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Kurzfassung 

Ziel der vorliegenden Arbeit war es, die Methanolabtrennung bei der destillativen Er-

zeugung von Spirituosen anhand des ternären Modellsystems Methanol / Ethanol / 

Wasser zu untersuchen. Der Fokus der Arbeit wurde auf eine Optimierung der Me-

thanolabtrennung im Vorlauf gelegt. Diese sollte unter Verwendung einfacher Aus-

rüstung möglich sein, um damit bestehende Brennaggregate, wie sie in der Landwirt-

schaft zum Einsatz kommen, zu erweitern. Neben der thermodynamischen Charakte-

risierung wurde das Trennverhalten des Systems in einer Labor-Batchrektifikations-

kolonne mit externem Rücklaufteiler untersucht. Zusätzlich wurden unter Verwen-

dung der Softwarepakete Aspen Properties und Aspen Batch Modeler ergänzende 

Simulationen durchgeführt, um den Einfluss der Prozessparameter Heizleistung, 

Rücklaufverhältnis, Hold up, etc. zu ermitteln. Basierend auf diesen Ergebnissen 

wurden apparative Adaptierungen entwickelt und untersucht, die unter den genann-

ten Voraussetzungen eine Anreicherung von Methanol im Vorlauf ermöglichen. Dazu 

wurde eine Brennblase mit einem Volumen von 40 Litern mit einem in der Obstdestil-

lation eingesetzten Geistrohr versehen. Neben dem Geistrohr wurde die Anlage mit 

einer mit Kupfergeflecht gepackten Kolonne ausgerüstet, über welche der aufstei-

gende Dampf im Betrieb optional geführt werden kann. Dadurch konnte im Vergleich 

zum Geistrohr eine Methanolanreicherung zu Beginn der Destillation erreicht werden. 

Des Weiteren wurde in einem simulierten Fallbeispiel ein Doppelbrand in einer einfa-

chen Brennblase mit Helm, einem Einfachbrand in einer 4-stufigen Kolonne mit ex-

ternem Rücklauf gegenübergestellt. Basierend auf den Ergebnissen der Untersu-

chungen wurden in weiterer Folge Empfehlungen für Kleinbrennereien abgegeben, 

um die Methanolabtrennung effizienter zu gestalten. 

 

  



 

 

 

Abstract 

The aim of this thesis was to investigate the methanol separation during the distilla-

tive production of spirits using the ternary model system methanol / ethanol / water. 

The focus was on optimizing the separation of methanol in the head fraction. This 

should be achieved by using simple equipment to extend existing distillation plants 

e.g. used in agriculture. In addition to the thermodynamic characterization, the sepa-

ration behavior of the system was investigated in a laboratory batch rectification col-

umn with external reflux separator. Further additional simulations were performed 

using the software packages Aspen Properties and Aspen Batch Modeler to deter-

mine the influence of the process parameters heat duty, reflux ratio, hold up, etc. 

Based on these results, adaptations were developed and investigated which allow 

enrichment of methanol in the head fraction under the requirements mentioned. For 

this purpose, a pot still with a volume of 40 liters was equipped with a lyne arm used 

in the brandy distillation. Moreover, the plant was equipped with a column packed 

with a copper mesh, over which the rising vapor can optionally be routed by adjusting 

ball valves during operation. As a result, methanol enrichment at the beginning of the 

distillation could be achieved in comparison to the common lyne arm. Furthermore, a 

double distillation in a simple pot still and a single distillation in a 4-stage column with 

external reflux separator were compared in a simulated case study. Based on the 

results of the investigations, subsequent recommendations were given for small dis-

tilleries in order to make the separation of methanol more efficient.  
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α Phase  
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a Komponente a 
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ges gesamt 

i Laufvariable i 
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1 Einleitung  

1.1 Problemstellung und Motivation 

Bei der Erzeugung von Spirituosen, insbesondere während der alkoholischen Gä-

rung von pektinhaltigen Obstmaischen, wird Methanol freigesetzt [1]–[4] und gelangt 

somit unter Verwendung gängiger Destillationsausrüstung zwangsläufig in das dar-

aus erzeugte Destillat [5]–[7]. Entgegen des zum Teil weit verbreiteten Irrtums Me-

thanol lasse sich im Vorlauf hinreichend abtrennen [8], verteilt sich dieses unter Ver-

wendung herkömmlicher Brennaggregate gleichmäßig über Vorlauf, Mittellauf und 

Nachlauf [5], [9]–[11]. 

Die Entstehung von Methanol in Obstmaischen ist durch den Aufbau der Pektine be-

gründet, welche als Gerüstsubstanzen wesentliche Bestandteile von Früchten dar-

stellen [12]. Diese bestehen aus teilweise oder vollständig methylierten, 1,4-α-

glykosidisch verbundenen Galacturonsäuremolekülen (s. Abbildung 1-1) [12], von 

welchen Methanol durch fruchteigene pektolytische Enzyme, den Pektinmethylester-

asen (PME) abgespalten wird [1], [13], [14]. Methanol ist somit im engeren Sinne kein 

Nebenprodukt der alkoholischen Gärung, sondern ein Begleitstoff, welcher auf den 

natürlichen Abbau der Pektine zurückzuführen ist [1], [4], [15]. Der Pektingehalt einer 

Frucht zeigt eine starke Abhängigkeit von Art, Gattung, Sorte sowie dem Reifegrad. 

Besonders dem Kern- und Beerenobst muss hinsichtlich des Methanolfreisetzungs-

potenzials besondere Beachtung geschenkt werden, wobei auch Steinobst nicht au-

ßer Acht gelassen werden darf. [3], [16]–[18] 

Die Toxizität von Methanol für den menschlichen Organismus wurde erstmals 1856 

in der Literatur erwähnt [19]. 1904 wurde in einer Übersichtsarbeit von Wood und 

Buller [20] von Erblindungen und Todesfällen berichtet, welche auf den Konsum von 

methanolhaltigen Spirituosen zurückzuführen sind. Heutzutage ist die toxische Wir-

kung von Methanol hinreichend bekannt. Primär geht diese von den Metaboliten 

Formaldehyd, welches durch enzymatische Oxidation von Methanol entsteht, sowie 

Ameisensäure aus, die durch Oxidation von Formaldehyd gebildet wird (s. Abbildung 

1-2) [19], [21]. Vorwiegend spielen bei der der Verstoffwechselung im menschlichen 

Körper Alkoholdehydrogenasen (ADH) und Aldehyddehydrogenasen (ALDH) eine 

Rolle [18]. Die Kinetik des enzymatischen Abbaus von Formaldehyd zu Ameisensäu-
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re verhindert für gewöhnlich einen starken Konzentrationsanstieg von Formaldehyd 

im Körper. Dadurch ist eine akute Toxizität durch Formaldehyd nicht zu erwarten. Der 

Abbau von Ameisensäure zu Kohlendioxid und Wasser durch Tetrahydrofolsäure 

(FH4) [22] ist jedoch limitiert, wodurch eine Anreicherung von Ameisensäure im Kör-

per erfolgt. Diese verursacht irreversible Schäden am Sehnerv und kann durch me-

tabolische Acidose bis zum Tod führen. [18], [19], [23] 

 

Abbildung 1-1: Aufbau und enzymatische Demethylierung von Pektin unter Abspaltung von 
Methanol [18] 

Der Abbau von Ethanol erfolgt grundsätzlich analog zu jenem von Methanol, wobei 

die Stoffwechselprodukte Acetaldehyd und Essigsäure entstehen [18]. Essigsäure 

wird allerdings nicht von FH4, sondern effizienter vom Acetylkoenzym A im Citratzyk-

lus abgebaut, wodurch eine toxische Anreicherung von metabolischer Essigsäure im 

Organismus verhindert  wird [24], [25]. Bei gleichzeitiger Einnahme von Ethanol und 

Methanol kommt es zur kompetitiven Hemmung der Alkoholdehydrogenase [26], 

welche verglichen mit Methanol eine 10- bis 20-fache Affinität zu Ethanol aufweist 

[22]. Methanol kann dadurch großteils unverändert ausgeschieden und eine metabo-

lische Acidose verhindert werden. Somit ist es nach heutigem Wissenstand und 

sachgemäßer Vorgangsweise unwahrscheinlich, dass bei der Destillation von Obst-

bränden auf den Pektinabbau zurückzuführende Methanolkonzentrationen im Destil-

lat erreicht werden, von welchen ernsthafte gesundheitliche Risiken ausgehen [27]. 

Der Vollständigkeit halber wird erwähnt, dass das bewusste Versetzen von Spirituo-

sen mit Methanol hiervon selbstverständlich ausgenommen ist.  
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Um den Methanolgehalt von Spirituosen in der EU zu reglementieren wurde 1989 

eine Verordnung erlassen, welche fruchtspezifische Höchstwerte von Methanol in 

Bezug auf Ethanol festlegt [28]. So wird dieser beispielsweise in der geltenden Fas-

sung von 2008 für Williamsbirnenbrand auf 1350 mg/100 ml reinem Ethanol (mg/100 

ml r.A.) festgelegt. Der höchste zulässige Methanolgrenzwert ist jener von Obst-

tresterbrand, der bei 1500 mg/100 ml r.A. liegt [29]. In der Literatur ist über den me-

dizinischen Aspekt der Grenzwerte wenig zu finden. Paine und Dayan berichteten 

2001 jedoch, dass bei Konsum von 10 cl 40 vol.-%-iger Spirituosen bei einem 

Grenzwert von 1000 mg Methanol/100 ml r.A. eine toxische Methanol-Konzentration 

im Blut unwahrscheinlich ist [27]. 

 

 

Abbildung 1-2: Enzymatischer Abbau von Methanol durch unterschiedliche Enzymsysteme 
[18], [19] 

 

Allerdings werden klassische Symptome des „Katers“ – auch „Hangover“ genannt – 

dessen Ursache noch nicht vollständig geklärt ist [30], maßgeblich mit erhöhten Me-

thanolkonzentrationen in Spirituosen in Zusammenhang gebracht [18]. Neben dem 

gesundheitlichen Standpunkt der Gefährlichkeit des Methanolgehalts von Spirituosen 

muss auch die wirtschaftliche Bedeutung der vorgegebenen Grenzwerte betrachtet 

werden. Niedrige Methanolgehalte stellen ein generelles Qualitätskriterium der Brän-
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de dar und sind weiters für den Export unerlässlich [3].  

Da in der Praxis immer wieder von Grenzwertüberschreitungen berichtet wird [2], [3], 

[15], und eine Senkung der Methanol-Grenzwerte nicht ausgeschlossen ist [31], sind 

Obstbrennereien stets bestrebt niedrige Methanolgehalte der erzeugten Destillate zu 

erreichen [5], [17], [28]. Meist wird hierfür auf Enzymbehandlungen der Obstmaische 

und Variationen der Gärbedingungen zurückgegriffen [3], [16]. Ebenso beschäftigen 

sich Forschungsgruppen sowohl experimentell als auch simulativ mit der Untersu-

chung der Betriebsweise bestehender Anlagen, um Aufschluss über den zu errei-

chenden Methanolgehalt des Destillats zu bekommen [7], [32], [33]. Jedoch sucht 

man in der Literatur vergebens nach neuen technologischen Ansätzen der apparati-

ven Ausführung zur destillativen Reduktion des Methanolgehaltes. 

Ziel der vorliegenden Arbeit ist es, Ansätze zur Reduktion des Methanolgehalts er-

zeugter Destillate zu untersuchen. Im Fokus stehen sowohl die Simulation als auch 

die experimentelle Untersuchung apparativer Adaptierungen bestehender Batch-

destillationsanlagen. Hierzu soll das Siedeverhalten des ternären Modellsystems Me-

thanol / Ethanol / Wasser untersucht werden. Mit dem Ziel der Implementierung ap-

parativer Neuerungen in Kleinbrennereien soll insbesondere eine Anreicherung von 

Methanol im Vorlauf möglich sein. Somit soll eine effiziente Methanolabtrennung vom 

eigentlichen Zielprodukt – dem Mittellauf – erreicht werden. Das Hauptaugenmerk 

wird auf die einfache Umsetzung und Erweiterung bestehender Brennkessel gelegt, 

um hohe Investitionskosten zu vermeiden. Aus demselben Grund soll die Umsetzung 

ohne Prozessleitsystem und aufwändige elektrische Mess-, Steuer- und Regelungs-

technik erfolgen.  
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2 Stand der Technik 

2.1 Brennvorgang 

Das Ziel des Brennvorganges ist die Destillation vergorener ethanolhaltiger Maische, 

um ein Destillat (auch Brand genannt) mit höherer Ethanolkonzentration zu errei-

chen. Neben Ethanol sollen bei Obstbränden ebenso wertvolle fruchtspezifische 

Aromastoffe, die das sensorische Erlebnis des Konsums positiv beeinflussen, in das 

Destillat übergehen. Gleichermaßen sollen qualitätsmindernde Begleitstoffe und Ne-

benprodukte der alkoholischen Gärung sowie unerwünschte Stoffwechselprodukte 

von Mikroorganismen weitestgehend im Blasenrückstand verbleiben. Eine grobe Un-

terteilung der Maische kann in flüchtige und nichtflüchtige (schwerflüchtige) Bestand-

teile erfolgen und wird im Folgenden angeführt. [4] (Anm.: die Bezeichnung Flüchtig-

keit steht bei dieser Unterteilung in direktem Bezug zu gewöhnlichen fraktionierenden 

Obstdestillationsprozessen). 

Nichtflüchtige Bestandteile 

 Steine und Kerne  

 Stiele, Häute, Schalen 

 Fruchtfleischreste 

 Hefezellen 

 Glyzerin, Eiweiße 

 Amino- und nichtflüchtige Fruchtsäu-

ren 

 Cellulose, Pektine, Mineralstoffe 

Flüchtige Bestandteile 

 Aldehyde 

 Ester 

 Methanol, Ethanol 

 Höhere Alkohole (Fusel) 

 Flüchtige organische Säuren 

 Fruchtspezifische Aromakomponen-

ten 

 Wasser 

Obstmaischen können vereinfacht als Ethanol-Wasser-Mischungen betrachtet wer-

den, da diese Komponenten quantitativ stark überwiegen. Typische Ethanolkonzent-

rationen in Obstmaischen liegen zwischen 3 gew.-% und 9 gew.-%. Der restliche An-

teil der Maischen besteht überwiegend aus Wasser. Aroma- und Begleitstoffe neh-

men geringe Konzentrationen, zum Teil nur in Spuren ein, haben dadurch aber eine 

umso höhere Bedeutung. [4]  

Je nach eingesetztem Brennapparat (vgl. Kapitel 2.2) werden die Maischen einfach 

oder mehrfach - meist doppelt - gebrannt. Im Falle des Doppelbrandes spricht man 
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beim ersten Brand vom Rohbrand, auch Raubrand genannt, der im Wesentlichen 

einer Trennung der flüchtigen und nichtflüchtigen Bestandteile entspricht. Der zweite 

Brand wird als Feinbrand bezeichnet. 

 Rohbrand (Raubrand) 2.1.1

Beim Rohbrand wird die zu destillierende Maische in die Brennblase gefüllt. Die Bla-

se sollte je nach Maische und deren Tendenz zur Schaumbildung zu 2/3 bis 3/4, in 

seltenen Fällen auch nur bis zur Hälfte befüllt werden. Die Erhitzung der Maische 

sollte mit Bedacht erfolgen, um einerseits ein Überschäumen zu verhindern und an-

dererseits eine aromaschonende Destillation durchzuführen. Der Rohbrand läuft je 

nach eingesetzter Fruchtsorte zwischen 45 vol.-% und 60 vol.-% an, wobei der Alko-

holgehalt des Destillats verständlicherweise im Laufe des Abtriebs abnimmt. Wird im 

Destillatablauf eine Ethanolkonzentration von ca. 3 vol.-% erreicht, spricht man von 

praktisch vollständig entgeisteter Maische. Bei Erreichen dieses Wertes wird die Des-

tillation des Rohbrandes abgebrochen. Im erzeugten Destillat werden durchschnittlich 

Alkoholgehalte zwischen 17 vol.-% bis 25 vol.-% erreicht. Da die minimal erforderli-

che Ethanolkonzentration für Obstbrände von 37,5 vol.-% [29] bei einfachem Brand 

oftmals nicht erreicht wird, muss der Rohbrand erneut destilliert werden. [4] 

 Feinbrand 2.1.2

Die erneute Destillation des Rohbrandes wird als Feinbrand bezeichnet. Ziel des 

Feinbrandes ist es einerseits den Ethanolgehalt des Destillates zu steigern und an-

dererseits die Abtrennung des eigentlichen aromareichen Zielproduktes von gesund-

heitsschädlichen und aromanegativen Begleitstoffen zu realisieren. Diese Fraktionie-

rung in Vorlauf, Mittellauf – auch Herzstück oder Edelbrand genannt – und Nachlauf 

erfolgt bei Qualitätsbränden bislang sensorisch. [4] 

 Vorlauf 2.1.2.1

Die erste Fraktion des Feinbrandes wird als Vorlauf bezeichnet und läuft je nach 

Obstmaische mit etwa 70 vol.-% bis 85 vol.-% Ethanol an. Der Verlauf enthält neben 

Ethanol und Wasser vor allem die leichtflüchtigen Substanzen Acetaldehyd und 

Ethylacetat [34]. Letzteres erinnert durch seinen markanten Lösemittelgeruch an 

Klebstoff und ist ein eindeutiger olfaktorischer Indikator für die Vorlauffraktion [9]. Für 

den Privatgebrauch werden Vorlauftests angeboten, die eine Farbindikation in Ab-
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hängigkeit der Acetaldehydkonzentration ermöglichen. In der Literatur werden zu er-

wartende Vorlaufmengen für diverse Maischen sowie Destillattemperaturen ange-

führt, bei deren Erreichen der Vorlauf als abgetrennt gilt [9]. Diese sind jedoch als 

Richtwerte zu verstehen und sollten jedenfalls einer sensorischen Überprüfung un-

terzogen werden [4]. Für gewöhnlich erfolgt diese, indem gegen zu erwartendes En-

de der Vorlauffraktion in geeigneten Destillatvorlagen Subfraktionen gesammelt und 

sensorisch bewertet werden. Nach Identifikation der letzten dem Vorlauf zuzuord-

nenden Subfraktion, der Umschaltfraktion, wird die Fraktion des sogenannten Edel-

brandes in einer weiteren Destillatvorlage gesammelt. [4] 

 Edelbrand (Mittellauf, Herzstück) 2.1.2.2

Nach der Vorlaufabtrennung wird das eigentliche Zielprodukt, der Edelbrand - auch 

Mittellauf oder Herzstück bezeichnet – gewonnen. Dieser soll neben Ethanol insbe-

sondere die fruchtspezifischen Aromastoffe beinhalten. Durchschnittliche Ethanol-

konzentrationen, die in Obstbränden erreicht werden, liegen bei 62 vol.-% bis 70 vol.-

%. Nach Lagerung und Verdünnen auf Trinkstärke stellt der Edelbrand das fertige 

Zielprodukt dar. Die Destillationsrate darf im Sinne eines aromareichen Brandes ana-

log zum Vorlauf nicht zu hoch gewählt werden. Als Richtwert für die zu erwartende 

Menge an Feinbrand wird in der Literatur etwa ein Drittel des Rohbrandvolumens 

angegeben. [4] 

 Nachlauf  2.1.2.3

Der Nachlauf stellt die dritte Fraktion des Feinbrandes dar. Typische Nachlaufkom-

ponenten sind höhere Alkohole wie 1-Propanol, 1-Butanol, 2-Butanol, Isobutanol und 

3-Methyl-1-Butanol bzw. 3-Methyl-2-Butanol, welche auch als Fusel oder Fuselalko-

hole bezeichnet werden [35], [36], [37]. Fuselalkohole, deren Hauptvertreter die 

Komponente 3-Methyl-1-Butanol (= Isoamylalkohol) darstellt, entstehen durch Ver-

stoffwechselung von Aminosäuren durch Hefepilze [35]. Da diese ein für den Edel-

brand unerwünschtes muffiges Aroma besitzen, sollte der Nachlauf rechtzeitig abge-

trennt werden, um eine Kontamination des Edelbrandes mit störenden Fehlaromen 

zu vermeiden. Eine rechtzeitige Trennung von Mittellauf und Nachlauf erfordert viel 

Erfahrung. Allenfalls aber hat der Wechsel auf die Nachlaufdestillatvorlage zu erfol-

gen, bevor das Destillat trüb abläuft. Dies deutet auf eine Überschreitung der Lös-

lichkeit der Nachlaufkomponenten im Destillat infolge zu niedriger Ethanolkonzentra-
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tion hin und sollte tunlichst vermieden werden. Als grober Richtwert der zu erwarten-

den Nachlaufmenge werden in der Literatur ca. 25 % des Rohbrandvolumens ange-

geben. [4] 

2.2 Praxisübliche Brennaggregate 

Obstdestillate werden für gewöhnlich durch diskontinuierliche Destillation der Mai-

sche in Blasenbrennaggregaten gewonnen. In deren Aufbau wird grundsätzlich zwi-

schen einfachen Brennblasen mit Helm – auch Hut genannt – und Brennblasen mit 

aufgesetzter Verstärkersäule unterschieden. Erstere werden im vor allem im engli-

schen Sprachraum auch als „Pot Stills“ bezeichnet. Die unterschiedlichen Brennag-

gregate werden in den folgenden Kapiteln näher beschrieben. [4] 

 Aufbau von Brennaggregaten 2.2.1

Der schematische Aufbau einfacher Brennaggregate mit aufgesetztem Helm ist in 

Abbildung 2-1 dargestellt und umfasst für gewöhnlich Heizung (1), Brennblase (2), 

Helm (3) Geistrohr (4) sowie (Kühl-)Kondensator (5). [4], [9] 

 

Abbildung 2-1: Schematischer Aufbau einer Brennblase mit Feuerung (Heizung), Helm, 
Geistrohr und Kühler (Kondensator) [4] 

3

2 

2 

1 

4

2 

5

2 



Stand der Technik 

 

9 

 Brennblase 2.2.1.1

Die Brennblase ist jener Teil der Destillationsanlage, der die zu destillierende Mai-

sche beinhaltet. Bei der Beheizung der Brennblasen wird zwischen direkter und indi-

rekter Beheizung unterschieden. Während bei der direkten Beheizung meist durch 

die Nutzung von Feuer die Außenseite der Brennblase erhitzt wird, kommt bei der 

indirekten Beheizung für gewöhnlich ein mit Wasser gefüllter Doppelmantel zum Ein-

satz (siehe Abbildung 2-1). Diese Wasserbadbrenngeräte werden entweder 

elektrisch, oder durch eine Feuerung beheizt. Die Schwierigkeit, die Maische durch 

direkte Beheizung gleichmäßig zu erwärmen ohne dass diese an der Blasenwand 

anbrennt, stellt einen wesentlichen Nachteil dar. Deswegen wird eine indirekt beheiz-

te Doppelmantelausführung oftmals bevorzugt. Unter Nutzung dieser Beheizungsart 

wird ein Anbrennen und damit das Entstehen von störenden Aromen weitestgehend 

unterbunden. Die Maische wird mit derartigen Brennblasen zwar sorgsam erhitzt, 

jedoch ist eine genaue Regelung der Wärmezufuhr schwierig. [4], [9] 

Um die Wärmezufuhr besser zu kontrollieren wurde eine weitere Form der indirekt 

beheizten Brennblasen entwickelt. Der Aufbau sogenannter Dampfbrenngeräte äh-

nelt jenem der Wasserbadbrenngeräte, mit dem Unterschied, dass der Doppelmantel 

über ein Regelventil mit Dampf aus einem Heizdampfaggregat gespeist wird. Die 

Energiezufuhr kann über ein Dampfventil genau geregelt werden. [4], [9]  

 

Abbildung 2-2: Skizze eines mit Heizdampf gespeisten Doppelmantels [4] 

Dampfzufuhr 
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 Helm  2.2.1.2

Der Helm (Hut, Alembik) wird auf die Brennblase aufgesetzt und verbindet diese mit 

dem Geistrohr (vgl. Abbildung 2-1). Die Funktion des Helmes, dessen Formen je 

nach Hersteller und bevorzugt gebrannter Obstsorte variieren kann (z.B. kugel-, bir-

nen-, oder zylinderförmig), liegt darin, die Ethanolkonzentration der aufsteigenden 

Dämpfe zu erhöhen. Dies geschieht einerseits durch partielle Kondensation der auf-

steigenden Dämpfe an der luftgekühlten Oberfläche des Helmes. Andererseits steigt 

durch den Diffusoreffekt der Helme der statische Druck, wodurch eine zusätzliche 

Kondensation der schwererflüchtigen Inhaltstoffe stattfindet [38]. Das Maß der Ver-

stärkung hängt neben dem Diffusoreffekt vom Verhältnis von Oberfläche zu Volumen 

des Helmes ab, ist jedoch in den üblichen Ausführungen verglichen mit Verstärkern 

(siehe Kap. 2.2.1.3) gering. Hierin liegt auch der Grund, warum Obstdestillate in 

Brenngeräten mit Helm meist doppelt gebrannt werden müssen, um die minimal er-

forderliche Ethanolkonzentration von 37,5 vol.-% [29] zu erreichen. [4], [9] 

   

  

Abbildung 2-3: Helm in Kugelform [38] Abbildung 2-4: Helm in Birnenform [38] 

 Verstärker 2.2.1.3

Verstärker, auch Verstärkersäulen oder Kolonnen genannt, werden entweder analog 

zum Helm direkt auf die Brennblase aufgesetzt (s. Abbildung 2-5), oder neben der 

Blase stehend installiert (s. Abbildung 2-6) [4]. Bei letzterer Ausführung spricht man 



Stand der Technik 

 

11 

von Kombinationsanlagen, bei welchen die Möglichkeit besteht, über einen Kugel-

hahn optional den Dampf über den Helm in die Kolonne oder direkt in den Kondensa-

tor zu führen [4].  

