Andreas Preihs

Diplomarbeit

Aufbau und Inbetriebnahme einer

Fullkdrperrektifikationskolonne fiir hohe Trennleist

Ausgefuhrt zum Zwecke der Erlangung

des akademischen Grades eines Diplom-Ingenieurs
am Institut fur
Thermische Verfahrenstechnik und Umwelttechnik
der Technischen Universitat Graz
unter der Leitung von
Univ.-Prof. Dipl.-Ing. Dr.techn. Matthédus Siebenéiof

Mag.rer.nat. Dr.techn. Peter Letonja

2009



Eidesstaatliche Erklarung

Ich erklare an Eides statt, dass ich die vorliegefubeit selbststandig verfasst, andere als die
angegebenen Quellen/Hilfsmittel nicht benutzt, drel den benutzten Quellen wortlich und

inhaltlich entnommene Stellen als solche kenntljemacht habe.

Graz, am

(Unterschrift)



Danksagung

An dieser Stelle moéchte ich Herrn Univ.-Prof. Dijplg. Dr.techn. Siebenhofer fur die
Ermoéglichung der Durchfihrung meiner Diplomarbeitn alnstitut fur Thermische
Verfahrenstechnik und Umwelttechnik und der seliegiBetreuung danken.

Weiterer Dank gilt Herrn Mag.rer.nat. Dr.techn. cigt flr die sehr gute Betreuung und dem
ganzen Team des Institutes fur Thermische Verfateehnik und Umwelttechnik.

Mein besonderer Dank gilt meiner Familie, ohne detnterstitzung die Durchfiihrung
meines Studiums nicht moglich gewesen wére, sovwei@en Freundin, die mir immer wieder
Kraft gab.

Fur die Wohngemeinschaft und die sehr gute undigeeiche Zusammenarbeit Uber die
ganze Studienzeit hindurch bedanke ich mich benereiWWohnungskollegen/Freunden.

Bei allen weiteren Freunden bedanke ich mich reehtlich.



Kurzfassung

Fur die Forschung und fir die vertiefte Ausbildungrhermischer Verfahrenstechnik wurde
eine kontinuierliche Fullkorperrektifikationsanlageit dem Testsystem Ethanol/Wasser in
Betrieb genommen. Des Weiteren wurde die Kolonndrdwlisch ausgelegt und die
Trennleistung Uberpriift.

Die Kolonne wurde mit einem teilautomatisierten Z&igsleitsystem ausgestattet und kann
somit groRtenteils Uber ein Programm, das in daplyschen Programmiersprache ,Lab-
View" erstellt wurde, bedient werden.

Um die Kondensationswarme im Kopfkondensator besgm zu kénnen, wurden im Vor-
und im RuUcklauf der Kuhlwasserleitungen Pt-100 Teraturfihler und zuséatzlich ein
Volumenstromzahler eingebaut.

Zur Bestimmung des Druckverlustes Uber die Kolomnede ein Differenzdruckmesser
installiert.

Die vorhandenen Dichtemesszellen im Sumpf und apf er Kolonne wurden so adaptiert,
dass die Konzentration des Destillates und des fuotguktes ,online” Gber das Programm
in ,Lab-View" abgelesen werden kénnen.

Insgesamt wurden zehn Pt-100 Temperaturfihler, dbsolutdruckmesser, ein
Differenzdruckmesser, eine Niveauregelung fur Muwm und Maximumanzeige im
Kolonnensumpf und der Kiuhlwasserbedarf im Kopfkorsdor in ,LabView" eingelesen.
Der Ricklaufteiler wird Uber ein Relais mittelsesrElektromagneten geschalten.

Nach abgeschlossenen Installationsarbeiten wuredekdlonne in Betrieb genommen und
mehrere Betriebspunkte ausgewertet. Um die Versacheell auswerten zu kdnnen wurde
ein Berechnungsprogramm in ,MS-Excel” erstellt. D¥eiteren wurden die Wéarmetauscher

fur die Energiebilanz nachkalkuliert.



Abstract

The objective of this diploma thesis was to recamst and validate operation of a
rectification column for the continuous separatifrihe binary system ethanol and water for
research as well as education in separation praaagiseering. Furthermore, hydraulics of
the system and the separation capacity was inatstlg

The column is primarily operated by a program ocamwséd in the graphical programming
language “LabView”.

In order to determine the heat of condensationjrtbillation of Pt-100 temperature sensors
both in the forward and return flow of the cooliggstem located in the head of the column
and a flow control unit were installed.

A differential pressure manometer was installecetmrd the pressure drop of the column.
Density measuring cells at the bottom and top efdblumn were modified in a way that the
determination of concentration is possible online.

The operation data including ten temperature dalbaplute pressure, differential pressure,
minimum and maximum level control in the sump amel tooling water consumption of the
condenser in the head of the column were impond iLabView”. The reflux ratio is
controlled by a relay with an electromagnet.

After having completed the installations the apperavas set into operation and experiments
were performed. In order to interpret the experitay obtained data a calculation program
was generated in “MS-Excel”. In addition, the heathangers were recalculated to validate

the energy balance.



Nomenklatur

Symbole
A Austauschflache der Warmetauscher [m3]
A Antoine-Parameter []
a spezifische Austauschflache [m2/m3]
a Temperaturleitzahl [m2/s]
a Querteilungsverhaltnis []
B Kolonnenbelastung [%]
B Antoine-Parameter [-]
b Langsteilungsverhaltnis []
C Antoine-Parameter [-]
C Konzentration [mol/m3]
c Teilversetzungsverhaltnis [-]
Ac Konzentrationsdifferenz [mol/m3]
Co spezifische Warmekapazitat bei konstantem Druck  (kg¥), J/(molK)]
. Modellparameter zur Bestimmung des Druckverlustes%m_l/a]
der berieselten Schittung bzw. Packung flrze
D,D Destillat [mol/h, kg/h, I/h]
D mittlerer Krimmungsdurchmesser [m]
Dw mittlerer Durchmesser der Rohrwendel [m]
d Innendurchmesser Rohrwendel [m]
da AulRendurchmesser Rohrwendel [m]
dn hydraulischer Durchmesser [m]
dp Partikeldurchmesser [m]
ds Durchmesser der Kolonne [m]
dr Tropfendurchmesser [m]
FF Einsatzstrom [mol/h, kg/h, I/h]
Fv Gas- bzw. Dampfbelastungsfaktor [rtig/m3)7]
fa Rohranordnungsfaktor [-]

G Gasstrom [mol/h]



H Hohe der Kolonne [m]

HETP ,Height Equivalent of one Theoretical Plate" m] [

HTU .Height of a Transfer Unit* [m]

h Ho6he Packung [m]

h spezifische Enthalpie [J/kg, J/mol]

Ah spezifische Verdampfungsenthalpie [J/kg, J/mol]

- Flussigkeitsinhalt am Flutpunkt, bezogen auf deisafr[mslmz]
Kolonnenvolumen

K Wandfaktor [-]

Konstante K und Exponent K zur Bestimmung des
K1,K> Widerstandsbeiwertes bei der Einphasenstromung [des

Gases in der Schittung oder Packung fiy<2&00

Ks,Kg Zahlenwert von Kund K, fir Re,>2100 [-]

Kov Korrekturfaktor der Gasdichte [-]

k Stoffdurchgangskoeffizient [m/s]

k Warmedurchgangskoeffizient [W/ (3]
L,L Flussigkeitsstrom [mol/h, kg/h, I/h]
I Uberstromlange des Einzelrohres [m]

MG Molmasse [g/mol]

Nth theoretische Stufenanzahl []

NTU ~-Number of Transfer Units" [-]

Nu Nusselt-Zahl []

n Molenstrom [mol/s]

P Schwingungsdauer i3

Pr Prandtl-Zahl []

P Druck [Pa, bar]
Po Dampfdruck [Pa]

Po Normdruck [1,013 bar]
Ap Druckdifferenz [Pa, bar]
Q Warmestrom [W]

Qr .G Leistung des Feedvorwarmers [W]
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R, R

R

Re

r

Fmin

Kondensationswarme des Kopfkondensators
Kihlleistung des Sumpfkihlers
Warmeverluste Uber die Kolonne
kalorischer Faktor

Rucklauf

universelle Gaskonstante
Reynoldszahl

externes Rucklaufverhaltnis
minimales Ricklaufverhaltnis
Sumpfprodukt

Kreisquerschnitt der Kolonne
Wandstarke des Feedwarmetauschers auf3en
Querteilung

Langsteilung

Temperatur

Normtemperatur
Temperaturdifferenz
logarithmische Temperaturdifferenz
Geschwindigkeit

Dampfstrom

Geschwindigkeit

Anzahl Packungen

Molenbruch Flissigphase

Molenbruch Gasphase

Warmeubergangskoeffizient

relative Flichtigkeit

W]
W]
W]
[-]
[mol/h, kg/h, I/h]
(8,314 J/(K)yl
[-]
[-]
[-]
[mol/h, kg/h, I/h]
[m?]
[m]
[m]
[m]
[°C, K]
[273,15 K]
[K]
[K]
[m/s]
[mol/h, kg/h, I/h]
[m/s]
[-]
[mol/mol]

[mol/mol]

[Wi(nd]
[-]

Neigung der Stromungskanéle in der Packungsschidhieg]

Porositat, Luckengrad
dynamische Viskositat

Warmeleitfahigkeit

[m3/m3]

[P
[WI(mK)]

VI



Ao Phasendurchsatzverhaltnis am Flutpunkt []

Y kinematische Viskositat [m2/s]
P Dichte [kg/m3]
Ap Dichtedifferenz [kg/m3]
o Oberflachenspannung [N/m]

w Widerstandsbeiwert  fur die Einphasenstrbmu?
(Dampf- bzw. Gasstromung) durch eine Schittung

g Hohlraumanteil [-]
Widerstandsbeiwert fur die Einphasenstromung der

W -
: Gasphase fur die Betriebsbedingungen am Flutpunk

Indizes tiefgestellt

a aul3en

a Austritt

AS Abtriebssaule

Bil Bilanz

D Destillat
Ethanol

e Eintritt

F Feed

g ,gaseous”

ges gesamt

GGW Gleichgewicht

[ innen

[ Komponente i

Krit kritisch

lam laminar

L flissig

og »overall gaseous”

Ol Thermalol

S Sumpf

Vil



St Stahl

turb turbulent

Vv dampfférmig

VS Verstarkersaule
W Wasser

WT Warmetauscher

Indizes hochgestellt

* Gleichgewicht
Acronyme
MB Massenbilanz
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Einleitung

1 Einleitung

1.1 Zielsetzung

Der Inhalt dieser Diplomarbeit umfasst die seit &%9ficht mehr betriebene kontinuierliche
Rektifikationskolonne der Firm&lormag mit dem Testsystem Ethanol/Wasser wieder in
Betrieb zu nehmen.

Dazu muissen Anlagenkomponenten wie Temperaturfiihl®rucksensoren und
Durchflussmesser neu eingebaut werden. Die vorimemdBichtemesszellen der FirrRaar

am Kopf und im Sumpf der Kolonne sollen so adaptieverden, dass die
Produktkonzentration ,,online” abzulesen ist.

Das veraltete Mess- und Regelsystem soll mit Korepten der Firm&ational Instruments
komplett erneuert, und darauf basierend ein tailaatisiertes Prozessleitsystem in der
graphischen Programmiersprache ,LabView" ersteditden.

In der Kolonne befinden sich strukturierte Geweloskpagen Laborpack DX der Firma
Sulzer, mit denen man eine hohe Trennleistung erreich&chie.

Die Dokumentation der Arbeit soll die hydrauliscaislegung, die Berechnung und
Uberprifung der Trennleistung und die ErstellungesiBetriebshandbuches umfassen.

Fur die Uberpriifung der Energiebilanz werden dieméiauscher der Anlage nachkalkuliert.
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2 Allgemeine Grundlagen — Berechnungsgrundlagen

2.1.1 Destillation

Die Destillation ist ein thermisches Trennverfahter beruht darauf, ein Gemisch aufgrund
verschiedener Siedepunkte der Komponenten zu tnenf@aussetzung fir die Auftrennung
ist die unterschiedliche Zusammensetzung der agéstden Gasphase und der siedenden
Fllssigphase.

Das klassische Schnapsbrennen ist ein diskontlialier Vorgang. Die Maische hat einen
Alkoholgehalt von ca. 5 [Vol%]. Durch Erhitzen delaische reichert sich die aufsteigende
Dampfphase mit Alkohol an. In einem Kondensatorjsteas ein Liebig-Kihler, wird der
Dampf kondensiert und man erhalt das gewtinschtéuRtanit einer Konzentration von ca.
40 [Vol%] Alkohol. Bei diesem diskontinuierlichen ovgang nimmt die
Destillatkonzentration mit der Zeit ab, da sich mér Zeit immer weniger Alkohol in der
Maische befindet.

Liebig-Kuhler

(Gegenstromprinzip)

e 0t 00 O %
% @ ® ge 8,0 =
\O ° :O: O.. ().O .o : Losung o m

| Heizquelle |

Abbildung 2-1: Destillation

2.1.2 Rektifikation binarer Gemische ! 2

Die Rektifikation, auch Gegenstromdestillation gamtaberuht auf denselben physikalischen
Grundlagen wie die Destillation. Der Trenneffekt hei der Rektifikation viel héher, da die
aufsteigende Dampfphase und die kondensierende sifjiise einem standigen
Phasenkontakt ausgesetzt sind. Die Verdampfung Koddensation lauft bei der
Rektifikation in einer einzigen Prozesseinheit &8®n Phasenkontakt erreicht man durch
Einbauten in der Kolonne, den sogenannten Fullkarp®iese Fullkérper kdénnen als

2
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regellose Schittungen (z.B. Raschigringe), alsediagte Kolonnenbdden (z.B. Siebbdden,
Glockenbdden) oder als strukturierte Fullkorper wie Laborpack DX in der behandelten

Kolonne ausgeflhrt sein.

Dampf

Kihlwasser

——————— Destillat-

kiihler
——————— Riicklauf

t Destillat D

Verstarkerteil

Leichtsieder Einsatz-

Abtriebsteil

. Feed Sumpf- LT
dam-
F 1 | verdam-| S0 )| Lo....
pfer- \___‘/
S5 =
Boden-
produkt

Abbildung 2-2: Kontinuierliche Rektifikationskolonn e [1]

Der Zulaufstrom wird an jenem Boden aufgegeben,dmmh man sich eine Flissigkeit mit
ahnlicher Zusammensetzung erwartet. Der Kolonnerniber dem Zulaufstrom wird
Verstarkerteil, der Kolonnenteil unter dem Zulardst Abtriebsteil genannt. Bedeutend ist
der Umstand, dass die einem Boden als RucklaufGausnde Flissigkeit und der von unten
aufsteigende Dampf sich nicht im Gleichgewicht edén.

2.1.2.1 Erforderliche Stufenanzahl
Betrachtet man Abbildung 2-3 sind vier Stréme agihdBoden n
in die Stoff- und Energiebilanzen involviert. Deufsteigende

Gasstrom V,_; und der als Ricklauf zustrémende | .. froo Sl L
Flissigkeitsstrome L,,,; stehen miteinander nicht imé ) g e N
Gleichgewicht. Die Aufgabe des Bodens n ist es adigtretenden ‘h“ : L ............ :
Strome V, und L, ins Gleichgewicht zu bringen. Die & :L‘" P

I
leichterflichtige Komponente wird am Kopf und die T "X

schwererflichtige Komponente im Sumpf der KolonAbbilolung 2.3 Bilanz auf

angereichert. einem Boden [1]
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Um die Berechnung nach McCabe-Thiele durchfihren kixnnen werden folgende
Annahmen getroffen:
* Die molaren Verdampfungswarmen aller Komponented gleich.
Ahy = konst.

« Vernachlassigung der Anderung der spezifischen Warmwvischen Kopf und Sumpf
der Kolonne. Daraus folgt, dass innerhalb eineKi@énabschnittes ohne Energiezu-
oder —abfuhr die Mengen von Dampf und Flissigkeiitstant bleiben.

V = konst.: L = konst.

e Vernachlassigung der Mischungswarmen.

Ahpiy =0

* Vernachlassigung der Warmeverluste tber die Kolonne

Einschrankungen fir die graphische Methode von NdéeCEhiele:
» relative Flichtigkeiten kleiner als 1,3 oder gro8lsr5,0
* kleineres minimales Rucklaufverhaltnis als 1,1

« mehr als 25 zu erwartende Trennstufen

T

]
'
"
[ ]
"
]
. ]
'
' N “ +
Vevey  Lydxy Bilanz- ' :
¥ N-1 gebiet IV : D,xp, hp
sy 0 = 2 s = =
§ n+1 = =t Bilanzgebiet Il *
o b o ciglm]s « e e = -
i n NP'A ) bl :
’ L]
' F.xp b '
' ]
"
- 7= m+1 ’
b - o . W *Llfhal = == "
, K-? £ T m : "
L] 3 M
(] g ]
Vy. ¥,
= ' Vix ? - - 2 ' 5
[ ] i
2 ] : ll'.:l..\ L] .
" 0 '
L]
. ]
v Qs @ : '
: " I_‘\',K_/ ' ’
[ ) | Z ]
o o & = & & & » ® ® ® ® ® ]
[ ]
SJ XS‘, hs L --------------- B”—anz_ge?iet_] :

Abbildung 2-4: Bilanzbereiche der Methode nach McChe-Thiele [1]
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Fiur die Herleitung der Methode nach McCabe-Thig&dzhtet man die Bilanzgebiete in
Abbildung 2-4.

