 [m]. Der kleine Maf3stab der Anlage erndigk eine einfache Handhabung. So
konnten der Ein- und Ausbau der verschiedenen Rithemte durch eine Person in kurzer
Zeit durchgefuhrt werden. Weiters ermdglichte dexdnge Durchmesser der Kolonne

einen geringen Chemikalienverbrauch.

Abbildung 4-8 — Flissig/Fliissig-Extraktionsanlage BRMAG [30]
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4.3 Hydrodynamische Versuche

Bevor die Stoffaustauschversuche starteten, wurddenRihrerdesigns hydrodynamisch
untersucht. Dieser Schritt war notwendig um dash¥ken der Anlage zu testen und zu
untersuchen, ob die Anlage mit den eingebauten @&&@n bei technisch relevanten
Bedingungen betrieben werden kann. Hierfiir wurde Hield-Up® fur unterschiedliche
Drehzahlen und Kolonnenbelastungen beim Einsatz Rigrrerdesigns 1, 2, 5 und 6
ermittelt. Als Testsystem wurde ShellSol-T als oigehe, disperse Phase und
entionisiertes Wasser als kontinuierliche Phaseveredet. Zur Bestimmung des Hold-Up
wurde von einem statischen Druckgleichgewicht im Helonne ausgegangen. Somit
konnte mit Hilfe der in Abbildung 4-17 gekennzeieten Spiegelhoheh und durch
Ansetzen des Druckgleichgewichts der Hold-Up beretkverden:

e _ hz * Porg — (hz - hl) * Paq
o (h3 - hz) * (paq - porg)

(4.4)

Die axiale Lage der Phasengrenze anderte sich Yaiireren der Kolonnenbelastung und
der Drehzahl. Zur Bestimmung des Flutpunktes wurdienVolumenstrome der beiden
Phasen im Phasenverhéltpisl schrittweise so lange erhoht, bis die Kolonne iisere
Betriebsgrenze, den Flutpunkt, erreichte. Es sbike noch erwdhnt werden, dass es sich
bei der Messung des Hold-Up Uber das statischekipleichgewicht um den aktiven und
nicht den absoluten Hold-Up-Wert handelt. Der aktitAold-Up erfasst nur jenen
Dispersphasenanteil in der Kolonne, welcher vaildigh von der kontinuierlichen Phase
umgeben ist. Gestaute Tropfen oder koaleszierteZdre im Kontakt mit Einbauten oder
der Kolonnenwand stehen, kénnen dadurch nichtsrfasrden. Der absolute Hold-Up ist
im Vergleich zum aktiven aus diesen Grinden imnigreh. Es ist daher essentiell, die
niedrigeren aktiven Hold-Up-Ergebnisse, um den Bareson max. 20 [%], in dieser
Arbeit nicht fehlzuinterpretieren. RDC-Extraktordddnnen durchaus hohere absolute
Hold-Up-Werte erzielen. Weiters soll darauf hingesén werden, dass die Ermittlung des
Hold-Up Uber die Hohendifferenzen keine qualitatMethode darstellt. So kdnnen durch
das Reinigen der Anlage mit Ethanol oder AcetongkRifinde in der Anlage die Dichte
der Phasen verandern und die Ergebnisse des Hqldddpnders bei Kleinstanlagen, stark

2 Volumenanteil der dispersen Phase zum Gesamtvolume
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beeinflussen. Diese Methode ist jedoch ausreichand,Aussagen uber die mdglichen
maximalen Kolonnenbelastungen, sowie eine Abschgtiiber den Dispersphasenanteil

in der Kolonne, zu treffen.

4.3.1 Hold-Up und Flutpunkt - Ruhrerdesign 1

Zu Beginn wurde Ruhrerdesign 1 hydrodynamisch saotdrt. Die Ergebnisse sind in
Abbildung 4-10 veranschaulicht. Bei einer Drehzaidn 600 [1/min] reichte der
Betriebsbereich der Kolonne bis zur Kolonnenbelagton 3,5 [m3/m2h]. Bei 700 [1/min]
konnte die Anlage bis zu einer Kolonnenbelastung %@ [m3/m2h] betrieben werden. Es
konnte beobachtet werden, dass sich bei gréRer ewded Drehzahl ebenso der

Betriebsbereich und der Hold-Up vergroRerten.

Aus dem Versuch zeigte sich, dass mit dem verwendRtihrerdesign nur sehr geringe
Kolonnenbelastungen méglich waren, weil der Abstawdschen Rotorblattern und
Kolonnenwand lediglich 0,5 [mm] betrug. Im Scalevidowird dies zum Problem, da
Stoffeigenschaften wie Oberflachenspannung undddraus resultierende Tropfengrolie
nicht beliebig reduzierbar sind. Die Auftriebskrdfr organischen Phase war in diesem
Fall geringer als die Oberflachenkrafte, welche sohven Rotor und Kolonnenwand
wirkten. Ein Aufstauen der dispersen Phase unter Retorblattern, mit intensiver
Koaleszenz an nicht vorhersehbaren Stellen, warbeabachten. Mehrere einzelne
Compartments wurden vollstdndig von der disperseas® aufgefullt und die Kolonne
flutete. Auf Grund der geringen Flutgrenze wurdeKstoffaustauschversuch mit dieser
Geometrie durchgefuhrt, sondern Ruhrerdesign 1 evurd Design 2 modifiziert. In

Abbildung 4-9 ist die Phaseninversion eines Conmpants schematisch dargestellt.
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Abbildung 4-9 — Phaseninversion eines Compartmenties Rihrerdesign 1
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Abbildung 4-10 — maximale Kolonnenbelastung (Flutpakt) des Ruhrerdesigns 1
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4.3.2 Hold-Up und Flutpunkt - Ruhrerdesign 2

Bei Design 2 wurde dedburchmesse der Rotorblatter auf 24,5 [mnverringert, um den
Abstand zwischen Kolonnenwand und Rotorscheibe zu ernolVeiters wurden di
Rotorscheiberum 10° nach oben angewinkelt um ein bessAbflie3er der organischen
Phasen unter den Rotorbldn zur gewahrleistenDie Versuche wurden mit de
Drehzahlen 600, 700nd 750 [1/min] durchgefuhrt. Die Ergebnissind in Abbildung
4-11 dargestelltim Vergleich zu Riuhrerdesign 1 lag die maximatdonnenbelastung der
modifizierten Geometrie sehr viel hd. Der Betriebsbereich der Kolonrstieg auf etwa
19,5 [m3/m2h] an.Bei der geringeren Drehzahl von 600 [1/min] redtgiesich de
Betriebsbereich numinimal. Es konnte eben eine Erh6hung delold-Up bei hoheren
Drehzahlen festgestellt werdeKurz vor Erreichen der Flutgrenzstieg der Hold-Up

sprunghaft an.
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3 ; T
=g |
) I
o |
S 100 - .
T [
5 -
2 3
cxu i
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D »
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ot 1:’5 —O—=Design 2- 750 [1/min]
0,0 1 1 \: ! 1
10,0 13,0 16,0 19,0 22,0 25,0 28,0

maximale Kolonnenbelastung [m3/mzh

Abbildung 4-11 —maximale Kolonnenbelastung (Flutpunkt) des Riihrerdsigns :
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4.3.3 Vergleich Hold-Up und Flutpunkt - Ruhrerdesign 1 und :

Anfanglich sollten in dieser Arbeit verschied¢ TCDC-RUuhrerdesigngntersucht werden.
Da jedochauf Grund derErkenntnisaus dem ersten hydrodynamisckVersuch eine
modifizierte TCDCRUhrergeometrie entstand, sollen in diesem Untéed das
Ruhrerdesign 1 (TCDC) undas Ruhrerdesign 2 (modifiziertdfCDC) miteinander
verglichen werden (Abbildung 4-12). Durch die hydrodynamische
Versuchsdurchfihrungen wurcersichtlich, dass sich der Sc@ewn desTCDC als
schwierig erwies. DiesrreichbarenKolonnenbelastungen waranit diesem Design zu
gering, umVersuche mit d¢ Anlage in verniunftigerBetriebsbereicheidurchzufihren.
Durch das Mdifizieren des TCDC-Ruhrerdesigns wurdatie maximal erreichbat
Kolonnenbelastung under Dispersphasenanteil in der Kolorsignifikant erhdht.
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Abbildung 4-12 —Vergleich der maximal erreichbaren Kolonnenbelastung Design 1 und Desigr
(TCDC und modifizierter TCDC)
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4.3.4 Vergleich Hold-Up und Flutpunkt — Ruhrerdesign 1 urd 5
(TCDC)

Ein weiterer Vergleich zweier nicht modifiziertetlCDCs wurde durchgefihrt und in
Abbildung 4-13 dargestellt. Design 5, mit dem Véuna Dy/Dx von 0,6 erreichte eine
niedrigere maximale Kolonnenbelastung als Desigmitldem Verhaltnis /Dy von 0,27

bei 700 [1/min]. Auch die Hold-Up Ergebnisse beisig@ 5 lagen unter den Werten von
Design 1. Durch diesen Versuch wurde das Probles Stale-Down mit den TCDC
Designs ein weiteres Mal bestatigt. Auch hier wuaids den genannten Grinden auf einen

Stoffaustauschversuch mit Rihrerdesign 5 verzichtet
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Abbildung 4-13 — Vergleich der maximal erreichbarenKolonnenbelastung bei Ruhrerdesign 1 und 5
(TCDC - Designs)
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4.3.5 Vergleich Hold-Up und Flutpunkt — Ruhrerdesign 2 urd 6
(modifizierter TCDC)

Weiters wurden die modifizierten Designs 2 und &rbgynamisch untersucht und
verglichen. Die Ergebnisse sind in Abbildung 4-Ifgéstellt. Design 6 wurde insofern
verandert, als dass der Rotorduchmesser auf 23] [mduziert und ebenso wie bei

Design 2 um 10° nach oben angewinkelt wurde.