Bodenkolonnen 

In der Obstbrennerei werden als Verstärker üblicherweise Kolonnen mit zwei bis drei 

Glockenböden eingesetzt. Durch die daraus resultierende Rektifikation mit internem 

Rücklauf wird, verglichen mit Helmen, eine deutlich höhere Ethanolanreicherung in 

der Dampfphase erreicht. Der durchschnittliche Wirkungsgrad der eingesetzten Glo-

ckenböden liegt bei 60 % bis 80 %. Somit kann die geforderte Ethanolkonzentration 

prinzipiell durch einfaches, aromaschonendes Brennen erreicht werden. Die Glo-

ckenböden der Verstärker können bei Bedarf einzeln per Hebel deaktiviert werden, 

um eine möglichst flexible Prozessführung zu realisieren. Weiters können Verstär-

keranlagen mit Vorkühlern ausgestattet sein, welche den aufsteigenden Dampf vor 

dem Stoffaustausch auf dem ersten Boden entsprechend der Kühlwassertemperatur 

partiell kondensieren. In Abbildung 2-7 sind Prinzipskizzen und mögliche Betriebszu-

stände einer Glockenbodenkolonne dargestellt. Abbildung 2-7a zeigt die Skizze einer 

Glockenbodenkolonne mit Vorkühler und Röhrendephlegmator (vgl. Kap. 2.2.1.5). 

Der Vorkühler am ersten Boden sowie alle Böden sind aktiv. In Abbildung 2-7 b ist 

dieselbe Kolonne abgebildet, jedoch wurden die oberen beiden Glockenböden deak-

tiviert. [4] 



Stand der Technik 

 

12 

  

Abbildung 2-5: Brennblase mit aufge-
setzter Kolonne [1] 

Abbildung 2-6: Kombinationsanlage [1] 

Neben den häufig verwendeten Glockenbodenkolonnen [4], kommen seltener auch 

Siebbodenkolonnen zum Einsatz [1]. Ein erheblicher Nachteil dieser Böden ist aller-

dings durch die minimal erforderliche Dampfbelastung gegeben, welche nötig ist um 

Durchregnen zu vermeiden [39], [40]. 
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a  b 

Abbildung 2-7 a: Glockenbodenkolonne mit Vorkühler und Röhrendephlegmator, alle Glo-
cken aktiv, b: Glockenbodenkolonne mit Vorkühler und Röhrendephlegmator, nur unterste 
Glocke aktiv 

 

 

Packungskolonnen 

Über die die Anwendung von Packungskolonnen in der Obstdestillation ist im deut-

schen Sprachraum wenig bekannt. Carvallo et al. [7] beschäftigen sich mit der Simu-

lation von Füllkörperkolonnen für die Destillation von Pisco, dem chilenischen und 

peruanischen Nationalgetränk. Pisco ist ein Traubenmostdestillat und wird in den 

Herkunftsländern bezüglich maximalem Methanolgehalt auf 1500 mg/100 ml r.A. limi-

tiert. Traditionell wird Pisco in Bodenkolonnen hergestellt. Carvallo et al. bezeichnen 

jedoch gepackte Kolonnen zur Destillation von Weinbrand als am besten geeignet, 

da der stabile hydraulische Arbeitsbereich größer ist, als bei Bodenkolonnen [7]. For-

schungen zur Destillation von Birnenbrand in gepackten Kolonnen werden von Ar-

rieta-Garay et al. [41] betrieben. Darin wird die Reproduzierbarkeit der Destillationen 

mit gepackten Kolonnen verglichen mit Helmen als geringer bezeichnet. Jedoch kön-

nen unter Benutzung von Packungskolonnen aromareichere Destillate erzielt wer-

den. Dies bestätigen auch Matias-Guiu et al. [42], deren Forschung sich auf die An-

reicherung von Terpenen und somit mit der Aromaintensivierung im Mittellauf von 

Weinbränden aus Packungskolonnen bezieht. Im Fokus steht die Variation des inter-

nen Rücklaufes durch Variation des Kühlwasserstromes im eingesetzten partiellen 
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Kondensator (Dephlegmator vgl. Kapitel 2.2.1.5). García-Llobodanin et al. [11] stellen 

die Destillation von Birnenbrand in Brennblasen mit Helm und gepackten Kolonnen 

gegenüber. Das Resultat zeigt, dass durch Verwendung von gepackten Kolonnen 

eine etwas geringere Konzentration von Acetaldehyd und Methanol im Mittellauf er-

reicht werden konnte. Trotz der höheren Trennleistung von Verstärkersäulen kann 

allerdings eine zufriedenstellende Methanolabtrennung unabhängig von der Art des 

Verstärkers nicht erreicht werden [5], [11], [41], [42]. 

 Geistrohr 2.2.1.4

Das Geistrohr wird auf den Helm resp. die Kolonne aufgesetzt und leitet die daraus 

austretenden Dämpfe in den Kondensator [4]. Durch die Neigung des Geistrohres 

kann ein weiterer Einfluss auf das Aroma des Destillates erzielt werden. So wird bei-

spielsweise bei nach oben geneigtem Geistrohr (Austritt Helm liegt niedriger als Ein-

tritt in den Kondensator) der darin kondensierende Dampf als interner Rücklauf in die 

Brennblase zurückgeführt. Ist das Geistrohr jedoch nach unten geneigt (Austritt Helm 

liegt höher als Eintritt Kondensator) wird das darin anfallende Kondensat der Destil-

latvorlage zugeführt. [38] 

 Dephlegmatoren 2.2.1.5

Neben dem Prinzip der Rektifikation lässt sich durch Dephlegmation eine Anreiche-

rung der leichterflüchtigen Komponente(n) im Dampf erreichen. Dieser Vorgang be-

schreibt die Teilkondensation der schwererflüchtigen Komponente(n) im aufsteigen-

den Dampf. Partielle Kondensatoren, die der Erzeugung des Rücklaufes eines Ver-

stärkers oder Helmes dienen, werden folglich als Dephlegmatoren bezeichnet [39]. 

Dephlegmatoren werden auf die Kolonnen über dem obersten Boden aufgesetzt. Sie 

werden apparativ in den folgenden drei Varianten nach Abbildung 2-8 ausgeführt [4]: 

 Wasserkastendephlegmator 

 Röhrendephlegmator 

 Feinbrenndephlegmator (Kombination von Wasserkasten- und Röhrendephlegmator) 
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 a b c 

Abbildung 2-8a Glockenbodenkolonne mit Feinbrenndephlegmator, b: Glockenbodenkolonne 
mit Wasserkastendephlegmator, c: Glockenbodenkolonne mit Röhrendephlegmator [4] 

 

Die Dephlegmatoren werden mit Kühlwasser betrieben, dessen Durchfluss und Tem-

peratur variiert werden kann. Die dephlegmierende Wirkung der unterschiedlichen 

Ausführungen hängt neben den Kühlwasserspezifikationen vor allem von der Wär-

metauscherfläche ab. Der Wasserkastendephlegmator besteht aus einem wasser-

durchströmten Zylinder, dessen Außenmantel die Austauschfläche darstellt. Dieser 

besitzt von den Ausführungen die geringste Austauschfläche. Der Röhrendephleg-

mator kann mit einem Rohrbündelwärmetauscher verglichen werden, bei welchem 

der aufsteigende Dampf rohrseitig geführt wird. Dieser besitzt die größte Austausch-

fläche und somit die größte Verstärkung. Der Feinbrenndephlegmator kann baulich 

als Kombination der beiden anderen Ausführungen angesehen werden. [4] 

 Kühler 2.2.1.6

Der wasserdurchströmte Kühler hat die Aufgabe das dampfförmige Destillat zu kon-

densieren und in weiterer Folge zu kühlen, um Ethanolverluste durch Verdunstung 

des Destillats zu minimieren. Die am häufigsten eingesetzten, nach dem Gegens-

tromprinzip arbeitenden Kühler in der Obstbrennerei sind in Abbildung 2-9 dargestellt 

und werden wie folgt bezeichnet: 
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 Schlangenkühler 

 Tellerkühler und 

 Röhrenkühler 

 
 

 

a b c 

Abbildung 2-9 a: Schlangenkühler,   b: Tellerkühler,   c: Röhrenkühler [4] 

Schlangenkühler bestehen aus einer Kupferschlange, welche von Kühlwasser um-

geben ist. Die Kühlwirkung dieser Bauart ist verhältnismäßig groß, jedoch hat sie den 

Nachteil, dass eine mechanische Reinigung nicht möglich ist (diese Form der Kon-

densation wird in der verfahrenstechnischen Destillationstechnik grundsätzlich ver-

mieden). Tellerkühler bestehen aus zwei konzentrischen Rohren, wobei das Kühl-

wasser zwischen äußerem und innerem Rohr strömt. Im inneren Rohr sind nach 

oben gewölbte Teller auf einem Gestänge montiert, welche das durchströmende 

dampfförmige resp. flüssige Destillat durch den entstehenden Ringspalt führen. So-

mit wird dieses an die wassergekühlte Wärmeaustauschfläche geführt. Die Effizienz 

ist verglichen mit Schlangenkühlern geringer, jedoch können Tellerkühler zerlegt und 

auch mechanisch gereinigt werden. Der Röhrenkühler ist analog zum Röhrende-

phlegmator aufgebaut. Dieser kann ebenso mechanisch gereinigt werden. Aufgrund 

der einfachen Reinigungsmöglichkeit und der Tatsache, dass Röhrenkühler meist 

aus Edelstahl bestehen, ist dieser Kühlerbauart in der Obstbrennerei der Vorzug zu 
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geben (vgl. Kapitel 2.2.1.7). [4] 

 Werkstoff 2.2.1.7

Brennblasen, Verstärker und Helme werden traditionell aus Kupfer hergestellt. Der 

Grund liegt einerseits in der relativ einfachen Bearbeitbarkeit von Kupfer, anderer-

seits wird der Einsatz von Kupfer durch die hervorragende Wärmeleitfähigkeit ge-

rechtfertigt [4], [43]. Ein weiterer Vorteil, welchen Kupfer mit sich bringt, ist die Fähig-

keit Schwefelverbindungen zu binden. Während und nach der alkoholischen Gärung 

sterben Hefezellen ab, bei deren Abbauprozess schwefelhaltige Substanzen entste-

hen. Neben Dimethylsulfid und Ethylmercaptan wird auch Schwefelwasserstoff gebil-

det, welches sensorisch an den Geruch fauler Eier erinnert und somit unbedingt ver-

mieden werden sollte [44]. Vor allem Schwefelwasserstoff reagiert mit Kupfer zu Kup-

fersulfid und gelangt somit nicht ins Destillat [38]. Diese aromapositive Wirkung kann 

durch Glas oder Edelstahl nicht erreicht werden. Der Vollständigkeit halber muss er-

wähnt werden, dass der Einsatz von Kupfer auch Nachteile haben kann. Insbesonde-

re bei Geistrohr und Kühler sollte auf die Verwendung von Kupfer verzichtet werden, 

da unter Anwesenheit von Luftsauerstoff und Essigsäure Kupferacetat (Grünspan) 

entsteht. Dieses ist einerseits gesundheitsschädlich, andererseits wird durch die Re-

aktion die entsprechende Kupferoberfläche angegriffen bzw. abgetragen. Somit sollte 

für Anlagenteile, die schwer zu reinigen bzw. Luftsauerstoff ausgesetzt sind, wenn 

möglich Edelstahl als Werkstoff eingesetzt werden. [4] 

2.3 Ansätze zur Methanolreduktion   

Durch die EU-Reglementierung für den maximalen Methanolgehalt von Spirituosen 

[29] sind Brennereien gezwungen Maßnahmen zur Einhaltung dieses Grenzwertes 

zu treffen [31]. Großteils wird auf enzymatische Behandlung der Maische bzw. auf 

Fermentationsbedingungen während der Gärung der Obstmaische gesetzt. Ebenso 

beschäftigen sich Forschungsgruppen mit der Simulation der Destillationsprozesse, 

um die Einflüsse der Prozessparameter auf die Methanolkonzentration im Destillat zu 

untersuchen. Apparative Lösungen, mit welchen Methanol zufriedenstellend destilla-

tiv abgetrennt werden kann, sind zurzeit noch nicht im Einsatz [4], [5].  
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 Enzymatische Ansätze 2.3.1

In der Literatur angeführte Ansätze zur Methanolreduktion beziehen sich meist auf 

die Behandlung der Obstmaische bzw. auf die Beeinflussung der Prozessparameter 

während der Gärung [3]–[6], [45], [46]. Wie bereits in der Einleitung erwähnt, wird 

während der alkoholischen Gärung Methanol enzymatisch durch die Demethylierung 

von Pektin durch fruchteigene Pektinmethylesterasen abgespalten [1], [13], [14]. Mit 

der Demethylierung geht allerdings auch der Vorteil der Maischeverflüssigung für die 

weitere Verarbeitung und das Brennen der Maische einher [16]. Um infolge der Mai-

scheverflüssigung und somit der einfacheren Zugänglichkeit der Hefe zu den vergär-

baren Zuckern die Ethanolausbeute zu steigern, werden den Maischen zusätzlich 

Enzyme aus der Gruppe der Pektinasen zugegeben. Die Verflüssigung wird im We-

sentlichen neben Pektinmethylesterasen auch durch Polygalacturonasen bewirkt 

[16], [47]. Jedoch ist diese Enzymierung bezüglich Methanolfreisetzung aus oben 

genannten Gründen mit Vorsicht zu genießen [16]. Aus diesem Grund beschäftigen 

sich Forschungsgruppen mit der Untersuchung von Fermentationsbedingungen, mit 

dem Ziel die Ethanolausbeute zu steigern, die Methanolfreisetzung jedoch möglichst 

gering zu halten. Eine besondere Rolle spielt der pH-Wert bei welchem die Gärung 

abläuft. So werden beispielsweise durch Ansäuerung von Williams-

Christbirnenmaische auf einen pH-Wert von 2,5 Methanolwerte von 757 mg/100 ml 

r.A. erreicht Bei spontaner ungesäuerter Gärung wurden Werte bis 1500 mg/100 ml 

r.A. erzielt [5]. Dies bestätigen auch Glatthar et al. [6], welche unter einem Fermenta-

tions-pH von 2,5 eine Methanolreduktion um 50 % angeben, jedoch ebenso signifi-

kante Einbußen in der Ethanolausbeute. Bei einem pH-Wert von 3,0 konnte bei 

gleichbleibender Ethanolausbeute die Methanolfreisetzung um 30 % reduziert wer-

den. Beide Gruppen geben allerdings an, dass eine längere Lagerung der Maische 

zu einer vollständigen Methanolfreisetzung führt. Demnach ist es für eine erfolgreiche 

Reduktion des Methanolgehalts in der Maische notwendig, die Destillation ehestmög-

lich nach Gärende durchzuführen [5], [6].  

Weitere Ansätze zur Reduktion von Methanol in Obstmaischen werden über die ge-

zielte thermische Deaktivierung von PME durch Erhitzung der Maischen auf 80 °C 

bis 85 °C für eine Haltezeit von 30 Minuten realisiert [4], [28]. Die Methanolfreiset-

zung kann durch derartige Vorgehensweise in Abhängigkeit der Obstsorte um 40 % 

bis 90 % reduziert werden. Hohe Investitionskosten für derartige Maischeerhitzer 
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sind jedoch gerade für den Einsatz in Kleinbrennereien ein Nachteil. [4] 

Neben den genannten Methoden zur Methanolreduktion wurde die Eignung anioni-

scher Tenside wie Alkylarylsulfonat oder gerbstoffhaltiger, nichttoxischer Pflanzen-

präparate wie Tannin oder Eichenholzextrakt hinsichtlich der Methanolreduktion in 

der Maische untersucht. In Kirschen-, Zwetschgen- und Williams-Christ-

birnenmaischen konnten durch die Tensidzugabe Methanolreduktionen von bis zu 

70 % erreicht werden, allerdings werden diese Ansätze nicht weiterverfolgt, da starke 

Aromaverschlechterungen die Folge waren. Durch die Maischebehandlung mit Gerb-

stoffen konnte bereits 1979 ebenfalls eine Methanolreduktion auf bis zu 72 % für 

Zwetschgenmaische und bis zu 52 % bei Williamsbirnenmaische erzielt werden. [4] 

Aktuelle Publikationen zur Methanolreduktion durch Gerbstoffe sind nicht bekannt.  

 Destillative Ansätze 2.3.2

Neben der Untersuchung der enzymatischen Behandlung der Maische beschäftigten 

sich Forschungsgruppen mit der experimentellen und simulativen Untersuchung der 

Destillation. Im Fokus stehen dabei meist die Konzentrationsverläufe der Hauptkom-

ponenten von Vorlauf, Mittellauf und Nachlauf in Abhängigkeit der Prozessparame-

ter. Dabei werden sowohl Brennblasen mit Helm bzw. Alembiks als auch kontinuierli-

che und diskontinuierliche Destillationskolonnen untersucht.  

Carvallo et al. [7] beschäftigten sich mit der Modellierung der Methanolabtrennung in 

der Pisco-Destillation in Kolonnen. Ziel der Forschung war die Entwicklung eines dy-

namischen, numerisch stabilen und effizienten Modells zur Simulation von Batch-

Destillationen des vereinfachten ternären Modellsystems Methanol/Ethanol/Wasser. 

Darauf basierend ermöglichen Simulationen von möglichen Betriebszuständen der 

Kolonnen die Untersuchung der prozessbedingten Methanolreduktion im Mittellauf. 

Das Modell beruht auf folgenden Vereinfachungen: 

 Der zu destillierende Wein wurde als ternäres System Methanol / Ethanol / Wasser 

dargestellt 

 Der Einfluss von Methanol auf die physikalischen Eigenschaften der Mischung und 

des Dampf-Flüssig-Gleichgewichts wurde aufgrund geringerer Konzentration ver-

nachlässigt 

 Zeitliche Ableitungen in der Kolonne wurden vernachlässigt 

 Die Dampfphase wurde als ideal betrachtet 
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 Der Druckverlust in der Kolonne wurde vernachlässigt 

Dabei wurden Bodenkolonnen und Packungskolonnen mit partiellem Kondensator 

berücksichtigt. Die aus der Simulation erhaltenen Daten wurden eigenen experimen-

tellen Daten und auch jenen von Glatthar et al. [6] gegenübergestellt. Die Verläufe 

von Methanol und Ethanol wurden in Abhängigkeit des Rücklaufverhältnisses (r = 0,7 

bis r = 4,4) simuliert und über die Destillationszeit resp. das Destillatvolumen darge-

stellt. Die experimentellen Daten zeigten für die Mittelfraktionen eine relativ konstante 

Methanolkonzentration unabhängig vom Rücklaufverhältnis. Gegen Ende der Destil-

lation konnte aufgrund der Abnahme von Ethanol ein Anstieg der Methanolkonzent-

ration festgestellt werden, welcher auch durch das Modell erfasst wurde. Zu Beginn 

der Destillation wurde hingegen bei den experimentellen Daten ein Anstieg der Me-

thanolkonzentration beobachtet, welcher durch die Simulation nicht abgebildet wer-

den konnte. Eine weitere Untersuchung bezüglich effizienterer Methanolabtrennung 

ist weder experimentell noch simulativ durchgeführt bzw. veröffentlicht worden. [7] 

Sacher et al. [32] veröffentlichten 2013 ein Modell der Destillation eines 17,9 

vol.-%igen Birnenrohbrandes in einer 2-Liter-Charentails-Destille, welche in Abbil-

dung 2-10 dargestellt ist, mit dem Ziel Begleit- und Aromastoffverläufe in Destillatio-

nen vorherzugsagen. Experimentelle Daten wurden in Laborversuchen gewonnen 

und die Zusammensetzung von Vorlauf, Mittellauf und Nachlauf für die folgenden 

Begleitstoffe quantifiziert: 

 Acetaldehyd 

 Methylacetat 

 Acetal 

 Ethylacetat 

 Methanol 

 

 1-Propanol 

 1-Butanol 

 2-Butanol 

 2-Methyl-1-Propanol 

 Etyhlhexanoat 

 

 2-Methyl-1-Butanol 

 3-Methyl-1-Butanol 

 Furfural 

 Ethyldecanoat 

 2-Phenylethanol 

Sacher et al. nahmen für die Modellierung für die Blase und den Helm inklusive 

Geistrohr jeweils zwei theoretische Trennstufen an und trafen für die Modellierung 

folgende Annahmen:  

 Die Destillation wurde mit zwei theor. Trennstufen modelliert (s. Abbildung 2-10) 

 Der Hold up im Helm inkl. Geistrohr wurde vernachlässigt 

 Der Einfluss der Begleitstoffe auf die Wärmebilanz wurde vernachlässigt – diese wur-

de auf Basis der binären Mischung Ethanol/Wasser modelliert 
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 Modellierung der Flüssigphase mit gE-Modell UNIFAC, die Dampfphase wurde als 

ideal betrachtet (vgl. Kapitel 3.3) 

 Druckverlust wurde vernachlässigt 

 

 a    b 

Abbildung 2-10 a: Kupfer-Charentais-Destille, Blaseninhalt: 2 Liter, b: Modellierung der zwei 
theoretischen Trennstufen [32] 

Das entwickelte Modell enthält die Parameter Heizleistung und Verlustleistung, wel-

che an die experimentellen Daten angepasst wurden, wobei für einige Komponenten, 

darunter auch Methanol eine gute Übereinstimmung mit den experimentellen Daten 

erzielt werden konnte. Auffällig ist hingegen, dass die Modellierung des Mittellaufes 

und Nachlaufs tendenziell eine bessere Übereinstimmung lieferte, als jene des Vor-

laufs. Die Autoren bildeten mit dem Modell eine konventionelle Destillation ab, aller-

dings wurden keine Bestrebungen genannt, durch Variation der Betriebsbedingungen 

Methanol effizienter abzutrennen. [32] 

Scanivani et al. [48] veröffentlichten 2012 Ergebnisse zur Destillation von Cachaca in 

einer einfachen Brennblase ohne Verstärker. Die Forschungsgruppe verwendete als 

zu destillierenden Ausgangstoff handelsüblichen Cachaca (brasilianischer Spirituose 

aus Zuckerrohrsaft), welcher auf 8-10 vol.-% Ethanol verdünnt wurde. Um den Ver-

lauf der für gewöhnlich niedrigkonzentrierten Begleitstoffe genauer untersuchen zu 
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können, wurde die Konzentration dieser Begleitstoffe auf die in der Literatur veröf-

fentlichten maximalen Konzentrationen erhöht und insbesondere der Verlauf folgen-

der Komponenten beobachtet:  

 Acetaldehyd 

 Ethylacetat 

 Essigsäure 

 Methanol 

 1-Propanol 

 2-Butanol 

 3-Methyl-1-Butanol 

Die Modellierung erfolgte unter der Annahme, es handle sich um eine einstufige 

Batch-Destillation ohne Rücklauf, da aufgrund der Isolation der Anlage Wärmeverlus-

te vernachlässigt wurden. Das Dampf-Flüssiggleichgewicht erfolgte mit dem gE-

Modell NRTL, wobei Nichtidealitäten der Dampfphase mittels Virialgleichung bzw. 

dem erweiterten empirischen Ansatz von Hayden O’Connell berechnet wurden (vgl. 

Kapitel 3.3). In der Publikation ist ersichtlich, dass der Verlauf von Sumpftemperatur, 

Destillationsrate und Ethanolkonzentration sowie jener der Begleitstoffe mit Ausnah-

me von Methanol gut abgebildet werden konnte. Die Autoren geben an, dass die 

starken Abweichungen der Methanolverläufe noch nicht geklärt werden können. [48] 

García-Llobandin et al. [11] publizierten 2011 den Vergleich der Destillatzusammen-

setzung von Birnenbrand aus einer Charentais-Destillationsanlage und aus einer mit 

Kupfergewebe gepackten Kolonne. Der interne Rücklauf der Kolonne wurde mittels 

partiellen Kondensators erzielt. Im Fokus der Forschung stand die Reproduzierbar-

keit der Destillationsversuche. Ausgehend von einem Rohbrand wurden drei Fein-

brände in der Charentais-Destille und zwei Feinbrände in der gepackten Kolonne 

durchgeführt. Der Vorlauf der Destillate wurde organoleptisch vom Mittellauf getrennt 

und die folgenden Begleitstoffe analysiert 

 Acetaldehyd 

 Acetal 

 Methanol 

 Furfural 

 1-Propanol 

 

 2-Methyl-1-Propanol 

 1-Butanol 

 2-Butanol 

 2-Methyl-1Butanol 

 3-Methyl-1Butanol 

 

 2-Phenylethanol 

 Methylacetat 

 Ethylacetat 

 Höhere Ester 

 

Die Hauptaussage der Publikation liegt darin, dass die Reproduzierbarkeit der Destil-

lationsversuche in der gepackten Kolonne geringer ausfällt, als in der Charentais-

Destille. Unter Berücksichtigung dieser Erkenntnis, wurde gezeigt, dass unter Ver-

wendung der gepackten Kolonne, Mittelläufe destilliert wurden, deren Anteil an Me-
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thanol bei gleicher Ethanolausbeute 10 % unter jenem der Charentais-Destillate la-

gen. Acetaldehyd konnte um 40 % reduziert werden. Für die höheren Alkohole wurde 

eine Steigerung um 20 % erzielt. Weitere Versuche unter Variation der Prozesspa-

rameter zur weiteren Senkung des Methanolgehalts im Mittellauf wurden nicht durch-

geführt. 

Dieselbe Forschungsgruppe veröffentlichte 2013 [41] Ergebnisse des Vergleichs von 

drei verschiedenen Birnensorten (Blanquilla, Conference, Williams-Christ), deren 

Maische wiederum in einer Charentais-Destille resp. in der Kolonne destilliert wurde. 

Bezüglich Methanol konnten für Blanquilla- und Conference-Birnen in der gepackten 

Kolonne erneut rund 10% geringere Methanolkonzentrationen erzielt werden, für Wil-

liams-Christbirnen wurde hingegen eine um 75 % geringere Methanolkonzentration in 

der Charentais-Destille erreicht. Hierzu ist anzumerken, dass die Methanolkonzentra-

tion in der Charentais-Destille für Williams-Christbirnen außergewöhnlich niedrig war. 