Gesamtbilanz (Bilanzgebiet 1)

F=D+$ 1)
Fxxp= Dxxp+S*xs (2)
Durch Einsetzen von (1) in (2) folgt:

. Xp-xs | g

D="2xF ®3)

Bilanz Uber die Verstarkersaule (Bilanzgebiet Il)

Vo =Lps1 +D (4)
Vn *Yn = Ln+1 *Xpyq + D x Xp (5)
Vo * Ry = Loys * Rpner + D * hyp + Qgx (6)

Bilanz um den Kondensator (Bilanzgebiet V)
Vw=R+D 7)
Vy*hyy =R*hyg+D*hyp+ Qg (8)

Durch Umformen von (5) erhalt man:

b b
Yn = v * Xn+1 +V_*xD (9)
n n

Unter Einbeziehung vonl = konst. und V = konst. erhdlt man die Gleichung der
Betriebsgeraden fur die Verstarkersaule:

i D
YnvaVz*xn+1+V_w*xD (10)

Das Verhéltnis‘% wird als internes Rucklaufverhaltnis bezeichned gibt die Steigung der

Betriebsgeraden an. Durch Einfihrung des externaklIRufverhaltnisses = g erhalt man
die Betriebsgerade fur die Verstarkersaule in fotpe Form:

r 1
— %X — %X 11
r+1 n+1 + r+1 b ( )

Yn =
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Bilanz Uber die Abtriebssaule (Bilanzgebiet I11)
Lm+1 =S+ Vm (12)

Lm+1 *Xn41 = S * Xs + Vm *Ym (13)

Durch Umformen von (13) ergibt sich:

bt s
Ym = v * Xm+1 _V_*xS (14)
m m

Fur die Abtriebssdule muss der thermische Zustaesl Hinsatzstromes berucksichtigt
werden. Fur unsere Berechnung wird der Einsatzsifiidei Siedetemperatur (gq=1)
zugegeben.

Bei g=1 und mit den Vereinfachungen ergibt sich:

VVS = VAS (15)

Las =Lys+F (16)

Die Gleichung der Betriebslinie fur die Abtriebskalautet daher:

L S
ym:-A;S*xm+1_V_AS*xS (17)
2.1.2.2 Der Einfluss des thermischen Zustandes
Die internen Dampf- und Flissigkeitsmengen in eiketonne werden wesentlich vom

thermischen Zustand des Einsatzes bestimmt. Die3&srg definiert den Zustand des
Einsatzes und ist definiert als:

q="0 (18)
Der Einsatz kann zugefuhrt werden als:
* Unterkuhlte Flussigkeit (q > 1)
» Flussigkeit am Siedepunkt (q = 1)
» Dampf- Flussigkeits-Gemisch (0 < g <1)
» Gesidttigter Dampf (g = 0)
+ Uberhitzter Dampf (q < 0)
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Durch Bilanzierung tiber den Einsatzboden folgtG@lieichung der g-Linie:
yq:ﬁ*xq—ﬁ (19)

Wenn man fiir x = X einsetzt folgt ¥ = x=. Demnach liegt der Schnittpunkt der

Betriebsgeraden auf einer Geraden mit der Steigﬁqp und dem Fixpunkt mit den

Koordinaten = yr.

« 0<g<l 5 q>1
= X )~ S
Y f( ) T Dampf-Fliissigkeits- "5 unterkiihlte
\Gemfsr.h H Fliissigkeit,
= ’
7 A N K| -/
y - NP A \
% y . sl
7 N < /
z +
b 4 AN ,I *//
qg=0 q = 0 Sattdampf =/ -
By 4 w0, -
R
q < L -
itherhitzter
Dampf
Xy Xp

Xg _—x

Abbildung 2-5: g-Linie im Gleichgewichtsdiagramm [J

2.1.2.3 Der totale Rucklauf

Totaler Ricklauf heiRt, dass kein Kopfprodukt almgen wird 0 = 0). Das gesamte
Kondensat wird als Ricklauf der Kolonne zugefikd. bildet sich nur eine Betriebsgerade
aus ( = x). Fur vorgegebene Werte vop xund X erreicht man die minimale Stufenzahl
bzw. bei vorgegebener Stufenanzahl die maximalanfesstung, d.h. mit totalem Rucklauf

kann die maximale Trennleistung einer Kolonne basti werden.

IN

y* =/‘\(x) ......... N QKK

Xp=Xp

Qs

Xs Xp

Abbildung 2-6: Kolonne bei totalem Riicklauf und ohre Einsatz [2]
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2.1.2.4 Der minimale Rucklauf

Der minimale Rucklauf %, tritt auf, wenn sich die Gleichgewichtskurve mierd

Betriebsgeraden schneidet. Man erreicht eine urd@ngiol3e Anzahl von Trennstufen.

XD—YF
Tmin = yg—x:: (20)
y' = f(x) v = f(x)
y Yy
//r{p //FSH
b 3
Xs L} X Xp Xs x}—,. X XD

Abbildung 2-7: Minimaler Rucklauf bei idealem und realem Phasengleichgewicht [2]
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2.1.3 Stoffsystem Ethanol/Wasser

Die Versuche wurden mit dem Stoffsystem EthanolA®asbei Atmosphéarendruck
durchgefuhrt. Die nachfolgenden Diagramme wurdeindai Simulationssoftware ,Aspen+*
erstellt.

Als Berechnungsgrundlage wurde das Non-Random-Tigoii-Modell (NRTL-Modell)
gewahlt um den Aktivitatskoeffizientgrhinreichend gut zu beschreiben.

Das Stoffgemisch Ethanol/Wasser hat bei 89,4 [Md956]6 [Gew%]) und einer Temperatur
von 78,15 [°C] bei einem Atmospharendruck von 1Dl3ar] ein Tiefsiedeazeotrop. Beim
Azeotrop siedet ein Stoffgemisch wie ein Reinstdff). zwischen Siedelinie und Taulinie
befindet sich kein Zweiphasengebiet, die Linienefalzusammen. Der aufsteigende Dampf
hat in diesem Punkt die gleiche Zusammensetzungligisiedende Flussigkeit, ein weiteres
destillatives Auftrennen ist somit nicht mehr mégli

Bei diesem Stoffgemisch beobachtet man im azeatrdpenkt im T-xy-Diagramm ein
Siedepunktminimum und im P-xy-Diagramm ein Dampéttraaximum. Im McCabe-Thiele-

Diagramm schneidet die Gleichgewichtslinie die 4&8d3_inie (x=y) im azeotropen Punkt.

2.1.3.1 T-xy-Diagramm

Das T-xy-Diagramm wird bei einem Atmosphéarendruchk ¢,0133 [bar] ausgewertet.

T 1.0133 bar
T-y 1.0133 bar

0.0 0,05 0.1 015 0.2 025 03 0,35 04 045 0.5 0,55 08 0,65 0.7 0,75 0.8 0,85 0.9 0,95 1.0
Flissig/Dampf Molenbruch ETHANOL

Abbildung 2-8: T-xy-Diagramm fir Ethanol/Wasser bei 1,033 [bar]
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2.1.3.2 P-xy-Diagramm

Das P-xy-Diagramm wird bei einer Temperatur vorj°Z§ ausgewertet.

0075

007

0,085

Druck [bar]
00s 0 USLJ' ! 008

0,045

004

0,035

0.0 0.05 01 0.15 0.2 0.25 0.3 035 04 0.45 05 0.5 0.6 0.65 0.7 0.75 038 0.85 0.9 095 1.0

5
Flissig/Dampf Molenbruch ETHANOL

Abbildung 2-9: P-xy-Diagramm fir Ethanol/Wasser bei25 [°C]

2.1.3.3 xy-Diagramm; McCabe-Thiele-Diagramm

- xy-Diagramm fiir WASSER/ETHANOL
BRRER===C

ot il e e s sl b et oo S Tt et

[=]

w Gleichgewichtslinie | 1 A R . ;

o ‘ . i : P : g gt : :

07

06

05

Molonbcnzch (Gasphase ETHANOL

03

02

1]

00 0.1 02 0.3 04 05 06 0.7 038 0.9 1.0
Molenbruch Flissigphase ETHANOL

Abbildung 2-10: McCabe-Thiele-Diagramm fir EthanolMWasser bei 1,033 [bar]
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2.1.4 HTU-NTU-Konzept ¥

Das Stoffaustauschkonzept, in der Anwendungsforsn HT'U-NTU-Konzept, wird zur
Berechnung der HOhe von Austauschapparaten mitirkoetlichem Phasenkontakt
angewendet. Die Massenbilanz um einen differertiell HOhenabschnitt des

Austauschapparates bildet die Grundlage des HTU-K®hizeptes.

G+dG L+dL
A
a
| —
dz ds ]
G L

Abbildung 2-11: Differentieller Kolonnenausschnitt

Gesamtstoffbilanz:
G+ L+dlL=L+ G+dG (21)
dG = dL (bei stationdrem Zustand) (22)

Komponentenstoffbilanz:
Gxyi+ (L+dL)»(x; +dx;) = Lxx; + (G+dG) = (y; + dyy) (23)
Wenn man zwei differentielle Anteile multiplizietist das ProduktiG * dy bzw. dL * dx

vernachlassigbar klein.

Daraus folgt:

L*dxi+ xi*dLl-= G*dyl‘l‘yl*dGl (24)
Die Produktregel ergibt:
d(G* y;) =d(L = x;) = dny (25)

Die grundsatzliche Stofftransportgleichung lautet:
n=k+AxAc (26)
mit k als Stoffdurchgangskoeffizienten ([m/s]), AsaAustauschflache ([m?])Ac als

Konzentrationsdifferenz ([mol/ms3]) undals Gbergehenden Stoffstrom ([mol/s]).

11
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Austauschflache des differentiellen Hohenabschmitte

dA=ax*Sx*dz (27)
Mit:

2*
g =4 (28)

4

In einem differentiellen Hohenelement dz gilt fiendausgetauschten Mengenstrom der
Komponente i die Mengenbilanz:

dn; =k*(c;— ¢;)xa*S*dz (29)

Betrachtet man den Stoffdurchgang von der Gasseite ndherungsweise konstantem

MengenstronG gilt:
Grdy,=k*(c;— c))*axS*dz (30)

Um die Konzentrationsangaben in Molenbriiche angeherkénnen verwendet man das

ideale Gasgesetz:
n p

V  R+T

(31)

Hauptphase Hauptphase
Yi
Yil
. Konduktive yi
xi Grenzschichten

X1 \ 535

Phasengrenzfliche

Abbildung 2-12: Prinzipbild zum Stoffdurch- bzw. Stofflilbergang nach dem Modell der Zweifilmtheorie [4]

Daraus folgt:

G dy;
dz = ok 2L (32)
kgxaxSsgom Vi~V

12
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Durch Integration von Ein- bis Austritt erhalt man:

Hy, G (Yie i
fo dz = kgrarSr * fyl',e Yi—vi (33)
\ﬁ(_/ \ ~ J v J
H HTU NTU
H = HTU * NTU (34)
H: Kolonnen bzw- Apparatehthe

HTU: Hohe einer Ubertragungseinheit (height ofisfar unit)

NTU: Anzahl der Ubertragungseinheiten (numberafsfer units)

In den Auswertung wird der HTJJ und der NTU, berechnet. Das bedeutet, dass man mit
dem Stoffdurchgangskoeffizienteg #fas gesamte Konzentrationsgefalley(y) bezogen auf

die Gasseite betrachtet (Index ,,0g9“ = overall, gas3.

2.1.4.1 Graphische Ermittlung der Zahl der Ubertragungseinheiten (NTU)
Wie Abbildung 2-13 zeigt, erfolgt die graphischesBeamung von NTUYg Auf der Abszisse

sind die Grenzen (Y, Vi a), auf der Ordinate der Ten;ai—y aufgetragen. Die Flache unter der

Kurve ergibt den NTU-Wert.

NTU,,

A

yi,e yi,a
Abbildung 2-13: Graphische Ermittlung der Anzahl der Ubertragungseinheiten [4]
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2.1.5 HETP-Konzept

Der HETP-Wert ist die aquivalente Hohe einer Fiili@gischicht, die einem theoretischen
Boden entspricht.

HETP: ,Height Equivalent of one Theoretical Plate”

H = N,j, * HETP (35)

Der HETP-Wert ist abhangig von:
» Konstruktionsvariablen (Durchmesser, Fullkérper)
+ Betriebsvariablen(, ¢)

* Stoffwerten

Der Nachtell liegt darin, dass der HETP-Wert fitgpe einzelnen Fall neu bestimmt werden

muss.

14
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3 Beschreibung der Versuchsanlagg’

3.1 Das Gerust

Die Kolonne ist in einem Gerist mit 1,5 Zoll
VA  Stahlrohren  befestigt. Um  einé
spannungsfreie Fihrung der Kolonne

gewahrleisten, dienen die  Lospunkis
Kolonnenhalter der Firm@VF. Die Hohe der , '
gesamten Versuchsanlage betragt in etwa ¥

Meter.

Abbildung 3-1: Geriist mit Kolonne

3.2 Die Kolonne

Die kontinuierliche Rektifikationskolonne bestehisaneun

warmeisolierten innen silberverspiegelten Kolonweeissen

mit dem Nenndurchmesser DN50 der FirfNarmag. Die
Silberverspiegelung dient  zur Minimierung dg
Warmeverluste. Um weitere Warmeverluste zu miniene

sind die Schisse als Doppelrohr ausgefuhrt. Zwist¢heen- :
und AuRenrohr dient Vakuum zur Isolation. Die{
Isolationsmaflinahmen ermoglichen die Durchfihrungena ‘
adiabater Prozesse. -
Um die unterschiedliche Warmeausdehnung zwischeeni
und AuRRenrohr auszugleichen sind die Doppelméntl

einem Dehnungsbalg ausgestattet. Abbildung 3-2: Kolonnenschus:
mit Dehnungsbalg

15
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In den Schissen eins, drei, funf und sieben begthnem Sumpfverdampfer befinden sich
die strukturierten Gewebepackungen der Fifulaer. Die Hohe dieser Schiisse betragt 600
[mm], die drei Gewebepackungen darin haben eineeHd@mn 3 mal 170mm] (510 [mm]).
Die aktive Hohe der Kolonne betragt demnach 204@]m

Die Schusse zwei, vier und sechs sind Lehrro

der Querschnitt ist frei. In diesen Schissen sird
100 Temperaturfihler eingebracht. Um d.
Temperaturmessung des aufsteigenden Damyj
nicht zu verfalschen, wird der flissige Rickla
mittels  eines  Teflonbypasses am  Pt-1
Temperaturfuhler vorbeigefihrt.
In den Schissen acht und neun, mit einer Lange
210 bzw. 300 [mm], ist jeweils ein Pt-10
Temperaturfihler montiert. Diese Messstellen, (

Te) dienen zur Ermittlung der Ricklauftemperatur.appiigung — 3-3:

Teflonbypass mit

Um die Vorgange in der Kolonne beobachten Temperaturmessstelle

kénnen dient ein Sichtstreifen in der Verspiegelung

3.3 Die Kolonnenpackungen

Die strukturierten Gewebepackungen der FirSubzer

ermdoglichen den kontinuierlichen Phasenkontakt
Flissig- und Dampfphase. Di@borpack DX besteht aus
rostfreiem CrNiMo-Stahl 1.4401. Die Vorteile diesé
strukturierten Packung gegenuber regellosen
Schittungen wie z.B. Raschigringen sind die hohere
Austauschflache, demnach die bessere Trennleistogg
der geringere Druckverlust. Eine Packung hat eidbeH
von 170 [mm]. Der Neigungswinkel der

Stromungskanale in der Packungsschicht betragt Abbildung 3-4: strukturierte Gewebepackung
Grad.

16
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3.4 Der Kolonnenkopf

Diese Kolonne hat einen Dampfteiler zur Teilung desteigenden Dampfstromes. Durch
die grofRen Arbeitsvolumen sind die Fehler der Tgjlwiel geringer als bei einem
Flissigkeitsteiler. Der Dampfteiler wird mit eindetektromagneten angesteuert, den man mit
einem Relais Uber das in ,LabView" geschriebeneggRnmm beliebig schalten kann.

Der Kopfkondensator ist um 10 Grad geneigt und dhdsaus einem 500 [mm] langen
Doppelmantelrohr, in dem zwei Kuihlschlangen
konzentrisch angeordnet sind. Des Weiteren wurdsain n %

zwei  Temperaturmessstellen oT Tig) und ein

Durchflussmesser eingebaut um die notige A

Kondensationswarme bestimmen zu kénnen. Im Betrieb - r
muss man beachten, dass am Kopf der Kolonne der
Entlufter offen ist, damit sich kein Uberdruck irerd

Kolonne bilden kann.

Abbildung 3-5: schematischer Dampfteiler [6]

3.4.1 Kopfproduktkiihlung
Das dampfformige Destillat wird vorerst durch deewmkelten Liebigkihler (WT6)

kondensiert. Falls dieser Liebigkiuhler eine zu mge Kuihlleistung bei grofRen

Dampfbelastungen aufweist um den ganzen Destibastzu kondensieren, ist ein
zusatzlicher Intensivkiuhler (WT7) montiert, der hiedert, dass der Produktstrom
dampfférmig Uber die aus sicherheitstechnischem@aii gedffnete Entliftung entweichen
kann. Nach dem Liebig-Kuhler und dem Intensivkihlest ein weiterer Pt-100

Temperaturfihler (7) montiert, mit dem die Kihlleistung der beiden Watauscher

kontrolliert werden kann. Ist diese Destillattengtar zu hoch, muss der
Kihlwasserdurchfluss der Warmetauscher erhdht weider fliissige Destillatstrom gelangt
nun in ein Hosenstlck, das den Produktstrom aufteih Teil des Produktstromes gelangt
Uber einen weiteren kleinen Liebig-Kuhler in diecBtemesszelle 2 (Z2), der andere Tell
gelangt direkt Uber den Produktkihler (WT10) in eaehn Liter Glasgefald, das als

Produktbehalter dient.
17
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Die Dichtemesszelle wird gekuhlt und ist auf 20][k&libriert, d.h. die Zelle zeigt Uber die in
.LabView" programmierte Onlinedichtemessung die @& Konzentration an, wenn die
Zelle auf 20 [°C] temperiert ist. Bei Destillatmemy bis max. 20 [ml/min] passiert der
gesamte Destillatstrom die Zelle. Die Rohrleitungerd mit DN15 Glasbauteilen der Firma
QVF ausgefuhrt.