Bei Ruherdesign 6 war kein steileres Ansteigen Hedd - Up vor Erreichen der
Flutgrenze zu erkennen. Der Grund hierfur war, dasg den verwendeten
Schlauchquetschpumpen die maximal einstellbare nif@nbelastung bei 21 [m3/mz2h] lag
und somit die obere Belastungsgrenze fir das Rdésgn 6 gar nicht erreicht werden
konnte. Daher ist in Abbildung 4-14 der Betriebglehr dieses Designs nicht markiert
worden. Durch das Reduzieren des Rotordurchmedsemsite eine Erhdhung der

Kolonnenbelastung beobachtet werden, jedoch sadirda der aktive Hold-Up in der

Kolonne.
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Abbildung 4-14 — Vergleich der modifizierten Desiga 2 und 6 bei 700 [1/min]
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4.3.6 Gegenuberstellung aller hydrodynamisch vermessener
Designs

Anhand der oben beschriebenen Versuchsreihen soll Vergleich beziglich der
Betriebsgrenzen der verschiedenen Ruhrerdesignsergrért werden. Hierflr sind in
Abbildung 4-15 alle Ergebnisse bei 700 [1/min] ad=tgllt. In Tabelle 4-1 sind die exakten
Werte zu entnehmen. Der Betriebsbereich der TCD@sScale-Down lag sehr viel
niedriger als vergleichsweise bei den modifizierl®dDCs. Durch das Anwinkeln der
Rotorscheiben konnte die disperse Phase leichtehdlen Spalt zwischen Kolonnenwand
und Rotorscheiben schlipfen und dispergiert werdParch das Verringern des
Rotordurchmessers stieg die maximale Kolonnenhegigstveiter an, jedoch sank dabei
der disperse Phasenanteil in der Kolonne. Aufgrdreser Erkenntnisse wurden die
Stoffaustauschversuche nur mit den modifizierteTS durchgefiihrt.
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Abbildung 4-15 — Vergleich aller hydrodynamisch vemessenen Designs bei 700 [1/min]
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Tabelle 4-1 — Vergleich Betriebsbereiche der TCDCnd der modifizierte TCDC bei 700 [1/min]

Ruhrerdesigns Typ max. Kolonnenbelastung aktiver Hold-Up
[m3/m2h] [%]
—
—
I | c TCDC
- {2 5,3 7,2
I | 8 leDK=0,27
|
i— o)
I‘ < TCDC
l_ 2 4,3 2,7
I* 8 leDK:O,G
o~ modifizierter
C
2 TCDC 19,6 17,8
(O]
= Dw/Dy=0,27
© modifizierter
C
k= TCDC 21,1 12,9
(O]
= Dw/Dy=0,27
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4.4 Stoffaustauschversuche

Die Stoffaustauschversuche wurden mit den Ruhrgmes®, 3 und 4 durchgefiihrt. Die
Durchfihrung aller Versuche fand bei der Drehzaldn v650 [1/min] und der
Kolonnenbelastung von 12,5 [m3/m?2h] statt. Das Phesrhaltnisp der Volumenstrome
betrugp=1.

4.4.1 Stoffsystem

Fur die Stoffaustauschversuche in dieser Arbeitdeudas Testsystem ShellSol-T — n-
Butanol — Wasser verwendet. Als kontinuierlichesslrigsmittel diente entionisiertes
Wasser. Als Ubergangskomponente wurde n-Butanalermuet, welches in bestimmter
Menge in der organischen Phase ShellSol-T vorlagsd3 System zeichnet sich vor allem
dadurch aus, dass es keine giftigen Komponenteitizbesd ShellSol-T und Wasser
gegenseitig unléslich sind. Die Stoffdaten zu des®ystem sind aus dem Anhang zu
entnehmen. Das Flussig/Flissig-Gleichgewicht wurndle bereits vorliegenden Daten aus

Laborversuchen erstellt und ist in folgender Abloild dargestellt.
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>
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@
> ool / Messpunkte
V ——Langmuir-Fit
0 | |
0 0,01 0,02 0,03 0,04 0,05

Massenbeladung in ShellSol-T [kg/kg]

Abbildung 4-16 — Gleichgewichts-BeladungsdiagrammigIISol-T — n-Butanol — Wasser
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Als Kurvenfit fur die experimentellen Datenpunkierte eine Langmuir-lIsotherme

X
K+X

Y =w=* (4.5)

mit den Konstanteik=4,424E-03und »=4,888E-02 Y und X stellen die Beladungen an
n-Butanol in den beiden Phasen dar.

4.4.2 Versuchsdurchftihrung

Im Vorlagebehélter BO1 (Abbildung 4-17) wurde dasusgangsgemisch fir die
Extraktionsversuche, bestehend aus 10 [I] SST ya#fl [kg] n-Butanol, mit Hilfe eines
Ruhrers ~30 Minuten lang durchmischt. Dieser Stiwdr notwendig, um eine homogene
Feedzusammensetzung zu gewahrleisten. Die Pumpd&oRiEite den leichteren Feed in
den Sumpf der Kolonne KO1l. Als konstante Versuctspater wurden die
Volumenstrome der beiden Phasen mit 4 [I/h] fesigel Uber den Kopf der Kolonne
wurde das schwerere Losungsmittel (Wasser) mitdels Pumpe P02 ausgehend vom
Vorlagebehélter BO2 beigefiigt. Mit Hilfe des Rot&81 wurden die Ruhrer bei einer
konstanten Drehzahl von 650 [1/min] angetriebers Raffinat trat am Kopf der Kolonne
aus und wurde im Behélter BO3 gesammelt, wahremsdbgtadene Extraktionsmittel im
Sumpf der Kolonne abgefiihrt und im Behalter BO4agewelt wurde. Die Lage der
Phasengrenze wurde tber das Hosenrohr HO1 gerBgelGroflie der Behalter war auf 10
[I] beschrankt und limitierte daher die Versuchsgtaauf max. 150 Minuten. Die erste
Probenentnahme fand nach 60 Minuten statt, diéafesh im Abstand von 20 Minuten. Es
wurden jeweils vier Proben von jeder Phase entnamie Probenentnahme erfolgte vor
dem Einlaufen in den Sammelbehéalter BO3 der orgheis, und B04 der wassrigen Phase.
Als Annahme galt, dass 60 Minuten als Dauer fur &asstellen eines stationaren
Betriebszustands ausreichten. Mittels Gaschromatographie erfolgte Analyse der
Proben. Hierfur wurden diese zuvor mit Tetrahydrafu (THF) im Verhaltnis 1:10
verdunnt. Als variable Parameter fir die Versuchddliihrung dienten die in Kapitel 4.1

vorgestellten Ruhrerdesigns.

% Bei kleinen Laboranlagen erweist sich die Bestimghdes stationaren Zustands als schwierig
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Abbildung 4-17 —links: FlieRbild der Extraktionskolonne; rechts: Spiegelhéhen; modifiziert aus [30]

4.4.3 Ergebnisse Stoffaustausch

4.4.3.1 Stoffaustauschversuch 1 mit Ruhrerdesign 2

In Abbildung 4-18 sind die Betriebsgeraden alleold@n des ersten Versuchs mit
Ruhrerdesign 2 dargestellt. In Abbildung 4-19 ist Wittelwert daraus als Bilanzgerade
aufgetragen und ausgewertet. Der Mittelwert derafAgsbeladung an n-Butanol in der
organischen Phase lag bei 0,0727,lk@kgss] und die Endbeladung betrug 0,00174,[kg

su/KQss]. Somit ergab sich eine Abtrennung des n-Butawols 97,6 [%)]. Die Anzahl der

theoretischen Stufen NTU = 1,77 und die Hohe j&tafen HTU = 0,56 [m] wurden nach
Gleichung 2.27 mit einer aktiven Kolonnenhthe voiind] berechnet. Fir jede Probe

wurde eine Komponentenbilanz von n-Butanol erstBiié Ergebnisse sind in Tabelle 4-2
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aufgelistet. Die prozentuellen Fehler schwankendemWert von 26 %. Ein Grund fur die
hohe Abweichung kénnten Fehler in der Analytik &eoben sein. Die Ergebnisse einer
mehrmals vermessenen Probe wichen stark voneinatddEin weiterer Grund fir den
hohen Fehler in der Komponentenbilanz kdnnte eafechie Kalibration der verwendeten
Schlauchquetschpumpen sein bzw. eine ungenaue gtisaihe Forderung mit den
Schlauchquetschpumpen. Die Volumenstréome lagen lemdn Bereich und minimale
Abweichungen von konstanten Eingangsstromen korbe#nkleinen Laboranlagen zu
grof3en Auswirkungen fuhren. Fur die Auswertung dersuche wurden daher nur jene

Ergebnisse verwendet, welche die niedrigsten ptoedan Fehler aufwiesen.

Tabelle 4-2 — Fehler der Komponentenbilanz n-Butaniaund Trenngrad, Design 2

Ruhrerdesign 2 Versuch 1 Fehler [%] Trenngrad [%]
| Probe 1 27,5 97,9
Probe 2 245 97,3
Probe 3 26,2 97,8
Probe 4 26,9 97,4
TR Mittelwert 26,3 97,6
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Abbildung 4-18 — Stoffaustausch Versuch 1 — Desighbei 650 [1/min] und einer Kolonnenbelastung
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Abbildung 4-19 — Gemittelte Bilanzgerade Versuch % Design 2 bei 650 [1/min] und einer

Kolonnenbelastung von 12,5 [m3/mzh]
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4.4.3.2 Stoffaustauschversuch 2 mit Ruhrerdesign 2

Der zweite Stoffaustauschversuch wurde ebensoenit Rihrerdesign 2 durchgefihrt und
diente dazu, Kontrollergebnisse zu Versuch 1 zwalexh. In Abbildung 4-20 sind die
einzelnen Betriebsgeraden der gezogenen Probewedteify in Abbildung 4-21 ist die
gemittelte Betriebsgerade abgebildet. Der Mittetwder Anfangsbeladung an n-Butanol in
der organischen Phase lag bei 0,0695.fkékgss] und die Endbeladung bei 0,00179 [kg
su/KQss]. Der Trenngrad der Anlage lag somit bei 97,4 % Bnzahl der theoretischen
Stufen ergab NTU = 2,35 und die Hohe jeder Stufarde mit HTU = 0,43 [m] errechnet.
Die Auswertung der Komponentenbilanz des zweitersighs (Tabelle 4-3) ergab eine
geringere prozentuelle Abweichung im Vergleich zradch 1. Fur die Gegenuberstellung
der Stoffaustauschergebnisse aller Ruhrerdesigri€apitel 4.4.3.5 wurden aus diesem

Grund die Ergebnisse des Versuchs 2 verwendet.