Hernández-Gómez et al. [49] untersuchten den Einfluss der mechanischen Maische-

bereitung von Melonen auf die Konzentrationen der Hauptbegleitstoffe im daraus er-

zeugten Destillat. Die Experimente wurden wiederum in einer Destillationskolonne 

sowie in einer Charentais-Destille durchgeführt. Die Maische für die vergleichenden 

Untersuchungen wurde auf drei unterschiedliche Arten zubereitet.  

 Melonen geschnitten, geschält und gepresst (Saft) 

 Melonen geschnitten, zerkleinert und geschält (Maische ohne Schale) 

 Melonen geschnitten und zerkleinert (Maische mit Schale) 

Die Melonenmaische wurde doppelt gebrannt, wobei die Trennung von Vorlauf und 

Mittellauf nach definiertem Volumen erfolgte. Die Ergebnisse zeigten, dass der Me-

thanolgehalt der Destillate von Maische mit Schale und Maische ohne Schale bei den 

Destillaten aus der Charentais-Destille und der Kolonne in der gleichen Größenord-

nung lagen. Für die Destillate aus Saft wurde verglichen mit der Charentais-Destille 

für den Mittellauf in der Kolonne eine um rund 50 % niedrigere Methanolkonzentrati-

on erreicht. Eine gezielte Methanolreduktion wurde auch in dieser Publikation nicht 

verfolgt.  

Osorio et al. [33] entwickelten auf der Basis künstlicher neuronaler Netzwerke ein 

Modell für die dynamische Simulation von Batch-Destillationskolonnen mit partiellem 

Kondensator. Das Ziel der Forschungsgruppe war die Destillation von Pisco simulativ 
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abzubilden. Das Hauptaugenmerk wurde auf die Reduktion der Rechenleistung, im 

Vergleich zu vorhandenen Modellen gelegt. Die Autoren geben an, dass bei ver-

gleichbarer Genauigkeit der Konzentrationsverläufe der untersuchten Begleitstoffe 

eine 40-%ige Effizienzsteigerung des Modells erreicht wurde. Die explizite Untersu-

chung der Methanolreduktion blieb auch in dieser Publikation aus.  

Zusammenfassend wird festgehalten, dass sich zahlreiche Arbeitsgruppen mit der 

Destillation von Obstbränden sowohl experimentell als simulativ beschäftigen, aller-

dings kaum Forschungsarbeiten zu finden sind, die auf die destillative Reduktion von 

Methanol in erzeugten Destillaten abzielen. 
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3 Thermodynamische Grundlagen 

Im folgenden Kapitel werden die thermodynamischen Grundlagen und die Beschrei-

bung von Dampf-Flüssiggleichgewichten mit Aktivitätskoeffizientenmodellen bzw. 

Zustandsgleichungen erläutert, welche in der angeführten Literatur sowie in der vor-

liegenden Arbeit zum Einsatz kommen. Ausgehend von der Gibbsschen Fundamen-

talgleichung soll auf die Definition resp. die Bedingungen für thermodynamisches 

Gleichgewicht unter Einführung der relevanten Größen erläutert werden. 

3.1 Die Gibbssche Fundamentalgleichung 

Die Gibbssche Fundamentalgleichung  

                  (3-1) 

welche auf dem ersten und zweiten Hauptsatz der Thermodynamik basiert, beinhaltet 

die gesamte Information über thermodynamische Gleichgewichte. So wird beispiels-

weise die thermodynamische Bedeutung der Temperatur als Veränderung der inne-

ren Energie mit der Änderung der Entropie bei konstantem Volumen V und konstan-

ter Molzahl ni dargestellt. Analog wird der Druck als negative Änderung der inneren 

Energie mit der Änderung des Volumens bei konstanter Entropie und konstanter 

Molzahl beschrieben.   

  (
  

  
)
    

 (3-2) 

   (
  

  
)
    

 (3-3) 

Der letzte Term der Gibbsschen Fundamentalgleichung berücksichtigt das chemi-

sche Potential    der Komponente i, welches durch die Änderung der inneren Ener-

gie mit der Änderung der Molzahl der Komponente i bei konstantem Druck, konstan-

ter Temperatur und konstanter Molzahl der übrigen Komponenten j definiert ist.  

   (
  

   
)
      

 (3-4) 

Nach dem zweiten Hauptsatz der Thermodynamik laufen Prozesse ausschließlich 

freiwillig ab, wenn die Gesamtentropie steigt bzw. im Grenzfall reversibler Prozess-
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führung konstant bleibt. Clausius und Gibbs postulierten unter dem Extremalprinzip, 

dass Gleichgewichtszustände demnach mit einem Maximum der Entropie S = max. 

charakterisiert werden können. Gibbs konnte weiters zeigen, dass dies einem Mini-

mum der inneren Energie U = min. entspricht. Da die Gibbssche Fundamentalglei-

chung die innere Energie in Abhängigkeit nicht direkt messbarer Größen angibt, wer-

den weitere thermodynamische Funktionen eingeführt. Die innere Energie U, die 

Enthalpie H, die freie Energie (auch Helmholtzsche Energie) A und die Gibbssche 

Enthalpie G werden im Vergleich zum chemischen Potential thermodynamische Po-

tentiale genannt und sind wie folgt definiert: [50] 

       (3-5) 

       (3-6) 

       (3-7) 

Bildet man das totale Differential der thermodynamischen Potentiale, erhält man: 

                (3-8) 

              (3-9) 

              (3-10) 

Werden die Gleichungen (3-8) bis (3-10)  in Gleichung (3-1) rückeingesetzt ergibt 

sich  

                  (3-11) 

                   (3-12) 

                    (3-13) 

Weiters gilt  

   (
  

   
)
      

 (
  

   
)
      

 (
  

   
)
      

 (
  

   
)
      

 (3-14) 

Beachtet man die Gleichungen (3-11) bis (3-13), ist zu erkennen, dass die differenti-

elle Darstellung der Gibbsschen Enthalpie ausschließlich von T, P und ni abhängt. 

Diese Größen sind durch Messungen in der Regel leichter zugänglich, als jene in der 
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Beschreibung durch die innere Energie. Die Gleichungen (3-11) bis (3-13) werden 

aufgrund der Tatsache, dass durch die durchgeführte Legendre-Transformation die 

ursprüngliche thermodynamische Information vollständig erhalten bleibt, ebenso als 

Fundamentalgleichungen bezeichnet. Ferner ist in Gleichung (3-14) ersichtlich, dass 

das chemische Potential durch die Änderung der Gibbsschen Enthalpie mit Ände-

rung der Molzahl bei konstanter Temperatur und konstantem Druck sowie konstanter 

Molzahl der Komponenten nj beschrieben werden kann. Da Phasen- und Reaktions-

gleichgewichte häufig bei konstantem Druck und konstanter Temperatur von Rele-

vanz sind, eignet sich die direkte Minimierung der Gibbsschen Enthalpie. [50] 

Zur Beschreibung von Phasengleichgewichten unter Berücksichtigung der Funda-

mentalgleichung und des Extremalprinzips können die Gibbsschen Gleichgewichts-

bedingungen formuliert werden. Diese sagen aus, dass sich ein System im thermo-

dynamischen Gleichgewicht befindet, wenn Temperatur und Druck aller Phasen so-

wie die chemischen Potentiale jeder Komponente in allen Phasen denselben Wert 

annehmen. [50] 

           (3-15) 

           (3-16) 

  
    

      
  (3-17) 

3.2 Beschreibung von Mischungen 

Bei der thermodynamischen Betrachtung von Mischungen muss im Gegensatz zu 

jener der Reinstoffe der Einfluss der Zusammensetzung der einzelnen Phasen be-

rücksichtigt werden. Gemischeigenschaften können durch Mischungsgrößen, partiel-

le molare Größen oder durch Exzessgrößen beschrieben werden. [50] 

 Darstellung von Gemischeigenschaften 3.2.1

 Mischungsgrößen 3.2.1.1

Jede extensive Zustandsgröße, welche von Druck, Temperatur und der Zusammen-

setzung abhängt, kann als Mischungsgröße m betrachtet werden. Die Mischungs-

größe    in Gleichung (3-18) beschreibt die Abweichung der realen Eigenschaft m 
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von der Summe der entsprechenden Anteile der Reinstoffeigenschaften. [50] 

            (3-18) 

 Partielle molare Größen 3.2.1.2

Partielle molare Größen werden durch Bildung des totalen Differentials von extensi-

ven Zustandsgrößen beschrieben, wie in Gleichung (3-19) dargestellt. Die partiellen 

Differentiale, welche bei konstanter Temperatur, konstantem Druck und konstanter 

Molzahl nj gebildet werden, entsprechen den partiellen molaren Größen mi. Anhand 

Gleichung (3-21) wird deutlich, dass die partielle molare Größe der Gibbsschen Ent-

halpie das chemische Potential beschreibt. [50] 

 ( )   (     )  (
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)
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)
      

    (3-19) 

 ̅  (
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 (3-20) 
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    (
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    (3-21) 

   (
      

   
)
      

  ̅  (3-22) 

 Exzessgrößen 3.2.1.3

Um die Abweichung einer realen Größe m von idealem Verhalten darzustellen wur-

den Exzessgrößen gemäß Gleichung (3-23) eingeführt. Der Exzessanteil mE
 gibt 

ebendiese Abweichung der realen Größe m von der idealen Größe mid an. [50] 

         (3-23) 

Besondere Bedeutung der Exzessgrößen wird der Beschreibung von Phasengleich-

gewichten über die Aktivitätskoeffizientenmodelle, welche auf der Gibbsschen Ex-

zessenthalpie beruhen, beigemessen. An dieser Stelle wird auf Kapitel 3.2.3 verwie-

sen. [50] 

 



Thermodynamische Grundlagen 

 

29 

 Fugazität und Fugazitätskoeffizient 3.2.2

Die für ideale Gase gültige Darstellung der Gibbsschen molaren Enthalpie bei kon-

stanter Temperatur, 

         
  

 
          (3-24) 

bzw. durch Integration 

   (   )     (    )      
 

  
 (3-25) 

kann unter Verwendung der von Lewis eingeführten Fugazität fi auch für reale Fluide 

angewendet werden. Die Fugazität berücksichtigt im Unterschied zum Druck beim 

idealen Gas Wechselwirkungen zwischen den Molekülen. Unter Annahme konstanter 

Temperatur ergibt sich wiederum:  

          (3-26) 

bzw. erneut durch Integration  

 (   )   (    )      
 

  
 

(3-27) 

Die mit dem hochgestellten Index 0 gekennzeichneten Größen stellen dabei einen frei 

wählbaren Bezugszustand dar. [50] 

Weiters wird der Fugazitätskoeffizient   eingeführt: 

  
 

 
 

(3-28) 

Somit kann mit Hilfe der Fugazität der Realanteil der Gibbsschen Enthalpie wie folgt 

dargestellt werden: 

(     )
   
 (     )

    
     (

 

  
  

 
) 

(3-29) 

Da für die Fugazität aber 

   
   

 

 
   

(3-30) 

und für  
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   (     )    

(3-31) 

gelten muss, führt dies zu 

(     )
   
     (

 

 
)         

(3-32) 

Analog zu Gleichung (3-27) kann die partielle molare Gibbssche Enthalpie beschrie-

ben werden: 

 ̅    
    (    )      (

  

  
 )  

(3-33) 

Da die Referenzzustände auf den Reinstoff bezogen sind, hängen diese nur von 

Druck und Temperatur ab. Somit müssen diese im Gleichgewicht in allen beteiligten 

Phasen die gleichen Werte annehmen. Weiters gilt laut Gleichung (3-22), dass 

 ̅    . Dies führt dazu, dass das chemische Potential einer Komponente über die 

Fugazität beschrieben werden kann, wodurch die Gleichgewichtsbedingungen wie 

folgt formuliert werden können: 

           (3-34) 

           (3-35) 

  
    

      
 

 (3-36) 

Diese Tatsache spielt für die Gleichgewichtsbetrachtungen in Kapitel 3.3 eine große 

Rolle. [50] 

 Aktivität und Aktivitätskoeffizient 3.2.3

Zur Beschreibung von Flüssigphasen ist es oft zweckmäßig die partielle molare 

Gibbssche Enthalpie in Idealteil und Exzessanteil zu teilen. 

 ̅   ̅ 
    ̅ 

  (3-37) 

Führt man zusätzlich die Aktivität ai bzw. den Aktivitätskoeffizienten    der Kompo-

nente i ein  

   
  

  
  (3-38) 
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 (3-39) 

und wählt dabei für das Konzentrationsmaß    den Molanteil in der Flüssigphase, 

ergibt sich unter Berücksichtigung des Daltonschen Gesetzes: 

 ̅    
    (    )                  (3-40) 

Wobei 

 ̅ 
           (3-41) 

Der Standardzustand für die Fugazität   
  kann wiederum frei gewählt werden, wobei 

die Temperatur dieses Zustandes jene der Mischung sein muss. [50] 

3.3 Dampf-Flüssig-Gleichgewicht (VLE) 

Zur korrekten Beschreibung thermischer Trennverfahren ist die Kenntnis von Pha-

sengleichgewichten von Bedeutung. Bei der Destillation stehen Dampf- und Flüssig-

phasen in Kontakt, wodurch zur Abbildung der thermodynamischen Vorgänge folglich 

Dampf-Flüssig-Gleichgewichte (engl. VLE) relevant sind. Wie im vorigen Kapitel be-

schrieben, befindet sich ein System im Gleichgewicht, wenn Druck, Temperatur und 

Fugazität den gleichen Wert aufweisen. Somit gilt:  

  
    

   (3-42) 

 

Das Dampf-Flüssiggleichgewicht kann durch zwei Methoden beschrieben werden, 

welche in den nächsten Kapiteln näher erläutert werden. 

 VLE Zustandsgleichungen (EOS) 3.3.1

Bei der Beschreibung von VLE mittels Fugazitätskoeffizienten werden diese sowohl 

in der Dampf- als auch in der Flüssigphase mittels Zustandsgleichungen laut Glei-

chung (3-43) berechnet:  

    
      

   (3-43) 

 

Die Fugazitätskoeffizienten sind von Druck, Temperatur und Zusammensetzung ab-
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hängig und können anhand von thermischen Zustandsgleichungen, welche das Ver-

halten von Druck, Temperatur und Volumen (pVT-Verhalten) beschreiben, ermittelt 

werden. [51] Die gängigsten Zustandsgleichungen sind Weiterentwicklungen der ku-

bischen van der Waals-Gleichung - im Folgenden als vdW-Gleichung bezeichnet -  

wie beispielsweise die Redlich-Kwong (RK)-, Soave-Redlich-Kwong (SRK)-,  oder 

Peng-Robinson-Gleichung. Ebenso Weiterentwicklungen der Virialgleichung, wie z.B. 

der empirische Ansatz von Hayden O’Connell finden Anwendung [52].  

 VLE Aktivitätskoeffizientenmodelle 3.3.2

Die Berechnung von VLE durch Zustandsgleichungen stößt an Grenzen, wenn Flüs-

sigphasen polarer Komponenten beschrieben werden sollen. Oft ist es zweckmäßig 

in diesem Fall die Fugazität der flüssigen Phase über Aktivitätskoeffizienten zu be-

schreiben. Dies geschieht gemäß  

    
   
      

    (3-44) 

Wie ersichtlich ist, wird für die korrekte Beschreibung der Flüssigphase neben dem 

Aktivitätskoeffizienten   
  ebenso die Standardfugazität   

  benötigt. Letztere ist wie-

derum frei wählbar, wobei eine zweckmäßige Wahl die Fugazität der reinen Flüssig-

keit bei Systemdruck und -temperatur darstellt. [50] 

Berücksichtigt man zunächst den Sättigungsdampfdruck der reinen Komponente i 

ergibt sich: 

  
 (  

 )    
    

   
 . (3-45) 

Weiters wird die Abweichung des Sättigungsdampfdruckes der reinen Komponente i 

vom Systemdruck, welcher als Standardzustand gewählt wurde, durch die sogenann-

te Poynting-Korrektur berücksichtigt: 

        
  (    

 )

  
 (3-46) 

Somit gilt für   
 ( )  

  
 ( )    

 (  
 )    . (3-47) 

Die Fugazität der Flüssigphase      kann also folgendermaßen ausgedrückt werden.  
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      (3-48) 

Werden weiters die Fugazitäten der Dampf- und der Flüssigphase gleichgesetzt, er-

hält man: 

      
   
           

   (3-49) 

  

Nach Einführung des Realfaktors   ,  

   
  
      
  
 

 
(3-50) 

lässt sich die Gleichgewichtsbeziehung zu 

      
        (3-51) 

vereinfachen. 

Zur Berechnung des Phasengleichgewichts nach Gleichung (3-51) werden neben 

den Fugazitätskoeffizienten   
  und   

  auch die Sättigungsdampfdrücke   
 , der 

Poyntingfaktor sowie der entsprechende Aktivitätskoeffizient    benötigt. Der Poyn-

ting-Faktor nimmt für geringe Druckdifferenzen     
  im Bereich von 1 bar Werte 

an, welche von 1 nur gering abweichen. Die Fugazitäten   
 und   

  weichen für 

Komponenten, die nicht zu stark zur Assoziation neigen nur gering voneinander ab. 

Diese Voraussetzungen sind oftmals insbesondere bei der atmosphärischen Destilla-

tion zutreffend, wodurch der Realfaktor in der Gleichgewichtsbeziehung vernachläs-

sigt werden kann.  

Somit gilt es neben dem messbaren Sättigungsdampfdruck die Aktivitätskoeffizienten 

zu ermitteln. Dies geschieht häufig über Aktivitätskoeffizientenmodelle, welche auf 

einem Ansatz der Gibbsschen Exzessenthalpie beruhen.  

  

  
 ∑       

(3-52) 

Die einfachste Methode zur Berechnung von Aktivitätskoeffizienten mittels 

gE-Modellen stellt der Portersche Ansatz dar. Umfassendere und häufig eingesetzte 

gE-Modelle sind beispielsweise die Wilson-, die NRTL- (Non-Random, Two Liquid) 

und die UNIQUAC-Gleichung (universal quasichemical) [50], [53], [54], [55]. Zur kor-

rekten Beschreibung der Aktivitätskoeffizienten ist es notwendig, für jedes Binärpaar 
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die entsprechenden Modellparameter an experimentelle Daten anzupassen [53]. 

Dies stellt einen eindeutigen Nachteil der genannten gE-Modelle und den Grund für 

die Entwicklung von Gruppenbeitragsmethoden zur Abschätzung von Aktivitätskoeffi-

zienten, dar. Der Vorteil dieser Methoden besteht darin, dass flüssige Mischungen 

nicht mehr auf Basis unterschiedlicher Moleküle, sondern bezogen auf einzelne 

Strukturgruppen – üblicherweise die funktionellen Gruppen von Molekülen - betrach-

tet werden. Die Anzahl der Strukturgruppen, auf welche das thermodynamische Ver-

halten zurückgeführt werden soll, ist viel geringer, als jene der verschiedenen Mole-

küle [53]. Als Vertreter werden hier die UNIFAC- Gleichung (universal quasichemical 

functional group activity coefficient) [53], [56] bzw. die ASOG-Gleichung (Analytical 

solution of groups) angeführt [57]. Für die ausführliche Darstellung der entsprechen-

den Gleichungen wird an dieser Stelle auf die Fachliteratur verwiesen. 

Die in der vorliegenden Arbeit durchgeführten Simulationen wurden, wenn nicht an-

ders erwähnt, unter Verwendung der NRTL-Gleichung durchgeführt, wobei die 

Nichtidealität der Dampfphase mittels Zustandsgleichung von Redlich-Kwong be-

rücksichtigt wurde. Die entsprechenden Modellparameter wurden durch Regression 

experimenteller VLE-Daten angepasst, welche in den Dechema Chemistry Data Se-

ries [58] publiziert sind. Zur genauen Erläuterung der Simulationen wird auf 7.2 ver-

wiesen. 

 Gruppenbeitrags-Zustandsgleichungen 3.3.3

Neben den angeführten Zustandsgleichungen sollen in diesem Kapitel der Vollstän-

digkeit halber die Gruppenbeitrags-Zustandsgleichungen (GC-EOS) erwähnt werden. 

Diese kombinieren die Vorteile von Zustandsgleichungen, mit jenen der Gruppenbei-

tragsmethoden bzw. gE-Modelle. Zustandsgleichungen können im Gegensatz zu gE-

Modellen bzw. Gruppenbeitragsmethoden auch auf superkritische Komponenten an-

gewandt werden [59]. Dabei hängt die Güte der Gleichgewichtsberechnung stark von 

den angewendeten Mischungsregeln ab [50]. Durch die Ableitung der gE-Mischungs-

regel können Gleichgewichte deutlich besser beschrieben werden [60]. 

Vertreter der GC-EOS sind die VTPR-Gleichung (volume translated Peng-Robinson) 

und die PSRK-Gleichung (predictive Soave-Redlich-Kwong). 
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 Relative Flüchtigkeit 3.3.4

Die relative Flüchtigkeit α zweier Schlüsselkomponenten eines Gemisches kann als 

Maß der Trenneffizienz bzw. des nötigen Energieaufwandes zur Trennung des Ge-

misches gesehen werden. Sie wird als Verhältnis der K-Werte (Ki =yi/xi) der leichtsie-

denden und der schwersiedenden Schlüsselkomponente definiert und ist in Glei-

chung (3-53) dargestellt. Der Energieaufwand zur Trennung des Gemisches sinkt mit 

steigender relativer Flüchtigkeit. Erreicht der Wert α = 1, so kann das Gemisch destil-

lativ nicht getrennt werden, da dies den azeotropen Punkt beschreibt. (Anm.: Sonder-

fälle der Azeotroprektifikation etc. sind hier ausgenommen). [39], [61], [62], 

     
  
  
 
    
    

 (3-53) 

 

 Thermodynamische Konsistenz 3.3.5

Um die Güte von thermodynamischen Messdaten abschätzen zu können, werden 

sogenannten Konsistenztests durchgeführt. Diese beruhen auf der Gibbs-Duhem-

Gleichung bzw. sind von dieser abgeleitet. Eine häufig verwendete Methode für Kon-

sistenztest stellt der Flächen- oder Redlich-Kister-Test dar. Dieser vergleicht die Flä-

chen, welche durch das Integral des natürlichen Logarithmus vom Verhältnis der Ak-

tivitätskoeffizienten       über den gesamten Konzentrationsbereich einer Kompo-

nente beschrieben werden (siehe Gleichung (3-54)). Weisen die Messdaten thermo-

dynamische Konsistenz auf, so sind die Flächen ober- und unterhalb der Abszisse in 

etwa gleich groß. Dies wird in Abbildung 3-1veranschaulicht. In der Realität werden 

jedoch gewisse Abweichungen auftreten. Das bedeutet, dass ein Konsistenzkriterium 

festgelegt wird, dessen Grenzwert in der Literatur beispielsweise gemäß Gleichung 

(3-55) mit      definiert wird.  

∫   
  
  

    

    

      (3-54) 

     
|   |

   
    (3-55) 
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Abbildung 3-1: Thermodynamischer Konsistenztest nach Redlich-Kister (Flächentest) [50] 
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4 Destillation und Rektifikation 

In diesem Kapitel werden nach einer kurzen Erläuterung der Destillation jene Verfah-

ren beschrieben, die zur Charakterisierung der verwendeten Destillationsanlagen 

eingesetzt wurden.  

 Diskontinuierliche einstufige Destillation 4.1.1

Bei der diskontinuierlichen einstufigen 

Destillation wird ein zu trennendes Flüs-

sigkeitsgemisch (F) in einer Destillierbla-

se bis zum Siedepunkt erhitzt und in wei-

terer Folge verdampft. Der aufsteigende 

Dampf (V) ist dabei verglichen mit dem 

Einsatzgemisch für gewöhnlich reicher 

an den leichtersiedenden Komponenten. 

Der Blasenrücktand L verarmt im Gegen-

zug an jenen Komponenten. Der Dampf 

wird kondensiert und das flüssige Destil-

lat (D) in einer Destillatvorlage gesam-

melt. [39] 

D

LE

LA  = F 

V, yi*

Qab

Qzu

 xi

 

Abbildung 4-1: Schema der diskontinuierli-
chen einstufigen Destillation 

 

Sowohl Blasen- als auch Destillattemperatur steigen im Laufe der Destillation, durch 

den Abzug der leichtersiedenden Komponenten. Im Falle der fraktionierten Destillati-

on wird das Destillat durch Wechsel der Destillatvorlagebehälter in verschiedene 

Fraktionen unterteilt. [39], [62] Im Falle des Brennens von alkoholhaltigen Maischen 

werden die ebengenannten Fraktionen Vorlauf, Mittellauf und Nachlauf bezeichnet, 

wie bereits in Kapitel 2.1 beschrieben.  

4.2 Batch-Destillation ternärer Gemische 

Die differentielle Stoffbilanz der diskontinuierlichen Destillation (Batch-Destillation) 

kann durch die Rayleigh-Gleichung  (4-1) beschrieben werden [63].  
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(4-1) 

Da die Rayleigh-Gleichung für jede Komponente i gilt, können neben binären Mi-

schungen auch Multikomponentengemische, wie sie in der vorliegenden Arbeit un-

tersucht wurden, beschrieben werden.  