Abbildung 3-6: 1. Durchflussmessung

2
3
4
5
6
7

. Differenzdruckmessung

. Absolutdruckmessung

. Elektromagnet fur Ricklaufteiler

. Kopfkondensator

. Liebig-Kuhler fur Destillat (WT6)

. Intensivkuhler fur Destillat (WT7)

3.5 Der Kolonnensumpf

Der Sumpfverdampfer ist ein ,Kettle-Reboiler”. Et imit zwei horizontalen aus Edelstahl
bestehenden Rohrwendeln mit je einer Lange von [8@] ausgestattet. Der notige
Energieeintrag erfolgt Uber das Temperiergendi 303 S der FirmalLauda. Thermaldl wird

durch die Heizelemente, die als Rohrwendel ausijestand, gepumpt, und sorgt so fur die

notige Warmeubertragung.

18
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Der gesamte Sumpfverdampfer hat ein Volumen vor@&aLiter, bis zum Uberlauf ca. ein
Volumen von zwei Liter. Die Sumpftemperatur wirdeiileinen Pt-100 Temperaturfihlen)T
gemessen, der Uber einen DN15-Anschluss im Kolsurapf eingebaut ist. Des Weiteren ist
noch eine Minimum- und Maximumniveaumessung UbeereiDN25-Anschluss installiert.
Im Sumpfverdampfer befindet sich ein Uberlaufrodgs ein konstantes Sumpfniveau

sicherstellt.

3.5.1 Sumpfproduktkihlung

Ein Siphon im Sumpf gewahrleistet, dass das Flisgigniveau im Uberlaufrohr nicht unter
den Sumpfspiegel sinkt. Wenn dies der Fall warenks ein Teil des Dampfes, der sich Uber
der siedenden Flussigkeit befindet, abgezogen werleschlie3end passiert der Stoffstrom
einen um 45 Grad geneigten Intensivkuhler (WT3)e Wh Kopf der Kolonne kommt es zur
Aufteilung des Stoffstromes. Ein Teil flie3t tGbemen kleinen Liebig-Kuhler in die
Dichtemesszelle 1 (Z1), der andere Teil gelangtr idieen weiteren Sumpfproduktkihler
(WT4) in ein zehn Liter Glasgefal3. Die Rohrleitungen Sumpf sind ebenfalls mit DN15
Glasbauteilen der Firm@VF ausgefuhrt.

Abbildung 3-7: 1. Kolonnensumpf mit Rohrwendelwarmeauscher

2. Niveaumessung

3. Siphon

4. Intensivkihler im Sumpf (WT3)
5. Liebig-Kuhler im Sumpf (WT4)

19



Beschreibung der Versuchsanlage

3.6 Der Einsatzstrom

Der Einsatzstrom hat einen Ethanolanteil von 4,81p%] (11,0

[Gew%]). Der Vorlagebehélter ist ein Glaszylindeit minem
Volumen von zehn Litern. Durch eine Membranpumpe ¢
Firma ProMinent wird der ,Feed* vom Vorlagebehélter in del
Einsatzerhitzer gepumpt, wo er auf die Siedetentperdes
bindren Gemisches gebracht wird. Die Kontrolle Temperatur 5
erfolgt Uber einen Pt-100 Temperaturfihlerg)(Tder dem : |
Einsatzerhitzer direkt nachgeschalten ist. Im Breshitzer
befindet sich ein senkrecht angeordnetet
Rohrwendelwarmetauscher. Fur den nétigen Enerdragisorgt ‘
der ThermostatCS 6-D der Firma Lauda, welcher  mit §
Thermaldl betrieben wird. Das Einsatzgemisch wird\ierten

Schuss der Kolonne eingebracht.

Abbildung 3-8: Feedvorwarmer

3.7 Das Prozessleitsystem

Das Einlesen samtlicher Temperaturen, Driicke, Dlils$e, Niveaus und das Schalten des
Rucklaufteilers erfolgt Uber ein Prozessleitsystendas in der graphischen
Programmiersprache ,LabView" erstellt wurde. UbetecRmodule der FirmaNational

Instruments werden die Messsignale aufgenommen und Uber ,lealbYausgewertet.

Analog/Digital-
Wandler der

Dichtemesszeller

Steckschlitten
mit funf

Steckmodule

Abbildung 3-9: Module des Prozessleitsystems und B/Wandler der Dichtemesszellen
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Das erste Modul ,NI 9481“ von links in Abbildung B-st ein Relais und steuert den
Rucklaufteiler. Im zweiten Modul ,NI 9203 werdendgdssignale bis 20 [mA] aufgenommen.
In diesem Modul werden der Absolutdruck (P1), défebenzdruck Uber die Kolonne (P2),

der Durchfluss im Kopfkondensator und die Minimuomd Maximumniveauanzeige im

Sumpfverdampfer eingelesen. In den Modulen drer, und funf von links werden die Pt-100
Temperaturfuhler Gber Widerstands&nderung mittedsl&itertechnik eingelesen.

3.7.1 Die Konzentrationsmessung

Die Konzentrationsmessung des Sumpfproduktes usd gde

Destillates erfolgt Uber zwei Dichtemesszellen Eiema b
Paar. Das Messsignal kommt tber den Analog/Digite '_';, N
Wandler (Abbildung 3-9) Uber eine serielle Schtelte ‘
(RS232) am Messrechner an.
Das von der Dichtemesszelle kommende analc
Messsignal ist die Schwingungsdauer oder Frequeaz.
Messprinzip der Dichtemessung beruht auf eing
sogenannten Biegeschwinger. Die :
Dichtemesszellen wurden mit Methanol, Wasser und
Glycerin, siehe Abbildung 3-11 und Abbildung 3-1" }

Abbildung 3-10: Dichtemesszelle 1 im Sumpf
bei einer Temperatur von 20°C kalibriert.

1,3 /
1,2

1,1

5
)
g
5 09 y = 5,634E-07x - 3,699E+00
o R2 = 9,995E-01
0,8 &
0,7
0,6

7,8E+06 8,0E+06 8,2E+06 8,4E+06 8,6E+06 8,8E+06 9,0E+06

Schwingungsdauer P [1/s]

Abbildung 3-11: Kalibrierung der Dichtemesszelle 1
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1,3

1,2 /

1,1

0.9 y = 6,993E-07x - 4,316E+00 ||

R%=9,996E-01

Dichte [g/cm?]

0,8 7

0,7

0,6
7,2E+06  7,4E+06 7,6E+06 7,8E+06 8,0E+06 8,2E+06
Schwingungsdauer P [1/s]

Abbildung 3-12: Kalibrierung der Dichtemesszelle 2

3.7.2 Die Durchflussmessung

Durch Auslitern wurde die Durchflussmessung am Koptlensator neu kalibriert.

90

80

60 /
0 i
40 ’/
30 /

20 /
10 /‘

/ y =-197.626,028x% + 9.976,215x - 36,367

Volumenstrom[l/h]

R*=0,997

0 0,005 0,01 0,015 0,02 0,025
Messsignal [A]

Abbildung 3-13: Kalibrierung des Durchflussmessers
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3.7.3 Steuerung der Anlage im graphischen Programmierprotamm ,LabView*

Die Abbildung 3-14 stellt das ,Frontpanel®, die sognnte Bedienoberflache in ,LabView*
dar. Bevor man das Programm startet, muss mandib&s in Abbildung 3-14 den Dateipfad
zur Speicherung der Messwerte angeben, rechts lobsiimmt man die Messzeit, also in
welchen Abstanden die Aufnahme der Messwerte drfBlgi den nachfolgenden Versuchen
wurde immer eine Messzeit von 30 Sekunden gewahlt.

Das Frontpanel in Abbildung 3-14 ist in drei Terbiehe gegliedert, die Niveauanzeige, den
Rucklaufteiler und die Kontrolle der SumpftemperatBind bei der Niveauanzeige beide
Lampen grin, so ist der Flussigkeitsspiegel im Sumpulassigen Bereich.

Im mittleren Teilbereich wird das externe Rucklarhaltnis bestimmt, indem man die
Destillatzeit und die Rucklaufzeit vorgibt. Bei d8umpftemperatur wird die Ober- und
Untergrenze kontrolliert. Wird die eingestellte ©beébzw. Untergrenze Uber- bzw.
unterschritten leuchten die dazugehorigen Lampent. r@ie Kontrolle der
Temperaturobergrenze hat den sicherheitstechnissimen eine unzulédssig hohe Temperatur
zu vermeiden. Mit der Kontrolle der Temperaturugtenze Udberwacht man die
Produktqualitat, d.h. wenn diese Untergrenze ucieitsen wird, kann man darauf schliel3en,
dass das Sumpfprodukt zu unrein bzw. der Enerdragirdes Sumpfverdampfers zu gering
ist, um die Kopfproduktqualitat gewahrleisten zunkén.

In Abbildung 3-15 ist das Anlagenschema dargestdéls konnen der Absolut- und
Differenzdruck, der Temperaturverlauf Gber die Kole sowie alle anderen Temperaturen,
der Durchsatz im Kopfkondensator und die Konzemnan im Sumpf und im Destillat

beobachtet werden.
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Abbildung 3-14: Frontpanel

20,8527

Abbildung 3-15: Anlagenschema
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3.8 Technische Daten der Gerate

* Thermostat fur Sumpfverdampfer:
Typ: Lauda LTH 303 S
Warmetrager: Thermaldl Ultratherm 330 SCB
Fullvolumen: 2,6 [l]
Kihlmedium: Wasser
Regelbare Heizleistung: 0 — 5,1 [kW]
Max. Arbeitstemperatur: 350 [°C]
Elektrischer Anschluss: 380 [V]; 50 [Hz]
* Thermostat fur Einsatzerhitzer:
Typ: Lauda CS 6-D
Warmetrager: Thermaldl Ultratherm 330 SCB
Kihlmedium: Wasser
Geregelte Heizleistung: 0 — 2,2 [kW]
Arbeitstemperatur: 20 - 200 [°C]
Elektrischer Anschluss: 220-240 [V]; 50/60 [HZz]
«  Membranpumpe fir den Einsatzstrom:
Typ: ProMinent Gamma/4-1 0408 T
Dosierleistung: 7,74 [I/h]
Elektrischer Anschluss: 210-250 [V]; 50/60 [HZz]
* Dichtemesszellen 1 und 2
Typ: Paar DPR YEHK
* A/D-Wandler fur Dichtemesszellen:
Typ: Paar Serial Computer Interface DPR-S
Elektrischer Anschluss: 220 [V] / 160 [mA]
Einstellungen: -Bits pro Sekunde: 1200
-Datenbits: 7
-Paritat: Even
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Beschreibung der Versuchsanlage

Steckschlitten fiir Module:

Typ: National Instruments; NI cDAQ-9172

Elektrischer Anschluss: 230 [V]
Modul fur Ricklaufteiler:

Typ: National Instruments; NI 9481
Modul fur Drucke, Durchséatze und Niveaus:

Typ: National Instruments; NI 9203
Modul fir Temperaturen:

Typ: National Instruments; NI 9217
Durchflussmesser am Kopfkondensator:

Typ: Krohne H250/RR/M7/ESK

Messbereich: 8,5-85 [I/h] bei 0,89 [kg/l]

Elektrischer Anschluss: 24 [V]

Ausgangssignal: 4-20 [mA]
Absolutdruckmessung:

Typ: Jumo 4AP-30-242/118

Messbereich: 0-10 [bar]

Elektrischer Anschluss: 13-30 [V]

Ausgangssignal: 4-20 [mA]
Differenzdruckmessung:

Typ: Jumo Midas DP10

Messbereich: 0-1 [bar rel.]

Elektrischer Anschluss: 10-30 [V]

Ausgangssignal: 4-20 [mA]
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4 Das R&l

Zur Nachverfolgung der im vorigen Abschnitt besebhdnen Versuchsanlage wird das Rohr-

und Instrumentenschaubild in Abbildung 4-1 dard#ste

Legende des R&l's:

K Rektifikationskolonne WT1 Kopfkondensator

TF Thermostat Feed WT2 Feedvorwarmer

TS Thermostat Sumpf WT3 Intensivkuhler Sumpf

F Vorlagebehalter Feed WT4 Liebig-Kuhler Sumpf

P Membranpumpe WT5 Liebig-Kuhler Dichtemesszelle 1
PLS Prozessleitsystem WT6 Liebig-Kuhler Destillat

D Destillat WT7 Intensivkuhler Destillat

S Sumpfprodukt WT8 Intensivkihler Destillat

Z1 Dichtemesszelle 1 WT9 Liebig-Kuhler Dichtemedisz2

Z2 Dichtemesszelle 2 WT10 Liebig-Kuhler Destillat

V-1-V-8 Ventile fur Kihlwasser
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, Abwasser
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PLS

ks

V-1

Abwasser
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TF

i
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Abwasser

>

WT9

V-5

Abwasser

V-6

Abwasser
>

WT10|

%

V-2

TS

Abbildung 4-1: R&l

V-7

<

-8
>

Abwasser
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Betriebshandbuch

5 Betriebshandbuch

Im Betriebshandbuch wird beschrieben, wie die Ko®grundsatzlich an- und abzufahren

ist. Des Weiteren wird eine Versuchsdurchfuhrungitdert beschrieben.

5.1 An- und Abfahrplan

5.1.1 Anfahrplan

Kuhlwasser aufdrehen
o Offnen der Ventile V-1“, V-2* V-3 V-4“ V-5 V-6* V-7 und ,V-8" der

Kaltwasserleitung

Fullen der Anlage

«  Membranpumpe des Einsatzstromes einschalten
« Bei Erreichen des Uberlaufes im Sumpf vom Flisstgkpiegel Membranpumpe

ausschalten

Prozessleitsystem

e Starten des Programmes in ,LabView*

* Rucklaufteiler auf totalen Ricklauf stellenpa=

Aufheizen der Kolonne

* Einschalten des Sumpfthermostates; die Vorlaufteatpe des Thermaldls wahlen
(110-115[°C))

» Einschalten des Feedthermostates; die Vorlauftestyredes Thermal6ls wéahlen
(ca. 100 [°C))

* Die Temperatur im EinsatzstromgjTmuss 91-92 [°C] erreichen, damit die Zugabe
des Feed bei der Zusammensetzung von 4,64 [Mol%ijartei im Feed bei
Siedetemperatur (g=1) erfolgt

* Warten bis die Temperatur am Kopk)Ta. 79 [°C] erreicht; Kolonne ist aufgeheizt
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Stationarer Betrieb

* Einstellen des gewiinschten Ricklaufverhaltnissesd ukinschalten der
Feedmembranpumpe
» Stationarer Betrieb ist gewdahrleistet, sobald sitds Temperaturprofil Uber die

Kolonne nicht mehr &ndert

5.1.2 Abfahrplan

Abschalten der Temperiergerate

* Sumpfthermostat und Feedthermostat ausschalten

Feedzugabe stoppen

* Abschalten der Kolbenmembranpumpe

Prozessleitsystem

« Beenden des Programmes in ,LabView"

Kihlwasser abdrehen

* SchlieRen der Ventile , V-1, V-2¢, V-3%, V-4“, V-5, V-6“ ,V-7“und ,V-8“ der

Kaltwasserleitung
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5.2 Beschreibung einer Versuchsdurchfiihrung

Die Versuchsdurchfiihrung bezieht sich auf die Adlmlg 5-1.

08:34 Versuchsbeginn

* Kolonne wird mit totalem Rucklauf angefahren; keDestillat wird
entnommen

* Vorlauftemperatur des Sumpfthermostats auf 114 g@3tellen

* Vorlauftemperatur des Feedthermostats auf 100¢ntellen

08:53 Kolonne ist vollstandig aufgeheizt
08:55 vorgenommene Einstellungen:

* Einschalten der Membranpumpe im Feed; V=7,25 [I/h]

Direkt nach der Feedzugabe beobachtet man einampiafallen von Jund T,
von ca. 100 [°C] auf 96 [°C] und vongTvon 97 [°C] auf 92 [°C]. Die
Feedstromzugabe erfolgt am Siedepunkt. Bei einehartéigehalt im Feed
von 4,64 [Mol%] liegt die dazugehorige Siedetemperanach dem T-xy-
Diagramm (Abbildung 2-8) bei 90,75 [°C]. Die Feedfeeratur § mit 92 [°C]

ist akzeptabel, da noch Warmeverluste eingereciweetlen mussen, da die
Temperaturessstelle gTein paar Zentimeter vor dem Kolonneneintritt
gemessen wird.

» Externes Rucklaufverhaltnis auf r=5 einstellen

09:10-09:30 T fallt von 96 [°C] auf 79 [°C]
09:20-09:35 Efallt von 96 [°C] auf 81 [°C]
09:38-09:55 ¥ fallt von 101,5 [°C] auf 86 [°C]
10:35 Kolonne ist stationar

* 1. Probenahme: r=5;slmpfthermostat 114 [°C]

* Das Temperaturprofil wird bei dem groRen Rucklaciaénis von r=5 nach
unten gedriickt, da nicht soviel entnommen wird sictl das Ethanol am Kopf
besser anreichern kann. Die Kopftemperatyrliégt bei ca. 79 [°C]. Die
Siedetemperatur am azeotropen Punkt liegt bei 78Qp Daraus kann man
auf eine hohe Produktqualitat schliel3en.