Tabelle 4-3 — Fehler der Komponentenbilanz n-Butaniaund Trenngrad, Design 2

Ruhrerdesign 2 Versuch 2 Fehler [%] Trenngrad [%]
o1 Probe 1 23,2 97,5
Probe 2 249 97,5
Probe 3 25,7 97,2
Probe 4 19,9 97,5
TR Mittelwert 23,4 97,4




Experimenteller Teil

62

Beladung Wasser [kg/kg]

0,05

0,04

0,03

0,02

0,01

0,00

- Gleichgewichtskurve
—C=Versuch 2 - Probe 1
=0=Versuch 2 - Probe 2
=0=Versuch 2 - Probe 3
=O=Versuch 2 - Probe 4

0 0,01 0,02 0,03 0,04 0,05 0,06 0,07

Beladung SST [kg/kg]

0,08

Abbildung 4-20 - Stoffaustausch Versuch 2 — Desighbei 650 [1/min] und einer Kolonnenbelastung
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Abbildung 4-21 - Gemittelte Bilanzgerade Versuch 2 Design 2 bei 650 [1/min] und einer

Kolonnenbelastung von 12,5 [m3/mzh]
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4.4.3.3 Stoffaustauschversuch 3 mit Ruhrerdesign 3

Der dritte Stoffaustauschversuch wurde mit RiUhggie 3 durchgefihrt, wobei bei
diesem Design die Rotorscheiben um 20° nach obgevankelt waren. Die Ergebnisse
der Betriebsgeraden der einzelnen Proben sind ibildiing 4-22, die gemittelte
Betriebsgerade ist in Abbildung 4-23, dargestdéfit.Tabelle 4-4 sind die prozentuellen
Fehler der Komponentenbilanz pro gezogener Proligekstet, sowie der Trenngrad
dieses Designs. Aufgrund zu starker Abweichungenksrte von Versuchsprobe 4 wurde
diese beim Mitteln der Fehleranalyse und der Auswer des Trenngrades nicht
miteinbezogen. Der Mittelwert der Anfangsbeladumg reButanol in der organischen
Phase lag bei 0,0516 [kgu/kgssj und die Endbeladung bei 0,0049 Jk@/kgss]. ES ergab
sich somit ein Trenngrad von 90,5 [%]. Die Anzdhl theoretischen Stufen betrug NTU
= 1,09 und die Hohe jeder Stufe lag bei HTU = Qi8R

Tabelle 4-4 - Fehler der Komponentenbilanz n-Butanlound Trenngrad, Design 3

Ruhrerdesign 3 Versuch 1 Fehler [%] Trenngrad [%]
[ Probe 1 19,4 90,4
Probe 2 211 90,9
Probe 3 23,4 90,2
Probe 4 30,6 90,1
v Mittelwert 21,3 90,5
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Abbildung 4-22 - Stoffaustausch Versuch 3 — Desighbei 650 [1/min] und einer Kolonnenbelastung
von 12,5 [m3/mzh]
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Abbildung 4-23 - Gemittelte Bilanzgerade Versuch 3- Design 3 bei 650 [1/min] und einer

Kolonnenbelastung von 12,5 [m3/mzh]
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4.4.3.4 Stoffaustauschversuch 4 mit Ruhrerdesign 4

Ruhrerdesign 4 wurde insofern modifiziert, als déissRotorscheiben um 10° nach unten
angewinkelt wurden. Die Fehleranalyse und der Tgeawh der Proben sind in Tabelle 4-5
aufgelistet. Aufgrund der zu hohen Abweichung degeBnisses bei Versuchsprobe 3,
wurde dieser bei der Auswertung der Mittelwertenhimit einbezogen. Ein verunreinigtes
Probenglas konnte der Grund hierflir gewesen sea Elljebnisse der einzelnen Proben
dieses Versuches sind in Abbildung 4-24 als Betgebaden dargestellt, die gemittelte
Betriebsgerade wird in Abbildung 4-25 veranschdutlic Der Mittelwert der
Anfangsbeladung an n-Butanol in der organischers@bag bei 0,0497 [kgu/kgss] und
die Endbeladung bei 0,000478 [kg/kgss]. Mit dieser Geometrie konnte ein Trenngrad
von 99 [%] erreicht werden. Die Anzahl der theisidten Stufen war NTU = 1,26 und die
Hohe jeder Stufen ergab HTU = 0,79 [m].

Tabelle 4-5 - Fehler der Komponentenbilanz n-Butaniound Trenngrad, Design 4

Ruhrerdesign 4 Versuch 1 Fehler [%] Trenngrad [%]

Probe 1 25,3 99,0

Probe 2 25,3 99,1

94,0

A_

L Probe 3 -0,18
I Probe 4 16,9 99,0
|

Mittelwert 22,5 99,0




Experimenteller Teil

66

0,05
— 0,04
[@)]
=
(@)]
=,
g 003 -
(7]
©
=
2
S 0,02 -
3
O ——Gleichgewichtsgerad
@ ={1=Versuch 4 - Probe 1
0.01 =x==\/ersuch 4 - Probe 2
==Versuch 4 - Probe 3
==Versuch 4 - Probe 4
0,00 . ! .

(1]

0 0,01 0,02 0,03 0,04

Beladung SST [kg/kg]

0,05

0,06

Abbildung 4-24 - Stoffaustausch Versuch 4 — Desighbei 650 [1/min] und einer Kolonnenbelastung
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Abbildung 4-25 - Gemittelte Bilanzgerade Versuch 4 Design 4 bei 650 [1/min] und einer
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4.4.3.5 Gegeniberstellung der Stoffaustauschversuche

Anhand der oben beschriebenen Versuchsreihen soll Vergleich bezuglich der
Trennleistung der Stoffaustauschversuche prasenterden. Hierflr sind in Abbildung
4-26 die Ergebnisse der gemittelten BetriebsgeratdenStoffaustauschversuche mit den
unterschiedlichen Ruhrerdesigns dargestellt. Dieig8hgen der Geraden sind nahezu
parallel, da bei jedem Versuch dieselben Voluménstr verwendet wurden. Das rechte
Ende der Geraden zeigt die Zusammensetzung deramgsgeladung, sowie die
Sumpfbeladung. Da fur die Versuche aufgrund derdyerjen Vorlagebehalter jeweils ein
neuer Feed zusammengestellt werden musste, giBbwesichungen im Bezug auf die
Eingangsbeladung an n-Butanol im Kerosin. Um eiMamngleich der Ergebnisse der
unterschiedlichen Geometrien mit dem HTU/NTU-Kortizep ermdglichen, wurden die
Eingangsbeladungen des Feed auf die geringste NMasa€ung normiert. Das Ergebnis
der Trennleistung wird durch die Normierung nickeimflusst, jedoch korrigiert sich der
Wert der theoretischen Stufen nach unten, da diseBsgeraden verkiirzt werden. Durch
die Position der Betriebsgeraden im Beladungsdmgrakann der Trenngrad der
unterschiedlichen Geometrien abgelesen werden. Iobildung 4-26 liegt die
Betriebsgerade des Design 3 am weitesten von dact@gewichtskurve entfernt. Somit
wurde veranschaulicht, dass mit diesem Design eioelechtere Abtrennung der

Ubergangskomponente moglich war, als im Vergleighden Designs 2 und 4.

Eine Gegenuberstellung der Trennleistung, sowidHJ@s/NTU-Werte sind in Tabelle 4-6
aufgelistet. Die hochste Trennleistung konnte niihiRrdesign 4 erreicht werden. Hier lag
der Trenngrad bei 99 [%] was gleichbedeutend migrefast vollstandigen Extraktion des
n-Butanols ist. Fir Design 2 ergab sich ein niezheg Trenngrad von 97,4 [%], Design 3
erreichte 90,5 [%].

Wahrend der Versuche wurde der Hold-Up der versiemen Designs aufgezeichnet. Die
Ergebnisse sind ebenso in Tabelle 4-6 aufgelistet zeigen, dass der Hold-Up bei
Ruhrerdesign 4, trotz besserer Trennperformancsesidesigns, unerwarteter Weise
geringer war, als bei Design 2. Als Grund hierfuank die unterschiedliche
Eingangsbeladung an n-Butanol gesehen werden. Rer lnie Beladung, desto geringer
wird die Grenzflachenspannung. Dadurch werden &teinTropfen in der Kolonne

gebildet, wodurch es einen Anstieg des Hold-Up.gibt
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Tabelle 4-6 — Vergleich der Trennleistung und HTU/N'U — Werte zwischen den Rihrerdesigns

tatséchliche normierte
Eingangsbeladung Eingangsbeladung
Ruhrerdesigns Trennleistung | HTU [m] NTU HTU [m] NTU Hold-Up
[ -
I o~
c
p— % 97,4 % 0,43 2,35 0,83 1,2 10,3 %
I a
B
I ™
c
% 90,5 % 0,92 1,09 1,03 0,97 5,7 %
I a
g
.*‘_
l E
c
— 3 99 % 0,79 1,26 0,79 1,26 7,1 %
l 8
e —
0,05
S 004
2
— HTU =0,43
2 T -
@ 003
; T——
o
c
3 *——
g 002 B
e HTU = 0,79 HTU=0,92
I | ——Gleichgewichtskurve
0,01 =0O=Desgin 2
I | =O=Design 3
- ={}=Design 4
0’00 | | |
0 0,01 0,02 0,03 0,04 0,05 0,06 0,07 0,08

Beladung SST [kg/kg]

Abbildung 4-26 —Gegenuberstellung der Stoffaustaubergebnisse der Designs 2, 3 und 4
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Beladung Wasser [kg/kg]
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Abbildung 4-27 — Beladungsdiagramm: Gegenlberstelhg der Stoffaustauschergebnisse mit

normierter Eingangsbeladung
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4.5 Photographische Auswertung

Um die Entwicklung der Stromung bzw. die Ausbildumgd Verteilung der dispersen
Phase in der Kolonne zu dokumentieren, wurden pgnaphische Aufzeichnungen
verschiedener Ruhrerdesigns durchgefuhrt. Im Vogrded soll der Vergleich zwischen
den Ruhrerdesigns, welche fur die Stoffaustausshcee verwendet wurden, stehen.
Durch die Auswertung der Tropfenbildung und dereert®ilung im Apparat, kdnnen
Ruckschlisse auf die Ergebnisse der Stoffaustaassinshe getroffen werden. Ein
weiterer Punkt dieses Kapitels ist der Vergleiclisziven TCDC100 und den modifizierten
TCDC3d. Hierfir soll eine kurze Erklarung zur Tropfenailding- und Verteilung im
TCDC100 gegeben werden.