Setzt man bei ternären Systemen für zwei beliebige Komponenten die Stoffbilanz 

gleich 

  

 
 

   
      

 
   

  
    

  
(4-2) 

 so ergibt sich nach Umformung 

   
   

 
  
    
  
    

  
(4-3) 

welche die in Abbildung 4-2 schematisch im Dreiecksdiagramm veranschaulichte 

Residuumslinie für zeotrope Gemische darstellt. Diese beschreibt nach Kenntnis des 

Phasengleichgewichts die Zusammensetzung des Blaseninhalts in Abhängigkeit des 

Destillationsfortschrittes. Entsprechende Gleichgewichtszustände der Dampfphase 

liegen auf Tangenten an die korrespondierenden Punkte auf der Residuumslinie. Ei-

ne weitere aus der Rayleigh-Gleichung abgeleitete Darstellung des Destillationsver-

laufes wird durch Auftragen der Konzentration der jeweiligen Komponente über das 

Verhältnis von Destillat zu Feed (= relative Destillatmenge) erreicht, wie beispielhaft 

in Abbildung (4-4) dargestellt. [63], [61] 
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Abbildung 4-2: Residuumslinie zur  diskontinuierlichen Destillation eines ternären zeotropen 
Gemisches [61] 

 

Abbildung 4-3: Verlauf der Konzentrationen in Destillat und Blasenrückstand [63] 

Die Darstellung der Dampf- und Flüssigphasen-Konzentrationen in Abhängigkeit der 
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relativen Destillatmenge ermöglicht die einfache Veranschaulichung des Einflusses 

von Prozessparametern auf den Destillationsverlauf. Dies soll exemplarisch für das 

ternäre System Methanol/Ethanol/n-Propanol in Abbildung 4-4 bis Abbildung 4-7 ge-

zeigt werden. In ersterer wird deutlich, dass das ternäre Gemisch durch die Erhö-

hung des Rücklaufverhältnisses schärfer getrennt werden kann, in Abbildung 4-5 ist 

ein ähnlicher Effekt durch die Anzahl der theoretischen Trennstufen zu erkennen, 

jedoch in abgeschwächter Form.  

 

Abbildung 4-4: Einfluss des Rücklaufverhältnisses auf die Destillatzusammensetzung: r = 5;   
- - - r = 10,   ── r = 20 [61] 

 

Abbildung 4-5: Einfluss des Gleichgewichtsstufen auf die Destillatzusammensetzung bei 
Rücklauf r = 10: ·····n = 5;   - - - n = 10,   ── n = 20 [61] 
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Für den Fall azeotroper Mischungen wird die Residuumslinie exemplarisch für das 

System Benzol/Aceton/Chloroform in Abbildung 4-6 dargestellt werden. 

 

 

Abbildung 4-6: Residuumslinie zur diskontinuierlichen Destillation eines ternären azeotropen 
Gemisches  – Destillationsfeld 1 [61]  

 

Abbildung 4-7: Verlauf der Destillatzusammensetzung vs. relative Destillatmenge für das 
azeotrope Gemisch Benzol/Aceton/Chloroform [61] – korrespondierend mit Abbildung 4-6 

In den Abbildungen ist zu erkennen, dass ausgehend vom Gemisch F die Kompo-

nente a als reines Kopfprodukt abgezogen wird. Dies wird durch die strichlierte Linie 

von F zum Eckpunkt a im Dreiecksdiagramm ersichtlich. Im Gegenzug verarmt der 
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Blasenrückstand entsprechend der Residuumslinie an dieser Komponente. Die Resi-

duumslinie folgt nach Abzug der reinen Komponenten a der Grenzdestillationslinie 

zwischen dem Schwersieder c und dem binären Hochsiedeazeotrop (a, b). Das ent-

sprechende Destillat setzt sich aus dem binären Gemisch (a, b) zusammen, wobei 

die azeotrope Zusammensetzung überschritten wird, bis die reine Komponente b ab-

gezogen wird. Wenn der gesamte Leichtsieder a abgezogen ist, wird das binäre Ge-

misch (b, c) abgezogen, bis der gesamt Mittelsieder b abdestilliert wurde und nur 

mehr die reine Komponenten c im Blaseninhalt und somit auch im Destillat vorhan-

den ist. [61] 

Die Grenzdestillationslinie teilt im angeführten Beispiel den gesamten Mischungsbe-

reich in zwei Destillationsfelder, wobei die Residuumslinie die Grenzdestillationslinie 

nicht überscheiten kann. Dies bedeutet für zu trennende Gemische, deren Zusam-

mensetzung sich unterhalb der Grenzdestillationslinie befindet, dass zu Beginn nicht 

der Leichtsieder a als Destillat abgezogen werden kann, sondern lediglich der Mittel-

sieder b. Die Destillatzusammensetzung liegt wiederum auf einer Tangente an den 

korrespondierenden Punkten auf der Residuumslinie. Nach der reinen Komponente b 

wird die binäre Mischung (a, b) abgezogen. 

Der Verlauf der entsprechenden Residuumslinie und der Destillatzusammensetzun-

gen sind in Abbildung 4-8 und Abbildung 4-9 dargestellt.  
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Abbildung 4-8: Residuumslinie zur diskontinuierlichen Destillation eines ternären azeotropen 
Gemisches – Destillationsfeld 2 [61]  

 

Abbildung 4-9: Verlauf der Destillatzusammensetzung vs. relative Destillatmenge für das 
azeotrope Gemisch Benzol/Aceton/Chloroform [61] – korrespondierend mit Abbildung 4-8 

4.3 Einfluss des Hold up 

In Abbildung 4-10 wird der Einfluss des Hold up hL in der Kolonne auf die Destillatzu-

sammensetzung dargestellt. Darin ist zu erkennen, dass die Trennschärfe und somit 

die Produktausbeute bei Batch-Destillationen deutlich vom Hold up beeinflusst wird. 

Dies ist dadurch zu erklären, dass der starke Anstieg bzw. das starke Absinken der 
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Konzentration mit höherem Hold up verhindert wird. Der Einfluss des Hold up auf die 

Produktreinheit wird in der Literatur widersprüchlich diskutiert. Mayur und Jackson 

[64] konnten sowohl positive als auch negative Aspekte bezüglich Hold up erkennen, 

während von Zuiderweg [65] ein positiver Einfluss auf die Destillatreinheit festgestellt 

wurde. Um den Einfluss des Hold up zu bestimmen, können die MESH-Gleichungen 

(Material-Equilibria-Summation-Heat), siehe Formel (4-4) bis (4-8)) angewandt wer-

den. [61] 

Stoffbilanz: 

                                 (       )       (       )

      
          

  
 

(4-4) 

 

Gleichgewichtsbedingung: 

                 (4-5) 

 

Summation: 

∑    

 

   

     (4-6) 

∑    

 

   

     (4-7) 

 

Energiebilanz: 

                                   (       )       (       )

         
          

  
 

(4-8) 

 

Die angeführten Gleichungen unterscheiden sich von den MESH-Gleichungen für die 

kontinuierliche Destillation lediglich in der differentiellen Form der Stoff- bzw. Ener-

giebilanz, welche den instationären Hold up berücksichtigt. Für deren Lösung wurden 
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diverse Verfahren entwickelt, welche in 2 unterschiedliche Kategorien unterteilt wer-

den können. [61] 

 Rigorose Lösung der Differentialgleichungen (Verfahren: Euler, Runge-Kutta, etc.) 

 Abbildung der instationären Vorgänge durch Sequenz von stationären Zuständen für 

kurze Zeitintervalle dT 

 

 

Abbildung 4-10: Einfluss des Kolonnen hold up hL auf die Destillatzusammensetzung: ·····H 
= 20 %;   - - - H = 10 % ,   ── H = 0 % [61] 

 

 Das McCabe-Thiele-Verfahren 4.3.1

Zur Bestimmung der Anzahl theoretischer Trennstufen einer Gegenstromkolonne 

kann das Verfahren von McCabe-Thiele angewendet werden. Es basiert auf der Lö-

sung der stationären Stoffmengenbilanzen und der Beschreibung des Dampf-

Flüssiggleichgewichts binärer Gemische. Für die Anwendung des Verfahrens sind 

zunächst folgende Annahmen zu treffen [39]: 

 Die molaren Verdampfungsenthalpien beider Komponenten sind in erster Nä-

herung gleich groß:  

                (4-9) 

 Die Mischungsenthalpie ist vernachlässigbar klein im Vergleich zur molaren 

Verdampfungsenthalpie: 



Destillation und Rektifikation 

 

46 

        (4-10) 

 Die Verdampfungsenthalpien sind im Bereich des Kolonnendruckverlusts von 

diesem unabhängig.  

   ( )         (4-11) 

 Die Enthalpien von Dampf und Flüssigkeit sind konstant 

          (4-12) 

          (4-13) 

 

 Die Verlustwärme über die Kolonne ist zu vernachlässigen 

 ̇       (4-14) 

Genannte Vereinfachungen und Annahmen führen dazu, dass die durch partielle 

Kondensation der schwererflüchtigen Komponente aus dem aufsteigenden Dampf-

strom freiwerdende Energie die gleiche Stoffmenge aus dem flüssigen Rücklaufstrom 

verdampft. Betrachtet man nun die Bilanzräume einer Kolonne in welchen weder 

Stoffströme entnommen noch zugegeben werden, führt dies zu konstanten Flüssig-

keits- und Dampfströmen in den entsprechenden Abschnitten. Da in der vorliegenden 

Arbeit lediglich Batch-Rektifikationen mit Verstärkersäulen betrachtet werden, soll 

das McCabe-Thiele-Verfahren auf die Ermittlung der entsprechenden Betriebsgera-

den reduziert werden. Die zugrundeliegenden Bilanzräume der Verstärkersäule und 

des Kopfkondensators sind in Abbildung 4-11 dargestellt. [39], [62] 
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D,  xDR,  xD

 

Vn,  yn

Bilanzgebiet I

Bilanzgebiet II

Ln-1,  xn-1

 

Abbildung 4-11: Batch-Rektifikationskolonne – Bilanzraum Verstärkersäule (I) und Kopfkon-
densator (II) 

 

Betrachtet man den Bilanzraum der Verstärkersäule (I) erhält man  

                          (4-15) 

 Unter Berücksichtigung der Gesamtbilanz um den Kondensator (II)  

     ,  (4-16) 

sowie der Annahme, dass die Dampf- und Flüssigkeitsströme in der Verstärkersäule 

konstant sind 

                (4-17) 

                (4-18) 

Kann die Verstärkersäule durch Gleichung (4-19) beschrieben werden.  

                   (4-19) 

Nach Umformung und Einführung des externen Rücklaufverhältnisses  

  
 

 
 (4-20) 

folgt unter der Annahme, dass der Rücklauf der Kolonne flüssig siedend zugegeben 

wird und somit 
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    (4-21) 

die Gleichung für die Verstärkersäule in Abhängigkeit des Rücklaufverhältnisses: 

    
 

   
   

  
   

 (4-22) 

 

Die Betriebsgerade der Verstärkersäule kann wie in Abbildung 4-12 exemplarisch 

skizziert dargestellt werden. Ordinatenabschnitt und Steigung der Verstärkersäule 

werden wie in Formel (4-22) zu sehen, maßgeblich vom Rücklaufverhältnis beein-

flusst. Die Anzahl der theoretischen Stufen einer Rektifikationskolonne wird ausge-

hend von der erreichten resp. zu erreichenden Destillatzusammensetzung xD auf der 

x = y Geraden durch Konstruktion des Treppenzugs ermittelt. Dieser wird zwischen 

Gleichgewichtslinie (GGW) und der entsprechenden Betriebsgeraden bis zur Kon-

zentration des Blaseninhalts xB ausgeführt. Im Falle totalen Rücklaufs (r = ∞) verein-

facht sich die Betriebsgerade offensichtlich zur Diagonalen y = x. Dies bedeutet für 

eine bestehende Anlage, die größtmögliche Verstärkung, welche sich in der maximal 

erreichbaren Destillatkonzentration xD niederschlägt. [39], [62] 

In der vorliegenden Arbeit wurde die Anzahl theoretischer Trennstufen der verwende-

ten Batch-Rektifikationskolonne (DN30) anhand des beschriebenen Verfahrens mit 

dem binären Testsystem Ethanol/Wasser ermittelt (siehe Kap. 7.1.1). 
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Abbildung 4-12: Exemplarische Stufenkonstruktion nach dem McCabe Thiele Verfahren  

  

 Die Fenske-Gleichung 4.3.2

Die Fenske-Gleichung dient als Short-Cut-Berechnungsmethode der theoretischen 

Trennstufen einer Gegenstromkolonne. Diese beruht auf einem Konzept, wonach die 

Destillation eines Multikomponentengemisches, mittels Trennung eines binären Ge-

misches der zwei Schlüsselkomponenten betrachtet wird. Für die Gültigkeit der Me-

thode wird vorausgesetzt, dass analog zum McCabe-Thiele-Verfahren konstante 

Stoffmengenströme, sowie konstante relative Flüchtigkeiten       gegeben sind. 

Ebenso ist die Kolonne im totalen Rücklauf zu betreiben. [39] Die Berechnung der 

Stufenzahl erfolgt für die Schlüsselkomponenten Ethanol und Wasser nach Glei-

chung (4-23) [66].  

   
   [(

  
  
) (
  
  
)]

       
 (4-23) 

Basierend auf dieser Gleichung haben Martín et al. 2009 [66] nach Abschätzung der 

theoretischen Trennstufen der verwendeten Labordestille eine Korrelation zwischen 

der relativen Flüchtigkeit und dem Molanteil von Ethanol veröffentlicht. Im Zuge des-

sen wurde Williamsbirnenmaische untersucht, welche zusätzlich mit Ethanol versetzt 
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wurde, um die Abhängigkeit der Ethanolkonzentration abbilden zu können. Die fol-

genden Begleitstoffe wurden berücksichtigt: 

 Methanol 

 n-Propanol 

 Isobutanol 

 2-Methyl-1-Butanol 

 3-Methyl-1-Butanol 

 Ethylacetat 

 Ethylhexanoat 

 Ethyllactat 

 Ehtylsuccinat 

 Diethyllactal 

 

 

Abbildung 4-13: Verlauf der relativen Flüchtigkeiten      der Begleitstoffe  bezogen auf Etha-

nol (nach [66]) 

Wie in Abbildung 4-13 zu sehen ist, nimmt die relative Flüchtigkeit            bis zu 

Ethanolkonzentrationen von 50 mol-% Werte kleiner 1 an. Um Methanol im Vorlauf 

abtrennen zu können, sollten folglich möglichst hohe Ethanolkonzentrationen in der 

verwendeten Destillationsapparatur erreicht werden. Dadurch kann im oberen Be-

reich der Kolone eine effizientere Trennung von Methanol und Ethanol durchgeführt 

werden. Der Verlauf der relativen Flüchtigkeiten von Methanol und Ethanol bestätigt 

erneut, dass Methanol unter Verwendung einfacher Destillationsanlagen nicht zufrie-

denstellend im Vorlauf abgetrennt werden kann. Weiters ist zu beachten, dass die 

relativen Flüchtigkeiten zwischen den höheren Alkoholen und Ethanol einen gegen-

läufigen Trend zeigen. Dieser Verlauf erklärt, warum man gegen Destillationsende, 

also bei geringeren Ethanolkonzentrationen im Destillat, der Nachlaufabtrennung be-

sondere Beachtung schenken sollte. [66] 
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5 Thermodynamisches Verhalten der Systeme 

In diesem Kapitel wird das thermodynamische Verhalten der betrachteten Systeme 

behandelt. Hauptaugenmerk wird auf den Verlauf der Aktivitätskoeffizienten der Sub-

stanzen in Abhängigkeit der Konzentration der Systemkomponenten gelegt. Sämtli-

che Simulationen und Regressionen der erforderlichen Modellparameter, welche in 

der vorliegenden Arbeit behandelt werden, wurden mit dem Programm Aspen Pro-

perties V8.4 durchgeführt. 

5.1 Thermodynamische Berechnungsmethode 

Zu Beschreibung der Dampf-Flüssiggleichgewichte wurde das Aktivitätskoeffizien-

tenmodell NRTL verwendet. Die Wahl des Aktivitätskoeffizientenmodells NRTL ba-

sierte auf der geringsten mittleren Abweichung der Mischungszusammensetzung 

sowie der Temperatur der Gleichgewichtszustände des ternären Systems, welche 

verglichen mit der Wilson- und der UNIQUAC-Gleichung durch die NRTL-Gleichung 

gegeben war [58]. Das reale Verhalten der Dampfphase wurde mit der Zustandsglei-

chung nach Redlich und Kwong beschrieben, welche in Aspen Properties als ther-

modynamische Berechnungsmethode in Kombination mit der NRTL-Gleichung aus-

gewählt werden kann.  

5.2 Untersuchte Systeme 

Um die gegenseitigen Wechselwirkungen der Modellsubstanzen zu veranschaulichen 

werden neben dem ternären Modellsystem, ebenso die binären Teilsysteme behan-

delt. Zur Ermittlung der benötigten Modellparameter wurden für die binären Systeme 

publizierte Messdaten aus den Dechema Chemistry Data Series [58] verwendet, wel-

che im Anhang angeführt sind. Die NRTL-Parameter wurden in ASPEN Properties 

V8.4 durch Regression ebendieser VLE-Messdaten ermittelt. Zur Bewertung thermo-

dynamischer Konsistenz der Messdaten für die binären Systeme, wurden die regres-

sierten Messdaten einem Flächen-Konsistenztest nach Redlich-Kister unterzogen, 

welcher in Kap. 3.3.5 beschrieben ist. Die NRTL-Parameter des ternären Systems 

wurden aus den in Aspen Properties V8.4 hinterlegten Datenbanken NIST84 bzw. 

APV84 entnommen.  
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Im Folgenden werden die T-x,y-Diagramme, die McCabe-Thiele-Diagramme sowie 

die Verläufe der relativen Flüchtigkeiten der binären Teilsysteme dargestellt. Dies soll 

einen Überblick geben, eine qualitative Bewertung des Trennaufwandes der entspre-

chenden Teilsysteme ermöglichen und den Einfluss der Wechselwirkungen zwischen 

den Komponenten im ternären System veranschaulichen. Ein weiteres Ziel dieser 

Untersuchung ist es, Aufschluss über das Verhalten des ternären Systems und ein 

Verständnis des in der Literatur dargestellten Siedeverlaufs von Methanol in Multi-

komponentenmischungen zu erhalten. Hierzu werden die Verläufe der Aktivitätskoef-

fizienten der jeweiligen Komponenten des ternären Systems dargestellt. Neben dem 

Einfluss von Druck und Temperatur wird vor allem die Wechselwirkung der Kompo-

nenten resp. der Einfluss der Konzentration der Komponenten beschrieben. 

 Methanol / Wasser 5.2.1

Das T-x,y-Diagramm bzw. das MCabe-Thiele-Diagramm des Systems Methanol / 

Wasser sind bei einem Druck von p = 1,013 bar in Abbildung 5-1 und Abbildung 5-2 

dargestellt. Dem T-x,y-Diagramm können neben dem Siedeverlauf des Gemisches 

weiters die Reinstoffsiededaten des regressierten Modelles entnommen werden, 

welche TS, MeOH =  64,53 °C sowie TS, Wasser = 100,02 °C betragen. Das Ergebnis des 

Redlich-Kister-Konsistenztests ergab eine Abweichung von 14,4 %, womit die festge-

legte Toleranz von 15% eingehalten werden konnte. Die aus der Regression erhalte-

nen NRTL-Parameter sind in Tabelle 5-1 angeführt. 

Tabelle 5-1: NRTL-Parameter aus Regression der Dechema-VLE Daten, Methanol/Wasser 
[58] 

Aij Aji Bij Bji Cij = Cji 

-0,90249 1,8946 -583,4914 587,7893 0,0324 
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Abbildung 5-1: T-x,y-Diagramm des binären Systems Methanol/Wasser bei 1,013 bar 
(NRTL-RK) 

 

Abbildung 5-2: McCabe-Thiele-Diagramm, Methanol/Wasser, 1,013 bar, NRTL-RK 

Anhand des Verlaufs der relativen Flüchtigkeit α, welche in Abbildung 5-3 dargestellt 

ist, ist zu erkennen, dass die destillative Trennung des Systems effizient durchgeführt 

werden kann, da der minimale Wert von α > 2 ist. Dies wird durch den Verlauf der  

Gleichgewichtskurve bzw. der Siede-und Taulinie bestätigt.  
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Abbildung 5-3: Verlauf der relativen Flüchtigkeiten, Methanol/Wasser, p = 1,013 bar, TS 

In Abbildung 5-4 sind die Verläufe der Aktivitätskoeffizienten dargestellt. Um den Ein-

fluss der Temperatur auf die Aktivitätskoeffizienten darzustellen, sind diese für die 

Temperaturen von 25 °C, 45 °C und 65 °C sowie am Siedepunkt TS der Mischung 

gegen den Molanteil von Methanol aufgetragen. Es ist zu erkennen, dass die Aktivi-

tätskoeffizienten mit steigender Temperatur ebenfalls steigen, wobei die maximale 

Abweichung bei rund 8,6 % (                                  ) liegt. Bei Konzent-

rationen          -  ist der Einfluss der Temperatur auf den jeweiligen Aktivitäts-

koeffizienten    vernachlässigbar klein. 
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Abbildung 5-4: Temperatureinfluss auf den Verlauf der Aktivitätskoeff., Methanol/Wasser, 
NRTL-RK, p = 1,013 bar 

 Ethanol / Wasser 5.2.2

Für das System Ethanol/Wasser sind das T-x,y- und das McCabe-Thiele-Diagramm 

bei einem Druck von p = 1,013 bar in Abbildung 5-5 und Abbildung 5-6 dargestellt. 

Die aus dem NRTL-RK-Modell erhaltenen Reinstoffsiededaten betragen TS,EtOH = 

78,31 °C sowie TS,Wasser = 100,02 °C. Der durchgeführte Konsistenztest ergab eine 

Abweichung von 6,35 %, womit die entsprechende Toleranz von 15 % ebenfalls ein-

gehalten wurde. Der Verlauf der relativen Flüchtigkeit αEthanol/Wasser ist in Abbildung 

5-7 veranschaulicht, diese nimmt Werte zwischen 11,93 und 0,92 an. Die Verläufe 

zeigen, dass die destillative Trennung von Ethanol und Wasser im Bereich von 0 

mol-% bis ca. 50 mol-% effizient möglich ist, was auch durch die relative Flüchtigkeit 

α > 2 zu sehen ist. Über 60 mol-% Ethanol laufen die Kurven im T-x,y-Diagramm zu 

einem Zwickel zusammen, welcher eine effiziente destillative Trennung erschwert. 

Der azeotrope Punkt des Systems wird bei 90,2 mol-% und einer Temperatur von 

78,2 °C erreicht. Die NRTL-Parameter, welche durch die Regression der Dechema-

Daten erhalten wurden, sind in Tabelle 5-2 angeführt. 
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Tabelle 5-2: NRTL-Parameter aus Regression der Dechema-VLE Daten, Ethanol/Wasser 
[58] 

Aij Aji Bij Bji Cij = Cji 

-1,3576 0,9754 442,1845 341,3045 0,33441 

 

Abbildung 5-5: T-x,y-Diagramm des binären Systems Ethanol/Wasser bei 1,013 bar (NRTL-
RK) 

Die Aktivitätskoeffizienten, deren Temperaturabhängigkeit in Abbildung 5-8 zu erken-

nen ist, nehmen mit steigender Temperatur ab. Die maximale Abweichung der Aktivi-

tätskoeffizienten von Ethanol zwischen 25 °C und Siedetemperatur beträgt  ca. 37 % 

(            5,52,               8,7) und ergibt sich bei minimaler Ethanolkonzentra-

tion. Verglichen mit dem System Methanol / Wasser wird festgestellt, dass der Aktivi-

tätskoeffizient von Ethanol in unendlicher Verdünnung mehr als doppelt so groß ist. 

Erneut ist bei Konzentrationen          -  der Einfluss der Temperatur auf den 

jeweiligen Aktivitätskoeffizenten    vernachlässigbar klein. 
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Abbildung 5-6: McCabe-Thiele-Diagramm, Ethanol/Wasser, 1,013 bar, NRTL-RK 

 

Abbildung 5-7: Verlauf der relativen Flüchtigkeiten, Ethanol/Wasser, p = 1,013 bar, TS 
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Abbildung 5-8: Temperatureinfluss auf den Verlauf der Aktivitätskoeff., Ethanol/Wasser, 
NRTL-RK, p = 1,013 bar 

 

 Methanol / Ethanol 5.2.3

Das T-x,y-Diagramm sowie das McCabe-Thiele-Diagramm des Systems Metha-

nol/Ethanol sind bei einem Druck von p = 1,013 bar in Abbildung 5-9 und Abbildung 

5-10 dargestellt. Der Konsistenztest ergab unter der Verwendung des gesamten 

VLE-Datensatzes der Dechema Data Series eine Abweichung von 33 % und lag so-

mit deutlich außerhalb der Toleranzgrenze von 15 %. Um einen gültigen Konsistenz-

test der Daten, welche im Anhang angeführt sind, zu erreichen, wurde ein Punkt des 

Datensatzes nicht in die Regression aufgenommen, wodurch eine Abweichung der 

Flächen von 3,33% erreicht werden konnte. Die ermittelten NRTL-Parameter sind in 

Tabelle 5-3 angeführt. 

 

Tabelle 5-3: NRTL-Parameter aus der Regression der Dechema-VLE Daten, Metha-
nol/Ethanol [58] 
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Die relative Flüchtigkeit ist in Abhängigkeit der Methanol-Konzentration in Abbildung 

5-11 dargestellt. Die aus dem NRTL-RK-Modell erhaltenen Reinstoffsiedetemperatu-

ren betragen für dieses System TS, MeOH = 64,53 °C sowie TS, EtOH = 78,31 °C. Die 

nahezu konstante relative Flüchtigkeit αMeOH/EtOH ist in Abbildung 5-11 dargestellt und 

nimmt Werte zwischen 1,63 und 1,82 an, wodurch zu erkennen ist, dass die destilla-

tive Trennung von Methanol und Ethanol einen verhältnismäßig höheren destillativen 

Trennaufwand darstellt. Der Temperatureinfluss auf die Aktivitätskoeffizienten und 

deren Verlauf sind in Abbildung 5-12 dargestellt. Darin ist ersichtlich, dass die Aktivi-

tätskoeffizienten bei zunehmender Temperatur ebenfalls geringere Werte annehmen 

und sich bei Methanol und unendlicher Verdünnung zwischen             1,09, 

             2,12 bewegen, was einer Abweichung von rund 49 % entspricht. Ein 

interessantes Detail beim Verlauf der Aktivitätskoeffizienten ist, dass bei Siedetempe-

ratur jener von Ethanol ein Maximum und jener von Methanol ein Minimum bei rund 

60 mol-% Ethanol durchläuft.  