10:50 Anderung des externen Ricklaufverhaltnigeas=5 auf r=4

11:10-13:40 T steigt langsam von 86 [°C] auf 90 [°C]
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13:45

13:50
14:23-14:38
14:38-14:50
14:43-15:18
15:30-16:00
16:40

16:49

Kolonne ist stationar
2. Probenahme: r=4;simpfthermostar 114 [°C]
Aul3er der Temperatur,Bind alle anderen Temperaturen konstant geblieben.
Anderung des externen Riicklaufverhaltnigeas=4 auf r=3

¥ steigt von 90 [°C] auf 101,5 [°C]

T steigt von 81 [°C] auf 96 [°C]

7T steigt von 81 [°C] auf 96 [°C]

T und Tg steigen von 79 [°C] auf 80,5 [°C]

Kolonne ist stationar

3. Probenahme: r=3;slmpithermostac 114 [°C]

Die Temperaturen beginnt sich bei dem kleinerenkRiiidverhaltnis von r=3
wieder deutlich zu heben, d.h., dass sich die ,\Wd#st* von unten nach
oben verschiebt. Die Produktqualitat wird dahetexditer.

Versuchsende

32



Betriebshandbuch

Temp. Hiskarie 1

T1 sumpf {Gesammelt) m
TZ {Gesammelt) m
T3 {Gesammelt) m
T4 {Gesammelk) m
T5 (izesammelt) m
Té Kopf (Gesammelt) m
T& Feed {Gesammelt) -

mol%%:Ethanal Kopf

miol%:Ethanol Kopf

08:3¢  09:0C 10:0¢ 11:0C 12:0C 13:0¢ 14:0¢ 15:0( 16:0C 16:4¢
(]

Abbildung 5-1: Temperatur- und Konzentrationsverlauf einer Versuchsdurchfiihrung
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6 Ergebnisse

6.1 Versuchsparameter

Das grofite Problem bei der Interpretation der Hrgske der Tabelle 6-1 war die

Membranpumpe des Einsatzstromes, die sehr unre@gniérderte und deren maximale
Forderleistung mit Andauer der Versuche abnahm.dBai Versuchen 8,9,10 und 12 betrug
die maximale Forderleistung 7,25 [I/h]. Bei den tems Versuchen wurde noch eine
Maximalforderleistung von 7,7 [I/h] festgestelltmJeine gute Interpretation der Ergebnisse
zu gewabhrleisten werden im Kapitel 6.2 die Versugh@, 10 und 12 behandelt.

Fur das Erreichen eines optimalen Betriebspunktes emer zufriedenstellenden

Produktqualitat des Destillates, sowie des Sumpligktes, ist ein optimales Zusammenspiel
zwischen der Temperatur im Sumpf, des Einsatzssomend dem externen

Rucklaufverhaltnis notwendig.

6.2 Interpretation der Ergebnisse

In Tabelle 6-1 sind die Ergebnisse der ausgewaMsuche dargestellt. Die Konzentration
im Sumpf %e und am Kopf xg, sowie der Sumpfproduktstroshund der Kopfproduktstrom
D in Tabelle 6-1 sind Messwerte. Der steigende Mulech an Ethanol p¢ bei einer
Vorlauftemperatur des Sumpfthermostates von 113 ¢ Abbildung 6-1 veranschaulicht
gut, dass man mit groBerem Ricklaufverhaltnis diessere Produktqualitdt erreicht.
Interessant ist, dass in Abbildung 6-1 bei einem@fthermostatvorlauftemperatur von 114
[°C] bei den Ricklaufverhéltnissen vier und finéktisch die gleiche Reinheit im Destillat
erreicht wird. Des Weiteren erkennt man in Abbilgu61, dass die Reinheit im Sumpf mit
einem hoheren Rucklaufverhaltnis verschlechterdwdia die ,Ethanolfront” in der Kolonne
bei hoheren Rucklaufverhaltnissen immer weiter ichRing Sumpf gedrickt wird. Die
Verunreinigung im Sumpf liegt bei allen durchgeténrVersuchen bei maximal 1,5 [Mol%)]

Ethanol im Sumpf.
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0,88 0,01
0,86 5‘
0,84 0,008
= 0,82 —
o
£ 08 // —— 5 0,006 §
S 0,78 m— L Ly 2
E r / - 2
— P d
> 0,76 - 0,004 =
xﬁ 074 / - Py xtn
’ -
L d
0,72 pd S 0,002
07 -/ _e P
’ ’p
0,68 ¢ . 0
3 4 5
r[-]
—4— XDE, 113 [°C] == xDE, 114 [°C] XSE, 113 [°C] === =xSE, 114 [°C]

Abbildung 6-1: Destillat- und Sumpfkonzentration tber Rucklaufverhaltnis

In Abbildung 6-2 sieht man, dass die Reinheit instidlat bei einem Rucklaufverhaltnis von
drei mit steigender Vorlauftemperatur im Sumpfthestat abnimmt. Die Wasserfront wird

bei hoheren Temperaturen immer weiter in RichturgpfKgedriickt, was eine geringere
Produktreinheit zur Folge hat.

0,9

0,85 l\
0,8

0,75 \
0,7 \\

0,65

0,6 AN

N\
0,55
e

112 113 114 115

Xpe [Mmol/mol]

o
TSumpfthermostat[ C]

Abbildung 6-2: Destillatkonzentration Gber Vorlauft emperatur des Sumpfthermostates bei r=3 und
F=7,25 [I/h]
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Abbildung 6-3 zeigt, dass die Dampfbelastung densti#&ekersaule immer ca. 10 [%] Uber der
Belastung der Abtriebssdule liegt. In der Regeligstelie Belastung mit steigendem
Rucklaufverhaltnis. Bei dem Rucklaufverhaltnis von 4 und einer
Sumpfthermostatvorlauftemperatur von 114 [°C] tidie Kolonnenbelastung im Vergleich
zu dem Rucklaufverhaltnis von 3. Der Grund liegtimadass sich durch die unterschiedlich
vorherrschenden Betriebsbedingungen ein groBererpB@lumenstrom (bedingt durch die
niedrige Dichte des Wasserdampfes) bei r=3 gegentife ausgebildet hat und somit die
Belastung bei r=3 gréR3er ist.

X
o
[
=1
B
1]
o
o)
[ =
(]
[ =
[ =
S
(]
b4
3 4 5
r[-]
—¢— BAS, 113 [°C] =<E=-BAS, 114 [°C] BVS, 113 [°C] == =BVS, 114 [°C]

Abbildung 6-3: Belastung der Abtriebs- und Verstarkersaule Uber Rucklaufverhéltnis bei F=7,25 [I/h]

Der Stoffubergangskoeffizient gkist in der Verstarkersdule gegenuber dem in der
Abtriebssaule in den meisten Versuchen um den Faldn grol3er. Ein moéglicher Grund
daflr ist die moégliche asymmetrische Stromungsédishg in der Abtriebssaule durch die
Feedzugabe.

In Abbildung 6-4 wird die Ausbeute an Destillat giestellt. Bei einer Vorlauftemperatur im
Sumpfthermostat von 114 [°C] ist der Produktstrommier groRer als bei einer
Sumpfthermostatvorlauftemperatur von 113 [°C]. DAiteren erkennt man, dass mit
steigendem Rucklaufverhéltnis die Destillatausbegatenger, und die Produktqualitat besser
wird.
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0,88 0,85
0,86 >k\ é ------------- 3% 0,83
P4 - wn w o o= =

0,84 sl === 0,81

= 0,82 N g’ 0,79
g 08 ;—"),5\ 077 T
3 078 g > Se 075 B
% 0,76 _ P4 \ 0,73 -E-

3 0,74 ,,4’ ; 0,71

0,72 /’ 0,69

0,7 0,67

0,68 ’ 0,65

3 4

r[-]

«<0-=XDE, 113 [°C] = 48-=xDE, 114 [°C] D, 113 [°C] =D, 114 [°C]

Abbildung 6-4: Destillatausbeute und Destillatkonzatration Giber Ricklaufverhaltnis

Im Mittel betragen die Warmeverluste der Kolonnedimm110 Watt. Die genaue Berechnung
ist im Kapitel 7.1.1 in den Energiebilanzen behdinde

Die Konzentration im Sumpf vonsg = 0,0001887 [mol/mol] in Tabelle 6-1 bedeutet,slas
kein Ethanol im Sumpf nachgewiesen werden konntesdd Wert ist die Nachweisgrenze
des Dichtemessgeréates.

37



Ergebnisse

Versuch 3 Versuch 6 Versuch 7 Versuch 8 Versuch 9 Versuch 10 Versuch 12
r [-] 2 3 4 5 4 5 3 3 4 5 3 4 5 3
F [I/h] 6,45 6,45 7,70 7,70 7,50 7,50 7,25 7,25 7,25 7,25 7,25 7,25 7,25 7,25
Tsumpfthermostat [°C] 107 107 115 115 113 113 115 113 113 113 114 114 114 112
Xse [mol/mol] 0,01267 0,01506 0,0001887 0,00508 0,00551 0,00681 0,0001887 || 0,0001887 | 0,0001887 | 0,00551 0,0001887 0,00456 0,00573 || 0,0001887
XpE [mol/mol] 0,84069 0,84519 0,8007 0,85198 0,84219 0,84895 0,5167 0,77467 0,84069 0,855 0,6999 0,8558 0,8565 0,84895
$ [kg/h] 5,712 5,925 6,875 6,85 6,612 6,612 6,105 6,305 6,246 6,352 6,414 6,454 6,450 6,356
D [kg/h] 0,530 0,484 0,845 0,660 0,754 0,645 0,939 0,780 0,729 0,685 0,830 0,756 0,705 0,758
Fehler MB [kg/h] 0,095 -0,074 -0,158 0,052 -0,001 0,109 0,076 0,035 0,145 0,083 -0,124 -0,089 -0,035 0,007
Bas [%] 21,0 26,0 61,8 63,0 50,6 58,8 71,8 47,3 54,8 57,9 52,5 48,9 57,5 43,0
Bys [%] 23,5 29,7 72,2 75,0 59,1 69,8 76,6 53,9 64,8 69,1 58,8 57,6 68,7 50,0
Uy FiAs [m/s] 0,8662 0,8606 0,8319 0,8272 0,8367 0,8310 0,8365 0,8477 0,8424 0,8362 0,8450 0,8431 0,8364 0,8490
Uy fivs [m/s] 0,7500 0,7338 0,6892 0,6725 0,6933 0,6782 0,7626 0,7178 0,6875 0,6744 0,7305 0,6922 0,6777 0,7062
Overt (W] 49 67 122 135 111 131 120 87 112 130 97 98 127 89
Nen [-] 334 18,8 12,5 16,2 15,2 15,0 6,0 12,4 18,0 17,1 9,2 20,0 17,6 25,9
HETP [m] 0,06 0,11 0,16 0,13 0,13 0,14 0,34 0,16 0,11 0,12 0,22 0,10 0,12 0,08
kgas [m/s] 2,60E-03 9,33E-04 7,14E-03 1,64E-03 1,63E-03 1,40E-03 6,65E-03 6,77E-03 6,74E-03 1,49E-03 6,66E-03 1,71E-03 1,45E-03 6,62E-03
kgvs [m/s] 1,07E-02 7,82E-03 8,16E-03 1,57E-02 1,16E-02 1,39E-02 1,93E-03 5,29E-03 1,23E-02 1,55E-02 3,44E-03 1,51E-02 1,59E-02 1,40E-02
NTUog s [-] 7,31 2,12 7,07 1,60 1,96 1,46 5,65 8,62 7,45 1,57 7,66 2,11 1,54 9,25
NTUqgvs [-] 30,97 18,32 8,37 15,88 14,45 14,98 1,69 6,97 14,08 16,90 4,08 19,25 17,47 20,18
NTUog ges [-] 38,28 20,44 15,44 17,48 16,41 16,44 7,34 15,59 21,53 18,47 11,74 21,36 19,01 29,43
HTUogas [m] 0,14 0,48 0,14 0,64 0,52 0,70 0,18 0,12 0,14 0,65 0,13 0,48 0,66 0,11
HTUogvs [m] 0,03 0,06 0,12 0,06 0,07 0,07 0,60 0,15 0,07 0,06 0,25 0,05 0,06 0,05
HTUog ges [m] 0,05 0,10 0,13 0,12 0,12 0,12 0,28 0,13 0,09 0,11 0,17 0,10 0,11 0,07

Tabelle 6-1: Ergebnisse der Versuche
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7 Berechnungen

7.1 Berechnung eines Betriebspunktes

Um die Berechnungen in Tabelle 6-1 nachvollziehekémnen wird der Versuch 10 mit dem

Rucklaufverhaltnis r=5 detailiert nachgerechnet.

7.1.1 Stoff- und Energiebilanzen
Die berechneten Stréme sind in Abbildung 7-1 daeiies

O

=), - Qu

Al

e

D
(2)  Destilat

>7 , Qs
S
y Sumpf
& D,
Ts1 Ts2
Qu

Abbildung 7-1: FlieRschema
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Reinstoffdaten :

Molekulargewicht Wasser: MGy = 18,015289—m|
mo
. gm
Molekulargewicht Ethanol: MG g = 46,07—I
mo
. kg
Dichte Wasser: Pw = 0.9982—3
m
. kg
Dichte Ethanol: PE:= 0_79074_3
m
Angaben :
externes Ricklaufverhaltnis: r=5
Volumenstrom Feed: F:= 7'25FI
Molenbruch Feed Ethanol: Xg g = 0.0464
. kg
Dichte Feed: P E = 983.56—
m3
Molenbruch Destillat Ethanol: Xp g := 0.8565
_ : kg
Dichte Destillat: Pp = 808.12—3
m

Molenbruch Sumpf Ethanol:

Xg g = 0.005729

k
Dichte Sumpf: ps = 99683~

m
Systemdruck: p := 0.960bar
Normdruck: Pg:= 1.013bar
Druckverlust in Verstarkersaule: Apyg = 12Pa
Druckverlust in Abtriebssaule: Appg = 9Pa
Temperatur Feed vor Feedvorwarmer: TEq = 293.15K
Temperatur Feed nach Feedvorwarmer: TEy = 365.15K
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Temperatur Sumpf vor Kihler:
Temperatur Sumpf nach Kuhler:
Temperatur Kopf vor Kopfkondensator:
Temperatur Kopf nach Kopfkondensator:
Normtemperatur:

spez. Warmekapazitat Feed:

spez. Warmekapazitat Sumpf:

spez. Warmekapazitat Destillat:

Verdampfungsenthalpie Sumpf:

Verdampfungsenthalpie Destillat:

Massenbilanz:

F=D+ S

FOEg=DBpEg + Sk
Feed:

MG = MGy {1 - Xz g) + MGl g

. FmF
" MGE

F = Flbp

Ty = 352.35K

Tky = 352.35K

To:=273.15K

CoF = 79.918 oK
Cps = 75.613 oK
CoD = 129.492 o

J
h,c := 43683.32——
vS mol

J
hyp = 39016.5——

mol
MG g = 19.317-
mol
F = 369147109
: h
F o=713159
e h
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Destillat:

MGp := MGy Ifil - p ) + MG

. Fifee-xs g
DEXSE
D :=DMGp
D
D:=—
oo
Sumpf:

MGg:= MGW[@1 - xSE) + MGl3g £

. Fiee-x0.8
XS ETXD.E
S = SIMGg
S
S-- -:_.
Ps
Probe:
S =F-D
Rucklauf:
R
r=—
D
R:=rD

9

MGp = 42.04450
mol

D= 17.64.4“—h°I

MGg = 18.1760-
mol

s = 351.4m°
h
s = 6.3892
- h
S =6.409
s =351.8m°
h
R = 88.23é1—0|
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Verstarkerséaule:

MG + MGp

MGy /c:=
VS 2

_PE*PD
PLvs= 5

ideales Gasgesetz

Po

LVS:: R

Lys. = LydMGyg

L
VS.
Lys.=——

PLvs
Vyg=D +R
Vyyg= DIfr + 1)
Vs, = VWwsMGyg

s,
Wes. =——
Pvwvs

TE2*TKL pp g

mol

- gm
MGy/g = 30.68—

mol

_ kg
PLyS= 895.84—3

m

kg
m

ol
Lys= 88.23§;]—

_ /—Eg
LVS._ 2.70 b
_ I

ol
e 105.88£nh—

_ kg
Vg = 3.249F

I
Vyg, = 3.287% 18;
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Abtriebssaule:

hy - hg o .
g= q:==1 Flussigkeit am Siedepunkt
Ahy
MG + MG
F S m
MG i= MGac = 18.74P2
AS > AS ol
PE+Psg g
PLAS =~ PLAS = 990.195—3
m
_p ToMG
Pv= p_OB? 52 4 ideales Gasgesetz
A Apas
+ +
B P+ BPhys™ — To MGag ) kg
Pvas= S PvAs = 0.584=
Po F2"1s1 5o 0 U m
2 mol
ol
Lag = dF + Lyg Lag = 457.38%
— _ kg
Las = LagMGag Lag = 8.574F
Lo LAs. |
AS..” Lac =8.659-
PLAS AS.. h

VAS = (q - l) [E: + VVS

- _ kg
Vas. = VasMCGag Vas. = 1.985 7
Vv
AS. !
Vas.im T Vpg, = 3.39% 18F
PVAS

ol
Vag = 105.88§“F
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Energiebilanz:

F+Qr +Qs =Qq +Qu +D+5+Q, |

Enthalpiestrom im Feed vor Feedvorwarmer (Strom 8):

Fg=F BT Fp Leistung

Enthalpiestrom im Feed nach Feedvorwarmer (Strom 1):

F1=FEGrTr Leistung

Leistung des Feedvorwarmers:

Qr:=F1~Fg

Leistung des Sumpfverdampfers:

Qs:=Vasthys

Leistung des Kopfkondensators:

Qkk =VWdhyp

Enthalpiestrom im Sumpf vor Sumpfkihler (Strom 3):

S3i= SE(I:pSEI'S1 Leistung

Enthalpiestrom im Sumpf nach Sumpfkihler (Strom 11):

S11= ST s Leistung

Leistung des Sumpfkihlers:

Qsk=S3~ 511

Enthalpiestrom im Destillat (Strom 2):

Dy:= DmpDHKZ Leistung

Warmeverluste lber die Kolonne:

Querl. . =Fg+ Qp+ Qs ~ Qk ~Qsk ~S11- D2

Verlustleistung

Fg=2.402 18 W

Fq =2.992 18 W

QF = 590.029W

Qg = 1.285¢ 18 W

Quk = 1148 160w

S3=2.77%K 18 W

1172238 10w

Qg = 541.156W

D, =223.659W

[Querl, = 126.709W
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Berechnungen

7.1.2 McCabe-Thiele

Angaben :
externes Riicklaufverhaltnis: r=5
Molenbruch Feed Ethanol: X = 0.0464
Molenbruch Destillat Ethanol: Xp, = 0.8565
Molenbruch Sumpf Ethanol: Xg g:=0.00573
Molenstrom Dampf in AS: Vag = 105.88%|
Molenstrom Dampf in VS: Vygi= 105.88$
Molenstrom Sumpfprodukt: S:= 351'5041;_0|
Molenstrom Flissigkeit in AS: Lag = 45738?;_0'

Das McCabe-Thiele-Diagramm (xy-Diagramm) wurde ndiém Simulationsprogramm

LAspen+* mit der NRTL-Methode berechnet und mit denegramm ,Table-Curve* gefittet.