In Abbildung 4-28 ist der Ausschnitt eines Compantits des TCDC100 bei 300 [1/min]
dargestellt. Unter den Rotorscheiben bilden sidiGaund des erhéhten Durchmessers der
Welle dynamische Settlerzonen, bestehend aus eikealeszierten dispersen Phase, aus.
Im dynamischen Bereich wird der gesamte Tropfemacim rehomogenisiert und an den
Rotorkanten neu dispergiert. In der Mixer-Zone \eomen sich die neugebildeten
Tropfen in den turbulenten Toruswirbeln und gelangmschlielend wieder in die
dynamische Settler-Zone. Durch diesen Vorgang kamreiner kritischen Drehzahl von
~200 [1/min], was einer Umfangsgeschwindigkeit vah9 [m/s] an den Rotorspitzen

entspricht, das Mixer-Settler-Prinzip in jedem Camment erfullt werden.

- Dynamische Settler-Zone

"=~ Mixer-Zone

Tropfenneubildung

Abbildung 4-28 — TCDC bei 300 [1/min]; [1]

4 30 bezeichnet den Durchmesser der Kolonnenwafrdritj
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4.5.1 Vergleich der Ruhrerdesigns 2, 3 und 4

Die Kolonnenbelastung fiir den Vergleich der Desitas bei 12,5 [m3/m2h] und die
Drehzahl wurde mit 650 [1/min] festgelegt. Es f&eeh Stoffaustausch statt, es wurde das
System ShellSol-T - Wasser verwendet. In Abbildds2P sind das Tropfenbild, sowie die
Verteilung der dispersen Phase in mehreren Compatsrder Riuhrerdesign 2, 3 und 4
dargestellt. Abbildung 4-30 veranschaulicht je €@ompartment der soeben erwahnten

Designs.

Das regelmaRigste Stromungsbild konnte mit Desiggrréicht werden. Die organische
Phase wurde in jedem Compartment gleichméaRig digrérund verteilte sich in der
Kolonne  dementsprechend  regelmalig. Das Mixerée®tlinzip  konnte
annaherungsweise umgesetzt werden. Unter den Rbé&den war ein Ansammeln bzw.
Anstauen der Tropfen zu beobachten. Im Gegensatdynamischen Settler-Zone beim
TCDC100, koaleszierten die Tropfen in diesen Béicjedoch nicht, sondern lagen als
dichter Tropfenschwarm vor. Dieser umgab die Wdike gesamten Compartmenthohe.
Gegensatzlich wird beim TCDC100 nur ein Teil derli/delegt. Die Ausbildung der
Settler-Zone beim modifizierten TCDC im Scale-Dolamnte bereits bei ~550 [1/min],
was einer Umfangsgeschwindigkeit von 0,71 [m/skentht, beobachtet werden. Dies
bedeutet, dass im Scale-Down geringere Umfangsgasdigkeiten zur Ausbildung des
Mixer-Settler-Prinzips notwendig sind.

Im Vergleich zu Design 1 waren bei Ruhrerdesign oalészierte Zonen unter den
Ruhrerscheiben zu erkennen und nicht ein dichtepfénschwarm. Dies kdnnte eine
Erklarung dafur sein, dass die beste Stoffaustguestdrmance mit Design 4 erzielt wurde.
Es kann die Annahme getroffen werden, dass das rMligdler Prinzip, aufgrund der
koaleszierten Zonen unter den Rotorscheiben besedieDesign am besten umgesetzt
werden konnte. In Abbildung 4-30 (c) sind im Conipaant des Design 4 Kleinsttropfen
zu erkennen. Die Ausbildung von Kleinsttropfen wageicht jedoch dem Mixer-Settler-
Prinzip, da durch das Koaleszieren in der dynameisone und durch die Neubildung der
Tropfen, eine enge TropfengroRRenverteilung statéimsollte. Vermutlich befanden sich
wahrend der photographischen Dokumentation nochteResn Waschaceton oder n-
Butanol in der Anlage, wodurch die Grenzflachenspaig des ShellsholT reduziert
worden sein kénnte. Dies kann zur Forderung derbidisng von sehr kleinen Tropfen

fuhren.
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(@) (b) ()

Abbildung 4-29 — Vergleich ; (a) Design 2; (b) Degh 3; (c) Design 4; Kolonnenbelastung 12,5 [m3/mzh]

mit Phasenverhéltnis 1 bei 650 [1/min]

(©

Abbildung 4-30 —Vergleich einzelne Compartments; (gDesign 2; (b) Design 3; (c) Design 4;
Kolonnenbelastung 12,5 [m3/m2h] mit Phasenverhaltsio=1 bei 650 [1/min]
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Bei Ruhrerdesign 3 stellte das Dispergieren allgensén grofRes Problem dar. In der
gesamten Kolonne konnte kein regelmalliges Stronbildgerzeugt werden. Weiters

wurden teilweise Rotorscheiben an deren Obersegaetht, wodurch sich stark

koaleszierte Zonen in diesen Bereichen ausbildefeilvolumina der dispersen Phase
konnten von dort nicht mehr entweichen und wurdemzlfolge nicht weiter dispergiert.

Dadurch entstanden Totzonen im Apparat, welcheStafaustauschperformance stark
beeinflussten. Die Grol3e der Phasengrenzflacheziextiel sich ebenso durch schlechtes
Dispergieren und der Bildung stark ausgepragterakszenzonen. Ein weiterer Grund,
warum mit diesem Design die Trennleistung der Aalam niedrigsten war. In Abbildung

4-31 ist dieser Effekt dargestellt.

Abbildung 4-31 — Ausschnitt eines Compartments — Rirerdesign 3

Wie bereits erwdhnt, findet die optimalste Wirb&dhenausnutzung und
Wirbelzirkulation bei TCDCs im Bereich vonylDx ~ 0,5, statt. Wahrend des Betriebes
der Designs mit dem VerhéltnispfiDk =0,27 konnte festgestellt werden, dass die digpers
Phase den niedrigeren Wellendurchmesser korrigiestedass die ideale Wirbel-
Flachenausnutzung und Wirbelzirkulation im Compartin stattfinden konnte. Die
Wellendicke wurde korrigiert, indem die disperseagthdie Welle vollstandig umhdllte.
Mit steigender Kolonnenbelastung wurde dieses Merhastarker ausgepragt, sodass die
Welle auf Grund des nicht reduzierbaren Tropfendlmessers der dispersen Phase,
Uberkorrigiert wurde. In Abbildung 4-32 ist die Kektur des Wellendurchmessers
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schamtisch (links) und bildlich (rechtveranschaulichtDer Effekt des Uberkorrigieret
des Wellendurchmessers in Abbildung 4-33 dargestellt.

Dw _

De 0.5

Abbildung 4-32 — Korrektur des Wellendurchmessers; links: schematische Dagslung; rechts:
photographische Darstellung

Dy

D_h.—urs

Abbildung 4-33 —Uberkorrektur des Wellendurchmessers;links: schematisch Darstellung; recits:

photographische Darstellung

Die Anderung der Stromung in der Kolonne beim \éaein der Volumenstrome sowie
Drehzahlen, werden in den nachsten Kapiteln bidiiargestellt
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4.5.2 Stromungsverhalten bei Rihrerdesign 2

4.5.2.1 Vergleich bei steigendem Volumenstrom

(a) (b) ()

Abbildung 4-34 — Ausbildung der dispersen Phase b€b0 [1/min]; (a) Volumenstrom 4 [I/h]; (b)
Volumenstrom 5 [I/h]; Volumenstrom 6 [I/h]

4.5.2.2 Vergleich bei steigender Drehzahl

Abbildung 4-35 — Ausbildung der dispersen Phase béjl/h] organischer und kontinuierlicher Phase
und links: 650 [1/min]; rechts: 700 [1/min]
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4.5.3 Stromungsverhalten bei Rihrerdesign 3

4.5.3.1 Vergleich bei steigendem Volumenstrom

Abbildung 4-36 - Ausbildung der dispersen Phase b&00 [1/min]; links: Volumenstrom 4 [I/h]; rechts:

Volumenstrom 6 [I/h]

4.5.3.2 Vergleich bei steigender Drehzahl

Abbildung 4-37 - Ausbildung der dispersen Phase bdil/h] organischer und kontinuierlicher Phase
und links: 650 [1/min]; rechts: 700 [1/min]
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4.5.4 Stromungsverhalten bei Ruhrerdesign 4

4.5.4.1 Vergleich bei steigendem Volumenstrom

Abbildung 4-38 - Ausbildung der dispersen Phase b&00 [1/min]; links: Volumenstrom 4 [I/h]; rechts:
Volumenstrom 5 [I/h]

4.5.4.2 Vergleich bei steigender Drehzahl

Abbildung 4-39 - Ausbildung der dispersen Phase bdi [I/h] organischer und kontinuierlicher Phase
und links: 650 [1/min]; rechts: 700 [1/min]
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4.5.5 Stromungsverhalten bei Rihrerdesign 6

In Abbildung 4-40 ist die Ausbildung der disperd@imase mit steigendem Volumenstrom
bis hin zum Flutpunkt der Kolonne dargestellt. Wiereits in Kapitel 4.3.5 erlautert,
flutete die Kolonne mit diesem Design bei sehr nggt Kolonnenbelastung. Wéahrend des
Betriebes sammelte sich die disperse Phase alsedabaiter Bereich unter den
Rotorscheiben an und fullte die Compartments zulftédauf. Mit dem Erhohen des
Volumenstromes fiillten sich einzelne Compartmemti$standig auf und entleerten sich
danach schlagartig, wodurch das nachst liegendep@ament aufgefillt wurde. Die
disperse Phase ,durchwanderte” somit als koaldsziéthase die Kolonne. Das
Dispergieren bei hoéherem Volumenstrom war aufgrumdht hoher einstellbarer

Drehzahlen, nicht mdglich.