 

Abbildung 5-9: T-x,y-Diagramm des binären Systems Methanol/Ethanol bei 1,013 bar 
(NRTL-RK) 
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Abbildung 5-10: McCabe-Thiele-Diagramm, Methanol/Ethanol, 1,013 bar, NRTL-RK 

 

Abbildung 5-11: Verlauf der relativen Flüchtigkeiten, Methanol/Ethanol, p = 1,013 bar, TS 
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Abbildung 5-12: Temperatureinfluss auf den Verlauf der Aktivitätskoeff., Methanol/Ethanol, 
NRTL-RK, p = 1,013 bar 

 Einfluss des Druckes auf die Aktivitätskoeffizienten 5.2.4

Der Einfluss des Druckes auf die Aktivitätskoeffizienten ist in Abbildung 5-13 ersicht-

lich. Darin sind die Aktivitätskoeffizienten jeder Komponente in allen drei Binärsyste-

men bei Siedetemperatur und p = 1,013 bar sowie bei p = 0,973 bar dargestellt. Der 

Grund für die Wahl dieser beiden Werte liegt darin, dass die Messdaten bei einem 

konstanten Druck von p = 1,013 bar aufgenommen wurden und somit die genaueste 

Beschreibung der Gleichgewichte bei diesem Druck möglich ist. Der reduzierte Druck 

von p = 0,973 bar entspricht dem mittleren Luftdruck, der am Ort, an welchem die 

experimentellen Untersuchungen der vorliegenden Arbeit durchgeführt wurden, ge-

messen wurde. Wie in Abbildung 5-13 zu erkennen ist, kommt es durch den reduzier-

ten Luftdruck zu keiner nennenswerten Abweichung der Aktivitätskoeffizienten von 

jenen bei p = 1,013 bar. Somit wird der Einfluss des Druckes in weiterer Folge als 

vernachlässigbar angenommen und sämtliche Simulationen bei p = 1,013 bar durch-

geführt.  
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Abbildung 5-13: Druckeinfluss auf den Verlauf der Aktivitätskoeff., der binären Teilsysteme, 
NRTL-RK 

 Methanol / Ethanol / Wasser  5.2.5

Um den Siedeverlauf des ternären Gemisches Methanol/Ethanol/Wasser zu veran-

schaulichen ist in  

Abbildung 5-14 der Verlauf der Destillationslinien dargestellt. Weiters sind der Abbil-

dung die Reinstoffsiededaten, welche aus der Simulation erhalten wurden zu ent-

nehmen. In der Darstellung wurde darauf verzichtet, das zweite Destillationsfeld, 

welches aus dem binären Tiefsiedeazeotrop von Ethanol und Wasser resultiert anzu-

führen, da es für die Untersuchungen der vorliegenden Arbeit nicht relevant ist. Der 

Vollständigkeit halber wird jedoch erwähnt, dass dieses existiert. Es wird durch die 

Grenzdestillationslinie zwischen dem binären Azeotrop und dem Tiefsieder Methanol 

gebildet. Die NRTL-Parameter des ternären Systems sind in Tabelle 5-4 angeführt 

und entstammen der in Aspen Properties hinterlegten Datenbanken NIST84 und 

APV84. Analog zur Untersuchung der binären Systeme wird in diesem Kapitel neben 

dem Siedeverlauf des ternären Systems auch das Verhalten der Aktivitätskoeffizien-

ten und der relativen Flüchtigkeiten untersucht. 
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Tabelle 5-4: NRTL-Parameter, Methanol/Ethanol/Wasser , (*): NISTV84 NIST-RK, (**): 
APV84 VLE-RK) 

i: 

j: 

Methanol * 

Ethanol 

Methanol * 

Wasser 

Ethanol ** 

Wasser 

Aij -0,59326 -0,42177 -0,9223 

Aji 0,530587 2,43319 3,622 

Bij -204,078 -1,3545 284,286 

Bji 281,28 -441,237 -636,726 

Cij = Cji 0,1 0,1 0,3 
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Als Ausgangspunkt der untersuchten Aktivitätskoeffizienten und relativen Flüchtigkei-

ten wurde ein ternäres Modellsystem gewählt, welches auch in den experimentellen 

Untersuchungen verwendet wurde. Die Zusammensetzung des Gemisches ist in Ta-

belle 5-5 dargestellt und einem realen Gemisch, welches bei der Destillation von 

Obstbränden zum Einsatz kommt. Folgt man in Abbildung 5-14 dem Lauf der ent-

sprechenden Destillationslinie, welche durch das Ausgangsgemisch läuft, in Richtung 

Leichtsieder Methanol, ist Folgendes zu erkennen. Unter der Voraussetzung, dass 

eine Trennkolonne mit unendlichem Rücklauf betrieben wird, wird über die Kolon-

nenhöhe vorerst weitestgehend die Trennung der Alkohole von Wasser geschehen. 

In der Nähe des azeotropen Punktes ändert sich der Verlauf der Destillationslinie in 

Richtung Methanol, wodurch die Trennung von Ethanol und Methanol beschrieben 

wird. Somit wird an dieser Stelle festgehalten, dass die Abtrennung von Methanol 

aus dem ternären Gemisch Methanol / Ethanol / Wasser im Destillationsfeld oberhalb 

der Grenzdestillationslinie prinzipiell möglich ist.  
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Abbildung 5-14: Verlauf der Destillationslinien des ternären Systems Methanol, Ethanol, 
Wasser, NRTL-RK, p = 1,013 bar 

Neben dem Ausgangsgemisch sind 5 weitere Mischungen angeführt, welche eine 

konstante Zusammensetzung zweier Komponenten besitzen, während die dritte 

Komponente den gesamten Konzentrationsbereich von 0-100 % durchläuft. Die Li-

nien konstanter Zusammensetzung sind im Dreiecksdiagramm in Abbildung 5-14 

eingetragen und entsprechend der Darstellung in Tabelle 5-5 nummeriert. Entlang 

dieser Linien wurden die Aktivitätskoeffizienten und die relativen Flüchtigkeiten be-

rechnet und grafisch in Abbildung 5-15 bis Abbildung 5-19 dargestellt, um das Ver-

halten des ternären Systems bzw. die Wechselwirkungen der Komponenten zu ver-

anschaulichen. 

  

Ausgansgemisch 

Azeotrop 

Linien mit konstantem Verhältnis der entsprechenden 

Binärsystemkomponenten 
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Tabelle 5-5: Molare und  massenbezogene Ausgangszusammensetzung der analysierten 
Systeme  und Darstellung der Laufvariable 

Gemisch Konz. Methanol Ethanol Wasser Konst. Verhältnis 

Ausgang 

Mol-% 0,06 2,02 97,92 
keines 

Massen-% 0,1 5 94,9 

1 

Mol-% 0 (bis 100) 5,00 97,98 
Ethanol/Wasser 

Massen-% 0 (bis 100) 2,02 95,00 

2 

Mol-% 2,8 97,2 0 (bis 100) 
Methanol/Ethanol 

Massen-% 1,96 98,04 0 (bis 100) 

3 

Mol-% 0 (bis 100) 40 60 
Ethanol/Wasser 

Massen-% 0 (bis 100) 63,02 39,98 

4 

Mol-% 0 (bis 100) 60 40 
Ethanol/Wasser 

Massen-% 0 (bis 100) 79,32 20,68 

5 

Mol-% 0 (bis 100) 80 20 
Ethanol/Wasser 

Massen-% 0 (bis 100) 91,09 8,91 

 

Abbildung 5-15 zeigt die Aktivitätskoeffizienten für ein konstantes Verhältnis von 

Ethanol und Wasser entsprechend der Ausgangsmischung gemäß Linie 1. Es wird 

ersichtlich, dass bei geringeren Methanolkonzentrationen der Aktivitätskoeffizient von 

Ethanol am größten ist und den zweieinhalbfachen Wert dessen von Methanol an-

nimmt. Das Verhältnis 
     

     
 nimmt über den gesamten Konzentrationsbereich von 

Methanol Werte kleiner 1 an. In Abbildung 5-16 wurde das Verhältnis von Methanol 

zu Ethanol fixiert und die Wasserkonzentration entsprechend variiert. Wiederum ist 

zu erkennen, dass der Aktivitätskoeffizient von Ethanol jenen von Methanol deutlich 

übersteigt. Bei unendlicher Verdünnung nimmt er den 3-fachen Wert an. Das Ver-

hältnis 
     

     
 nimmt über den gesamten Konzentrationbereich von Wasser Werte 

kleiner 1 an. Die übrigen Darstellungen der Aktivitätskoeffizienten zeigen ebenso al-

lesamt Verhältnisse von 
     

     
  . Weiters fällt auf, dass erst bei Wasseranteilen von 

            der Aktivitätskoeffizient von Ethanol kleiner 1,5 wird. Diese Werte deu-
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ten bereits darauf hin, dass in ternären Mischungen, bei welchen der Wasseranteil 

             ist, die Anreicherung von Methanol in der Dampfphase stark von der 

Idealität abweicht. Dies stellt einen ersten Hinweis auf die Problematik der Metha-

nolabtrennung bei der herkömmlichen Destillation von Spirituosen dar.  

 

Abbildung 5-15: Verlauf der Aktivitätskoeffizienten bei konstantem Verhältnis von Etha-
nol/Wasser, NRTL-RK, p = 1,013 bar, TS,, Mischung 1 
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Abbildung 5-16: Verlauf der Aktivitätskoeffizienten bei konstantem Verhältnis von Metha-
nol/Ethanol, NRTL-RK, p = 1,013 bar, TS, Mischung 2 

 

Abbildung 5-17: Verlauf der Aktivitätskoeffizienten bei konstantem Verhältnis von Etha-
nol/Wasser, NRTL-RK, p = 1,013 bar, TS, Mischung 3 
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Abbildung 5-18: Verlauf der Aktivitätskoeffizienten bei konstantem Verhältnis von Etha-
nol/Wasser, NRTL-RK, p = 1,013 bar, TS, Mischung 4 

 

Abbildung 5-19: Verlauf der Aktivitätskoeffizienten bei konstantem Verhältnis von Etha-
nol/Wasser, NRTL-RK, p = 1,013 bar, TS, Mischung 5 
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Dies wird weiters verdeutlicht, wenn man den Verlauf der relativen Flüchtigkeiten, 

insbesondere jener von            in Abbildung 5-20 bis Abbildung 5-24 betrachtet. 

Für die Mischung 1 (Abbildung 5-20) ist zu erkennen, dass die relative Flüchtigkeit 

             bis zu einem Methanolanteil von           deutlich größer ist 

als              und dass            in diesem Bereich kleiner als 1 ist. Dies bedeu-

tet, dass die Anreicherung von Methanol im Dampf im betrachteten Bereich in gerin-

gerem Ausmaß geschieht als für Ethanol. Eine effiziente destillative Abtrennung von 

Methanol ist somit bei geringeren Ethanolkonzentrationen nicht möglich.  

Ähnliches Verhalten ist für Mischung 2 zu sehen, deren Verlauf der relativen Flüch-

tigkeit in Abbildung 5-21 dargestellt ist. In dieser nimmt            bis zur einem 

Ethanolanteil von            Werte kleiner als 1 an. Weiters nimmt die relative 

Flüchtigkeit               verglichen mit              vor allem im Bereich niedrigerer 

Ethanolanteile rund den doppelten Wert an. Somit kann auch in diesem Fall bestätigt 

werden, dass eine effiziente Abtrennung von Methanol bei Ethanolanteilen kleiner 

           nicht durchgeführt werden kann.  

 

Abbildung 5-20: Verlauf der relativen Flüchtigkeiten bei konstantem Verhältnis von Etha-
nol/Wasser, NRTL-RK, p = 1,013 bar, TS, Mischung 1 
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Abbildung 5-21: Verlauf der relativen Flüchtigkeiten bei konstantem Verhältnis von Metha-
nol/Wasser, NRTL-RK, p = 1,013 bar, TS, Mischung 2 

Wie in Abbildung 5-22 zu sehen ist, nimmt            bei Mischung 3 bereits bei ge-

ringen Methanolkonzentrationen von            Werte größer 1 an. Das bedeutet, 

dass die Anreicherung von Methanol in der Dampfphase in stärkerem Ausmaß ge-

schieht, als jene von Ethanol. Ebenso der Vergleich von              und 

             veranschaulicht dies.  
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Abbildung 5-22: Verlauf der relativen Flüchtigkeiten bei konstantem Verhältnis von Etha-
nol/Wasser, NRTL-RK, p = 1,013 bar, TS,  Mischung 3 

Betrachtet man die Verläufe von Mischung 4 und 5 (Abbildung 5-23 und Abbildung 

5-24) wird der Trend bestätigt, wonach die Methanolabtrennung mit zunehmendem 

Ethanolanteil effizienter durchgeführt werden kann. Bei beiden wird das Maximum 

der relativen Flüchtigkeit            mit einem Wert von 1,75 bei nahezu reinem Me-

thanol erzielt.  

Basierend auf den dargestellten Daten wird bestätigt, dass für eine sinnvolle destilla-

tive Methanolabtrennung aus dem ternären Gemisch hohe Ethanolkonzentrationen 

erforderlich sind, was auch durch die Betrachtung des Dreiecksdiagramms deutlich 

wird.  

Nach der grundlegenden Betrachtung des Siedeverhaltens des ternären Stoffsys-

tems wird im folgenden Kapitel die Simulation der Batch-Destillation behandelt. 
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Abbildung 5-23: Verlauf der relativen Flüchtigkeiten bei konstantem Verhältnis von Etha-
nol/Wasser, NRTL-RK, p = 1,013 bar, TS,  Mischung 4 

 

Abbildung 5-24: Verlauf der relativen Flüchtigkeiten bei konstantem Verhältnis von Etha-
nol/Wasser, NRTL-RK, p = 1,013 bar, TS,  Mischung 5 
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6 Experimenteller Aufbau 

Dieses Kapitel beschreibt den Aufbau zur experimentellen Untersuchung der destilla-

tiven Trennung des Systems Methanol/Ethanol/Wasser. Hierzu wurden zwei unter-

schiedliche Versuchsanlagen eingesetzt, deren Aufbau nachfolgend beschrieben 

wird. 

6.1 Diskontinuierliche Labor-Rektifikationskolonne (2 L) 

Die grundlegende Untersuchung der Trennbarkeit des ternären Systems wurde in 

einer diskontinuierlichen Glasrektifikationskolonne der Firma Normag durchgeführt. 

Ziel dieser Versuche war es, die Machbarkeit der destillativen Trennung in Abhängig-

keit des externen Rücklaufverhältnisses zu untersuchen. Der Aufbau der Kolonne ist 

in Abbildung 6-1 zu sehen. Diese besteht aus einem Rundkolben mit einem Volumen 

von 2 Litern, einem Glasschuss mit versiegeltem Hochvakuummantel, einem Kopf-

kondensator mit externem Rücklaufteiler sowie einem Rundkolben als Destillatbehäl-

ter. Die Beheizung des Kolonnensumpfes erfolgt in diesem Aufbau durch eine Heiz-

platte der Firma Heidolph (Typ 159) mit integriertem Magnetrührer. Die Gesamtleis-

tung beträgt 800 W. Die Heizung wird durch einen externen Temperaturfühler gere-

gelt, welcher die Sumpftemperatur misst. Der Wärmeübergang an den Glaskolben 

erfolgt durch einen Aluminiumaufsatz (Heat-On Block, Heidolph). Der Glaskolben ist 

mit dem Kolonnenschuss verbunden, welcher einen Nenndurchmesser DN30 und 

eine aktive Höhe von 350 mm, sowie ein Sichtfenster entlang der Kolonnenachse 

aufweist. Dieser ist mit gläsernen Raschig-Ringen mit einem Durchmesser von 3mm 

gefüllt. Der Kopfkondensator ist als gläserner wassergekühlter Spiralwärmetauscher 

ausgeführt, an den ein externer Rücklaufteiler angeschlossen ist. Dieser wirkt folglich 

als Flüssigkeitsteiler und wird magnetisch betätigt. Das flüssige Kopfprodukt wird in 

einem Rundkolben aufgefangen, welcher durch einen Hahn an Ein- und Austrittsstut-

zen versperrbar ist. Die Messung der Kopftemperatur erfolgt am Eintritt des Dampfes 

in den Kondensator und wird an der Steuereinheit des Rücklaufteilers angezeigt.  
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Abbildung 6-1: Aufbau der Labor-Rektifikationskolonne Fa. Normag, DN 30: Rundkolben (1), 
Heizpilz mit Aluminiumaufsatz (2), Temperaturmessstellen (3), Glasschuss (4), Kopfkonden-
sator (5), Rücklaufteiler (6) und Destillatbehälter (7)  

6.2 Diskontinuierliche Destillationsanlage (40 L) 

Die zweite eingesetzte Anlage besteht aus einem Glaskolben (Brennblase) mit einem 

Fassungsvermögen von 40 Litern, dessen Inhalt durch ein Rührorgan gerührt werden 

kann. Die Beheizung erfolgt elektrisch durch einen Heizpilz mit drei einzeln anzu-

steuernden Heizregistern. Die Leistungen der einzelnen Segmente betragen von un-

ten beginnend 1555 W, 1075 W und 1370 W. Die Regelung der einzelnen Heizregis-

ter erfolgt durch je einen 10-stufigen Intervallschalter. Die den Einstellungen der In-

tervallschalter entsprechenden elektrische Leistungsaufnahmen wurden durch einen 

Netzanalysator (Schrack NA-35) ermittelt und sind im Anhang angeführt. An den 

Dampfauslass des Kolbens ist ein 3-Wege-Kugelhahn angeschlossen, der es ermög-
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licht den aufsteigenden Dampf optional über zwei unterschiedliche Wege zu führen. 

Die erste Variante stellt ein kupfernes Geistrohr dar, dessen Steigung von ca. 45°, 

dessen Durchmesser von 2,5 cm und dessen Länge einer für den Obstbrand ver-

wendeten Destillationsanlage nachempfunden wurde. Die Gesamtlänge des Geist-

rohrs beträgt inklusive Anschlussstücke an den Kugelhahn ca. 130 cm. Dadurch 

kann die Destillation des Einsatzgemisches mit einer realen, in der Praxis eingesetz-

ten Destillationsapparatur verglichen werden. Die zweite Dampfroute, welche durch 

die entsprechende Stellung des Kugelhahns gewählt werden kann, führt über ein 

senkrechtes, ebenfalls kupfernes Rohr mit einem Durchmesser von 2,5 cm und einer 

Länge von 88 cm. Um die Stoffaustauschfläche und somit die Trennleistung zu ver-

bessern ist dieses mit einem litzenförmigen Kupferdrahtgeflecht gepackt (22,1g), so-

dass sich eine aktive Höhe von 60 cm ergibt. Im Folgenden wird dieser Anlagenteil 

als Kolonne bezeichnet. Des Weiteren ist der aktive Teil der Kolonne von einem 

Doppelmantel (D = 42 mm) aus Edelstahl umgeben. Der Doppelmantel wird von 

Wasser durchströmt, das von einem Kompakt-Kältethermostat (Lauda RM6) tempe-

riert wird, sodass dieser einem Dephlegmator entspricht. Somit kann der interne 

Rücklauf der Kolonne und damit deren Trennleistung maßgeblich durch die Tempe-

ratur des Kühl/-Heizmediums beeinflusst werden. Um die Kolonne auch ohne Dop-

pelmantel betreiben zu können, ist es möglich die Kolonne durch ein vertikales Kup-

ferrohr zu ersetzen. Über die Stellung der Kugelhähne ist es möglich die Dampfroute 

über das Geistrohr im Winkel von 45 ° oder über die Kolonne zu führen. Durch diese 

Schaltung wird die Option berücksichtigt, während der Destillation zwischen der ge-

packten Kolonne und dem herkömmlichen Geistrohr umzuschalten. Somit ist es mög-

lich am Anfang der Destillation den Dampf über die trenneffiziente Kolonne zu füh-

ren, eine Anreicherung von Methanol im Vorlauf zu erreichen und nach Methanolab-

trennung über das herkömmliche Geistrohr zu destillieren.  

Der Kopf der Kolonne wird, wie auch das obere Ende des Geistrohres, über einen 

zweiten Drei-Wege-Hahn mit dem Kondensator verbunden. Dieser ist wiederum in 

Form eines Spiralkühlers aus Glas mit einer Länge von 40 cm ausgeführt und wird, 

um die entsprechende Kühlleistung bereitzustellen von Leitungswasser durchströmt. 

Um die Verluste durch Verdunstung bei der fraktionierten Probenahme, welche durch 

ein offenes Becherglas erfolgt, möglichst gering zu halten, wird dem Kondensator ein 

gläserner Spiral-Intensivkühler mit durchströmtem Doppelmantel nachgeschaltet. 
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Dieser kühlt das kondensierte Destillat auf eine Temperatur von 5° C. Zur Prozess-

überwachung verfügt die Anlage über folgende Pt-100-Widerstandsthermometer und 

Druckmessumformer:  

 Sumpftemperatur 

 Kopftemperatur am Austritt des Geistrohres 

 Kopftemperatur am Austritt aus der Kolonne 

 Eintrittstemperatur in den Kondensator 

 Differenzdruckmessumformer zwischen Blase und der Umgebung (Ausgangssignal 4-

20 mA, Messbereich -60 bis +60 mbar, mit einstellbarer Auflösung des Signals) 

Die Messsignale werden mittels AD-Wandlermodule der Firma National Instruments 

in einen Messrechner eingelesen und deren Verlauf in einer in LabVIEW program-

mierten Benutzeroberfläche visualisiert.  

 

Abbildung 6-2: Aufbau der diskontinuierlichen Destillationsanlage: Brennblase (1) mit 
Heizpilz (2), Rührwerk (3) Anschluss für Differenzdruckmessumformer (4) und Einfüllstutzen 
(5) und Anschluss an den 3-Wege-Kugelhahn (6) 
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Abbildung 6-3: Aufbau der diskontinuierlichen Destillationsanlage: 3-Wege-Kugelhähne (1), 
Geistrohr (2), Trennkolonne (3), Temperaturmessstellen (4) 
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7 Versuchsdurchführung und Simulationen 

In diesem Kapitel werden die in der vorliegenden Arbeit durchgeführten Versuche 

und Simulationen der Destillationsprozesse behandelt. Zunächst werden die in der 

diskontinuierlichen Laborrektifikationskolonne durchgeführten Versuche behandelt 

und die darauf basierenden Simulationen. In weiterer Folge werden die Versuche 

erläutert, die in der diskontinuierlichen Destillationsanlage (70L) durchgeführt wur-

den. Die verwendeten Chemikalien sind im Anhang angeführt. 

7.1 Durchgeführte Versuche (2 L) 

In der Laborrektifikationskolonne wurden grundlegende Versuche durchgeführt, mit 

dem Ziel die Destillation des ternären Gemisches in Abhängigkeit des Rücklaufver-

hältnisses darzustellen und die prinzipielle Machbarkeit zu untersuchen. Um die 

Trennleistung der Kolonne charakterisieren zu können, wurden Vorversuche mit dem 

binären System Ethanol/Wasser durchgeführt.  

 Stufenbestimmung nach McCabe-Thiele 7.1.1

Zur Bestimmung der theoretischen Trennstufen nach McCabe und Thiele wurde das 

in Tabelle 7-1 angeführte Einsatzgemisch mit einem Ethanolgehalt von 2 mol-% unter 

totalem Rücklauf erhitzt. Die Heizleistung wurde vorgegeben, indem der Sollwert der 

Sumpftemperatur 5  °C über der aktuellen Siedetemperatur des Blaseninhalts gesetzt 

wurde. Diese Einstellung wurde so gewählt, dass die hydraulische Belastung der Ko-

lonne im totalen Rücklauf qualitativ beurteilt in einem optimalen Bereich lag. 

Tabelle 7-1: Zusammensetzung des Einsatzgemisches zur Stufenbestimmung nach McCa-
be-Thiele 

Ethanol 

[Mol-%] 

Ethanol 

[Gew-%] 

Wasser 

[Mol-%] 

Wasser 

[Gew-%] 

Einsatzgemisch  

[g] 

2,12 5,25 97,88 94,75 1016,08 

Die Dampffront erreichte beim Aufheizen der Kolonne den Kopftemperaturfühler nach 

45 Minuten. Die Kopftemperatur betrug zunächst 77,8°C. Die Kolonne wurde weitere 

10 Minuten im totalen Rücklauf betrieben, wodurch sich der Effekt des Rücklaufes 

auswirkte und die Kopftemperatur auf 77,5 °C sank. Im Anschluss wurde das Rück-
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laufverhältnis auf r = 20 eingestellt und eine Kopf- und eine Sumpfproduktprobe ge-

zogen. Die Dichten der Proben wurde bei 20°C analysiert (Anton Paar DSA48). 

Durch die im Anhang angeführte Fitgleichung wurden die Ethanolkonzentration im 

Destillat von 81,7 mol-%, bzw. 92 gew.-% ermittelt. Für die Sumpfproduktprobe wur-

de eine Konzentration von 0,9 mol-% bzw. 2,2 gew.-% gemessen. Die Auswertung 

nach McCabe-Thiele ist in Abbildung 7-1 dargestellt und ergibt für die Laborrektifika-

tionskolonne 7,9 theoretische Trennstufen.  