Rank 20 Eqn 7909 y=(a+cx+ex2+gx3+ix4+kxD)/(1+bx+dx2+fx3+hx4+jx2) [NL]
r2=1 DF Adjr?=1 FitStdErr=5.8820037e-06 Fstat=4.7045762e+09
a=2.0432805e-07 b=22.778329 c=12.618172 d=99.926906 e=58.695186 1=272.00842
g=177.5328 h=79.607518 i=40.733 j=-121.93364 k=63.80796

Abbildung 7-2: McCabe-Thiele-Diagrammfit

a+ dk+ el + giX + iR + kX

1+ bix+ diX + fE + hix + 0

a:= 2.04328(]151_07 e = 58.695186 i:=40.733
b:=22.778329 f:=272.00842 j:=-121.93364
€:=12.618172 g:=177.5328 k:=63.80796
d:=99.926906 h :=79.607518
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Berechnungen

Bilanzgleichunqg der Verstarkersaule:

r 1
y :_* _*X
n r+1 Xn+1 r+1 D
anders definiert: ;
= Dk +
Yvs= Pvs*t T PDE

Bilanzgleichung der Abtriebssaule:

—_ LAS S
Y v * Xm+1__V * Xs
AS AS
anders definiert:
L
AS S
YaAS= T Bas — o —BsE
Vas Vas

Stufenzahlberechnuna:

+1 1
Xvs=yvsd—r ‘75"D.E

Vag S
XAS = yASE_L T Bs E
AS Las

Die Stufenzahlberechnung wird vom Sumpf beginnendrchligefiihrt. Bis zur
Feedzusammensetzung wird mit der BilanzgleichumgAiériebssaule gerechnet, danach mit
der Bilanzgleichung der Verstarkersaule. Bei daeBenung der Zusammensetzung des Feed

in der Dampfphase kann sowohl die Gleichung deri@b$saule, als auch die Gleichung der

Verstarkersaule eingesetzt werden, da sich dieehgikraden schneiden.

Xg £ = 0.0464

r 1
YEE= X gt X E

r+1 r+1
Probe:
L S
AS
YEES Bk g Bs E
Vas Vas
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Berechnungen

1.Stufe:
XGGWI=XS.E
2 3 . 4 K 5
_at chgewit eBeewi * 9BGew1 * Meewi t KB¥gewi
Yeew1= 2 3 4 . 5
1+ bOgewit dBgewi * fBcewi * "Beewi * I¥cewl
YBil1-=YGGW1
BilL=YBINT _ * T PsE Xgjlp = 0.0196
ASs las
2.Stufe:
XGGW2= *Bil1
2 3 . 4 K 5
, _at chgewzt eBeew2 * 9BGew2 * Meew2 * K¥gew2
GGW2~

2 3 4 5
1+ bOgewezt dBgew2 * fBcew2 * "Beew?2 * I¥cew?2

YBil2-=YGGW2
Bei der zweiten Stufe wird der Molenbruch in demipdphase des Feed Uberschritten. Es

wird mit der Bilanzgleichung der Verstarkersaulatergerechnet.

(+1_1
*Bil2=YgilZ=— ~PbE Xgjj2 = 0.0473
3.Stufe:
XGGW3= *Bil2
2 3, i 44 5
_a* chgewst eBeews * 9BGews T i¥cews t KEsews
YGGw3~ 5 3 o .
1+ bOgewat dBgews * flcews * hBcews * I¥cews
YBil3-=YGGWS3
(+1_1
*Bil3=Yeild =~ ~bE Xgjj3 = 0.2135
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Berechnungen

4.Stufe:
XGGW4™= XBil3
2 3 . 4, 5
_at chgewat eBgews t 90cewa * 1Mgewas t KBgewa
Yeewa™ 2 3 4 5
1+ bOgewat d0gew4 * f¥gewa * hWOeewa * iMgewa
YBil4a-=YGGW4
+1 1
Bil4 = VBi|4d— -~XpE Xgjl4 = 0.4853
r r
5.Stufe:
XGGW5 ™~ %Bil4
. . 2, 3, i 4 5
_at cgewst eBgews T 90Gews * IMcews * KBgews
YGews= 2 3 4 5
1+ bBgews* d0gews * fgews + hBgews * I%gews
YBil5-=YGGWS5
+1 1
Bil5 = yBiISd_r - ;@‘D.E gj|5 = 0.6111
6.Stufe:
XGGW6 = Bil5
2 3 . 4 K 5
_a* cgewet €Beewe T 98cews * IBcews * KBgewe
YGGW6E™ > 3 4 =
1+ bBgewet 90gewe * cews * "Beewe * IMccwes
YBil6-=YGGWS6
+1 1
Bile = VBned—r - ;E*D.E gilg = 0-6765
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Berechnungen

7.Stufe:
XGGW7~ XBil6
2 3 . 4,0 5
_at chgewrt eBeewr t 90cew? * 1Mgewr * KBgewsz
Yeew7= 2 3 4 5
1+ bOgewrt d0gew7 * f¥gew? * hOeew? * iMgew?
YBil7-=YGGW?7
+1 1
XBil7 = yBiI7d_r ~PbE Xgil7 =0-7174
8.Stufe:
XGGW8 ™= XBil7
. . 2, 3, i 40 5
_a+ cgewst eBeews T 90Gews * IMcews * KBgews
YGeews= 2 3 4 5
1+ bBgewe* d0gews * fcews * hBsews * I%cews
YBilg-=YGGWS
+1 1
*Bilg = yBiIBd_r - ;@‘D.E Xgjlg = 0-7458
9.Stufe:
XGGW9 ™~ *Bil8
2 3 . 4 K 5
_a* cgewet eBeewe T 98cews * iBcewo * KBgewe
YGGW9S™ > 3 4 =
1+ bOgewoat d0gewe * fcewe * hBeewe * iMcewo
YBil9-=YGGW9
+1 1
Bilg = VBngd—r - ;E*D.E Xgilg=0.7671
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Berechnungen

10.Stufe:
XGGW10~ *Bilg
2 3 . 4 5
, _at chgewiot €Beewio t 9B%cewio * I¥eewio * KEGewio
GGW10 o g 2, . 3. h 4 5
1+ bBgewiot ABcewio * Eeewio t "Beewio * I¥cewio
YBil10-=YGGW10
. —_— + 1 1 —_—
*Bil10°= yBiIlOd_r ~PbE *gil10= 0-7839
11.Stufe:
XGGW11~ *Bil10
. .\ 2, 3, i 44 5
, _a* chgewirt eOeewil * 9%cewil * Reewil T Kgewil
COWIE b +d 2 4 % 3¢h 4 i >
BDoewitt dBcewil * eewil * NBeewil * I¥eewil
YBill1-=YGGW11
+1 1
XBil11:= yBiIlld_r - —rD*D.E Xgjlp1=0-7977
12.Stufe:
XGGW12~ *Bil11
2 3 . 4 K 5
, _a* chgewizt eDgewiz  9Bcewi2 T Reewiz t K3gewi2
cew2 1+b d 2 i 3ih 4R >
+ bBgewizt dBgewi2 + Xcewi2 + 'Beewiz + I¥cewi2
YBil12=YGGW12
+1 1
XBil12:= anléj—r - —rE*D.E Xgjlp2= 0-8095
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Berechnungen

13.Stufe:
XGGW13~ *Bil12
2 3 . 44 5
, _at chgewist eBgewis t 98cewis t i¥gewis t KGewis
GGW13 o g 2, . 3. h 4 5
1+ bBgewist dBgewis * Beewis + "Beewis + I¥cewis
YBil13-=YGGW13
+1 1
*Bil13+= yBiIlsd_r ~PbE *gil13= 0-8197
14.Stufe:
XGGW14~ *Bil13
. . 2, 3, i 4, 5
, _a* chgewi4t eOeewia  98Gewia * Xeewis * Kigewia
COWE b +d 2, 3ih o 5
Deewisgt dBgewis * Teewia * "Beewis + I¥Gewis
YBill4=YGGW14
+1 1
XBil14°= yBillzij—r - —rD*D.E Xgilp4= 0.8288
15.Stufe:
XGGW15~ *Bil14
2 3 . 4, 5
, _a* chgewist eBeewis * 98cewis * ¥eewis T KBgewis
COWLS 1+b d 2 4 i 3h AR >
+ b ewist dBgewis * Xeewis + "Beewis + I¥Gewis
YBil15= YGGW15
+1 1
XBil15°= yBiIlEij_r - —rE*D.E Xgil15= 08372
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Berechnungen

16.Stufe:
XGGW16~ *Bil15
2 3 . 4, 5
_at+ chgewiet ePeewis t 9Bcewie t IBcewie T KEcewie
YGGw16~ 2 3 4 5
1+ bOgewiet I0cewis t Rcewie * "Beewis * IXcewie
YBil16-=YGGW16
Pp— + 1 1 —
*Bil16"= yBiIléj_r ~TPbE XBil16™ 0-8449
17.Stufe:
XGGW17~ *Bil16
.\ 2, 3, i 40 5
_at chgewi7t eOgewi7 Y 9B%Gewi7 T I¥eewa7 t Kgewiz
YeGw17= 2 3 4 5
1+ bOgewi17t Ocewi7 * Reewi7 * hBeewi7 * i¥cewi7
yeew17- 0853
YBill7-=YGGW17
+1 1
XBil17-= y|3i|17d—r - —rD*D.E Xgj|17= 0-8523
18.Stufe:
XGGW18~ *Bil17
2 3 iR 4 K 5
_a* chgewist eBgewas + 9Bcewis T I¥gewis * KBgewis
YGGwi18s~ : 3 4 s
1+ bOgewigt IOgewis * Reewis * "Beewis + I¥cewis
YBil18=YGGW18
+1 1
XBil18:= anléi—r - —rE*D.E Xgjl1g= 0-8593
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Berechnungen

Nach der 18. Stufe wird die Konzentration im Déativon %g=0.8565 Uberschritten.

bendtigte Stufen:

y [mol/mol]

YGcewig 0-8588 ygil17= 0-853 Xp = 0.8565
D.EFYD.E

1Stufe N n
YeGwi18 YBill7 *D.E” YBil17

_ 1
n.= — [QXD.E‘ anﬁ
YGGW18 YBil17

Nin =17+ n

0,8 -

0,7 -

0,3 -

0,2 -

O T T T T T

n=0.6

—x-y GGW

= Abtriebssiule

Verstarkersaule

— X:y

0 0,2 0,4 0,6 0,8

x [mol/mol]

Abbildung 7-3: McCabe-Thiele-Diagramm mit theoretischen Stufen
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Berechnungen

7.1.3 Hydraulische Auslegung der Rektifikationskolonne”’

7.1.3.1 Verstarkersaule

Kolonnenbelastung:

Stoffdaten, Angaben:

Dichte der Flussigkeit:

dynamische Viskositat der Flussigkeit:

kinematische Viskositat der Flussigkeit:

Dichte des Dampfes:

dynamische Viskositat des Dampfes:

kinematische Viskositat des Dampfes:

Volumenstrom Dampf in Verstarkersaule:

Volumenstrom Flussigkeit in Verstarkersaule:

Oberflachenspannung der Flussigkeit:

Kolonnendurchmesser:

Hohe je Packung VS:

Hohe je Packung AS:

Anzahl Packungen VS:

Anzahl Packungen AS:

Ap :=pL - Py

o= 895.84k—i

m

-4 kg
:=3.58210 —
L ms

—7m2
0 —

Vv, :=3.9981
L S

oy = 0.98774%

m

5 kg

=1.14910 —
v mis
=5 m2
Vy = 1.16306810 " —
S

3

m
Vysi=3.2886, -
3
Lys:= 0.0030252—

o, =0.051678
m

dg:=0.05m

hyg:=0.17m

hag:=0.17m

Xs=6

Xag =6

Ap = 894.852k—i
m
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Berechnungen

Packungsdaten (S.292 Sulzer Gewebepackung BX):

in Kolonne sind Laborpack DX vorhanden!

spezifische Oberflache:

Lickengrad; Porositat:

Neigungswinkel:

Re, < 2100 daraus folgt Kq:=1.25
Ky:=-0.14

Re,>2100 darausfolgt  K5:=0.7043
K4:=-0.065

Widerstandsbeiwert flr die Einphasenstromung der

Gasphase fir die Betriebsbedingungen am Flutpunkt:

Kennzahlen:

Dampfgeschwindigkeit:

_ Ws

Tropfendurchmesser(S.50):

oL

hydraulischer Durchmesser (S.64):

€
dy, =43
h a

2
a:= 500—
3
m
3
£ = 0,95
3
m
a:=30
W= 0.4080
m
Uy = 0.465°
S
u =4.275 104 T
S

dr=2.427% 10°m

d,=7.6x 10 °m
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Berechnungen

Revynoldszahl in Flissigphase(S.96):

u oy
Rq_ = Rq_ =2.138
na
Reynoldszahl in Gasphase(S.101):
Partikeldurchmesser d:
1-¢ —4
dp:ZGBT dPZGX 10 m
Wandfaktor K:
4 V1
K={1+— K =0.862
ds@a
Uy /dl
Re\/::LD}( Re, =413.834
(1-¢)my

PhasendurchsatzverhéltnisAg, Dampfgeschwindigkeit Uy Fi und
Flissigkeitsinhalt hﬂ am Flutpunkt (S.59; S.83, S.98):

Um die gesuchten Werte am Flutpunkt zu berechneth kerationsschritte notwendig, die
erste lteration beginnt mit den gegebenen Geschgkaien w, und y.

1 1
1 o N 7

52 20520\ ’
5 6 T h 2
uy, = 0-8¢0da)E Wy . f1-h pid Koy
Pv T

Korrekturfaktor der Gasdichte K

. kg
Kp_V: 1 far Py < pLuﬂ(l.l65—3j
m
0 0.18 kg
K- vk fir py = pLuﬂ(1.165—3j
11652 m
3
m
in diesem Fall: Kovi=1
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Berechnungen

1. Iteration:
017y Ag.1= 9.18% 10
A
0.1
my :=-0.82+ ———— my =-0.818
Ag1+05
2 2
A 3 \/Ao.1 (my +2)"+ amg gfmy + )L -2g ) - (my + 2)g 4
L.F.O.2: 2[@ml + l)[@l— )\0.])
3
m
N F1.0.17 0-068—
m
1 1
6 1 o - 7
- -= 2 4 -
d+Apg d
_ 5 69T h 2
by F1.1= 0.8t0da)E "Wy [E—Pv j (d_Tj f1-h Fo0) Ko
m
Uy F1.1= 0657
n _ m
A]_.— UVFll_ UV A1—0185§
A muss geringer als 0.01m/s sein
2. lteration:
u
oL _ =4
Ao.2:= . Ag.p=6.578 10
V.FI.1
A
0.2
=-0.82+ —— _

\/)\0.22("”2 * 2)2 + 4o gimy + )f1-20 ) - (mp+ 22 5

h =
L.FI.0.2 2[@% + l)[@l— )\0.2)
3
gl
N F1.0.27 0-058—
m
1 1
6 1 o - 7
—= _= 2 4 —
d+Apg d
B 5 6 [ dr h 2
Uy F1 2= 0.8t0da)E "Wy [E—Pv j (d_Tj f1-h Fo0d Koy
m
Uv.FI.2= 0-6757
o _ m
A2 = Uy FlL27 YFLL A2=0.0257
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Berechnungen

. Iteration:
u
U _ ~4
Ag 3= Mg 3=6.335¢ 10
Uy Fl.2
A
0.3
= -0.82+ ————
3 Ag 2+ 0.5 mg =-0.819
0.3
2 2
A 3 \/Ao.3 (mg+2)" + amg gfmg + )fL- 2o - (mg+ 2)g 5
L.F.0.37
2rfimy + 1)[@1 - Ao_g)
3
hLFLO.F 0-05%
m
1 1
6 1 o - 7
—= _= 2 4 —
d+Apg d
_ 5 6| 0T h 2
vy Fr.3=08t0da)E g Tl ——— P f1-h mod Koy
Pv T
m
Uv.F1.3= 06772
_ _ —-3m
. Iteration:
u
U _ ~4
Uv.FI.3
A
0.4
my ;= -0.82+ ———— _
4 Ao4+ 05 my = -0.819
2
A 3 J No.4 (my+2)° + a0 gfmy + 1)if2 -2 = (mg+ 2)g 4
L.FI.0.4 2E@m4+ l)[@l— )‘0.40
3
N FI0.47 0-05%
m
1 1
6 1 o - 7
—= _= 2 4 —
d+Apg d
_ 5 6| 0T h 2
Uy Fr.4= 0.8¢0da)E " Wp i ——— P -t Fod Ky y
Pv T
m
Uv.Fl.4= 0-678
o _ -4 m
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Berechnungen

5. lteration:
u
U ~ —4
Ao.5i= - Ag.5= 6.308 10
V.Fl.4
A
0.5
= -0.82+ ————
2 2
A 3 \/Ao.s (mg+2)"+ amg gfms + f1 - Ag o) - (ms + 29 5
L.FL.O.5=
2[@nr5 + 1)[@1 - A0_5)
3
h_ FlLo5= 0-05%
m
1 1
6 1 o - 7
= _ = 2 4 -
d+Ap g d
B 5 6 drT h 2
Uy Fi.5= 08¢0da)E "W Tl ——— P f1-h mod Kpy
Pv T
m
._ _ -5m
6. lteration:
u
o ~ — 4
Ao.6= - Ao 6= 6.308 10
V.FL.5
A
0.6
= -0.824 ———
2 2
A 3 \/)‘0.6 (mg+2)" + g glmg + f1 - Ag ¢ - (Mg + IR g
L.FLO.6™
2[@% + 1)[@1 - Ao_e)
3
h_Flo6" 0-05%
m
1 1
6 1 - - 7
- _ = 2 4 -
d+Ap (g d
B 5 6 dT h 2
Uy Fr.e=0-8¢0da)E " Wg Tl ——— P f1-h pod Koy
Pv T
m
Uy Fl.6= 0-678
o _ m
A6:= Uy Fl 6™ UV FI5 A6=0—

<
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Berechnungen

Ergebnisse:

m s
Uy £1°= Uy E1 6 Uy = 0_678E Dampf-bzw. Gasgeschwindigkeit am Flutpunkt

u

Ag:= L Ag = 6.308x 10 4| Phasendurchsatzverhaltnis am Flutpunkt
u

V.Fl

3
b FL.o="L Elo.6 INLEIO= o_o5ﬂ3 FIUSS|g.ke|tS|nhaIt am Flutpunkt, bezogen auf
m das freie Kolonnenvolumen

Uy

B = 68.652% Flutbelastung B in %

Uy .F

Druckverlust:

Druckverlust unterhalb der Staugrenze (S.271):

Rq_ =2.138
Rq_ > 2

daraus folgt

1)
1-¢ RS 3 3
Ap = YE—B——01- Gy [Pa/m]

Widerstandsbeiwert W fiir die Einphasenstrémung (Dampf- bzw. Gasstrémung) durch
eine Schuttung:

Rey ist kleiner als 2100, darum mud¢smit den Konstanten Kund K, berechnet
werden.