_commmi:

Abbildung 4-40 — Erhéhung der Volumenstrome bis zunlutpunkt bei 650 [1/min]
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5 CFD Simulation

Ziel dieses Kapitels war es eine mehrphasige Stnggaimulation der im Institutslabor
aufgebauten klassischen RDC-Kolonne zu modellieneth anschlieend mit Hilfe von
bereits experimentell ermittelten Daten zu valieier Als Vergleich wurde der axiale
Dispersionskoeffizient der kontinuierlichen Phasg [aus den Versuchen voOrrRIBLER
[31] herangezogen. Bei der klassischen Geometristedtt zwischen Statorscheibe und
Kolonnenwand ein Spalt, welcher bei der Simulatioit berlcksichtigt werden muss.
Durch variieren der Spaltgrof3e konnten die Ergedenges B c aus der Simulation, an die
Ergebnisse der Versuche angepasst werden. Grumlrhist, dass der Spalt eine
Moglichkeit zur Abklirzung der Partikel beim Durchvdgrn der Kolonne darstellt. Der
Weg jener Partikel, welche zuféllig durch den Sgahlipfen wird deutlich kirzer, da sie
nicht von jedem Wirbel in den Compartments mitges werden. Abkirzungen und
Totzonen fihren zur Erhéhung der axialen Disperdiaher wurde zuerst eine einphasige
Stromungssimulation der Geometrie mit 1 [mm] Sgaltchgefiihrt. Da die Ergebnisse des
axialen Dispersionskoeffizienten der Simulation Hei [mm] Spalt nicht mit den
Versuchsergebnissen ubereinstimmten, wurde dert Spél1,25 [mm] vergrofRert und
erneut einphasig Simuliert. In Tabelle 5-1 sind Aemessungen eines Compartments der

klassischen Geometrie aufgelistet.

Tabelle 5-1 — Abmessung eines Compartments der sitierten klassischen Geometrie; Bild []

Klassische Geometrie [mm]
Durchmesser Rotor 60
Durchmesser Welle 38
Compartmenthohe 34
Innendurchmesser Statorscheibe 70

In folgenden Kapiteln werden die Gitterstrukturerer d Geometrie sowie die
Solvereinstellungen, welche zur Simulation in ANSY3uent verwendet wurden,
dargestellt. Die theoretischen Hintergriinde sind dem Kapiteln 3 in dieser Arbeit zu

entnehmen und werden hier nicht mehr erlautert.
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5.1 Geometrie und Gitter

Die Geometrieerzeugung sowie die Randflachenerzepguolgten mit dem integrierten
Design Modeler in ANSYS Fluent. Damit sich ein @ideristisches Stromungsbild in den
Compartments entwickeln konnte, wurde eine Geomeéstehend aus 16 Compartments
simuliert. Die Compartments wurden am Einlauf und Auslauf verlangert um ein
Aufstauen der dispersen Phase in diesen Bereiahemrhindern (siehe Abbildung 5-1).
Zur Einsparung von Rechenkapazitat und Rechenzeitde das Simulationsgebiet der
Extraktionskolonne auf eine 2D-axialsymmetrischex@etrie reduziert. Mit Hilfe des
ANSYS-Meshing Tools gelang die Erzeugung des Reautiges. In Gebieten mit grof3en
Geschwindigkeitsgradienten wurde das Rechennetzhdenzeugen von Prismenschichten
hoher aufgelost. Zu diesem Zweck musste die Hoheidtden Schicht, sowie die Anzahl
der Schichten und deren Wachstumsrate definiedeverDie Werte hierfur finden sich in
Tabelle 5-2 und Tabelle 5-3. Des Weiteren wurdeQ@ptimierung des Rechennetzes die
Kolonnenwand sowie die Stirnseite der Rotorscheib@n Abschnitte unterteilt. In
Abbildung 5-1 sind das Simulationsgebiet der Kolonne sowie dewss8hnitt eines

Compartments mit dem verwendeten Rechengitter deaiije

Z i
I 1 0 1 LA LA Ladoe X o3 2. 0
N N | 1 N I N fl fl 1 1 N | I N | i
Y 1 ‘J Pz
A N 7 7z
N\ ~ o o
4 pressure outlet | velocity inlet
v
ruhende Wand
H, ~

|
|
|

L

rotierende Wand

Abbildung 5-1 — Simulierte Geometrie und Ausschniteines Compartments mit Gitterstruktur
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Das Rechengitter im Spalt zwischen Kolonnenwand 8tatorscheiben musste ebenso
mittels Prismenschichten so fein als moglichst aldfgt werden, da in diesem Bereich die
hochsten Geschwindigkeitsgradienten vorhanden waten Abbildung 5-2 ist die
Netzauflésung zwischen Kolonnenwand und Statorbeimebei 1 [mm] Spalt und bei 1,25
[mm] Spalt dargestellt. Zwischen dem Spalt befindmh fast ausschliel3lich rechteckige

Rechenzellen. Nur im Bereich des Rotors sind vesiinschiefe Rechenzellen zu

erkennen.

Abbildung 5-2 — links: Rechennetz im 1 [mm] Spaltrechts: Rechennetz im 1,25 [mm] Spalt

Tabelle 5-2 — 1 [mm] Spalt

' I

jlL_F

- -

-1
1]

HHHHHIIH%

Prismenschicht Rotor Stator Kolonnenwand
Hohe der ersten Schicht 0,04 [mm] 0,15 [mm] 0,0Mn]m
Max. Anzahl der Schichten 11 6 13
Wachstumsrate 1,3 1,4 1,085
Tabelle 5-3 — 1,25 [mm] Spalt
Prismenschicht Rotor Stator Kolonnenwand
Dicke der ersten Schicht 0,04 [mm] 0,15 [mm] 0,0M]
Max. Anzahl der Schichten 11 6 13
Wachstumsrate 1,3 1,4 1,085
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5.1.1 Netzqualitat

Da die Netzqualitat direkten Einfluss auf die Korgenz und Qualitat der Losung hat,
wurde die Schiefe der Netzelemente untersucht umie eNetzqualitatsanalyse
durchgefuhrt. In Tabelle 5-4 sind die Ergebnisseudaufgelistet. Da die Werte der
maximalen Schiefen unter dem Wert von 0,8 lagemniten die erzeugten Netze

verwendet werden.

Tabelle 5-4 — Qualitat der verwendeten Netze

1 [mm] Spalt 1,25 [mm] Spalt

Durchschnitt | Maximum Durchschnitt | Maximum

Schiefe 0,122 0,689 0,130 0,775
Seitenverhaltnis 3,193 25,425 3,160 25,425
Knoten 97674 97374
Elemente 94954 97374

5.2 Simulationseinstellungen und Modelle

Als Diskretisierungsalgorithmus fur den Druck bedrdeinphasigen Simulation wurde
PRESTO! verwendet. Fur alle Ubrigen Transportglengen wurde QUICK, eine
quadratische Approximation 3ter Ordnung benttzesBiApproximation eignet sich sehr
gut bei der Berechnung von rotierenden und startraten Stromungen. Die Simulation
der Turbulenz erfolgte anhand dBeynolds-Stress-Mode(®SM). Dass dieses Modell
sehr gut zur Simulation turbulenter Stromungentraktionskolonnen eingesetzt werden

kann, zeigten bereitsURKER [25] und AKSAMIJA [28].

Auf Grund der Erkenntnisse von UBKER [25] und HADERER [29] wurde die
Mehrphasensimulation mit dem Euler/Euler-Verfahberechnet. Da die Einstellungen fir
die Mehrphasenstromung etwas komplexer sind, wande Tabelle mit allen in ANSYS

Fluent ausgewaéhlten Einstellungen erstellt:
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Tabelle 5-5 — Verwendete Einstellungen fir die Mehghasensimulation der Extraktionskolonne

Problem Setup

* Pressure-Based

General
* Absolute-Velocity
* Transient
* Axisymmetric Swirl
Models * Multiphase flow model: Eulerian, 2 — Phases,

Implicit
e Turbulence model: Reynolds-Stress Model,
Enhanced Wall Treatment, Mixture

* Water (liquid) — Primary Phase

Material — Fluid (Phases)
» Kersosin (liquid) — Secondary Phase

Phase Interaction — Drag ° Schiller-Neumann

Funktion

Inlet type — velocity inlet

Boundary Conditions
Outlet type — pressure outlet

Solution Methods

Pressure-Velocity Coupling Phase Coupled Simple

Gradient Least Squares Cell Based
Momentum First Order Upwind

Swirl Velocity QUICK

Volume Fraction First Order Upwind

Turbulent Kinetic Energy QUICK

Turbulent Dissipation Rate| QUICK

Reynolds Stresses QUICK

Transient Formulation Bounded Second Order Implicit
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5.2.1 Modellierung der axialen Dispersion

Um die axiale Dispersion experimentell ermitteln zk6énnen, muss die
Verweilzeitverteilung gemessen werden. Hierfir wiine Tracer-Substanz am
Kolonnenkopf injiziert, welche der Stromung der srgen Phase folgt, ohne diese zu
beeinflussen. Um diesen Vorgang in ANSYS Fluent eflaien zu kénnen, wird eine
zweite Phase bendtigt, welche als Ersatz zum Tudieat. Als Losung fur dieses Problem
findet sich das Euler-Lagrange-Modell, welches MSY'S Fluent mit dem Discrete Phase
Model (DPM) durchgefuihrt wird. Als zweite Phase rdie in diesem Fall, masselose
Partikel. Die Turbulenz wird mit dem Stochastic dkiag Model (Random Walk Model)
bertcksichtigt.