 

Abbildung 7-1: Ermittlung der theoretischen Trennstufen der disk. Laborrektifikationskolonne 
nach dem McCabe-Thiele-Verfahren, System Ethanol Wasser 

 Einfluss des externen Rücklaufs 7.1.2

Der Einfluss des externen Rücklaufverhältnisses auf die Kopfproduktzusammenset-

zung wurde experimentell für die in Tabelle 7-2 dargestellte Ausgangsmischung un-

tersucht. Dazu wurden die Rücklaufverhältnisse r = 1 und r = 10 gegenübergestellt.  
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[Gew-%] [Gew-%] [Gew-%] [g] 

0,1 5 94,91 1276,3 

 

In Abbildung 7-2 sind die Verläufe der Methanol- und Ethanolkonzentration gegen die 

Destillationszeit  sowie die massenbezogene relative Destillatmenge in Bezug auf die 

Einsatzmenge aufgetragen. Letzteres soll neben der Destillationszeit eine Beurtei-

lung des gesamten Destillationsfortschrittes ermöglichen. Es ist zu erkennen, dass 

mit steigendem Rücklaufverhältnis die Methanolkonzentration der ersten Destillat-

probe steigt. Das Rücklaufverhältnis r = 10 führt mit rund 35 g MeOH/kg gesamt zu 

einer um 15 %  höheren Methanolkonzentration verglichen mit r = 1. Weiters ist zu 

erkennen, dass das externe Rücklaufverhältnis auf die Ethanolkonzentration der ers-

ten Destillatfraktion eine geringere Auswirkung hat, als auf die Methanolkonzentrati-

on. Diese liegt für beide Rücklaufverhältnisse bei rund 90 gew.-%. Ferner wird er-

sichtlich, dass durch das höhere Rücklaufverhältnis die Ethanolkonzentration über 

einen Zeittraum von 50 Minuten nahezu konstant bleibt, während die Methanolkon-

zentration abnimmt. Letztere bleibt allerdings mit rund 0,2 gew.-% Methanol zwi-

schen 20 und 45 Minuten annähernd konstant, und somit kann eine Anreicherung 

von Methanol im Kopfprodukt effizienter erreicht werden.  
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Abbildung 7-2: Verläufe der Kopfproduktkonzentrationen und der relativen Destillatmengen 
für Rücklaufverhältnis r = 1 und r = 10 

Deutlicher wird dieser Effekt in Abbildung 7-3 veranschaulicht, in welcher die Metha-

nolkonzentration nicht auf die Gesamtmenge sondern, wie beim Methanolgrenzwert 

in Spirituosen, auf reines Ethanol bezogen wird. Dieser Wert wird wiederum gegen 

die Destillationszeit aufgetragen und für r = 1 und r = 10 gegenübergestellt. Zusätz-

lich zeigt die Abbildung die relative destillierte Menge an Methanol und Ethanol, wel-

che analog zur relativen Destillatmenge berechnet wird, jedoch nicht auf die Ge-

samtmasse, sondern die entsprechende Komponente bezogen ist. Dieses Verhältnis 

wird in weiterer Folge als Ausbeute, in den Diagrammen auch als Recovery bezeich-

net. Betrachtet man die auf Ethanol bezogene Methanolkonzentration zu Beginn der 

Destillation, ist zu erkennen, dass das Verhältnis von Methanol zu Ethanol für r = 10 

höher ist und bis zu einer Destillationszeit von ca. 20 Minuten höher bleibt. Dies wird 

zusätzlich durch die Verläufe der Ausbeuten von Methanol und Ethanol veranschau-

licht. Diese zeigen für Methanol für r = 1 und r = 10 bis 20 Minuten vergleichbare 

Werte, wohingegen jene von Ethanol bei höherem Rücklaufverhältnis deutlich gerin-

gere Werte annimmt. Dazu sei angemerkt, dass die Ausbeuten von Methanol in bei-

den und von Ethanol in einem der Versuche Werte größer 100% annehmen. Dies 

resultiert aus der Summation der Messfehler der GC-Analytik der Destillatproben.  
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Abbildung 7-3: Verlaufe der Methanol- und Ethanol-Recovery und der Methanolkonzentration 
für Rücklaufverhältnis r  = 1 und r = 10 

Unter Berücksichtigung der Analysengenauigkeit wurde gezeigt, dass die generelle 

Abtrennung von Methanol unter Reduktion der Ethanolverluste in der Laborrektifika-

tionskolonne durch Erhöhung des Rücklaufverhältnisses maßgeblich beeinflusst und 

effizienter durchgeführt werden kann.  
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Im Folgenden werden die Simulationen beschrieben, die mit dem Ziel durchgeführt 

wurden, den Einfluss folgender Parameter auf die Destillatzusammensetzung zu un-

tersuchen: 

 Anzahl der theoretischen Trennstufen 
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 Basis-Simulation 7.2.1

Die mit Aspen Batch Modeler 8.4 durchgeführten Simulation basieren auf der Imple-

mentierung der in Kapitel 5.2.5 ermittelten und beschriebenen NRTL-Parameter. Das 

Setup der in der Simulation verwendeten Batch-Rektifikationskolonne wurde bezüg-

lich der zugänglichen Daten der Laborrektifikationskolonne entsprechend gewählt. 

Um die dynamische Simulation zu validieren, wird einführend die Simulation den ex-

perimentellen Ergebnissen des durchgeführten Versuches mit r = 10 aus Kapitel 

7.1.2 gegenübergestellt und diskutiert. Ausgehend von dieser Basis-Simulation wer-

den die Einflüsse der oben angeführten Parameter untersucht. Zur Validierung der 

Simulation wurde die in Tabelle 7-2 angeführte Mischung untersucht, deren Zusam-

mensetzung jener aus dem Experiment entspricht. Die Parameter der Basis-

Simulation sind in Tabelle 7-3 angeführt. 

Tabelle 7-3: Parameter der Basis-Simulation in Aspen Batch Modeler 

Verdampfer Kugelförmig, Durchmesser 15 cm (V = 1,77 l) 

Kondensator Vollständige Kondensation ohne Unterkühlung 

Theoretische Trennstufen 9 

Stufenwirkungsgrad 0,85 pro Stufe (Murphree) 

Heizleistung 210 Watt, konstant  

Druckverlust Nicht berücksichtigt 

Molarer Hold up, flüssig  Stufe 2:  0,3 Mol  

 Stufe 3 – 6: 0,1 Mol 

 Stufe 7 – 8: 0,5 Mol 

Initialer Betriebszustand Totaler Rücklauf 

Rücklaufverhältnis 10 (konstant) 

Packung: Spezifische Oberfläche: 1100 m²/m³  

Freies Volumen: 85% 

 

In Abbildung 7-4 sind die Verläufe der Methanol- und Ethanolkonzentrationen der 

Simulation resp. des Experimentes für das externe Rücklaufverhältnis r = 10 darge-
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stellt. Weiters sind die relativen Destillatmengen D/F gegenübergestellt. Betrachtet 

man den Verlauf der Ethanolkonzentration im Destillat über die Destillationszeit, ist 

zu erkennen, dass sowohl Start- als auch Endwert in Versuch und Experiment in gu-

ter Näherung übereinstimmen, wobei die Abweichung für den Endpunkt größer ist. Im 

zeitlichen Verlauf ist zu sehen, dass die Ethanolkonzentration des Experiments mit 

ca. 90 gew.-% 50 Minuten nahezu konstant bleibt und die darauffolgende Konzentra-

tionsabnahme etwas rascher geschieht. Die Destillatkonzentration an Methanol zeigt 

für Start- und Endpunkt ebenfalls eine gute Übereinstimmung. Der zeitliche Verlauf 

der Methanolkonzentration zeigt, dass die experimentell ermittelte Abnahme der Me-

thanolkonzentration bis 20 Minuten langsamer geschieht, zwischen 20 und 50 Minu-

ten annähernd konstant bleibt, während der simulierte Wert eine deutlich stärkere 

Abnahme aufweist. Die relative Destillatmenge veranschaulicht, dass die Zuführung 

der Heizleistung im Experiment durch die Regelung der Sumpftemperatur nicht kon-

stant erfolgte. Dies äußert sich in der Abnahme der relativen Destillatmenge bei einer 

Destillationszeit von ca. 25 Minuten. Zwischen 40 und 70 Minuten sind die Werte 

praktisch identisch. Zu Beginn und am Ende der Destillationszeit ist zu erkennen, 

dass die Destillationsrate des Experiments höher liegt, als in der Simulation. Die an-

geführten Abweichungen können durch mehrere Faktoren begründet werden. Zum 

einen entspricht die höhere Destillationsrate einer höheren hydraulischen Belastung, 

welche aufgrund des intensiveren Stoffaustauschs zu einer höheren Trennleistung 

führen kann. Weiters muss der Einfluss des flüssigen Hold up auf die Kolonnendy-

namik berücksichtig werden, welcher im folgenden Kapitel genauer diskutiert wird. 

Ebenso ist eine weitere Abweichung der experimentellen von der simulierten Kolon-

nendynamik durch die offensichtlich nicht konstant zugeführte Heizleistung zu erklä-

ren. Ferner muss der Wirkungsgrad der einzelnen Trennstufen berücksichtigt wer-

den, welcher für den Fall der Basissimulation als konstant angenommen wurde, in 

der Realität aber für die jeweiligen Stufen unterschiedliche Werte annehmen kann.  

Unter Berücksichtigung der angeführten Abweichungen, kann die Simulation mit den 

experimentellen Daten in hinreichender Genauigkeit validiert werden. Im nächsten 

Kapitel werden die bereits erwähnten Einflüsse auf die Kolonnendynamik näher er-

läutert und diskutiert. 
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Abbildung 7-4: Gegenüberstellung der experimentellen und der simulierten Methanol- und 
Ethanolkonzentrationen im Destillat, sowie der relativen Destillatmengen, r = 10 

 Einfluss der Anzahl theoretischer Trennstufen 7.2.2

In diesem Kapitel wird die Auswirkung der Anzahl theoretischer Trennstufen auf die 

Destillatzusammensetzung behandelt. Dazu wird ausgehend von der Basissimulation 

im vorigen Kapitel die Stufenzahl der Kolonne variiert. Zusätzlich zum Basisfall wird 

eine Destillationsanlage, bestehend aus Brennblase und Kondensator ohne Trennko-

lonne sowie eine 15-stufige Kolonne simuliert. Alle übrigen Parameter entsprechen 

jenen der Basissimulation. 
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Abbildung 7-5: Verlauf der Ethanol- und der Methanolkonzentration im Destillat vs. Destillati-
onszeit für n = 2 und n = 15, übrige Parameter analog zur Basissimulation 

In Abbildung 7-5 sind die Verläufe der Methanol- und der Ethanolkonzentration auf 

den entsprechenden Ordinaten für die Brennblase mit Kondensator und die 15 stufi-

ge Kolonne gegen die Destillationszeit aufgetragen. Ferner ist die relative Destillat-

menge D/F auf einer dritten Ordinate gegen die Destillationszeit aufgetragen. Darin 

wird veranschaulicht, dass die Anfangskonzentration beider Komponenten maßgeb-

lich von der Stufenzahl beeinflusst wird. Der Methanolgehalt des Destillats zeigt für 

die 15-stufige Kolonne einen Wert von nahezu 20 gew.-%, während in der Brennbla-

se mit Kondensator lediglich eine Konzentration von 0,45 gew.-% erreicht werden 

kann. Die Ethanolkonzentration weist für die 15-stufige Kolonne mit anfänglich rund 

80 gew.-% ebenso deutlich höhere Werte auf als die einfache Brennblase, mit wel-

cher ca. 36 gew.-% erreicht werden. Bezüglich relativer Destillatmenge wird verdeut-

licht, dass durch die Anreicherung der leichtersiedenden Alkohole im Destillat in der 

Kolonne gegenüber der einfachen Brennblase eine höhere Destillatrate erzielt wird. 

Dies stellt einerseits zu Beginn der Destillation in Bezug auf die Vorlaufabtrennung 

ein höherer Verlust an Ethanol dar, beeinflusst jedoch die Methanolabtrennung posi-

tiv, wie in Abbildung 7-6 zu sehen ist. Darin ist die Methanolkonzentration bezogen 
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auf reines Ethanol sowie die Recoveries von Methanol und Ethanol gegen die Destil-

lationszeit aufgetragen. Wie zu erkennen ist, erreicht die Methanolrecovery für die 

Kolonne zu Beginn deutlich höhere Werte als jene von Ethanol, wodurch eine stärke-

re Anreicherung von Methanol im Vorlauf erreicht werden kann. 

In Bezug auf Methanolabtrennung wirkt sich die höhere Anzahl theoretischer Trenn-

stufen positiv aus, wobei angemerkt wird, dass die Zusammensetzung des zu tren-

nenden Einsatzgemisches von Methanolgehalten der Maische abgeleitet wurde und 

nicht von typischen Konzentrationen des Rohbrandes. Die Betrachtung der Metha-

nolabtrennung in Abhängigkeit der Ausgangskonzentration von Ethanol erfolgt in ei-

nem späteren Kapitel.  

 

Abbildung 7-6: Verlauf der Methanolkonzentration bezogen auf reines Ethanol im Destillat 
sowie Verlauf der Ethanol- und der Methanolrecovery vs. Destillationszeit für n = 2 und n = 
15, übrige Parameter analog zur Basissimulation 

 Einfluss des externen Rücklaufverhältnisses 7.2.3

Zusätzlich zu den durchgeführten Experimenten mit den Rücklaufverhältnissen r = 1 
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Parameter entsprechen wiederum der Basissimulation und sind in Kapitel 7.2.1 ange-
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der totale Rücklauf gewählt. Da als Startbedingung der Simulation totaler Rücklauf 

gewählt wurde, hat das zur Destillatabnahme gewählte Rücklaufverhältnis keinen 

Einfluss auf die Anfangszusammensetzung des Destillats zur Zeit t = 0. Während die 

Methanolkonzentration für r = 5 und r = 20 allerdings nur eine geringe Abweichung 

zeigt, sinkt die Ethanolkonzentration bei niedrigerem Rücklaufverhältnis zeitlich be-

trachtet deutlich rascher ab. Abbildung 7-8 zeigt die Auswirkung auf die Recoveries 

der Alkohole, sowie die Methanolkonzentration bezogen auf reines Ethanol. Für r = 5 

ist zu sehen, dass die ersten 10 Minuten die Recoveries nahezu identisch verlaufen, 

jene von Methanol einen minimal höheren Wert annimmt. Ab einer Destillationszeit 

von 10 Minuten ist zu sehen, dass die Methanolrecovery niedrigere Werte als die 

Ethanolrecovery annimmt. Die Simulation von r = 20 zeigt bereits zu Beginn der Des-

tillationszeit höhere Werte für die Methanolrecovery, welche erst bei 85 Minuten unter 

jene von Ethanol fällt.  

Dies bedeutet, dass durch ein höheres Rücklaufverhältnis die Methanolanreicherung 

im Destillat zu Beginn der Destillationszeit insbesondere in Bezug auf die Etha-

nolausbeute effizienter durchgeführt werden kann.  

 

Abbildung 7-7: Verlauf der Ethanol- und der Methanolkonzentration im Destillat vs. Destillati-
onszeit für r = 20 und r = 5, übrige Parameter analog zur Basissimulation 
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Abbildung 7-8: Verlauf der Methanolkonzentration bezogen auf reines Ethanol im Destillat 
sowie Verlauf der Ethanol- und der Methanolrecovery vs. Destillationszeit für r = 20 und r = 
5, übrige Parameter analog zur Basissimulation 

 Einfluss der Heizleistung 7.2.4
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Destillat behandelt. Dazu wurden die Destillatverläufe für die Heizleistungen von 
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onsprofile von Wasser und Ethanol in der Kolonne in Richtung Sumpf verschoben 

werden. Die alleinige Erhöhung der Heizleistung zeigt somit einen negativen Einfluss 

hinsichtlich der Methanolanreicherung um Vorlauf. 

 

Abbildung 7-9: Verlauf der Ethanol- und der Methanolkonzentration im Destillat vs. Destillati-
onszeit für Q = 400 W und Q  = 100 W, übrige Parameter analog zur Basissimulation 
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sowie Verlauf der Ethanol- und der Methanolrecovery vs. Destillationszeit für Q = 400 W und 
Q = 100 W, übrige Parameter analog zur Basissimulation 
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 Einfluss des Hold up 7.2.5

Um den in der Literatur ambivalent diskutierten Einfluss des flüssigen Hold up der 

gesamten Kolonne auf die Trennleistung zu untersuchen, wurde dieser für Werte von 

1 mol-% und 10 mol-% in Bezug auf die Einsatzmenge simuliert. Die Ergebnisse sind 

analog zu den vorigen Kapiteln in den folgenden beiden Abbildungen dargestellt. Die 

übrigen Kolonnenparameter entsprechen erneut der Basissimulation. 

In Abbildung 7-11 wird deutlich, dass der Hold up einen positiven Einfluss auf die 

Methanolkonzentration zu Beginn der Destillation hat, da diese für den geringeren 

Hold up den doppelten Wert annimmt. Weiters ist zu erkennen, dass auch die Etha-

nolkonzentration mit höherem Hold up geringere Werte annimmt. Dies beruht auf der 

mit höherem Hold up einhergehenden Durchmischung der Flüssigkeiten, welche 

wiederum zu einer Reduktion der Trennschärfe der Komponenten führt. Dadurch wird 

das Konzentrationsprofil über die Zeit generell geglättet. Die relative Destillatmenge 

D/F bleibt innerhalb der ersten 60 Minuten für die unterschiedlichen Werte des Hold 

up nahezu unbeeinflusst. 

Die auf reines Ethanol bezogenen Methanolkonzentration, welche in Abbildung 7-12 

dargestellt ist, wird durch den Hold up analog zur Gesamtkonzentration von Metha-

nol, ebenfalls negativ beeinflusst. 

 

Abbildung 7-11: Verlauf der Ethanol- und der Methanolkonzentration im Destillat vs. Destilla-
tionszeit für H = 10 mol-% und für H = 1 mol-%, übrige Parameter analog zur Basissimulation 

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90
0

50000

100000

150000

200000

0

10

20

30

40

50

60

70

80

90

100

 MeOH, H = 10 mol-%

 MeOH, H = 1 mol-%M
e
O

H
 [

m
g
/k

g
g
e
s
]

Zeit [min]

 EtOH, H = 10 mol-%

 EtOH, H = 1 mol-%

E
tO

H
 [

g
e
w

.-
%

 ]

0

2

4

6

8

10

12

14

 D/F, H = 10 mol-%

 D/F, H = 1 mol-%

D
/F

 [
g
e
w

.-
%

]



Versuchsdurchführung und Simulationen 

 

93 

 

Abbildung 7-12: Verlauf der Methanolkonzentration bezogen auf reines Ethanol im Destillat 
sowie Verlauf der Ethanol- und der Methanolrecovery vs. Destillationszeit für H = 10 mol-% 
und H = 1 mol-%, übrige Parameter analog zur Basissimulation 

 Einfluss der Feedzusammensetzung 7.2.6
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Tabelle 7-4: Mischungszusammensetzungen zur simulativen Untersuchung des Einflusses 
auf die Trennleistung der Kolonne 

Mischung Methanol Ethanol Wasser 

Nr. [gew.-%] [gew.-%] [gew.-%] 

1 0,4 20 79,6 

2 0,8 40 59,2 

3 1,2 60 38,8 

4 1,6 80 18,4 

5 1,8 90 8,2 

 

Diese liegt für die Mischung 1 aus Tabelle 7-4 zu Beginn der Destillation bei 6,8 

gew.-% Methanol nach 95 Minuten bei 1,67 gew.-% im Destillat. Mischung 2 mit ei-

nem Ethanolanteil von 40 gew.-% im Feed liegt zu Beginn bei 9,8 gew.-% Methanol 

nach 95 Minuten bei 2,4 %. Für die höchste Ethanolkonzentration von 90 gew.-% im 

Feed beläuft sich die im Destillat erzielte Methanolkonzentration auf 31,5 gew.-% 

nach 95 Minuten auf 6 gew.-%. Setzt man die jeweils erreichten Methanolkonzentra-

tionen am Anfang der Destillation und nach 95 Minuten ins Verhältnis, ist folgendes 

zu erkennen. Dieses Verhältnis der Methanolkonzentrationen nimmt mit zunehmen-

dem Anteil an Ethanol resp. Methanol (konstantes Verhältnis im Feed MeOH/EtOH = 

1/50) zu. Der beobachtete Verlauf deckt sich mit dem Trend der relativen Flüchtigkei-

ten von Methanol und Ethanol, welche in Kapitel 5.2.5  dargestellt sind. Die Metha-

nol- bzw. Ethanol-Recoveries in Abbildung 7-16 und Abbildung 7-18 verdeutlichen 

diesen Verlauf, da das Verhältnis von Methanol- zu Ethanol-Recovery – im Folgen-

den auch als relative Methanolrecovery bezeichnet – mit zunehmendem Anteil an 

Alkoholen steigt. Dieses Verhältnis ist für die untersuchen Feedzusammensetzungen 

in Abbildung 7-19 dargestellt. Für die Ausgangsmischung mit einem Ethanolanteil 

von 90 gew.-% liegt dieser Wert Beginn der Destillation bei 11, für die 20%-ige Mi-

schung bei 2,1. 

Wird die relative Destillatmenge betrachtet, ist in Abbildung 7-13 bis Abbildung 7-17 

zu sehen, dass diese mit zunehmender Ethanolkonzentration steigt und sich zwi-

schen den Werten 8,7 und 9,08 bewegt. Somit wird mit zunehmender Konzentration 

an Leichtsiedern im Feed bei sonst analogen Parametern die Destillationsrate und 
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somit auch die relative Destillatmenge gesteigert, was zu erwarten war.  

Zusammenfassend wird festgestellt, dass ein höherer Anteil an Ethanol und Metha-

nol im Feed prinzipiell zu einer effizienteren destillativen Trennung dieser Alkohole 

führt. Dies bedeutet, dass die bestmögliche Abtrennung von Methanol im Vorlauf des 

Feinbrandes durchzuführen ist.  

 

Abbildung 7-13: Verlauf der Ethanol- und der Methanolkonzentration im Destillat vs. Destilla-
tionszeit für 20 gew.-% und 40 gew.-% Ethanol im Feed, MeOH/EtOH = 1/50, übrige Para-
meter analog zur Basissimulation 
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Abbildung 7-14: Verlauf der Methanolkonzentration bezogen auf reines Ethanol im Destillat 
sowie Verlauf der Ethanol- und der Methanolrecovery vs. Destillationszeit für 20 gew.-% und 
40 gew.-% Ethanol im Feed, MeOH/EtOH = 1/50, übrige Parameter analog zur Basissimula-
tion 

 

Abbildung 7-15: Verlauf der Ethanol- und der Methanolkonzentration im Destillat vs. Destilla-
tionszeit für 60 gew.-% und 80 gew.-% Ethanol im Feed, MeOH/EtOH = 1/50 übrige Parame-
ter analog zur Basissimulation 
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Abbildung 7-16: Verlauf der Methanolkonzentration bezogen auf reines Ethanol im Destillat 
sowie Verlauf der Ethanol- und der Methanolrecovery vs. Destillationszeit für 60 gew.-% und 
80 gew.-% Ethanol im Feed, MeOH/EtOH = 1/50, übrige Parameter analog zur Basissimula-
tion 

 

Abbildung 7-17: Verlauf der Ethanol- und der Methanolkonzentration im Destillat vs. Destilla-
tionszeit für 90 gew.-% Ethanol im Feed, MeOH/EtOH = 1/50 übrige Parameter analog zur 
Basissimulation 
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Abbildung 7-18: Verlauf der Methanolkonzentration bezogen auf reines Ethanol im Destillat 
sowie Verlauf der Ethanol- und der Methanolrecovery vs. Destillationszeit für 90 gew.-% 
Ethanol im Feed, MeOH/EtOH = 1/50, übrige Parameter analog zur Basissimulation 

 

Abbildung 7-19: Verhältnis des MeOH/EtOH Recoveries für 5 gew.-% bis 90 gew-% EtOH, 
MeOH/EtOH = 1/50 
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7.3 Durchgeführte Versuche (40 L)  

Nach den grundlegenden Untersuchungen des Trennverhaltens des ternären Sys-

tems in der 2 L-Laborkolonne werden in diesem Kapitel die experimentellen Untersu-

chungen in der 40 L-Destillationsanlage ohne externen Rücklaufteiler behandelt. Die 

Experimente zielten darauf ab, die Methanolabtrennung im Vorlauf einer herkömmli-

chen, in der Landwirtschaft eingesetzten Destillationsapparatur durch die in Kapitel 

6.2 beschriebenen Adaptierungen zu verbessern. Dazu wurden drei apparativ unter-

schiedliche Konzepte untersucht. Im ersten Aufbau wurde der Dampf durch die ge-

packte Kolonne mit Doppelmantel geführt und der Einfluss der Temperatur des Was-

sers, welches den Doppelmantel durchströmt - im Folgenden als Manteltemperatur 

bezeichnet - auf die Trennleistung untersucht. Die zweite Ausführung beruhte darauf, 

den aufsteigenden Dampf über das Geistrohr unter einem Winkel von 45 ° zu führen. 

Im dritten Ansatz wurde das Geistrohr senkrecht montiert und mit einem Kupferge-

flecht gepackt. Die aktive Höhe des senkrechten Geistrohres und der gepackten Ko-

lonne mit Doppelmantel wiesen den gleichen Wert von 60 cm auf.  

Zur experimentellen Untersuchung wurden je 7 kg des zu trennenden Ausgangsge-

misches in der Brennblase vorgelegt und erhitzt.  

In den vorigen Kapiteln wurde gezeigt, dass die Trennung der Alkohole bei höheren 

Konzentrationen im Ausgangsgemisch effizienter durchgeführt werden kann. Die Ge-

genüberstellung der Trennleistungen unterschiedlicher Ansätze soll jedoch zur Be-

wertung bzw. zum Vergleich der Effizienz auch bei niedrigeren Alkoholkonzentratio-

nen im Ausgangsgemisch erfolgen. Dadurch soll neben der generellen Trenneffizienz 

weiters die grundsätzliche Möglichkeit in Betracht gezogen werden, entgegen der 

üblichen Praxis die Destillation von Obstbränden ohne Doppelbrand (Roh- und Fein-

brand) durchzuführen. Diese Prozessführung würde eine Schonung temperaturemp-

findlicher Aromastoffe ermöglichen. 

  Gepackte senkrechte Kolonne mit Doppelmantel 7.3.1

Zunächst wurde die gepackte Kolonne mit Doppelmantel untersucht. Dazu wurde das 

in Tabelle 7-5 angeführte Ausgangsgemisch verwendet, welches von typischen Mai-

schekonzentrationen abgeleitet wurde und somit dem Einsatzgemisch eines Roh-

brandes entspricht.  