Ko
W =K, [Re, W =0.538

Gas-bzw. Dampfbelastungsfaktor F,,:

Fvi=uyJpy R = 0.462n—1EE§j
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Berechnungen

Konstante Cp:

2 1

Cg=0.325 m °

Wandfaktor K:

K =1 bei der Druckverlustberechnung ist K als 1 definiert
1 -5
2 3 2
l-¢ o
ppi= Wi 1- g, Ap = 12,0782
83 dP[K € m
Apy/g:= Aplhy g/g Apys = 12.319P4)

Druckverlust am Flutpunkt (S.193):

) 1 2\7°
1-& Ryf 0.407. -0.16 3 3

Gas-bzw. Dampfbelastungsfaktor am Flutpunkt F,, ., :

1
m ( kg 2
Fv.FI= Uy Fiy Py Fv.pi= 06740 =
m
5 1 2 1 2)7°
1-¢ Ry p 0407, -016.3_ 3_ 3.3
Appy = W —G— 1-—0Ry &’m "M 6 [Pa/m]
Fl Fl 3 doK 0 L
p €
8 .
Der Term nrl/3*s2/3
ist eine Einheitenkorrektur
ApF|:24.87zf—a
m
Appy vs= AppfBysys APF|ys= 25.372P4
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Berechnungen

7.1.3.2 Abtriebssaule

Kolonnenbelastung:

Stoffdaten, Angaben:

Dichte der Flussigkeit:

dynamische Viskositat der FlUssigkeit:

kinematische Viskositat der Flissigkeit:

Dichte des Dampfes:

dynamische Viskositat des Dampfes:

kinematische Viskositat des Dampfes:

Volumenstrom Dampf in Abtriebssaule:

Volumenstrom Flussigkeit in Abtriebssaule:

Oberflachenspannung der Flissigkeit:

Kolonnendurchmesser:

Hoéhe je Packung VS:

Hohe je Packung AS:

Anzahl Packungen VS:

Anzahl Packungen AS:

Api=p| - py

pL:= 990.19%

m
Ny =2.964a10 4 <L
mis
2
V| = 29942610 7%
by = 0.58398%
m
— =5 kg
ny=12410 2
2
vy 1= 2.1250710 5%

3

Vag = 3.3989352—
3
Lag = 0.0086595;]—

oL = 0.058335—/1\‘—
m

dg:=0.056m

hyg:=0.17m

hag =0.17m

Xs=6

Xpg =6

Np = 989.613'%
m
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Berechnungen

Packungsdaten (S.292 Sulzer Gewebepackung BX):

in Kolonne sind Laborpack DX vorhanden!

spezifische Oberflache:

Luckengrad; Porositat:

Neigungswinkel:

Rev <2100 daraus folgt Kl '=1.25
Ky:=-0.14

Rey>2100 darausfolgt  K;:=0.7043
K4:=-0.065

Widerstandsbeiwert flr die Einphasenstréomung der

Gasphase fir die Betriebsbedingungen am Flutpunkt:

Kennzahlen:

Dampfgeschwindigkeit:

Vas

Tropfendurchmesser(S.50):

oL

o= (PL - Pv)@

hydraulischer Durchmesser (S.64):

€
dh = 495

2
a:= 500~
3
m
3
£:=095-
3
m
a:=30
W= 0.4080
m
Uy = 0.4817
v S
u =1.225¢ 10° 1
S

dp =245 10°m

dy,=7.6x 10 °m
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Berechnungen

Reynoldszahl in Flissigphase(S.96):

u o
ReL = ReL =8.183
n &

Revynoldszahl in Gasphase(S.101):

Partikeldurchmesser d:

1-¢ "y
dP::GBT dPZGX 10 m

Wandfaktor K:

RN
Ki=[1+— K =0.862
dea
Uy/d
vidp
Re, = ———[K Re, = 234.078
(1-¢)my

Phasendurchsatzverhaltnis ),, Dampfgeschwindigkeit u,,  und
Flussigkeitsinhalt h, ;o am Flutpunkt (S.59; S.83, S.98):

Um die gesuchten Werte am Flutpunkt zu berechned kerationsschritte notwendig, die

erste Iteration beginnt mit den gegebenen Gesclhigkiaiden v und y.

1 1
6 1 > -
i _= 2 4 -
d+Ap g d
5 6 T h 2
Uy Fi= 0.8¢0da)E” W - f2-h pig Kp.v
Pv T
Korrekturfaktor der Gasdichte K
- " kg
m
0 0.18 kg
Koy vk fiir Py 2 pLuf{l.lGE—SJ
11652 m
3
m
in diesem Fall: Kovi=1
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Berechnungen

1. Iteration:
R 3
0.1 Uy Ag.1= 2.548< 10
A
0.1
my :=-0.82+ ———— my =-0.815
Ag1+05
2 2
A 3 \/Ao.1 (my +2)" + 4l ffmy + 2)f1-2g o - (my + g
L.F.O.1™
2rfimy + 1)[@1 - )\0_])
3
m
hFio.17 01
m
1 1
6 1 o - 7
- -= 2 4 -
d+Apg d
_ 5 69T h 2
vy Fr.p= 0.8¢0da) B g Tl ——— P f1-h o) oy
Pv T
m
n _ m
A]_ = UVFll_ UV A]_ = 0279§
A muss geringer als 0.01m/s sein
2. Iteration:
u
e _ ~3
V.Fl.1
A
0.2
=-0.82+ ——

\/)\0.22("”2 * 2)2 + 4 gimy + 1) f1-2g J - (mp+ 2 5

h =
L.F.0.2 ZEQrTQ + l)[@l B )\0.2)
3
hFi.0.27 0-089—
m 1
6 1 o - 7
— _= 2 4 _
d+Apg d
B 5 6 dr h 2
Uy F1 2= 0.8t0da)E "Wy EE—PV j (d_Tj f1-h F0d Koy
m
o _ m
A2 = Uy Fl27 Y FLL A2=0.064=
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Berechnungen

3. Iteration:
u
o _ -3
Ao.3= Ag.3= 1.486¢ 10
Uy Fl.2
A
0.3
= -0.824 ————
3 Ag 2+ 0.5 mg =-0.817
0.3
2 2
A 3 \/Ao.3 (mg+2)" + 4l gfmg + )f1-2g 4 - (mg+ 2 5
L.FL0.37
2rfimy + 1)[@1 - Ao_g)
3
h_Fi.0.37 0-086—
m
1 1
6 1 o - 7
— _= 2 4 _
d+Apg d
B 5 6 dr h 2
vy Fr.3=08t0da) B g Tl ——— P f1-h ol Koy
Pv T
m
Uv.F1.3= 0835
. _ m
A3 = Uy F37 UV FIL2 Ag=001—
4. Iteration:
u
o _ -3
Ao.4i= Ag 4= 1.468¢ 10
Uv.FI.3
A
0.4
my = -0.824 ——
4 Ag4+ 05 my = -0.817
2 2
A a J M. (Mg + 97+ Ao 4my + 1)if1- 2o 4 - (g + g 4
L.FI.O.4 2E@m4+ l)[@l— )‘0.40
3
N Fi.0.47 0-085—
m
1 1
6 1 o - 7
— _= 2 4 _
d+Apg d
B 5 6 dr h 2
Uy 1.4 0-800da) "Wy “———| | — | fi-h p o) Koy
Pv T
m
Uv.Fl.4= 08367
o _ -3 m
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5. lteration:
u
_ L _ —3
Ao.5i= - Ag.5= 1.465¢ 10
V.Fl.4
A
0.5
= -0.82+ ————
2 2
A 3 \/Ao.s (mg+2)" + amg gfms + Yf1 - Ag o) - (ms + I 5
L.FLO.5=
2ms + 1)1 -2 o
3
m
M Fi.0.57 0085~
m
1 1
6 1 - - 7
- _= 2 4 -
d+Ap g d
B 5 6 drT h 2
Uy Fr5=0.8¢0da) "W Tl —— P f1-h mod Koy
Pv T
m
Uy.Fi.5= 0836
o _ -4 m
6. lteration:
u
U ~ -3
Ao.6= Ao.6= 1.465¢ 10
Uy .FL.5
A
0.6
= -0.82+ ————
2 2
A 3 \/)‘0.6 (mg+2)" + amg gmg + )1 - 2o d - (g + 2
L.FI.0.6 2[@%+ 1)[@1_ )\O.a
.3
N Fi.0.67 0085~
m
1 1
6 1 - - 7
- _= 2 4 -
d+Aplg d
B 5 6 dT h 2
Uy Fr.6= 0-8¢0da) " W Tl ——— P f1-h g Koy
Pv T
m
Uy Fl.6= 0-836
o _ m
AB:= Uy F1 67 Uy .FI5 A6=0—

S
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Ergebnisse:

m S
Uy F1= Uy F1 6 Uy = 0_836g Dampf-bzw. Gasgeschwindigkeit am Flutpunkt

up

Ag:= Ao = 1.465x 10 3| Phasendurchsatzverhaltnis am Flutpunkt
u
V.Fl
m3
b FLo= "L Elo6 INLEILO= 0.085—3 FIUSS|g.ke|tS|nhaIt am Flutpunkt, bezogen auf
m das freie Kolonnenvolumen

u
B:= v B = 57.491% Flutbelastung B in %

Uy FI

Druckverlust:

Druckverlust unterhalb der Staugrenze (S.271):

Rq_ =8.183
Rq_ >2

daraus folgt
-5

2
1-¢ 3
iy [Pa/m]

Ap= YE—G——011-
pl“sdpux_ “

m%wll—-

Widerstandsbeiwert W fiir die Einphasenstromung (Dampf- bzw. Gasstrémung) durch
eine Schittung:

Rey ist kleiner als 2100, darum mu#smit den Konstanten Kund K, berechnet

werden.

Ko
W =K, [Re, W =0.582

Gas-bzw. Dampfbelastungsfaktor F,,:

2
Fvi=upy Fy = o.3eﬂszék—93j

m
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Berechnungen

Konstante Cy:

2 1

Cg=0325%°m °

Wandfaktor K:

K =1 bei der Druckverlustberechnung ist K als 1 definiert
1 -5
2 - =
_ 1-¢ Ba_3 Pa
Ap =WE—0E—01-Cg Ny Ap = 8.95—

Druckverlust am Flutpunkt (S.193):

-5
2 1
1-¢ Ry 0407, -0.16.3_ 3
Bppy= WEE— B (1- =0y & m°
3 dP[K €
8 .
Gas-bzw. Dampfbelastungsfaktor am Flutpunkt F,, :
1
m [ kg 2
=u =0.639-01—
Fv.Fi= Uy Py avas SEE 3]
m
2 1 2 1 2)7°
1-& Fyp 0.407. -0.16.3_ 3. 3.3
App=WgE—0G—1-—0y @ m "M "6 [Pa/m]
3 dP[K €
E .
Der Term nrl/3*g2/3
ist eine Einheitenkorrektur
Pa
App =29.111—
m
APl vs= APEMasEas App) ys= 29.693P4
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Berechnungen

7.1.4 HTU-NTU-Konzept; HETP-Wert und Stoffdurchgangskoeffizient

Stoffdaten, Angaben:

Kolonnendurchmesser:
Hoéhe je Packung VS:
Hoéhe je Packung AS:
Anzahl Packungen VS:
Anzahl Packungen AS:

theoretische Stufenzahl:

Molenstrom Dampf in AS:

Molenstrom Dampf in VS:

Druck in AS:

Druck in VS:

allgemeine Gaskonstante:

Temperatur AS:

Temperatur VS:

spez. Oberflache:

dg = 0.05m
hyg:=0.17m
hag = 0.17m
Xyg:=6

Xpg =6

Nip = 17.6

mol
Vag = 105.88()T

mol
Vyg'= 105.8807

Pag = 0.960165bar

pyg = 0.96006bar

R = 8.314;
molK
Tag =370.8K
Tyg:=358.75K
m2
a:.= 500—
m3
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Berechnungen

NTU:

Der NTU-Wert muss graphisch integriert werden.

NTUyg-Abtriebssdule

Xsg= 0,00573 Xpe= 0,0464
X y y* 1/(y*-y) A

0,0057 0,0057 0,0655 16,732 0,306271
0,0107 0,0273 0,1133 11,628 0,22797
0,0157 0,0489 0,1544 9,481 0,192764
0,0207 0,0705 0,1900 8,368 0,174016
0,0257 0,0921 0,2212 7,745 0,163611
0,0307 0,1137 0,2488 7,404 0,158257
0,0357 0,1353 0,2733 7,250 0,156412
0,0407 0,1569 0,2952 7,234 0,157327
0,0457 0,1785 0,3149 7,334 0,021259
0,0464 0,1814 0,3174 7,356

NTUogas= 1,5366

Tabelle 7-1: NTUog-Wert der Abtriebssaule
NTU.g-Verstarkersaule
Xpe= 0,0464 Xpe= 0,8565
X y y* 1/(y*-y) A

0,0464 0,1814 0,3174 7,356 0,249255
0,0964 0,2231 0,4401 4,608 0,184247
0,1464 0,2647 0,5008 4,236 0,178382
0,1964 0,3064 0,5375 4,327 0,186962
0,2464 0,3481 0,5633 4,647 0,204218
0,2964 0,3897 0,5837 5,155 0,229583
0,3464 0,4314 0,6019 5,865 0,264514
0,3964 0,4731 0,6195 6,832 0,31221
0,4464 0,5147 0,6374 8,154 0,378314
0,4964 0,5564 0,6564 10,005 0,472671
0,5464 0,5981 0,6769 12,684 0,613192
0,5964 0,6397 0,6995 16,750 0,834675
0,6464 0,6814 0,7243 23,315 1,210328
0,6964 0,7231 0,7518 34,781 1,905917
0,7464 0,7648 0,7824 56,703 3,279903
0,7964 0,8064 0,8163 100,732 5,53862
0,8464 0,8481 0,8541 165,121 1,422614
0,8565 0,8565 0,8623 172,926

NTUqvs= 17,4656

Tabelle 7-2: NTUog-Wert der Verstarkersaule
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Berechnungen

Der x-Wert in Tabelle 7-1 und Tabelle 7-2 ergilathsiir die Abtriebssaule vom Molenbruch
der Flussigkeit vom Ethanol im Sumpf bis zum Einsat der Verstarkersaule vom Einsatz
bis zum Kopfprodukt. Der y-Wert wird Uber die Bidimie der Abtriebs- bzw.

Verstarkergerade berechnet’ ist der dazugehorige Wert des Gleichgewichtes.cbur
Auftragen vony*lfy Uber y erhalt man durch graphische IntegrationNi€d-Wert.

Die Berechnung des A-Wertes wird fir den erstent\iieFabelle 7-1 vorgefuhrt:

16,732 + 11,628
1= 2

*(0,2231 — 0,1814) = 0,306271

Die Summe der A-Werte in Tabelle 7-1 und Tabelérgeben die jeweiligen NTU-Werte.

180

160 ;
140

120 /
100 J
80

60 /
. /

20 ’{

0 \“’*""‘*-—-—-—Hr—"""'/

0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9

1/(y*-y)

y
—o— Abtriebssdule  —@—Verstarkersaule

Abbildung 7-4: graphische Integration des NTU-Wertes

NTUgg = NTUgg as+ NTUgg vs NTUog =19
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HTU:
hasBas
HTUO AS =
9 NTUgg.AS
hyys
HTUpg vs= ————
9 NTUsg.vs
hasBas + hydhlys
HTUpq =
9 NTU

0g

HTUgg A = 0.664m

HTUqg vs=0.058m

HTUOg =0.107m

Stoffdurchgangskoeffizient der Gasseite k; agund K, ys:

d T
S:= s
4
B Vas
Kg.AS = Prs
HTUog ASTr B8
AS
B Vs
Kg.vs= Pvs
HTUgq yd—— @S
0og.V RITyg
HETP:
HETP= — -
Nih
hycXae + h
LETp.e JASPAS vsHvs
Nih

S=1.96% 10°nt

_ =3 m
kg.As = 1449< 10~ =

m

HETP= 0.116m
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7.1.5 Nachkalkulation der Warmetauscher®

7.1.5.1 Feedvorwarmer

Der Feedvorwarmer ist ein Gegenstromwarmetausatees, Thermal6l flie3t durch eine

Rohrwendel im Gegenstrom zum Einsatz.