Die Injektion der masselosen Partikel wurde anfamlgsPunktinjektion definiert und in
spaterer Folge auf eine Gruppeninjektion umgestelRie Platzierung von
Detektionsebenen erfolgte in einem definierten Abhdt Durch die Injektion und der
anschliel3enden Detektion im definiertem Abstand nkem die
Verweilzeitverteilungskurven und damit die axialespersion ermittelt werden. In
Abbildung 5-3 sind die Anordnungen der Injektionsid Detektionsebenen dargestellt.
Des Weiteren ist der Verlauf der Partikel in derldfme veranschaulicht. Fur die
Erstellung dieser Abbildung wurden 8 Partikel ligiz und mittels Particle TracK
dargestellt. Der Ausschnitt zweier Compartmentgytzeiie Wirbelausbildung in den
Compartments und den Verlauf einzelner Partikeli@sen. In dieser Abbildung ist ebenso
zu erkennen, dass durch den Spalt zwischen Kolavergsh und Rotorscheiben, einzelne
Partikel durchschlipfen konnen. Fur die Injekti@n Bartikel wurden die Einstellungen in
Tabelle 5-6 verwendet.

Tabelle 5-6 — Einstellungen zur DPM - Iteration

Max. Number of Steps fo
Anzahl der Partikel 25.000
Length Scale 0,0001 [m
Time Scale Constant 0,3
Random Eddy Lifetime aus
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Mit einer bereits vorhandenen LabView Routine wardige Verweilzeitverteilungen der
DPM lteration ausgewertet und der axiale Dispeiorffizient berechnet.

Injektionsebene; Injektionspunkt——>

v

Detektionsebenen

Abbildung 5-3 — Darstellung der Injektions- und Detktionsebenen im Modell, sowie der Verlauf von 8

Partikeln in der Kolonne (Partikel ID: unterschiedliche Farbung)
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5.2.2 Konvergenzkriterien

Da bei numerischen Berechnungen der Transportgiegdn nie eine exakte L&sung
geliefert werden kann, sondern die Losung immer Rahlern behaftet ist, muss die
Qualitat der Loésung kontrolliert werden. Werden Behler minimal und andert sich die
Loésung der Simulation nicht mehr signifikant, sorigdpt man von Konvergenz.
Grundsatzlich wird die Beurteilung der Konvergenat rililfe von Residuen der

Transportgleichung bewerkstelligt. Liegen jene Weiin Bereich von 19 fir die

einphasige Simulation und im Bereich von1for die mehrphasige Simulation und sind
sie Uber mehrere 1000 Iterationsschritte nahezwstkaty kann von einer konvergierten

L6ésung ausgegangen werden.

Bei der mehrphasigen Simulation wurde zusatzlicldenn Residuen ein Variablenmonitor
angelegt, welcher den absoluten Hold-Up in der Ko Uber die Iterationsschritte
verfolgte. Nachdem der Hold-Up Uber langerem Zeitrekonstant verlief und sich nicht

signifikant anderte, wurde die Losung als konveatdietrachtet.

—volmon-1 | ?

349.1000

349.0000 -
348.9000

348.8000 |

Total ]
Volume 2487000 -
Integral i

(cm3)

348.6000 -

3485000

44000 »~—
487500 488000 488500 489000 489500 490000 490500 491000

lteration

Abbildung 5-4 — ANSYS Fluent - Variablenmonitor
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5.3 Ergebnisse

In folgenden Kapiteln werden die Ergebnisse derufationsversuche dargestellt.

5.3.1 Einphasige Simulation

Um die passende Spaltbreite zwischen Kolonnenwand 8tatorscheiben bei der
klassischen Geometrie zu ermitteln, wurden zuersiphasige Simulationen mit
Spaltbreiten von 1 [mm] durchgefuhrt. Aufgrund demnfacheren und vor allem
schnelleren Durchfihrung, wurde zur Ermittlung @&paltbreite auf eine mehrphasige
Simulation verzichtet. Die Simulationen wurden fierschiedene Ruhrerdrehzahlen bei
gleichbleibenden Volumenstrémen von 88 [I/h] dusfiidprt. Nach dem Erreichen der
Konvergenz wurde via DPM - lteration die Verweilzeler Partikel in der Kolonne
ermittelt und daraus der axiale Dispersionskoedfizider kontinuierlichen Phase,.?
berechnet. Die Ergebnisse sind in Abbildung 5-gedsiellt. Es ist zu erkennen, dass bei 1
[Mm] Spaltbreite die experimentell ermittelten \éert fir den axialen
Dispersionskoeffizienten nicht genau getroffen vemdAus diesem Grund wurde die
Spaltbreite auf 1,25 [mm] erh6ht und mit densellBmtriebsparametern neu simuliert.
Durch die Vergrol3erung des Spalts konnte der axiiEpersionskoeffizient erhoht
werden, und die Ergebnisse der Simulation stimmtenmit den Versuchswerten tberein.
Die experimentell ermittelten Werte des axialen p@rsionskoeffizienten zeigen einen
Anstieg bei groRer werdender Drehzahl. Dieses Mhakonnte auch mit Hilfe der
einphasigen Simulation modelliert werden, jedoclicihven die Simulationsergebnisse mit

steigender Drehzahl mehr von den experimentellderDab.
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2,50E-04
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Abbildung 5-5 — Vergleich axiale Dispersion der kotinuierlichen Phase zwischen Experiment und

Simulation mit unterschiedlicher Spaltbreite

5.3.2 Mehrphasige Simulation

Auf Grund der Ergebnisse der einphasigen Simulatiamrde fiir die mehrphasige
Stromungssimulation die Geometrie mit 1,25 [mm] ISpeaerwendet, Gitter und
Netzqualitdt waren ident. Die Strémungssimulatiaurde bei gleichbleibender Drehzahl
von 500 [1/min] und variablen Volumenstromen degamischen Phase, durchgefiihrt. Die
Ergebnisse der experimentell ermittelten Daten,isalie Ergebnisse der Simulationen
sind in Abbildung 5-7 dargestellt.

Bei der Simulation der Mehrphasenstromungen wurde ¥ereinfachung eine

monodisperse TropfengroRenverteilung der dispePR&se angenommen. Die Wahl der
TropfengroRe der dispersen Phase, wirkt sich aeifGloRe der axialen Dispersion der
kontinuierlichen Phase aus. Mit kleiner werdendempiendurchmesser steigt der axiale
Dispersionskoeffizient. Fir die Modellierung der MMghasenstromung wurden daher
verschiedene TropfengrofRen bei gleich bleibenddrie®sbedingungen simuliert und der
axiale Dispersionskoeffizient der kontinuierlichehase ermittelt. Das Ergebnis hierzu ist

in Abbildung 5-6 dargestellt. Ein deutlicher Spruhgy axialen Dispersion wurde bei der
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Anderung des Tropfendurchmessers von 1,5 [mm] g&ufrim] festgestellt. In Abbildung
5-7 ist ein Vergleich der axialen Dispersionskaaéinten zwischen experimentellen und
den mit unterschiedlichen Tropfendurchmesser semein Ergebnissen, dargestellt. Das
Ergebnis mit 1,6 [mm] Tropfendurchmesser wich siayk den experimentellen Daten ab.
Entgegen der theoretischen Erwartung korrelierteagmle Dispersionskoeffizient negativ
mit dem Volumenstrom. Bei der Simulation mit 1,5nfilnals Tropfendurchmesser war ein
Ansteigen der axialen Dispersion mit hoher werdemderganischem Volumenstrom
wahrzunehmen und der Trend aus den Experimentemtdoreproduziert werden.
Lediglich im Bereich von 100 [I/h] organischer Péagab es groliere Abweichungen zu
den experimentellen Daten. Grund hierfur war, dalsasenwechselwirkungskrafte sowie
alle auf den Tropfen wirkenden Krafte bei erhhterapersphasenanteil grof3er werden.
Dadurch wurde auch der Fehler, welcher durch dmmarische Modellierung entstand,
groRer. Weiters erwies sich das Erreichen der Kagere bei hoherem
Dispersphasenanteil als schwieriger. Da auch n8t [lpm] Tropfendurchmesser ein
ansteigender Trend der axialen Dispersion wahraueehwar, wurde die Annahme
getroffen, dass unter einem kritischen Tropfendue$ser von 1,6 [mm], der tatséchliche

Verlauf der axialen Dispersion in Abh&ngigkeit d&8umenstroms, reproduzierbar ist.

Bei der Auswertung der axialen Dispersion mit Hitfer Partikelinjektion wurden die
Prismenschichten des Netzes unterdrickt, um eiraAngeln von Partikeln in diesen
Bereichen zu verhindern. Bei der Verwendung einestzés mit fein aufgelosten
Wandbereichen, kdnnen einzelne, zuféallige Partikedndlich lange in diesen Bereichen
verweilen und die Detektionsebenen nicht erreici@adurch wird das Ergebnis der

axialen Dispersion verfalscht.