Versuchsdurchführung und Simulationen 

 

100 

Tabelle 7-5. Zusammensetzung des Eingangsgemisches zur Untersuchung des Arbeitsbe-
reichs der gepackten Kolonne mit Doppelmantel 

Methanol 

[gew.-%] 

Ethanol 

[gew.-%] 

Wasser 

[gew.-%] 

Einsatzgemisch  

[kg] 

0,1 5 94,9 7,00 

Zur Ermittlung des optimalen Betriebspunktes der Kolonne wurden die Heizleistung 

und die Manteltemperatur variiert. Ziel dieser Untersuchung war es, die Dampfbelas-

tung bzw. den internen Rücklauf der Kolonne hinsichtlich Trennleistung zu optimie-

ren. Dadurch sollte der maximale Stoffaustausch und somit die beste Trennleistung 

der Kolonne erreicht werden. Im Zuge dessen wurde eine Versuchsmatrix aus fol-

genden Heizleistungen und Manteltemperaturen aufgestellt.  

Heizleistungen 

 950 W, 1300 W, 1540 W, 2630 W 

Manteltemperaturen 

 60 °C, 65 °C, 69 °C,  72 °C,  76 °C, 80 °C (nur bei 2630 W) 

Es wird angemerkt, dass nicht alle Elemente der Matrix untersucht wurden. Dies wird 

in den folgenden Kapiteln gesondert begründet und kommentiert. 

 Einfluss der Heizleistung und des internen Rücklaufs - 950 Watt 7.3.1.1

Bei den Versuchen mit einer Heizleistung von 950W, führten geringere Kolonnen-

temperaturen dazu, dass über einen Zeitraum von zweieinhalb Stunden keine Destil-

latabnahme erfolgte, woraufhin der entsprechende Versuch abgebrochen wurde. Für 

Manteltemperaturen bis 76 °C wurde folglich der aufsteigende Dampf vollständig 

kondensiert, wodurch sich der Betriebszustand totalen Rücklaufs einstellte. Lediglich 

die Manteltemperatur von 80 °C ermöglichte eine Destillatabnahme. Die Ergebnisse 

dieses Versuches sind in Abbildung 7-20 dargestellt. Darin ist ersichtlich, dass die 

Ethanolkonzentration im Destillat ab der zweiten Fraktion über 90 gew.-% und nach 

einer Destillatmenge von 270 g bei rund 92 gew.-% und somit nahe am azeotropen 

Punkt von Ethanol und Wasser liegt. Der Ethanolgehalt im Destillat steigt offensicht-

lich im Verlauf der Destillation. Der Verlauf der Methanolkonzentration im Destillat, 

welche im untersuchten Zeitraum stetig steigt, zeigt diesen Effekt noch deutlicher. 

Dieses Verhalten entspricht zunächst nicht den Erwartungen, kann aber durch die 
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konstante Manteltemperatur erklärt werden. Zu Beginn der Destillation wirkte das 

temperierte Wasser im Mantel als Begleitheizung, wodurch die Trennleistung im obe-

ren Teil der Kolonne reduziert wurde. Zusätzlich zur dadurch erzielten Verminderung 

der theoretischen Trennstufen wurde durch die Begleitheizung der interne Rücklauf 

verringert, und dadurch eine weitere Reduktion der Trennleistung erzeugt. Durch die 

stetige Abnahme der Leichtsieder im Blaseninhalt stieg mit zunehmender Destillati-

onszeit die Siedetemperatur der Mischung. Dies führte zur Umkehr der Wirkung des 

temperierten Kolonnenmantels, welcher in weiterer Folge als partieller Kondensator 

fungierte. Dadurch wurden wiederum der interne Rücklauf und die Trennleistung der 

Kolonne erhöht. Demzufolge konnte die Trennleistung der Kolonne mit zunehmender 

Destillationszeit, bzw. durch Reduzierung des Leichtsiederanteils in der Kolonne, 

folglich die Konzentration von Methanol im Destillat erhöht werden. Das beobachtete 

Verhalten korreliert mit dem Verlauf der relativen Destillatmenge, da die Destillations-

rate durch Erhöhung des internen Rücklaufs abnimmt. Die relative Destillatmenge 

erreichte am Ende der Destillationszeit einen Wert von rund 3,9 gew.-%. Dies ist in 

Abbildung 7-21 dargestellt, in welcher neben der Methanol- und der Ethanolkonzent-

ration die relative Destillatmenge gegen die Destillationszeit aufgetragen ist. In Abbil-

dung 7-22 sind die Methanolkonzentration im Destillat bezogen auf reines Ethanol 

und die Verläufe der Methanol- und der Ethanol-Recoveries gegen die Destillatmen-

ge aufgetragen. Nach einer Destillatmenge von 270 g, dies entspricht einer Destillati-

onszeit von 280 Minuten, wurden 70 gew.-% des eingesetzten Ethanols und 67 gew.-

% des eingesetzten Methanols im Destillat abgezogen. Die relative Methanolrecovery 

nimmt zu Beginn den Wert 0,86 an, am Ende der betrachteten Destillationszeit 0,97. 

Dies bedeutet, dass in diesem Zeitraum Methanol verglichen mit Ethanol im geringe-

ren Maße abgetrennt wurde und dadurch eine effiziente Anreicherung von Methanol 

zu Beginn der Destillation durch diese Betriebsweise nicht möglich ist. Jedoch wird 

hervorgehoben, dass die Trennschärfe bezüglich der Abtrennung der Alkohole von 

Wasser auf eine sehr effiziente Destillationsanlage schließen lässt, da Ethanolkon-

zentrationen in der Nähe des azeotropen Punktes erreicht wurden.  
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Abbildung 7-20: Verlauf der Ethanol- und der Methanolkonzentration im Destillat vs. Destil-
latmenge, gepackte Kolonne mit Doppelmantel, Q = 950 W, Manteltemperatur = 80 °C 

 

Abbildung 7-21: Verlauf der Ethanol- und der Methanolkonzentration im Destillat vs. Destilla-
tionszeit, gepackte Kolonne mit Doppelmantel, Q = 950 W, Manteltemperatur = 80 °C 
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Abbildung 7-22: Verlauf der Methanolkonzentration bezogen auf reines Ethanol im Destillat 
sowie Verlauf der Ethanol- und der Methanolrecovery vs. Destillationszeit, gepackte Kolonne 
mit Doppelmantel, Q = 950 W, Manteltemperatur = 80 °C  

 Einfluss der Heizleistung und des internen Rücklaufs - 1300 W 7.3.1.2

In diesem Kapitel werden die experimentellen Ergebnisse mit einer Heizleistung von 

1300 W dargestellt. Zu Beginn der Versuchsreihe stellte sich heraus, dass eine Man-

teltemperatur von 60 °C bei einer Heizleistung von 1300 W dazu führte, dass die Ko-

lonne aufgrund zu hoher Belastung flutete, woraufhin das Experiment beendet wur-

de. Im Folgenden werden daher ausschließlich die Ergebnisse der Experimente mit 

den verbleibenden untersuchten Manteltemperaturen diskutiert. Aus Gründen der 

Übersichtlichkeit wurden die Diagramme in zwei Bereiche unterteilt. In Abbildung 

7-23 sind die Methanol- und die Ethanolkonzentrationen gegen die Destillatmenge 

aufgetragen. Abbildung 7-24 zeigt im oberen Diagrammbereich die Methanolkonzent-

ration im Destillat bezogen auf reines Ethanol über die Destillatmenge aufgetragen. 

Im unteren Bereich ist die relative Destillatmenge D/F dargestellt, welche Auskunft 

über den Destillationsfortschritt geben soll. In Abbildung 7-25 sind die Methanol-

recovery und die relative Methanolrecovery gegen die Destillatmenge aufgetragen. 
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Abbildung 7-23: Methanol- und Ethanolkonzentration im Destillat bei Manteltemperaturen 
von 65 °C, 69 °C, 72 °C und 76 °C vs. Destillatmenge, Heizleistung 1300 W 

 

Abbildung 7-24: Methanolkonzentration bezogen auf reines Ethanol im Destillat und relative 
Destillatmenge bei Manteltemperaturen von 65 °C, 69 °C, 72 °C und 76 °C vs. Destillatmen-
ge, Heizleistung 1300 W 
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Abbildung 7-25: Methanolrecovery und Verhältnis von Methanol- zu Ethanolrecovery bei 
Manteltemperaturen von 65 °C, 69 °C, 72 °C und 76 °C vs. Destillatmenge, Heizleistung 
1300 W 
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65 °C zu Beginn am höchsten ist, und einen Wert von 1,53 annimmt, und im Bereich 

der untersuchten Fraktionen auf einen Wert von 1,27 absinkt. Die Manteltemperatur 

von 69 °C liefert bei der zweiten Fraktion ebenso ein vergleichbares Verhältnis der 

Recoveries von 1,5, welches in weiterer Folge auf einen Wert von 1,3 absinkt. Bei 

der Manteltemperatur von 72 °C und 76 °C liegen die maximal erreichten Verhältnis-

se der Methanol- zur Ethanolrecovery tiefer mit 1,35 resp. 0,97. Im letzten Fall wird 

somit in der berücksichtigten Destillatmenge in Relation mehr Ethanol als Methanol 

abgezogen. 

Das Verhalten kann für die Manteltemperatur von 65 °C dadurch beschrieben wer-

den, dass zu Beginn der Destillation die Temperaturdifferenz zwischen Mantel und 

Temperaturprofil im oberen Teil der Kolonne geringe Werte annimmt. Mit zunehmen-

dem Destillationsverlauf steigt dieses bei konstanter Manteltemperatur an, wodurch 

die partielle Kondensation und somit der interne Rücklauf gesteigert und in weiterer 

Folge unterkühlt wird. Die durch Unterkühlung des Rücklaufs unter den Siedepunkt 

abgezogene Energie führt bei konstanter Heizleistung folglich zu einer geringeren 

Dampfbelastung der Kolonne. Die minimal erforderliche Dampfbelastung für einen 

effizienten Stoffaustausch wird nicht erreicht, worauf die Trennleistung der Kolonne 

abnimmt. Für die Manteltemperatur von 69 °C und 72 °C erkennt man, dass die 

Trennleistung der Kolonne nach der ersten Probe ein Maximum erreicht, danach 

wieder abnimmt. Dies deutet darauf hin, dass zu Beginn der Destillation die Trenn-

leistung aufgrund zu hoher Manteltemperatur insbesondere im oberen Teil der Ko-

lonne zu gering war. Aufgrund der höheren Manteltemperatur wurde ein geringerer 

interner Rücklauf und somit geringerer Stoffaustausch zu Beginn erreicht. Nach Ab-

zug der ersten Fraktion stellte sich offensichtlich ein Betriebszustand ein, bei wel-

chem die Trennleistung stieg. Nach weiterem Abzug der Leicht- bzw. Mittelsieder im 

Destillat sank die Trennleistung erneut, da wie bereits bei der Manteltemperatur von 

65 °C der interne Rücklauf zu einer Unterkühlung und geringerer Trennleistung der 

Kolonne führte. Die relative Methanolrecovery bei einer Manteltemperatur von 76 °C 

verdeutlicht, dass die Trennleistung bezüglich Methanol und Ethanol im untersuchten 

Bereich den geringsten Wert annimmt. Der Grund hierfür liegt darin, dass die Mantel-

temperatur für die Trennung von Methanol und Ethanol zu hoch liegt. Wird die er-

reichte Ethanolkonzentration verfolgt, wird ersichtlich, dass selbst die Trennung der 

Alkohole von Wasser in geringerem Ausmaß erfolgte, als bei den niedrigeren Mantel-
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temperaturen.  

Zusammenfassend wird festgehalten, dass die Manteltemperatur von 65° zu Beginn 

die höchste Methanolanreicherung im Destillat unter geringstem Ethanolabzug liefer-

te. Die maximale Methanolkonzentration im Destillat wurde zu Beginn der Destillation 

mit 2,5 gew.-%  erreicht. Die Manteltemperatur von 69 °C lieferte in Bezug auf das 

erreichte Verhältnis von Methanol- zu  Ethanolrecovery vergleichbare Ergebnisse, 

wobei die maximal erreichte Methanolkonzentration im Destillat bei 3 gew.-% lag.  

 Einfluss der Heizleistung und des internen Rücklaufs - 1540 W 7.3.1.3

In diesem Kapitel werden die Versuchsergebnisse der untersuchten Heizleistung von 

1540 W beschrieben. Die Versuche wurden analog zu den Versuchen mit der Heiz-

leistung von 1300 W durchgeführt. Die Manteltemperatur von 60 °C führte in dieser 

Versuchsreihe ebenfalls zum Fluten der Kolonne, was zu erwarten war. In Abbildung 

7-26 sind wiederum die Methanol- und die Ethanolkonzentrationen im Destillat gegen 

die Destillatmenge aufgetragen. Abbildung 7-27 zeigt die Methanolkonzentration im 

Destillat in Bezug auf reines Ethanol, sowie die relative Destillatmenge über die Des-

tillatmenge aufgetragen. Die Methanolrecovery und das Verhältnis der Methanol- zu 

Ethanolrecovery sind in Abbildung 7-28 dargestellt. Es ist zu erkennen, dass die 

Ethanolkonzentration bei einer Manteltemperatur von 65 °C zu Beginn bei 85 gew.-% 

liegt, in weiterer Folge auf 88 gew.-% steigt und wieder auf in etwa 85 gew.-% sinkt. 

Bei einer Manteltemperatur von 69 °C steigt die Ethanolkonzentration im Destillat 

nach der ersten Probe ebenso auf etwa 90 gew.-%. Sowohl die absoluten als auch 

die auf Ethanol bezogenen Methanolkonzentrationen zeigen verglichen mit den äqui-

valenten Versuchen bei einer Heizleistung von 1300 W niedrigere Werte. Diese er-

reichen in beiden Fällen zu Beginn der Destillation den maximalen Wert von 2 gew.-

% Methanol resp. 1700 mg Methanol/100 ml r.A. Weiters ist zu sehen, dass die ma-

ximale relative Methanolrecovery bei 1,1 und somit deutlich unter den bei einer Heiz-

leistung von 1300 W erreichten Werten liegt. Aus diesem Grund wird bereits nach 

den Manteltemperaturen von 65 °C und 69 °C festgestellt, dass die Heizleistung von 

1300 W eine effizientere Methanolabtrennung zu Beginn der Destillation ermöglicht. 

Da eine höhere Manteltemperatur in Kombination mit höherer Heizleistung keine hö-

here Trennleistung im oberen Bereich der Kolonne erwarten lässt, wurden diese nicht 

weiter untersucht. 
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Abbildung 7-26: Methanol- und Ethanolkonzentration im Destillat bei Manteltemperaturen 
von 65 °C, 69 °C, vs. Destillatmenge, Heizleistung 1540 W 

 

Abbildung 7-27: Methanolkonzentration bezogen auf reines Ethanol im Destillat und relative 
Destillatmenge bei Manteltemperaturen von 65 °C, 69 °C  vs. Destillatmenge, Heizleistung 
1540 W 
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Abbildung 7-28: Methanolrecovery und Verhältnis von Methanol- zu Ethanolrecovery bei 
Manteltemperaturen von 65 °C, 69 °C, 72 °C und 76 °C vs. Destillatmenge, Heizleistung 
1540 W 

 Einfluss der Heizleistung und des internen Rücklaufs - 2630 W 7.3.1.4

Die letzte Versuchsreihe der gepackten Kolonne wurde bei einer Heizleistung von 

2630 W durchgeführt. Die Manteltemperatur von 60 °C wurde nicht untersucht, da 

die Kolonne bereits bei geringeren Heizleistungen von 1300 W und 1540 W flutete. In 

Abbildung 7-29 wird erneut die absolute Methanolkonzentration und die Ethanolkon-

zentration im Destillat gegen die Destillatmenge aufgetragen. Abbildung 7-30 zeigt 

die auf Ethanol bezogene Methanolkonzentration und die relative Destillatmenge. In 

Abbildung 7-31 sind die Methanolrecovery und das Verhältnis von Methanol- zu 

Ethanolrecovery gegen die Destillatmenge aufgetragen. 
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Abbildung 7-29: Methanol- und Ethanolkonzentration im Destillat bei Manteltemperaturen 
von 65 °C, 80 °C, vs. Destillatmenge, Heizleistung 2630 W 

An dieser Stelle wird angemerkt, dass die Manteltemperatur von 65 °C dazu führte, 

dass nach der dritten Probe der Flutpunkt der Kolone überschritten wurde, worauf 
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Abbildung 7-30:  Methanolkonzentration bezogen auf reines Ethanol im Destillat und relative 
Destillatmenge bei Manteltemperaturen von 65 °C, 80 °C  vs. Destillatmenge, Heizleistung 
2630 W 

 

Abbildung 7-31: Methanolrecovery und Verhältnis von Methanol- zu Ethanolrecovery bei 
Manteltemperaturen von 65 °C, 69 °C, 72 °C und 76 °C vs. Destillatmenge, Heizleistung 
2630 W 
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temperatur durch darauffolgendes Erreichen des Flutpunktes zu erklären ist, wird bei 

der Manteltemperatur von 80 °C die geringere Trennleistung durch die erhöhte 

Dampfbelastung erklärt. Dies spiegelt sich auch in den verhältnismäßig geringen er-

reichten Methanolkonzentrationen wider. Weiters konnte für beide Manteltemperatu-

ren im untersuchten Bereich die relative Methanolrecovery nicht über den Wert 0,95 

gesteigert werden.  

Zusammenfassung - Einfluss der Heizleistung und des internen 

Rücklaufs  

Die durchgeführten Untersuchungen sind in Tabelle 7-6 in Form einer Matrix ange-

führt, in welcher in den Zeilen die Heizleistung und in den Spalten die Manteltempe-

raturen aufgetragen sind. Die einzelnen Versuche wurden in 4 Bewertungskategorien 

unterteilt. Zusammenfassend wird folgendes festgestellt: Unabhängig von den unter-

suchten Manteltemperaturen konnte bei einer Heizleistung von 950 W aufgrund tota-

len Rücklaufs kein Destillat abgezogen werden.  

Bei einer Heizleistung von 1300 W wurden sowohl hinsichtlich der Methanolkonzent-

ration im Destillat, als auch in Bezug auf die relative Methanolrecovery die besten 

Ergebnisse erzielt. Bei einer Manteltemperatur von 65 °C wurde das Maximum der 

relativen Methanolrecovery von 1,53 erreicht. Die maximal erreichte Methanolkon-

zentration lag bei 2,6 gew.-%. Die Manteltemperatur von 69 °C lieferte mit einem 

Wert von 1,49 ähnliche Ergebnisse hinsichtlich der relativen Methanolrecovery. Wei-

ters wurde unter diesen Parametern in der gesamten Versuchsreihe die maximale 

Methanolkonzentration von 3,0 gew.-% im Destillat erreicht. Die Manteltemperatur 

von 72 °C führte mit einer relativen Methanol-Recovery von 1,35 und einer maxima-

len Methanolkonzentration ebenso zu verhältnismäßig hohen Werten. Bei 76 °C 

Manteltemperatur konnte bereits eine deutliche Abnahme dieser charakteristischen 

Werte festgestellt werden. Die relative Methanolrecovery lag unter dem Wert 1, die 

maximal erreichte Methanolkonzentration im Destillat bei rund 1,6 gew.-%. Da die 

höhere Manteltemperatur auf die Trennung von Methanol und Ethanol einen negati-

ven Einfluss hat, wurde die Variante 80 °C Manteltemperatur nicht untersucht. In Be-

zug auf die Ethanolabtrennung wurden bei dieser Heizleistung die höchsten Konzent-

rationen erzielt. 

Die Heizleistung von 1540 W lieferte für Manteltemperatur von 65 °C und 69 °C eine 
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maximale relative Methanolrecovery von 1,1 und eine maximale Methanolkonzentra-

tion von 1,6 gew.-% und somit deutlich niedrigere Werte. Da durch die Steigerung 

der Manteltemperatur keine Steigerung der Trennleistung zu erwarten ist, wurden die 

Versuche mit 72 °C, 76 °C und 80 °C Manteltemperatur nicht durchgeführt.  

Bei der Heizleistung von 2630 W wurde festgestellt, dass mit Ausnahme der Kolon-

nentemperatur von 80 °C die Kolonne aufgrund zu hoher Belastung flutete. Die im 

entsprechenden Versuch erreichte Trennleistung lag mit einer max. erreichten Me-

thanolkonzentration von 1,3 gew.-% und einer maximalen relativen Methanolrecovery 

von 0,8 unter den bei niedrigeren Heizleistungen erreichten Werten.  

Das Fazit der durchgeführten Untersuchungen lautet, dass mit der gepackten senk-

rechten Kolonne mit Doppelmantel unter richtig gewählten Betriebsbedingungen eine 

hohe Trennleistung erzielt werden kann. Die hinsichtlich Trennleistung beste unter-

suchte Heizleistung für den gewählten Aufbau lag bei 1300 W, bei welcher die 

höchsten Methanolkonzentrationen im Destillat zu Beginn der Destillation erreicht 

werden konnten. Weiters zeigte sich, dass eine zunehmende Manteltemperatur in 

Kombination mit den untersuchten Heizleistungen einen nachteiligen Effekt auf die 

Trennung der Alkohole hat. Es wird jedoch angemerkt, dass man die beste Trennleis-

tung dadurch erreichte, dass man die Manteltemperatur dem Temperaturprofil in der 

Kolonne anpasste. Dadurch ließe sich die Trennleistung der Kolonne weiter steigern. 

Es wird betont, dass die generelle Trennleistung der Kolonne beachtlich ist, mit ein-

fachen Mitteln erreicht werden kann, und diese bei jedem herkömmlichen Brennag-

gregat nachgerüstet werden können. Dies wird auch durch den Vergleich der maxi-

malen Trennleistung mit den Simulationsdaten der diskontinuierlichen 2 L-

Laborrektifikationskolonne bestätigt. Wie in Kap. 7.2.3 zu sehen ist, liegen die erziel-

ten Methanol- und Ethanolkonzentrationen in der Größenordnung jener Ergebnisse, 

welche mit einer 9-stufigen Kolonne mit einem externen Rücklaufverhältnis von 

r = 20 erreicht wurden.  

  



Versuchsdurchführung und Simulationen 

 

114 

Tabelle 7-6: Bewertung des Arbeitsbereichs der gepackten Kolonne mit Doppelmantel in 
Abhängigkeit der Heizleistung und der Wassertemperatur im Doppelmantel 

 60 °C 65 °C 69 °C 72 °C 76 °C 80 °C 

950 W 1 1 1 1 1 n. u. 

1300 W 3 4 4 4 2 n. u. 

1540 W  3 2 2 n. u. n. u. n. u. 

2630 W 3 3 3 3 3 2 

 

Bereich 1: Heizleistung zu niedrig, keine Destillatabnahme möglich - totaler Rücklauf 

Bereich 2: Geringe Trennleistung, Temperatur in Kolonnenmantel zu hoch 

Bereich 3: Heizleistung zu hoch, Druckanstieg/Fluten der Kolonne 

Bereich 4: Methanolanreicherung im Destillat maximal, geeignete Kolonnenbelastung 

Bereich n. u.: nicht untersucht  

 

 Geistrohr unter einem Winkel von 45 ° 7.3.2

Im vorigen Kapitel wurden die Ergebnisse der Trennleistung von Methanol, Ethanol 

und Wasser unter Verwendung der gepackten Kolonne mit temperiertem Doppel-

mantel beschrieben. Um eine Referenz für die Bewertung der erreichten Trennleis-

tung zu schaffen, wurden Versuche durchgeführt, bei welchen der Dampf über das 

herkömmliche Geistrohr geführt wurde. Dieses wurde unter einem Winkel von 45 ° 

zwischen Brennblase und Kondensator installiert. Die eingesetzte Menge und die 

Zusammensetzung des zu trennenden Gemischs wurden analog zum vorigen Kapi-

tel, wie in Tabelle 7-5 dargestellt, gewählt. Zunächst wurde die Trennung bei einer 

Heizleistung von 1300 W untersucht. In Abbildung 7-31 sind wiederum die Methanol-

konzentration und die Ethanolkonzentration im Destillat gegen die Destillatmenge 

aufgetragen. 
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Abbildung 7-32: Methanol- und Ethanolkonzentration im Destillat vs. Destillatmenge, Geist-
rohr 45 °, Heizleistung 950 W und 1300 W 

Abbildung 7-32 zeigt die Methanolkonzentration in Bezug auf reines Ethanol, sowie 

die relative Destillatmenge, aufgetragen über die Zeit. Abbildung 7-33 beinhaltet die 

Methanolrecovery und das Verhältnis der Methanol- zur Ethanolrecovery, gegen die 

Destillatmenge aufgetragen. Sowohl der Verlauf der Ethanol- als auch der Methanol-

konzentrationen zeigen, dass die Trennleistung des Geistrohres bei der geringeren 

untersuchten Heizleistung besser ist. Die maximal erreichten Methanolkonzentratio-

nen liegen für die Heizleistung von 950 W bei rund 1,7 gew.-%, bei 1300 W beträgt 

der maximale Wert 1,3 gew.-%. Die maximal erreichten relativen Methanolrecoveries 

in Abbildung 7-34 nehmen bei einer Heizleistung von 950 W den Wert 1,05 an. Für 

die Heizleistung von 1300 W konnte lediglich der Wert 0,95 erreicht werden. Dies 

verdeutlicht, dass mit zunehmender Heizleistung die Trennleistung des Geistrohres 

abnimmt. Dieses Verhalten wird wie folgt erklärt. Bei höherer Heizleistung steigt die 

Dampfbelastung des Geistrohres. Der Wärmeübergang zwischen Geistrohr und Um-

gebung ändert sich nur marginal. Dadurch kondensiert an der Innenwand des Geist-

rohres weniger Dampf. Dies führt wiederum zu geringerem internen Rücklauf und 

somit zu reduziertem Stoffaustausch.  
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Abbildung 7-33: Methanolkonzentration bezogen auf reines Ethanol im Destillat und relative 
Destillatmenge vs. Destillatmenge, Geistrohr 45 °, Heizleistung 950 W und 1300 W 
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Abbildung 7-34: Methanolrecovery und Verhältnis von Methanol- zu Ethanolrecovery vs. 
Destillatmenge, Geistrohr 45 °, Heizleistung 950 W und 1300 W 
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Abbildung 7-35: Reproduzierbarkeit der Methanolkonzentrationen im Destillat,  Geistrohr 45°, 
Heizleistung 950 W 

 Senkrechtes gepacktes Geistrohr 7.3.3

Der dritte untersuchte Aufbau bestand aus einem mit Kupfergeflecht gepackten Kup-

ferrohr, welches anstelle der gepackten Kolonne mit Doppelmantel installiert wurde. 