»
4

OIaus OIein

Feed.us

.

1.0

\
</
=
]
g

Feedgin

34,5

Abbildung 7-5: Skizze des Feedvorwéarmers

Angaben, Stoffdaten:

Temperaturen:

Temperatur Ol am Eintritt: Te) ein= 373K
Temperatur Ol am Austritt: To) aus= 366K
TE.ein=29XK

Temperatur Feed am Eintritt:

Temperatur Feed am Austritt: TE aus™= 36K
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Warmetauscher:

Austauschflache:

Aussendurchmesser Rohrwendel:
Innendurchmesser Rohrwendel:
Aussendurchmesser Warmetauscher:
Wandstérke Warmetauscher aussen:
mittlerer Durchmesser der Rohrwendel:
Querteilung:

Langsteilung:

Warmeleitfahigkeit Stahl 1.45.71
(bei 100<C; VDI-WA Deall):

Thermaldl (Thermia Ol A bei 100C: VDI-WA Dd37):

spezifische Warmekapazitat:

Warmeleitfahigkeit:

dynamische Viskositat:

Dichte:

kinematische Viskositat:

Temperaturleitzahl:

Prandtl-Zahl:

Ol-Geschwindigkeit in der Rohrwendel:

A :=0.07?
da:: 8.5mm
d:=6.5mm
da.WT :=55mm
S = 2mm
DW =26mm
S1:= 26mm S3:1=81
Sp:= 11mm
w
Agy = 15——
J
Gy 5= 21410 ——
P. kgK
w
Ay =0.124—
mK
-3 NBS
Nesji= 1.8510 ——
m2
k
Dy = 8422
3
m
NLe]
o~
PO
~6 m2
vy =2.19% 10 ?
2= e
= -
P OICp. O
-8 m2
3y = 6.882x 10 " —
S
VA
Ol
Py =—
Q|
Pigy = 31.927
m
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Feed:

Volumenstrom: F:= 7.25|—
h

Die Stoffdaten fur das Wasser/Ethanolgemisch indFed 4,64 [Mol%] Ethanol bei einer
mittleren Temperatur von 56°C EdntTraud/2) sind aus dem Simulationsprogramm

LAspen+* entnommen:

; : kg
Dichte: :=958.3—
= 3
m
spezifische Warmekapazitat: CoE = 4,502&8’4
P kgK

o =4
dynamische Viskositat: NE:=5.066d10 Pes

n
kinematische Viskositat: VE= _F
PF
=7 m2
VE=5.287% 10  —
s
Warmeleitfahigkeit: A= 557.610 ° —
mK
e
Temperaturleitzahl: =
PFCpF
=7 m2
ap=1.292¢ 10 .y
VF
Prandtl-Zahl: Pl = —
aF
Pz =4.091

Berechnung des Warmestroms mit Q=m*chT uber das
Thermaldl:

Ol-Massenstrom:

2
Pp— ﬁ[ = kg
Moy = W PO Mo = 0042
Warmestrom:
Q= m('jlmp_(")l[@TOI.ein_ TC")I.aus) Leistung Q = 627.815W
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Berechnung des Warmestromes mit Q=m*cAT uber
den Feed:

Feed-Massenstrom:

F.=Flog F =193 163X
) X

Q= F..mpF[QTF.aus' TF.eir) |Q2 = 625.569W

Berechnung des Warmestromes mit Q=k*AAT .

logarithmische TemperaturdifferenzAT,:

(T(")I.ein_ TF.aus) - (T(")I.aus_ TF.eir)
n Tolein™ TF.aus
Tolaus™ TF.ein
Berechnung des Wéarmeubergangskoeffizienten a;_am
Rohrwendelwarmetauscher (rohrseitig) nach VDI-WA Gc 1-Gc2:

AT) = AT, = 29.398K

Reynoldszahl Ol

Reg = ———— Regy| = 4.438x 10

mittlerer Krimmungsdurchmesser:

S
2
D:=Dw 1+(T[DDWJ D =0.026 m

kritische Reynoldszahl:

N d 0.45 ) 6‘
Ramt = 2300 1+ 8. B ReKrit—l.281>< 1

Rep| < Reit daraus folgt die Nusseltbeziehung fur Laminarstrémung
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Nusselt-Zahl bei Laminarstrémung:

d 0.194
m:= 0.5+ 0.29(1%5) m=0.721

1

d 0.9 m 3
Nu(--)|:: 3.66+ 0.0§ 1+ O%B) [Rem [E’r(--)| Nuo|:136.35

Nugy A
OOl W
o= — o; = 2.601¢ 10—
d 2
m K
Berechnung des Warmeiibergangskoeffizienten a,am
Rohrwendelwarmetauscher (mantelseitig) nach VDI-WA Gg1-Ga3:

Querteilungsverhalntnis a

a=— a= 3.059
d

b:=— b=1.294
d

Teilversetzungsverhaintis c:

S
c:.= —3 c =3.059
da
Rohranordnungsfaktor
a
c=—
4
faoi=1+ 2 fyn =1.515
A . 3[&) A .
Hohlraumanteil Y:
Wo=1-— W =0.743
4[a

Uberstromlange des Einzelrohres I:

|:=—[d | =0.013m
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Reynolds-Zahl:

F
Wg=—7mmmmm
F 2

4
wll
F
Ray | = —me

Nusselt-Zahl Nu:

Nul.lam5: 0.64 RQ‘”DO’ PrF

0.037Rey | oPrc

Nu =
l.turb 2

1+ 2.448Rg,| P’ -1

._ 2 2
Nuj o= 0'3+\/ NY jam + NYj turb

NUE = Nuj i

. NUFB‘F
Ga.— |

k-Berechnung fur Rohr mit Kreisquerschnitt

1
k= d a.\  d
i + a [[h(_aj + _a_l
oy 2Rg; d d a;
Warmestrom:
Qg:= kA AT, Leistung

(=]

W =9.858¢ 1

n 3

Rey | = 33.498

Nul.lam: 5.961

Nul.turb =0.683

Nuj o= 6.3

w

o, =398.642—
2

m [K

k= 323.912L

m2EK

Qg3 = 666.5

Der Uber den Olmassenstrom berechnete Warmestramer@spricht dem (ber den

Feedmassenstrom berechneten Warmestropn u@d dem Uber die Oberflache des

Warmetauschers berechneten Warmestrgm Q
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7.1.5.2 Sumpfverdampfer !

Der Sumpfverdampfer ist als ,Kettle-Reboiler* auigdpet. Im Sumpf befinden sich zwei

Rohrwendelwarmetauscher mit denselben Spezifikatiales Feedvorwamers.

OIein N
L4

L AAN
e AV VY

11,0

Ts

/ A

34,5

Abbildung 7-6: Skizze des Sumpfverdampfers

Angaben, Stoffdaten:

Dampfmenge in Abtriebsséaule:
Verdampfungsenthalpie Sumpf:

Temperaturen:

Temperatur Ol am Eintritt:

Temperatur Ol am Austritt:

Temperatur im Sumpf:

mol
Vag = 105.882T

J
h,,c := 43683.32—
vS mol

TOIeln 1= 387K
TH1.aus = 380K

Tg:=376.45K
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Warmetauscher:

Es befinden sich 2 Warmetauscher im Sumpf mit folgenden Daten:

Austauschflache:

Aussendurchmesser Rohrwendel:
Innendurchmesser Rohrwendel:
mittlerer Durchmesser der Rohrwendel:
Querteilung:

Langsteilung:

Warmeleitfahigkeit Stahl 1.45.71
(bei 100<C; VDI-WA Deall):

Thermaldl (Thermia Ol A bei 110C; VDI-WA Dd37):

spezifische Warmekapazitat:

Warmeleitfahigkeit:

dynamische Viskositéat:

Dichte:

kinematische Viskositat:

Temperaturleitzahl:

Prandtl-Zahl:

Ol-Geschwindigkeit in der Rohrwendel:

A :=0.07%
da:: 8.5mm
d:=6.5mm

DW =26mm

Sq:= 26mm S3:=81

So:= 11mm

W
Agii= 15—

J
G = 21800 ——
p.Ol kgK

W
Ay = 0.1234—
mK
—3 NB
Nespi= 1.6610 °——
m
k
p 5| = 8362
m3
vz O
o=
PoI
6t
Ve = 1.986¢ 10 7
. W]
=
P OICp. O
_g
3 =6.771x 10 ° —
S
-
ol
Preyji=——
ao|
Prey) = 29.326
m
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Berechnung des Warmestromes mit Q=m*cAT uber
das Thermool:

Ol-Massenstrom:

2
S e _ kg

M) := Wo =~ P o2 Mg = 0.083—
Wéarmestrom:

Q= mc")lmp.C')I[ﬁTC")I.ein' T(")I.aug Qq =1.27x 16 w
Berechnung des Warmestromes mit Q=k*AAT, -
logarithmische TemperaturdifferenzAT,:

T ain= Ta) = (T¢ -T
AT, = ( Ol.ein S) ( Ol.aus S) AT, = 6.427K
To1ein= T
n Olein™ 'S
Tolaus™ Ts
Warmedurchgangszahl k:
Berechnung des Warmeibergangskoeffizienten a;am
Rohrwendelwédrmetauscher (rohrseitig) nach VDI-WA Gc 1-Gc2:
Reynoldszahl Ol:
Wy
Ol Ol
Reg| = ——— Regy| = 4.91x 10
nol
mittlerer Krimmungsdurchmesser:
S2
D =Dy 1+ Dy D =0.026 m
kritische Reynoldszahl:
d 0.45
Reyit := 2300 1+ 86{5) Ryt = 1.281x 161
Reg| < Reyit daraus folgt die Nusseltbeziehung fir Laminarstréomung
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Nusselt-Zahl bei Laminarstrémung:

d 0.194
m:= 0.5+ 0.29(]Z€Bj m=0.721

1
o d 0.9 ) m 3 _
Nuo|.— 3.66+ 0.08! 1+ O. B [IReO| [IPrO| Nuo|—142.41

_ Nug[Be

W
aji=— o; = 2704 16—

m2[K

Warmeilbergangskoeffizienten  a.,.am Rohrwendelwarmetauscher
(mantelseitig) nach VDI-WA Hab11

1

Das Sieden bei freier Konvektion entspricht den Verhaltnissen beim Kettle-Reboiler

w
a4 :=6400—
m2[K
k-Berechnung fur Rohr mit Kreisquerschnitt
k:= - ! —~— k= 1.39% 18%
i + a Dh(_aj + _a_l m [K
oy 2R3gt d d q;
Warmestrom:
Q= KZA DT, Leistung  |Q,=1.25% 16W
Berechnung des Warmestroms mit Q=m}jh,:
Qq:=Vaghyg Leistung  |Qy=1.285¢ 16 W

Der uber den Olmassenstrom berechnete Warmestroemt€oricht dem tber die Oberflache
des Warmetauschers berechneten Warmestroon@dem Uber die Verdampfungsenthalpie

berechneten Warmestrom.Q
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7.1.5.3 Kopfkondensator

Die Kolonne ist mit einem Dampfteiler ausgestatteh. der Kopfkondensator kondensiert
nicht die gesamte aufsteigende Dampfmenge. FurBéiechnung der Kuhlleistung, die
bendtigt wird um den gesamten Dampfstrom zu kondess muss das externe

Rucklaufverhaltnis r eingerechnet werden.

Angaben, Stoffdaten :

Verdampfungsenthalpie Destillat: hyp = 39016.5J—
mol
Dampfmenge in Verstarkersaule: Vygi= 105_88;511_()'
h

Temperatur Wasser am Eintritt: Tw ein = 290K
Temperatur Wasser am Austritt: Tw aus = 298.5K
Volumenstrom Wasser: Vyy = 85l

h
externes Ricklaufverhaltnis: r=5

Stoffdaten fur Wasser bei 20C (VDI-WA Dba2):

spezifische Wéarmekapazitat: CoW = 4,185&84
P kgK
. kg
Dichte: Pw = 998.21—3
m

Berechnung des Warmestroms mit Q=m*c*AT :

Massenstrom des Wassers :

w = VwiPw My :0.024%
Qgeskopf: gesamte Warmemenge, die fur die Kondensatiégearacht werden muss
Qr: Warmemenge, die vom Kopfkondensator abgefind
Qo Warmemenge, die von den restlichen Kondensatabgefuhrt wird
Mges gesamter Massenstrom der kondensiert wirgpeicht s
Mg : Massenstrom der vom Kopfkondensator kondensied
mp : Massenstrom der von den restlichen Kondensatkondensiert wird
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Myes™ MR * Mp

Qges.kopf= QR+ @

A L
b mp Qp
Qr 1
Qges.Kopf= - Qr= QF{T + 1)
Qr= m\Nmp.W[@TW.aus_ TW.ein) QR = 838.403W
= 1 Leistun = 1.006x 8
Qges.Kopf= QR P 1 9  |Qges.kopf=1- 10w

Berechnung des Warmestroms mit Q=mh,:

Q= Wdhyp Leistung Qy =1.148x 18 W

Der Gber den Wassermassenstrom berechnete Warmefsekoprentspricht dem uber die

Verdampfungsenthalpie berechneten Warmestrem Q
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7.2 Uberpriifung des Druckverlustes uiber die Kolonne

Fur die Uberprifung des Druckverlustes wurde den@uder Kolonne mit reinem Wasser

gefullt. Danach wurde die Kolonne ohne weitere Eagdbe bei totalem Rucklauf aufgeheizt.

Temperaturen:
Sumpftemperatur: Tg:=376.5K

Kopftemperatur: Tk =373.5K

Antoine-Parameter von Wasser:

A =8.19625 B :=1730.63 C = 233.426

Antoine-Gleichung:

B

A_—
C+T(°C)
po(hPa) = 10

Dampfdruck im Sumpf:

B
A

1
C+—(TS—273.15 K)
Po.s= 10 pp.s= 1.141x 10 Pa

Dampfdruck im Kopf:

B
A
1
C+?[@TK—273.155K)
pOK =10
Po K = 1.026x 16’ Pa
Ap =Py s~ Po K Ap = 1.152x 1(‘)1 Pa

Nach dieser Berechnung uUber die Antoine-ParametarWasser betragt der Druckverlust
115 [hPa] ([hPaj[mbar]). Dieser Wert ist sehr unrealistisch, da Beunckverlust nach der
Berechnungsmethode von Mackowiak [7] nur ca. 2Q {iBar die Kolonne betragt.

Eine weitere Kontrolle mit dem U-Rohrmanometer &egt, dass der Druckverlust Gber die
Kolonne praktisch Null ist. Die Fehlerquelle ber @erechnung Uber die Antoine-Parameter

liegt bei den ungenauen Temperaturmessstellen.
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8 Zusammenfassung

Das Ziel dieser Diplomarbeit konnte durch die Iniebnahme der Normag-
Rektifikationskolonne erreicht werden. Fir die émgtsetzung wurden Messfuhler verkabelt
und verl6tet, um das Einlesen in ein Prozessléggyzu ermdglichen.

Samtliche Verkabelungen der Pt-100 Temperaturfihlerrden als Vierleitertechnik
ausgefuhrt. Am Kopf der Kolonne wurden zwei Pt-10@mperaturfihler und ein
Durchflussmesser zur Bestimmung der Kondensatiomse/a des Kopfkondensators
installiert. Des  Weiteren wurde eine  Absolutdruckewg sowie eine
Differenzdruckmessung fur die Bestimmung des Dredkstes tUber die Kolonne montiert.
Ein Groldteil der Arbeit war die Erstellung einesogtammes in der graphischen
Programmiersprache ,LabView* und das Einlesen déh#t Temperaturmessstellen,
Druckmessstellen, der Niveauregelung, der Durchfhessung und der Dichtemessung im
Sumpf und am Kopf der Kolonne sowie die Schaltueg Rucklaufteilers.

Somit war die Grundlage fir die hydraulische Auslegygewahrleistet.

Das Hauptproblem der Anlage war die Pumpe, deremldf@istung im Laufe der Zeit
abnahm und so einen Vergleich der Versuche erstthatrBei den letzten Versuchen betrug
die Forderleistung der Pumpe maximal 7,25 [l/h]led® Férdermenge war fur die meisten
Versuche zu gering um die optimale Belastbarbeit&@-80 [%] zu erreichen.

Eine Fehlerquelle fur die Berechnung war der Feeg&omer mit dem Temperatursensgy T
der sich mit knapp 1,5 [m] zu weit vom Eintritt e Kolonne befand und dadurch
Warmeverluste bedingte. Die Voraussetzung, denaEinsiit Siedetemperatur (q=1) in die
Kolonne zu fordern, konnte so nicht gewahrleistetden. Der Umbau erfolgte so, dass der
Abstand zwischen Temperaturmessstelleuiid Kolonneneintritt nur mehr 25 [cm] betrug.
Die bestehende Fihrung der Teflonschlauche ausdeken der Membranpumpe des
Einsatzes stellte eine weitere Fehlerquelle darsidanehrere Schlaufen machte und so die
Luft in den Schlauchen nie entweichen konnte. DuNgugestaltung der Fihrung war ein
Ansammeln von Luft nicht mehr mdglich.