In Abbildung 5-7 ist neben den Ergebnissen der ptesigen, ebenso ein Ergebnis der
einphasigen Simulation abgebildet. Der axiale Disipaskoeffizient der einphasigen

Experimente wird dabei sehr genau wiedergegeben.
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5.3.3 Zusammenfassung der Ergebnisse

Aus den Simulationsergebnissen wird ersichtlictssdaurch einphasige Simulationen der
axiale Dispersionskoeffizient sehr gut modellierterden kann und eine gute
Ubereinstimmung mit experimentellen Daten erzielirdw Bei der mehrphasigen
Simulation mit dem Euler/Euler-Verfahrens muss d&i Annahme einer monodispersen
TropfengroéRenverteilung der fir das Anwendungshaisfichtige Tropfendurchmesser
ermittelt werden. Es darf jedoch nicht davon auagggn werden, dass es sich dabei um
die tatsachliche GrolR3e des in der Kolonne aushiléenTropfendurchmessers handelt.
Grundsatzlich ist zu erwdhnen, dass eine Mehrpsasefation mit einem gréReren
Zeitaufwand einhergeht als eine einphasige Sinmarati Beginnend von
Konvergenzschwierigkeiten bis hin zur Ermittlunggander Parameter, wie zum Beispiel
der TropfengroRe, kann diese Art der Modellierue@rsviel mehr Zeit beanspruchen.
Werden jedoch die richtigen Parameter ermittelykianit Hilfe der Mehrphasensimulation

die Komplexitat der Stromung in geriihrten Extraksikolonnen gut modelliert werden.
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6 Zusammenfassung

In dieser Arbeit wurde eine gerthrte Fliussig/Flgidsktraktionsanlage im Labormafistab
bezuglich ihrer Trennleistung und Hydrodynamik wnteem Einsatz verschiedener
Ruhrerdesigns experimentell untersucht. Zu dieseveck wurden die Einbauten eines
gewohnlichen RDC - Extraktors nach den Erkenntniss®d Designregeln vonk&SAMIJA

[1] insofern modifiziert, als sich ein Hybrid au®©R und Taylor-Couette-Reaktor ergab.
Hierfur wurden die bei der klassischen Geometrieveadeten Statorscheiben entfernt, der
Durchmesser der Welle erh6ht und die Funktion datoBcheiben durch vergrol3erte
Rotorscheiben Gibernommen. Dieser Reaktor wird vesafiJA aus diesen Grinden auch

als Taylor-Couette-Disc-Contactor (TCDC) bezeichnet

Durch Ermittlung der maximalen Kolonnenbelastungew. der Flutgrenzen beim Einsatz
verschiedener RuUhrerdesigns, konnten die Desigimedes TCDC im Scale-Down
untersucht werden. Die Flissig/Flussig-Extraktiohesge hatte einen
Kolonnendurchmesser von 0,03 [m] und eine aktivehédévon 1 [m]. Durch
hydrodynamische Versuchsreihen wurde gezeigt, dias&uslegungsregeln des TCDC im
Scale-Down nicht anwendbar waren. Der Grund hievir, dass nicht reduzierbare
Stoffeigenschaften, wie Oberflachenspannung undidraus resultierende TropfengroR3e,
die Kolonne bereits bei niedrigen Kolonnenbelastimgum Fluten brachten. Die TCDC-
Ruhrerdesigns wurden daraufhin modifiziert, inder@ Botorscheiben im Durchmesser
verkleinert und angewinkelt wurden. Die Flutgreeredhte sich dadurch signifikant.

Mit den modifizierten TCDC-Designs wurde die Trexistung mittels
Stoffaustauschversuchen mit dem Stoffsystem Wagdgutanol-ShellSol-T ermittelt. Als
Ubergangskomponente diente n-Butanol und als dispé?hase wurde ShellSol-T
verwendet. Die beste Trennleistung von 99 [%] kenRiihrerdesign 4 erzielen. Bei
diesem Design waren die Rotorscheiben um 10° natnwangewinkelten und um 1 [mm]
im Durchmesser verkleinert. Der urspriingliche Duorelser der mit den Designregeln
AKSAMIJAS berechneten Rotorscheiben betrug 25,5 [mm]. Rdasggn 2, mit um 10 °
nach oben angewinkelten Rotorscheiben und demsdloeochmesser, folgte mit einer
Trennleistung von 97,4 [%].
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Neben den hydrodynamischen Versuchen und den Sstdfiaschversuchen wurden ebenso
photographische Aufzeichnungen der Stromungseniwigkin der Kolonne durchgefthrt.
Durch die Aufnahmen konnte gezeigt werden, das<Riilitrerdesign 4, das im TCDC100
ab einer kritischen Drehzahl entstehende, wichfigi@er-Settler-Prinzip, am besten
umgesetzt wurde. Das Uber die gesamte Kolonnemédegiste Stromungsbild erméglichte
Ruhrerdesign 2. Die disperse Phase verteilte sigtkdem Compartment gleichmafig.

Ein weiterer Teil dieser Arbeit beschaftigte sich it mder mehrphasigen
Stromungssimulation einer klassischen RDC-Extraistkolonne. Fir die Simulation der
mehrphasigen Stromung wurde das Euler/Euler-Vegfahverwendet. Mit Hilfe von
experimentell ermittelten Daten der axialen Disjpgrsvurden die Simulationsergebnisse
validiert. Die Auswertung der axialen Dispersiorfolgte Uber die Anwendung des
Discrete Phase Models. Als Grundlage hierfir diemtie durch die Simulation erhaltenen
Stromungsprofile. Es wurde der Einfluss verschiedefropfendurchmesser der in der
Simulation angenommenen monodispersen Phase auf adiale Dispersion der
kontinuierlichen  Phase, untersucht. Ein deutlicheAnstieg des axialen
Dispersionskoeffizienten wurde beim Reduzieren Tepfendurchmessers von 1,6 [mm]
auf 1,5 [mm] festgestellt. Mit 1,3 [mm] und 1,5 [rhrkonnte der Verlauf der axialen
Dispersion aus den Experimenten in Abh&ngigkeit deganischen Volumenstroms
reproduziert werden. Ab einer Tropfengré3e von [n@m] korrelierte der axiale
Dispersionskoeffizient entgegen der theoretischewaBung negativ mit steigendem
Volumenstrom. Aus diesen Grinden wurde die Annalgsteoffen, dass unter einem
kritischen Tropfendurchmesser von 1,6 [mm] der &eltiche Verlauf der axialen
Dispersion reproduzierbar ist. In dieser Arbeit kienmit Hilfe des Euler/Euler-Verfahren
der Mehrphasensimulation die Komplexitdt der Stridghwun der gertuhrten RDC-
Extraktionskolonne mit ausreichender Genauigkeit defiert und eine gute
Ubereinstimmung mit experimentellen Daten erzielerden. Durch die virtuellen
Versuche wurde ebenso gezeigt, dass eine mehrph&sigulation mit einem weitaus
gréReren Zeitaufwand einhergeht als einphasige I8tmanen. Ausschlaggebend hierfur
waren Konvergenzschwierigkeiten, sowie die Ermigluder fir die mehrphasige
Simulation wichtigen Parameter, wie zum Beispial @mpfengréfie. Zusammenfassend
bendtigt eine Mehrphasensimulation viel mehr Zeigdelliert jedoch die komplexen

Stromungen in geruihrten Extraktionskolonnen miteigkender Genauigkeit.
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7 Symbolverzeichnis

A Stoffaustauschflache [m?]

Ag Querschnittsflache der Kolonne [m?]
a Spezifische Stoffaustauschflache [Mm2/m3]
Bo Bodenstein-Zahl

c Konzentration [mol/l]

c* Gleichgewichtskonzentration [mol/l]
D Diffusionskoeffizient [m3/s]
Dax.c Axialer Dispersionskoeffizient der kontinuierlichBhase [m2/s]
dk Kolonnendurchmesser [m]

dr Rotordurchmesser [m]

dw Wellendurchmesser [m]

F Volumenstrom des Feed [m3/s]
F Kraftvektor [N]

f, fi Fugazitat bzw. Fugazitat der Komponente i [bar]
g Molare Gibbs’sche Enthalpie [J/mol]
g Gravitation (9,81) [m/s?]
Gwm Molare freie Enthalpie [J/mol]
H Hb6he des Apparates [m]
HTU Hohe einer theoretischen Stufe [m]
he Compartmenthéhe [m]

Jy Molekularer Fluss der Grofge

k Stoffdurchgangskoeffizient [m/s]
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K*
L
N,
n;

NTU

Re

Shh,

U,

Vv,V

X, Y,Z
X*, y*

X, X*

Verteilungskoeffizient

Lange bzw. Abstand
Stoffmengenstrom bzw. spez. Stoffmengenstrom
Stoffmenge der Komponente i

Anzahl der theoretischen Stufen

Druck

Warme

Gaskonstante

Reynolds-Zahl

Entropie

Mittlere Sherwood-Zahl

Quelle oder Senke der Gro@e
Temperatur

Zeit

Innere Energie

Geschwindigkeiten bzw. Lehrrohrgeschwindigkeiten
Mittlere bzw. reale Geschwindigkeit
Schwankung der Geschwindigkeit
Wandschubspannungsgeschwindigkeit
Volumen bzw. Volumenstrom

Arbeit

Koordinatenrichtungen

Konzentration an Phasengrenzflache

[m]
[nhwid/s]

[mol]

[bar]

[J]
[3/(mol*K)]

JIK

[K]
[s]
[J]
/sjm
[m/s]
[m/s]
[m/s]
[m], [m¥/s]

[J]

[mol/l]

Molbeladung im Raffinat bzw. Gleichgewichtsbeladung [mol/mol]

Molbeladung im Extrakt

Dimensionsloser Abstand

[mol/mol]
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Griechische Symbole, Sonderzeichen und sonstigedsd

@d

c, d,

Stoffuibergangskoeffizient
Diffusionskoeffizient
Differenz
Dimensionslose Zeit
Dynamische Viskositat
Chemisches Potential
Dichte

Mittler Verweilzeit
Wandschubspannung
Spannungstensor

Hold Up der dispersen Phase
Nabla-Operator

Indizes fir kontinuierliche und disperse Phase

[m/s]

[m2/s]

[Pa g]
[J/mol]
[kg/m?]

[s]

[N/m?]

[N/m2]
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9 Anhang

9.1 Stoffdaten

Tabelle 9-1: Stoffwerte Wasser [32]

Molare Masse 18,015 [g/mol]
Dichte (bei 20 [°C]) 998,21 [kg/m3]
Dyn. Viskositat (bei 20 [°C]) 1,0016 * 1{JPa*s]

Tabelle 9-2: Stoffwerte n-Butanol [32]

Molare Masse 74,12 [g/mol]

Dichte (bei 20 [°C]) 810,6 [kg/m?]