Wie sich bei den Versuchen herausstellte, habestdi&turierten Gewebepackungen in der
Kolonne bei den gefahrenen Betriebspunkten prdktideinen Druckverlust. Der
Druckverlust lag im Bereich des Messfehlers defdb@nzdruckmessung der 2 [mbar] betrug.
Die Warmeverluste der verspiegelten Kolonne waren durchschnittlich 110 Watt sehr

gering.
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In fast allen Versuchen war der Stoffdurchgangdianeft ky der Abtriebssaule um den
Faktor 10 kleiner als jener der Verstarkersaule MoCabe-Thiele-Diagramm in Abbildung
7-3 fallt auf, das die Feedkonzentration sehr reaheler Sumpfkonzentration liegt. Dadurch
ergaben sich in der Abtriebsséaule viel weniger tbigsche Stufen als in der Verstarkersaule.
Bei der graphischen Integration war der NTU-Wert Altriebssaule somit immer kleiner als
in der Verstarkersédule. Daraus folgte ein grol3e#d@iU-Wert im Abtriebsteil als im
Verstarkerteil und somit ein kleinerer Stoffdurchgskoeffizient in der Abtriebsséaule. Auf
die unterschiedliche Phasenfiihrung in der Verstagkage und in der Abtriebsséaulg,{ =
Lys + F) wird hingewiesen. Daraus ergeben sich zwangsgjaufterschiedlichegqWerte.

Durch einen nicht optimalen Feedzulauf kdnnte eg @symmetrische Stromungsausbilung
in der Abtriebssaule gegeben haben, d.h., die tsiekten Packungen waren nicht
gleichmafdig mit Flussigkeit benetzt.

Die grof3te Reinheit im Destillat wurde im Versudh rhit dem Rulcklaufverhéltnis r=5 mit
85,65 [Mol%)] (93,85 [Gew%]) erreicht. Die Sumpfk@amtration betrug 0,573 [Mol%] (1,45
[Gew%]). Der grof3te Fehler in der Massenbilanz yaa5 [kg/h].

Um die Kolonne besser auszulasten, misste eineatZmsnpe mit mehr Fdrderleistung

eingebaut werden.
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9 Anhang

9.1 Berechnungsprogramm in ,MS-Excel”

Fur die schnelle Auswertung der Versuchsergebnigsde ein Berechnungsprogramm in ,MS-Excel” erstelass die Stoff- und Warmestréome,
die hydraulische Auslegung, die Stufenzahlberechmacth McCabe-Thiele inkl. der Darstellung des Eaagms und die Berechnung von NTU,
HTU, HETP und den Stoffdurchgangskoeffizientgrdirchfiihrt. Im Folgenden werden die Stoff-und Westndime bezogen auf den Versuch 10

mit dem Rucklaufverhaltnis r=5 dargestellt.

Eingaben
Feed- Destillat- Sumpf- Feed- Feed- Kopf-
Feedstrom konzentration | konzentration | konzentration temperatur temperatur temperatur
vor WT nach WT vor Kond.
F[I/h] Xee [MoI%] Xpe [Mol%] Xse [Mol%] Tr [°C] Te, [°C] T [°C]
7,25 4,64 85,65 0,573 20 92 79,2
Kopf- Sumpf- Sumpf-
temperatur | temperatur vor | temperatur Ricklauf- Druck am Druckverlust | Druckverlust
nach Kond. Kahler nach Kahler faktor Kopf Gber VS Uber AS
To [°C] T [°C Ts; [°C] fl-] Pk [mbar] Ap [mbar] Ap [mbar]
79,2 103,3 30 2,51 960 0,12 0,09

Abbildung 9-1: Eingaben des Berechnungsprogrammes
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=) G

D

(2)  Destilat

Qux
Abbildung 7-1: FlieRschema
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Die Stromnummern in der Tabelle 9-1 beziehen sudhAhbildung 7-1.

Fmin 1,99 Feff 5,00
Stromtabelle
Stromnummer 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
Strombezeichnung| Feed | Destillat | Sumpf Lvs=R Vys Las Vas
Spezifikation Einheit
Volumenstrom I/h 7,250 0,918 6,409 3,022 [3288,776| 8,659 |3398,870
Molmasse kg/kmol 19,317 | 42,044 | 18,176 | 30,681 | 30,681 | 18,747 | 18,747
Dichte kg/m’ 983,562 | 808,121 | 996,832 | 895,842 | 0,988 |990,197| 0,584
Molenbruch
Ethanol - 0,0464 | 0,8565 | 0,00573 0,046 0,857 0,857 0,006
Wasser - 0,9536 | 0,1435 | 0,99427 0,954 0,144 0,144 0,994
Massenbruch
Ethanol - 0,111 0,939 0,015 0,111 0,939 0,939 0,015
Wasser - 0,889 0,061 0,985 0,889 0,061 0,061 0,985
Volumskonzentration
Ethanol - 0,136 0,951 0,018 0,136 0,951 0,951 0,018
Wasser - 0,864 0,049 0,982 0,864 0,049 0,049 0,982
Massenstrom kg/h 7,131 0,742 6,389 2,707 3,248 8,574 1,985 7,131 3,449 3,449 6,389
Ethanol kg/h 0,789 0,696 0,093
Wasser kg/h 6,342 0,046 6,296
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Molenstrom mol/h 369,147 | 17,647 | 351,501 | 88,233 |105,880| 457,381 | 105,880 | 369,147 | 105,880 | 105,880 | 351,501
Ethanol mol/h 40,850 15,114 2,014
Wasser mol/h 328,297 | 2,532 | 349,487
cp-Werte(fliissig)
Ethanol kJ/(kgK) 3,173 3,005 2,480
Wasser kJ/(kgK) 4,257 4,230 4,185
Mischung kJ/(kgK) 4,137 3,080 4,160 4,137 3,080 4,160
Ethanol kJ/(kmolK) 146,174 | 138,420 | 114,240
Wasser kJ/(kmolK) 76,694 | 76,200 | 75,390
Mischung kJ/(kmolK) 79,918 | 129,492 | 75,613 79,918 129,492 | 75,613
Verdampfungsenthalpie
Ethanol ki/kg 814,31 | 837,01 | 915,73
Wasser ki/kg 2285,48 | 2316,67 | 2425,27
Mischung ki/kg 2122,68 | 927,99 | 2403,35
Ethanol kJ/kmol 37515,04 | 38560,96 | 42187,73
Wasser kJ/kmol 41173,55|41735,46 | 43691,94
Mischung kJ/kmol 41003,80 | 39016,50 | 43683,32
Waérmestrom ki/h 10772,53| 805,15 |10005,29 8648,41| 8961,97 | 4830,91 | 8057,12
kW 2,992 0,224 2,779 2,402 2,489 1,342 2,238
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Diese Stoffdaten aus dem

Simulationsprogram

m ,,Aspen+“ sind als

Fixwerte und nicht temperaturabhangig
eingegeben. Missen bei Verdanderungen
der Eingaben lberpriift werden.

dyn. Viskositat Pas + 3,58E-04 | 1,15E-05| 2,96E-04 | 1,24E-05 :
Ethanol Pas 0,0003657| -
Wasser Pas - 0,000859 I
I
kin. Viskositit m?/s { 4,00E-07 | 1,16E-05 | 2,99E-07 | 2,13E-05 !
|
i
Oberflichenspannung N/m : 0,0516776 - 0,058336 -

Tabelle 9-1: Stromtabelle

94



Anhang

Warmestrome-Energiebilanz

F+Q +Qs =Qu +Qu +D+S+Q,

Feed- Kopf- Sumpfprodukt- Sumpf- Feed (8) | Destillat (2) Sumpf- Warme-
vorwarmer | kondensator kiihler verdampfer produkt (11) | verluste
QF QKK QSK Qs F D S Q/erl.
zugefihrter ki/h 2124,12 - - 4625,18 8648,41
Warmestrom kW 0,59 - - 1,28 2,40
abgefiihrter kJ/h - 4131,06 1948,17 - 805,15 8057,12 456,20
Warmestrom | kw - 1,15 0,54 - 0,224 2,24 0,127

Tabelle 9-2: Warmestrome
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9.2 Relative Fluchtigkeit aey, des binaren Gemisches Ethanol/Wasser

Ethanol Wasser
Xg Ye Ke Xw Yw Kw Oew
[mol/mol] | [mol/mol] [-] [mol/mol] | [mol/mol] [-] [-]
1,000 1,000 1,000 0,000 0,000 0,000 0,000
0,975 0,973 0,998 0,025 0,027 1,092 0,913
0,950 0,947 0,997 0,050 0,053 1,062 0,939
0,925 0,923 0,997 0,075 0,077 1,033 0,966
0,900 0,899 0,999 0,100 0,101 1,005 0,994
0,875 0,878 1,003 0,125 0,122 0,979 1,025
0,850 0,857 1,008 0,150 0,143 0,953 1,058
0,825 0,837 1,015 0,175 0,163 0,929 1,093
0,800 0,819 1,024 0,200 0,181 0,905 1,131
0,775 0,801 1,034 0,225 0,199 0,883 1,171
0,750 0,785 1,046 0,250 0,215 0,861 1,215
0,725 0,769 1,061 0,275 0,231 0,840 1,262
0,700 0,754 1,077 0,300 0,246 0,820 1,313
0,675 0,740 1,096 0,325 0,260 0,801 1,368
0,650 0,726 1,117 0,350 0,274 0,782 1,428
0,625 0,713 1,141 0,375 0,287 0,764 1,493
0,600 0,701 1,169 0,400 0,299 0,747 1,564
0,575 0,690 1,199 0,425 0,310 0,730 1,642
0,550 0,678 1,234 0,450 0,322 0,714 1,727
0,525 0,668 1,272 0,475 0,332 0,699 1,820
0,500 0,658 1,316 0,500 0,342 0,684 1,922
0,475 0,648 1,364 0,525 0,352 0,670 2,035
0,450 0,639 1,419 0,550 0,361 0,657 2,161
0,425 0,630 1,481 0,575 0,370 0,644 2,300
0,400 0,621 1,552 0,600 0,379 0,632 2,455
0,375 0,612 1,632 0,625 0,388 0,621 2,628
0,350 0,603 1,723 0,650 0,397 0,610 2,823
0,325 0,594 1,829 0,675 0,406 0,601 3,042
0,300 0,585 1,950 0,700 0,415 0,593 3,291
0,275 0,575 2,092 0,725 0,425 0,586 3,572
0,250 0,565 2,259 0,750 0,435 0,580 3,894
0,225 0,553 2,458 0,775 0,447 0,577 4,264
0,200 0,540 2,698 0,800 0,460 0,575 4,689
0,175 0,524 2,992 0,825 0,476 0,577 5,183
0,150 0,504 3,360 0,850 0,496 0,583 5,759
0,125 0,479 3,832 0,875 0,521 0,595 6,437
0,100 0,446 4,458 0,900 0,554 0,616 7,240
0,075 0,399 5,325 0,925 0,601 0,649 8,201
0,050 0,330 6,604 0,950 0,670 0,705 9,366
0,025 0,217 8,677 0,975 0,783 0,803 10,804
0,000 0,000 0,000 1,000 1,000 1,000 0,000

Tabelle 9-3: Verteilungskoeffizienten und relativa-lichtigkeit
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12

y =-76,69x5 + 240,0x* - 297,13 + 187,5x2 - 65,27x + 12,22
8 RZ=0,999 —

Oew []
(<)}

O T T I
000 010 020 030 040 0,50 0,60 0,70 0,80 0,90 1,00

x¢ [mol/mol]

Abbildung 9-2: relative Fluchtigkeit iber Ethanolmolenbruch

Xeund yesind die gegebenen Gleichgewichtsmolenbriche, didem Simulationsprogramm

»YAspen+* mit der NRTL-Methode berechnet wurden.

Folgende Formeln werden fiir die Berechnung in Tal8B verwendet:

Molenbruch des Wassers in der Fliissigphase:

xW:1_xE

Molenbruch des Wassers in der Dampfphase:

yw=1-yg

Verteilungskoeffizienten:

YE
Kp, =—
E Xz
Yw
Ky =—
w Xu

Relative Flichtigkeit bezogen auf Ethanol:
Kg

Upw =
Kw
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Um die gemittelte relative Flichtigkeis,, des bindaren Gemisches Ethanol/Wasser zu

bestimmen, werden die relativen Flichtigkeiten d&asatzes, des Sumpfes und des

Destillates mit der Ausgleichskurve in Abbildun@ ®estimmt.

Xe [mol/mol] Oew [-]
Destillat 0,8565 1,067
Feed 0,0464 9,573
Sumpf 0,00573 11,859

Tabelle 9-4: relative Fluchtigkeit vom Destillat/Fed/Sumpf

Die Werte in Tabelle 9-4 fir die Molenbriiche im DBlest, Sumpf und Einsatz sind dem

Versuch 10 mit dem externen Rucklaufverhaltnis gmhommen.

Geometrischer Mittelwert der relativen Flichtigkiéiter die Kolonne:

1

aew = (Aew-pestillat * AEw-Feed * Aew-sumpr)3 = 4,948
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9.3 Dichtetabelle

Dichte(20°C) [Gew%] [Vol%] [Mol%] Dichte(20°C) [Gew%] [Vol%] [Mol%]
[g/ml] Ethanol Ethanol Ethanol [g/ml] Ethanol Ethanol Ethanol
0,99820 0,0 0,0 0,0 0,91322 51,0 58,8 28,9
0,99813 1,0 1,3 0,4 0,91097 52,0 59,8 29,8
0,99629 2,0 2,5 0,8 0,90872 53,0 60,8 30,6
0,99451 3,0 3,8 1,2 0,90645 54,0 61,8 31,5
0,99279 4,0 5,0 1,6 0,90418 55,0 62,8 32,3
0,99113 5,0 6,2 2,0 0,90191 56,0 63,8 33,2
0,98955 6,0 7,5 2,4 0,89962 57,0 64,8 34,1
0,98802 7,0 8,7 2,9 0,89733 58,0 65,8 35,1
0,98653 8,0 10,0 3,3 0,89502 59,0 66,8 36,0
0,98505 9,0 11,2 3,7 0,89271 60,0 67,7 37,0
0,98361 10,0 12,4 4,2 0,89040 61,0 68,6 38,0
0,98221 11,0 13,6 4,6 0,88807 62,0 69,6 39,0
0,98084 12,0 14,8 51 0,88574 63,0 70,5 40,0
0,97948 13,0 16,1 5,5 0,88339 64,0 71,5 41,0
0,97816 14,0 17,3 6,0 0,88104 65,0 72,4 42,1
0,97687 15,0 18,5 6,5 0,87869 66,0 73,3 43,2
0,97560 16,0 19,7 6,9 0,87632 67,0 74,2 44,3
0,97431 17,0 20,9 7,4 0,87396 68,0 75,1 45,4
0,97301 18,0 22,1 7,9 0,87158 69,0 76,0 46,5
0,97169 19,0 23,3 8,4 0,86920 70,0 76,9 47,7
0,97036 20,0 245 8,9 0,86680 71,0 77,8 48,9
0,96901 21,0 25,7 9,4 0,86440 72,0 78,6 50,1
0,96763 22,0 26,9 9,9 0,86200 73,0 79,5 51,4
0,96624 23,0 28,1 10,5 0,85958 74,0 80,4 52,7
0,96483 24,0 29,2 11,0 0,85716 75,0 81,2 54,0
0,96339 25,0 30,4 11,5 0,85473 76,0 82,1 55,3
0,9619 26,0 31,6 12,1 0,85230 77,0 83,0 56,7
0,96037 27,0 32,7 12,6 0,84985 78,0 83,8 58,1
0,9588 28,0 33,9 13,2 0,84740 79,0 84,6 59,5
0,95717 29,0 35,1 13,8 0,84494 80,0 85,4 61,0
0,95551 30,0 36,2 14,4 0,84245 81,0 86,2 62,5
0,95381 31,0 37,4 14,9 0,83997 82,0 87,1 64,0
0,95207 32,0 38,5 15,5 0,83747 83,0 87,9 65,6
0,95028 33,0 39,6 16,1 0,83496 84,0 88,7 67,2
0,94847 34,0 40,7 16,8 0,83242 85,0 89,5 68,9
0,94662 35,0 41,9 17,4 0,82987 86,0 90,2 70,6
0,94473 36,0 43,0 18,0 0,82729 87,0 91,0 72,4
0,94281 37,0 44,1 18,7 0,82469 88,0 91,8 74,1
0,94086 38,0 45,2 19,3 0,82207 89,0 92,5 76,0
0,93886 39,0 46,3 20,0 0,81942 90,0 93,2 77,9
0,93684 40,0 47,4 20,7 0,81674 91,0 94,0 79,8
0,93479 41,0 48,4 21,4 0,81401 92,0 94,7 81,8
0,93272 42,0 49,5 22,1 0,81127 93,0 95,4 83,9
0,93062 43,0 50,6 22,8 0,80848 94,0 96,1 86,0
0,92849 44,0 51,6 23,5 0,80567 95,0 96,7 88,1
0,92636 45,0 52,6 24,2 0,80280 96,0 97,4 90,4
0,92421 46,0 53,7 25,0 0,79988 97,0 98,1 92,7
0,92204 47,0 54,7 25,7 0,79688 98,0 98,7 95,0
0,91986 48,0 55,8 26,5 0,79383 99,0 99,3 97,5
0,91766 49,0 56,8 27,3 0,79074 100,0 100,0 100,0
0,91546 50,0 57,8 28,1

Tabelle 9-5: Dichtetabelle [9]
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; Vol%; Mol%

Gew%

100,0

90,0
80,0
70,0
60,0
50,0
40,0
30,0
20,0
10,0

0,0

R*=0,9995

y=-7.458,5743x + 18.435,5646x7 - 15.486,4383x + 4.507,6661

y=-5.490,2055%> + 13.870,6631x* - 12.065,0884x + 3.683,1239

R2=0,9997

7

y=-6.341,2982x* + 18.283,3749x*-17.906,1027x +
R?=0,9999

5.962,8638

0,790 0,840 0,890

Dichte [kg/I]

—¢=—Gew% Ethanol =—@=—Vol% Ethanol

0,940

== Mol% Ethanol

Abbildung 9-3: Konzentrationsverlauf tiber Dichte

0,990
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