Tabelle 9-3: Stoffwerte Shellsol T (SST)

CAS-Nummer 64741-65-7
Molare Masse 171 [g/mol]
Dichte (bei 15 [°C]) 761 [kg/m3]
Kin. Viskositat (bei 25 [°C]) 1,9 [mm?/s]
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9.2 Flussig/Flussig-Gleichgewichtsdaten

Tabelle 9-4 — Daten zur Erstellung des Flissig/FIgg-Gleichgewichtes

Wassrige

—_— Organische Phase Beladung wassrige Phas¢ Beladung organische Phase¢
ma/l [ma/l] [ka/kg] [ka/kg]

460 7930 0,00060481 0,00794873
350 6520 0,00046012 0,00653451
1270 13500 0,00167148 0,01354543
2470 19880 0,00325565 0,01997652
3830 26540 0,00505674 0,02671381
7310 30570 0,0096932 0,03090351
7140 33360 0,00946577 0,03371681
11060 40210 0,01473455 0,04083933
17460 38500 0,02344857 0,03941809
19050 39650 0,02563531 0,04067706
23250 42040 0,03145409 0,04335903
9650 36230 0,01283346 0,03673226
11280 36430 0,01503178 0,03701035
15790 39410 0,02116122 0,04026501
20400 40860 0,02749888 0,04199001
24570 42650 0,03329569 0,04406204
28970 43870 0,03947928 0,04557756
33870 43670 0,046448 0,04565599
36540 43070 0,05028238 0,04518403
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9.3 Ergebnisse der Stoffaustauschversuche
Tabelle 9-5 — GC-Ergebnisse des 1.Stoffaustauschsach mit Riihrerdesign 2
Stoffaustauschversuch 1 — Rihrerdesign 2
EIN AUS EIN AUS
: . . Beladung Beladung Beladung
Organische| Organische | Wassrige Organische | Organische | Wassrige
Phase Phase Phase
Phase Phase Phase
[mafl] [ma/l] [mg/l] [karkg] [karkg] [ka/kg]
P“l’be 51816,19 1135,63 34368,05 0,07274 0,00149 0,03595
Prgbe 51816,19 1486,49 35510,34 0,07274 0,00196 0,03720
Prgbe 51816,19 1216,34 34916,36 0,07274 0,00160 0,03655
Prz)be 51816,19 1436,30 34411,10 0,07274 0,00189 0,03600
Tabelle 9-6 - GC-Ergebnisse des 2.Stoffaustauschgach mit Rihrerdesign 2
Stoffaustauschversuch 2 — Ruhrerdesign 2
EIN AUS EIN AUS
. . . Beladung Beladung Beladung
Organische| Organische| Wassrige Organische | Organische| Wassrige
Phase Phase Phase
Phase Phase Phase
[mal] [mg/l] [mg/l] [karkg] [karkg] [kakg]
Pri)be 49615,02 1309,33 38488,29 0,06945 0,00172 0,04048
P“z’be 4961502 | 1486,49 |  37647,34 0,06945 0,00173 0,03955
Pr:c;be 49615,02 1494,86 37055,09 0,06945 0,00197 0,03890
Prgbe 49615,02 | 1321,20 |  40083,2Q 0,06945 0,00174 0,04224

Tabelle 9-7 - GC-Ergebnisse des 3.Stoffaustauschgach mit Riuhrerdesign 3 (rote Werte nicht fur

Mittelung)
Stoffaustauschversuch 3 — Riuhrerdesign 3
EIN AUS EIN AUS
. . . Beladung Beladung Beladung
Organische| Organische) Wadssrige Organische | Organische| Wassrige
Phase Phase Phase
Phase Phase Phase
[ma/l] [mg/l] [ma/l] [ka/kg] [karkg] [ka/kg]
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Prfbe 3741824 | 373695 |  27683,66 0,05155 0,00493  0,02871
Prgbe 37418,24 | 356534 |  27221,25 0,05155 000471  0,02822
Prgbe 3741824 | 381252 |  26110,97 0,05155 0,00503 0,02703
Przbe 3741824 | 3854,20 | 2331562 0,05155 0,00509 0,024p5

Tabelle 9-8 - GC-Ergebnisse des 4.Stoffaustauschgach mit Riuhrerdesign 4 (rote Werte nicht fur

Mittelung)
Stoffaustauschversuch 4 — Riuhrerdesign 4
EIN AUS Ein AUS
. . . Beladung Beladung | Beladung
Organische| Organische| Wassrige Organische | Organische| Wassrige
Phase Phase Phase
Phase Phase Phase
[ma/l] [ma/l] [ma/l] [ka/kg] [kg/kg] [kg/kg]
Pri)be 36142,05 362,15 26527,40 0,04971 0,00048 0,02747
Prgbe 36142,05 | 333,16 26542,68 0,04971 0,00044  0,02749
PTOPe| 3614205 | 226400 | 3942031  0,04971 0,00298 004151
Przbe 36142,05 395,56 29406,36 0,04971 0,00052 0,03057

9.4 Ergebnisse der CFD-Simulation

Tabelle 9-9 — Ergebnisse der axialen Dispersion dé&pntinuierlichen Phase bei einphasiger Simulation

Volumenstrom Dax,c bei | Dax,c bei| Dax,c bei| Dax,c bei Dax.c

Spalt Wissrig Drehzahl | Det_1 - Det_2 - Det_3 - Det 4 - Mittelv;/ert
A255 A323 A391 A459

[mm] [I7/h] [1/min] [m?/s] [m?/s] [m?/s] [m?/s] [m?/s]
1 87,56 500 1,57E-04 | 1,63E-04 | 1,59E-04 | 1,55E-04 | 1,59E-04
1 87,56 600 1,70E-04 | 1,69E-04 | 1,55E-04 | 1,62E-04 | 1,64E-04
1 87,56 700 1,84E-04 | 1,83E-04 | 1,72E-04 | 1,73E-04 | 1,78E-04
1 87,56 800 1,98E-04 | 1,88E-04 | 1,82E-04 | 1,78E-04 | 1,87E-04
1 87,56 900 2,10E-04 | 2,00E-04 | 2,01E-04 | 2,06E-04 | 2,04E-04
1,25 87,56 500 1,76E-04 | 1,81E-04 | 1,69E-04 | 1,70E-04 | 1,74E-04
1,25 87,56 600 1,97E-04 | 1,96E-04 | 1,95E-04 | 1,87E-04 | 1,94E-04
1,25 87,56 700 2,12E-04 | 2,11E-04 | 1,99E-04 | 2,00E-04 | 2,05E-04
1,25 87,56 800 2,24E-04 | 2,27E-04 | 2,09E-04 | 2,06E-04 | 2,17E-04
1,25 87,56 900 2,35E-04 | 2,30E-04 | 2,43E-04 | 2,21E-04 | 2,32E-04




Anhang 104
Tabelle 9-10 — Einfluss der Tropfengrofle auf die @ale Dispersion
Volumenstrom Dax,c bei| Dax,c bei| Dax,c bei| Dax,c bei Dax.c
Tropfen Wissrig-Organii Drehzahl| Det 1- | Det 2- | Det 3- | Det 4- Mittelv;/ert
A255 A323 A391 A459
[mm] [I/h] [I/h] [1/min] [m2/s] [m2/s] [m2/s] [m23/s] [m23/s]
1,3 87,56 30 500 2,26E-04 | 2,20E-04| 2,22E-04 | 2,28E-04| 2,24E-04
14 | 8756 30 500 2,13E-04 | 2,23E-04 | 2,07E-04| 2,14E-04| 2,14E-04
15 |8756| 30 500 1,94E-04| 1,92E-04| 1,80E-04| 1,80E-04| 1,86E-04
1,6 87,56 30 500 1,53E-04 | 1,45E-04| 1,45E-04| 1,37E-04| 1,45E-04
1,7 87,56| 30 500 1,47E-04| 1,48E-04| 1,48E-04| 1,43E-04| 1,46E-04
2 87,56 30 500 1,38E-04 | 1,41E-04| 1,36E-04| 1,33E-04| 1,37E-04

Tabelle 9-11 — Verlauf der axialen Dispersion beitsigenden Volumenstrémen und unterschiedlichen

TropfengréRen
Volumenstrom Dax,c bei| Dax,c bei| Dax,c bei| Dax,c bei Dax ¢
Tropfen Wassrig-Organik Drehzahl| Det 1 - Det_2 - Det 3- | Det 4- Mittelv;/ert
A255 A323 A391 A459
[mm] [I7h] [(/h] | [1/min] [m?2/s] [m?/s] [m2/s] [m2/s] [m2/s]
87,56 - 500 1,76E-04| 1,81E-04| 1,69E-04| 1,70E-04| 1,74E-04
87,56 | 15 500 1,61E-04| 1,59E-04| 1,51E-04| 1,56E-04| 1,57E-04
:’ 87,56 | 30 500 1,53E-04| 1,45E-04| 1,45E-04| 1,37E-04| 1,45E-04
8756 | 75 500 1,42E-04| 1,49E-04| 1,45E-04| 1,32E-04| 1,42E-04
87,56 | 100 500 1,41E-04| 1,37E-04| 1,34E-04| 1,37E-04| 1,38E-04
87,56 - 500 1,76E-04| 1,81E-04| 1,69E-04| 1,70E-04| 1,74E-04
87,56 | 15 500 1,65E-04| 1,71E-04| 1,60E-04| 1,67E-04| 1,66E-04
Iﬁ' 87,56 | 30 500 1,94E-04| 1,92E-04| 1,80E-04| 1,80E-04| 1,86E-04
8756 | 75 500 2,46E-04 | 2,73E-04| 2,64E-04| 2,49E-04| 2,58E-04
87,56 | 100 500 2,65E-04| 2,66E-04| 2,58E-04 | 2,59E-04| 2,62E-04
87,56 - 500 1,76E-04| 1,81E-04| 1,69E-04| 1,70E-04| 1,74E-04
87,56 | 15 500 - - - - -
% | 8756| 30 500 | 2,26E-04| 2,20E-04| 2,22E-04| 2,28E-04| 2,24E-04
87,56 | 75 500 3,12E-04 | 3,20E-04 | 3,05E-04 | 3,13E-04| 3,13E-04
87,56 | 100 500 - - - - -