Um die Trennleistung insbesondere mit dem Geistrohr vergleichen zu können, wur-
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bei Heizleistungen von 950 W und 1300 W durchgeführt. Abbildung 7-36 beinhaltet 

die Methanol- und die Ethanolkonzentrationen im Destillat, gegen die Destillatmenge 

aufgetragen. In Abbildung 7-37 sind die Methanolkonzentration bezogen auf reines 
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gew.-% Ethanol und 1,25 gew.-% Methanol.  
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Abbildung 7-36: Methanol- und Ethanolkonzentration im Destillat vs. Destillatmenge, senk-
rechtes Geistrohr gepackt, Heizleistung 950 W und 1300 W 
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Abbildung 7-38: Methanolrecovery und Verhältnis von Methanol- zu Ethanolrecovery vs. 
Destillatmenge, senkrechtes Geistrohr gepackt, Heizleistung 950 W und 1300 W 

Durch den ähnlichen Verlauf der Alkoholkonzentrationen zeigen folglich auch die Me-

thanolrecovery und das Verhältnis von Methanol- zu Ethanolrecovery für beide Heiz-

leistungen einen ähnlichen Verlauf, wobei der Wert zu Beginn der Destillation bei 

0,83 liegt und im Lauf der Destillation stetig zunimmt. 
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tel verglichen, ist zu erkennen, dass bei der Destillation mit Geistrohr sowohl in Be-

zug auf die Methanolkonzentration als auch auf die relative Methanolrecovery höhere 

Werte erreicht werden. Dies entspricht zunächst nicht den Erwartungen, da aufgrund 

der Kupferpackung eine höhere Anzahl theoretischer Trennstufen und damit eine 

höhere Trennleistung zu erwarten wäre. Die bessere Trennleistung kann durch die 

Länge des Geistrohres erklärt werden, welches aufgrund des Aufbaus die ca. 1,5 

fache Länge der stehenden Kolonne aufweist. 
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8 Energetische Betrachtung: Fallbeispiel Kolonne 

vs. Pot Still  

In den vorigen Kapiteln wurden die untersuchten Aufbauten ausschließlich in Bezug 

auf deren Trenneffizienz im Destillat untersucht. Der Fokus lag insbesondere auf der 

effizienten Methanolabtrennung zu Beginn der Destillation. Im vorliegenden Kapitel 

wird ein Doppelbrand - d.h. Rohbrand und anschließender Feinbrand - einem Ein-

fachbrand in einer Kolonne gegenübergestellt. Ziel ist es, den spezifischen Energie-

bedarf pro kg Ethanol zu ermitteln, wobei neben dem Energiebedarf auch der auf 

Ethanol bezogene Methanolgehalt im Destillat ermittelt wird.  

8.1 Aufbau der Simulation 

Zur Gegenüberstellung der Verstärkerkolonne und der Pot Still wurden erneut dyna-

mische Simulationen in Aspen Batch Modeler unter Verwendung der in Kapitel 5.2.5 

angeführten NRTL Parameter durchgeführt. Die Parameter der Brennaggregate sind 

in Tabelle 8-1 angeführt. 

 

Tabelle 8-1: Simulationsparameter der Kolonne und der Pot Still 

Verdampfer Kugelboden D = 40 cm, zyl. Mantel mit H = 40 cm 

(V = 84 l) 

Kondensator Vollständige Kondensation ohne Unterkühlung 

Theoretische Trennstufen Kolonne: n = 4 

Pot Still: n = 1 

Stufenwirkungsgrad Ideal 

Heizleistung 4000 W, konstant  

Druckverlust Nicht berücksichtigt 

Molarer Hold up, flüssig 0,1 mol / Stufe 

Initialer Betriebszustand Totaler Rücklauf 
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Feed EtOH: 5 gew.-%,  

MeOH: 0,1 gew.-% 

Wasser:  94,9 gew.-% 

Menge: 40 kg 

Rücklaufverhältnis Kolonne: r = 5 bzw. r = 20 

Pot Still r = 0 

8.2 Durchführung und Vorlaufabtrennung  

Zunächst wurde der Doppelbrand in der Pot Still durchgeführt. Der Initialzustand der 

Simulation des Rohbrandes wurde mit totalem Rücklauf gewählt. Zur Startzeit der 

Destillatabnahme wurde das Rücklaufverhältnis auf r = 0 gesetzt. Das Ende des 

Rohbrandes wurde anhand der Temperatur des in den Kondensator eintretenden 

Dampfes festgelegt und mit in der Literatur [9] empfohlenen Werten von 93 °C ge-

wählt. Das gesamte Destillat wurde anschließend dem Feinbrand zugeführt. Als 

Startbedingung der Simulation wurde erneut der totale Rücklauf festgelegt. Zur Vor-

laufabtrennung wurde eine pauschale Menge von 1 gew.-% des Rohbrandes festge-

legt. Dieser Wert richtet sich wiederum nach in der Literatur [4], [9] empfohlenen 

Werten. Nach Erreichen der definierten Vorlaufmenge wurde der Destillatbehälter 

gewechselt und der Mittellauf bis zu einer Destillattemperatur von 91 °C [9] destilliert.  

Die Simulation der Kolonne wurde ausgehend vom Einsatzgemisch für den Roh-

brand durchgeführt, wobei die gleiche Vorlaufmenge abgetrennt wurde, wie beim 

Feinbrand in der Pot Still. Der Mittellauf wurde erneut in einem gesonderten Destillat-

behälter gesammelt. Das Ende des Mittellaufes richtete sich nach der Ethanolkon-

zentration, welche am Ende des in der Pot Still durchgeführten Feinbrandes im Des-

tillatbehälter erreicht wurde. Um die erzielte Destillatqualität und den spezifischen 

Energiebedarf für unterschiedliche Rücklaufverhältnisse zu untersuchen, wurde die 

Simulation in der Kolonne für externe Rücklauverhältnisse von r = 5 und r = 20 

durchgeführt. 
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8.3 Ergebnisse 

 Pot Still - Rohbrand und Feinbrand 8.3.1

Die in der Pot Still erzielten Verläufe von Ethanol- und Methanolkonzentration im 

Rohbrand sind in Abbildung 8-1 gegen die Destillationsdauer aufgetragen. In Abbil-

dung 8-2 ist der Methanol- und Ethanolverlauf im Destillatbehälter gegen die Destilla-

tionsdauer dargestellt. Es ist zu erkennen, dass sowohl die Ethanol- als auch die Me-

thanolkonzentration im Kondensator über die Zeit kontinuierlich abnehmen. Die Ge-

samtausbeute des Rohbrandes beträgt 8,63 kg, wobei Im Destillat eine Ethanolkon-

zentration von 20,8 gew.-% erreicht wurde. Diese Werte entsprechen den in der Lite-

ratur [9] angeführten zu erwartenden Ausbeuten eines Rohbrandes, bei der Verwen-

dung von Brennblasen mit Helm. Weiters ist ersichtlich, dass der Methanolgehalt im 

Destillatbehälter stetig abnimmt und am Ende des Rohbrandes rund 3500 mg/kg er-

reicht. Dies entspricht ausgehend von der Maische, welche 5 gew.-% Ethanol und 

0,1 gew.-% Methanol beinhaltete eine vierfach höhere Konzentration an Ethanol. Die 

Konzentration von Methanol im Destillatbehälter erreichte am Ende des Rohbrandes 

einen 3,5-fach höheren Wert als in der Maische.  

 

Abbildung 8-1: Verlauf der Methanol- und der Ethanolkonzentration im Kondensator - Roh-
brand in Pot Still 
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Abbildung 8-2: Verlauf der Methanol- und der Ethanolkonzentration im Destillatbehälter - 
Rohbrand in Pot Still 
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Abbildung 8-3: Verlauf der Methanol- und der Ethanolkonzentration im Kondensator- Fein-
brand in Pot Still 
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 Einfachbrand in Kolonne 8.3.2

Im Folgenden sind die Ergebnisse eines einfachen Brandes in einer 4-stufigen Ko-

lonne mit einem externen Rücklaufverhältnis von r = 5 dargestellt. Es wird ange-

merkt, dass die in der Obstbrennerei eingesetzten Kolonnen für gewöhnlich nicht 

über einen externen Rücklaufteiler verfügen. Somit sind die in der Realität zu erwar-

tenden erzielbaren Ergebnisse insbesondere in Bezug auf den Methanolgehalt nied-

riger. In Abbildung 8-5 und Abbildung 8-6 sind wiederum die Konzentrationsverläufe 

von Methanol und Ethanol im Kondensator bzw. im Destillatbehälter gegen die Destil-

lationszeit aufgetragen. Die Ethanolkonzentration nimmt auch beim einfachen Brand 

sowohl im Kondensator als auch im Destillatbehälter stetig ab. Die Methanolkonzent-

ration zeigt ebenso wie beim Feinbrand in der Pot Still sowohl im Kondensator als 

auch im Destillatbehälter ein Maximum, welches ebenso durch den Verlauf der Aktivi-

tätskoeffizienten bzw. relativen Flüchtigkeiten erklärt werden kann. Wie Abbildung 

8-6 zu entnehmen ist, wurde am Ende des Brandes im Destillatbehälter eine Etha-

nolkonzentration von 45 gew.-% erreicht, welche als Abbruchkriterium der Simulation 

gewählt wurde. Die Methanolkonzentration im Destillatbehälter betrug bei Destillati-

onsende 8675 mg/kg. Die Menge des Brandes im Destillatbehälter belief sich auf 

4,17 kg. 

Dies bedeutet, dass die Anreicherung von Ethanol und Methanol bezogen auf das 

Ausgangsgemisch für Ethanol nur 3 % über jener von Methanol liegt. Somit konnte 

bei gleicher Vorlaufmenge bei Durchführung des Doppelbrandes in der Pot Still eine 

effizientere Methanolabtrennung erreicht werden als mit einer 4-stufigen Kolonne bei 

einem externen Rücklaufverhältnis von r = 5. 
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Abbildung 8-5: Verlauf der Methanol- und der Ethanolkonzentration im Kondensator- Kolon-
ne,  r = 5 

 

 

Abbildung 8-6: Verlauf der Methanol- und der Ethanolkonzentration im Destillatbehälter - 
Kolonne,  r = 5 
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 Spezifischer Energiebedarf und Methanolgehalt  8.3.3

In diesem Kapitel soll der spezifische Energiebedarf bezogen auf Ethanol für den 

Doppelbrand in der Pot Still verglichen mit dem Einfachbrand in der 4-stufigen Ko-

lonne bei einem externen Rücklaufverhältnis von r = 5 gegenübergestellt werden. 

Der Vollständigkeit halber sei erwähnt, dass der Energiebedarf sich ausschließlich 

auf die Heizleistung bezieht und die notwendige Energie für die vollständige Konden-

sation des dampfförmigen Destillates nicht berücksichtigt wurde. Neben dem Ener-

giebedarf der Heizung wird weiters der Verlauf des Methanolgehaltes bezogen auf 

reines Ethanol über der Ethanolausbeute betrachtet. Um den Einfluss des Rücklauf-

verhältnisses auf den Verlauf der Konzentrationen bzw. des Energiebedarfs darzu-

stellen, wurde zusätzlich zum Rücklaufverhältnis von r = 5 auch ein Rücklaufverhält-

nis von r = 20 untersucht. In Abbildung 8-7 ist der spezifische Energiebedarf pro kg 

reinem Ethanol gegen die Ethanolausbeute für den Feinbrand, den einfachen Brand 

in der Kolone bei r = 5 sowie bei r = 20 aufgetragen. Bei der Darstellung des Fein-

brandes wird angemerkt, dass die Energiemenge des Rohbrandes mit berücksichtigt 

wurde. In der Abbildung ist zu sehen, dass der spezifische Energiebedarf zu Beginn 

der Destillation für alle drei Fälle abnimmt. Dies ist durch die Vorlaufabtrennung zu 

erklären, da die Energie der Heizung auf die Ethanolmenge im Destillatbehälter des 

Mittellaufes bezogen ist. Während der spezifische Energiebedarf für den Feinbrand 

annähernd konstant ist, wurde unter Verwendung der Kolonne mit r = 5 zwischen 

einer Ethanolausbeute von 12 % und 90 % ein geringerer spezifischer Energiebedarf 

ermittelt. Bei 80 % Ethanolausbeute - einem für den Doppelbrand in der Pot Still 

gängigen Wert - nimmt dieser für die Kolonne bei r = 5 und den Feinbrand vergleich-

bare Werte an. So betrug der Energiebedarf für den Feinbrand rund 12890 kJ/kg 

Ethanol, für die Kolonne bei r = 5 ca. 12000 kJ/kg Ethanol. Beim Brand in der Kolon-

ne mit r = 20 ist bei einer Ethanolausbeute von 80 % eine Energiemenge von rund 

32000 kJ/kg Ethanol nötig.  



Fallbeispiel Kolonne vs. Pot Still 

 

130 

 

Abbildung 8-7: Vergleich desspezifischen Energiebedarfs in Bezug auf Ethanol für Feinbrand 
in Pot Still, Brand in Kolonne mit r = 5 und r = 20 vs. Ethanolrecovery 
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Pot Still bei einer Ethanol-Ausbeute von 65 % verglichen mit der Kolonne unter r = 5 

geringere Werte annimmt. Ab einer Ethanolausbeute von 85 % liegt dieser Wert bei 

Verwendung der Pot Still bereits unter jenem, welcher in der Kolonne unter r = 20 

erreicht wurde. 
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Abbildung 8-8: Vergleich der Methanolgehalte in Bezug auf Ethanol für Feinbrand in Pot Still, 
Brand in Kolonne mit r = 5 und r = 20 
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9 Technische Empfehlungen für Kleinbrennereien 

Im vorigen Kapitel wurde ausgehend von einer synthetischen Maische mit 5 gew.-% 

Ethanol der Doppelbrand in einer Brennblase mit Helm mit einem einfachen Brand in 

einer 4-stufigen Kolonne unter einem externen Rücklaufverhältnis von r = 5 vergli-

chen. Die Ergebnisse zeigen, dass die beiden Durchführungen hinsichtlich spezifi-

schen Energiebedarfs pro kg Ethanol vergleichbar sind. Die Methanolabtrennung ist 

ab einer Ethanolausbeute von 65 % in Bezug auf das Produkt im Doppelbrand mit 

Helm effizienter durchführbar. Dies kann für die Durchführung des Doppelbrandes 

dadurch erklärt werden, dass die bereits im Rohbrand erhöhte Ethanolkonzentration 

einen positiven Effekt auf die Trennung von Methanol und Ethanol hat. Weiters wur-

de gezeigt, dass durch die Verwendung einer gepackten, gekühlten Kolonne die Me-

thanolabtrennung im Vorlauf effizienter durchgeführt werden kann. Basierend auf den 

thermodynamischen Grundlagen sowie den experimentellen und simulativen Unter-

suchungen sollen im Folgenden Empfehlungen für (Klein-) Brennereien bezüglich 

effizienter Methanolabtrennung im Vorlauf gegeben werden. Diese beziehen sich auf 

Untersuchungen eines ternären Modellsystems bestehend aus Methanol, Ethanol 

und Wasser. So sei an dieser Stelle angemerkt, dass parallel zu den Empfehlungen 

eine individuelle Evaluierung bezüglich Aromastoffen und Vorlaufmenge erforderlich 

ist.  

 

 Doppelbrand durchführen 

Die Durchführung eines Doppelbrandes ist in Bezug auf die Methanolabtrennung 

in jedem Fall sinnvoll, wobei die Vorlaufabtrennung zu Beginn des Feinbrandes 

erfolgen sollte.  

 

 Trenneffizienz steigern 

Die Methanolabtrennung im Vorlauf kann durch eine einfache optionale Parallel-

schaltung von einem herkömmlichen Geistrohr und einer trenneffizienteren Pa-

ckungskolonne gesteigert werden. Diese Kolonne sollte nach Möglichkeit zumin-

dest partiell am Kopf gekühlt werden, um den internen Rücklauf und damit die 
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Trennleistung zu steigern. Dabei ist während der Vorlaufabtrennung im Fein-

brand der Dampf über ebendiese trenneffiziente Kolonne zu führen. Nach erfolg-

ter Vorlaufabtrennung wird der Dampf über das herkömmliche Geistrohr geführt 

und der Destillationsvorgang fortgesetzt.  

 

 Kühlung am Kopf 

Ohne Erweiterung durch eine Kolonne kann partielles Kühlen des Geistrohres zu 

Beginn des Feinbrandes ebenfalls zu einer Steigerung des internen Rücklaufes 

und somit einer Erhöhung der Trennleistung führen. Dies ist somit zur Methano-

lanreicherung im Vorlauf zu empfehlen. 
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10 Zusammenfassung 

Bei der alkoholischen Gärung von pektinhaltigen Obstmaischen, insbesondere bei 

Kernobstmaischen, wird Methanol freigesetzt und gelangt dadurch zwangsläufig in 

das daraus erzeugte Destillat. Trotz des deutlich niedrigeren Siedepunkts von Me-

thanol verglichen mit Ethanol kann Methanol nicht hinreichend im Vorlauf abgetrennt 

werden und verteilt sich unter Verwendung herkömmlicher Brennaggregate gleich-

mäßig über Vorlauf, Mittellauf und Nachlauf.  

Ziel der vorliegenden Arbeit war es, die destillative Trennung des ternären Modellsys-

tems Methanol / Ethanol / Wasser sowohl simulativ als auch experimentell zu unter-

suchen. Darauf aufbauend sollte eine mögliche Optimierung der Methanolabtrennung 

im Vorlauf entwickelt werden. Im Zuge dessen wurden apparative Konstruktionen, mit 

welchen in der Landwirtschaft eingesetzte Brennaggregate ausgestattet werden kön-

nen, hinsichtlich der Methanolabtrennung untersucht und verglichen. 

Eingangs wurde das thermodynamische Verhalten der binären Teilsysteme und des 

ternären Gesamtsystems unter Verwendung des Simulationsprogramms Aspen Pro-

perties V8.4 untersucht. Besonderes Augenmerk wurde auf die Aktivitätskoeffizienten 

und die relativen Flüchtigkeiten der Komponenten im ternären System gelegt, um die 

Herausforderung der destillativen Abtrennung von Methanol hervorzuheben. Der Ver-

lauf des Aktivitätskoeffizienten von Ethanol im ternären System zeigte, dass dieser 

stets höhere Werte als jener von Methanol annimmt. Ferner verdeutlichte der Verlauf 

der relativen Flüchtigkeiten zwischen Methanol und Ethanol, dass die Abtrennung 

von Methanol im Destillat mit zunehmender Ethanolkonzentration effizienter durchzu-

führen ist. 

In weiterer Folge wurde das Trennverhalten des ternären Systems in einer diskonti-

nuierlichen Laborrektifikationskolonne (DN30) mit externem Rücklaufteiler mit einem 

Blasenvolumen von 2 Litern untersucht. Um die Trennleistung der Kolonne zu erhö-

hen, wurde diese mit gläsernen Raschigringen mit einem Durchmesser von 3 mm 

gefüllt. Durch das McCabe-Thiele-Verfahren wurden auf Basis des binären Systems 

Ethanol / Wasser 7,9 theoretische Trennstufen ermittelt. Darauf aufbauend wurde die 

Trennung des ternären Gemisches untersucht. Die zu trennende Mischung setzte 

sich aus 0,1 gew.-% Methanol, 5 gew.-% Ethanol und Wasser zusammen. Zunächst 

wurde der Einfluss des externen Rücklaufverhältnisses auf die Methanolkonzentrati-
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on im Destillat untersucht. Die maximalen Methanolkonzentrationen betrugen 3,5 

gew.-% und wurden in der ersten Fraktion nach Umschalten von totalem Rücklauf 

auf ein externes Rücklaufverhältnis von r = 10 erreicht. Die maximal erreichte Etha-

nolkonzentration lag bei ca. 90 gew.-%.  

Im Anschluss an die experimentellen Untersuchungen wurde die Kolonne im Soft-

warepaket Aspen Batch Modeler V8.4 simuliert. Nach erfolgreicher Validierung der 

Simulation wurden Parameter auf den Einfluss des Trennverhaltens ausgehend vom 

validierten Basisfall simuliert:  

 Anzahl der theoretischen Trennstufen 

 Externes Rücklaufverhältnis (ergänzend zu den Experimenten) 

 Heizleistung des Verdampfers 

 Hold up 

 Feedzusammensetzung 

Hinsichtlich der maximalen Trennleistung zeigte die Simulation, dass bei einer be-

trachteten Anzahl von 15 theoretischen Trennstufen unter einem Rücklaufverhältnis 

von r = 10 eine Methanolkonzentration von 30 gew.-% im Destillat erreicht werden 

konnte. Die Ergebnisse der Kolonnensimulation zeigten ebenfalls, dass die Anreiche-

rung von Methanol im Destillat mit zunehmender Ethanolkonzentration im zu tren-

nenden Ausgangsgemisch in höherem Maße durchführbar ist.  

Im Anschluss an die Untersuchungen des Trennverhaltens in der 2 L-

Laborrektifikationskolonne wurden Experimente zum Trennverhalten in einer 40 L-

Destillationsanlage durchgeführt. Dabei wurden eine senkrechte gepackte Kolonne 

mit temperiertem Doppelmantel, ein herkömmliches Geistrohr unter einem Winkel 

von 45 ° und eine senkrechte gepackte Kolonne ohne Doppelmantel hinsichtlich Me-

thanolanreicherung im Destillat verglichen. Die besten Ergebnisse wurden in der Ko-

lonne mit temperiertem Doppelmantel erreicht, in welcher ein Methanolgehalt von 

3 gew.-% im Destillat erreicht werden konnte. Die maximale relative Methanol-

recovery bezogen auf Ethanol betrug zu Beginn der Destillation 1,53. Der in dieser 

Arbeit realisierte Aufbau entspricht somit der Trennleistung einer 8-stufigen Füllkör-

perkolonne, welche unter einem Rückraufverhältnis von r = 20 betrieben wird. Des 

Weiteren wurde in einem Fallbeispiel der doppelte Brand in einer Brennblase mit 

Helm einem Einfachbrand in einer 4-stufigen Kolonne mit externem Rücklauf gegen-
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übergestellt. Darin wurde gezeigt, dass ab einer Ethanolausbeute von 65 % der 

durch den Doppelbrand erreichte Methanolgehalt bezogen auf reines Ethanol im 

Produkt niedriger ist als unter Durchführung des Einfachbrandes in der Kolonne. Ba-

sierend auf den thermodynamischen Grundlagen sowie den experimentellen und si-

mulativen Ergebnissen wurden bezüglich Methanolabtrennung im Vorlauf Empfeh-

lungen für Kleinbrennereien abgegeben. 
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Anhang 

A1 Thermodynamische Methoden und VLE-Daten 

NRTL Gleichung [50] 
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VLE-Messdaten aus der Literatur 

Tabelle A 1: VLE-Messdaten des Systems Methanol /Ethanol [58] 

Usage TEMPERATURE X1 X2 Y1 Y2 

 
C METHANOL ETHANOL METHANOL ETHANOL 

STD-DEV 0,1 0,10% 0% 1% 0% 

DATA 78,4 0 100 0 100 

DATA 78,2 1,2 98,8 2,6 97,4 

Ignore 73,7 5,6 94,4 8,9 91,1 

DATA 76,7 11,6 88,4 16,2 83,8 

DATA 75,9 14,2 85,8 19,4 80,6 

DATA 75,5 16,2 83,8 22,8 77,2 

DATA 75,2 19 81 26,1 73,9 

DATA 74,7 21,4 78,6 29,3 70,7 

DATA 74,3 24 76 32,7 67,3 

DATA 73,9 26 74 35,7 64,3 

DATA 73,5 28,7 71,3 38,6 61,4 

DATA 73 31,1 68,9 44,5 55,5 

DATA 72,5 34,5 65,5 47 53 

DATA 72,3 38 62 49,2 50,8 

DATA 71 43,4 56,6 56 44 

DATA 70,6 48 52 60 40 

DATA 70 49,7 50,3 63,7 36,3 

DATA 69,3 56,7 43,3 68,5 31,5 

DATA 69 59,7 40,3 71,6 28,4 

DATA 68,6 61 39 73,5 26,5 

DATA 68,3 63 37 75,1 24,9 

DATA 68,1 64,5 35,5 76,3 23,7 

DATA 67,6 68,3 31,7 79,1 20,9 

DATA 67,5 71,5 28,5 80,5 19,5 

DATA 67,3 74,5 25,5 81,8 18,2 

DATA 67,1 73,1 26,9 82,6 17,4 

DATA 66,4 78,9 21,1 87 13 

DATA 65,6 91 9 95 5 

DATA 64,7 100 0 100 0 
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Tabelle A 2: VLE-Messdaten des Systems Methanol / Wasser [58] 

Usage TEMPERATURE X1 X2 Y1 Y2 

 
C METHANOL WATER METHANOL WATER 

STD-DEV 0,1 0,10% 0% 1% 0% 

DATA 92,9 5,31 94,69 28,34 71,66 

DATA 90,3 7,67 92,33 40,01 59,99 

DATA 88,9 9,26 90,74 43,53 56,47 

DATA 86,6 12,57 87,43 48,31 51,69 

DATA 85 13,15 86,85 54,55 45,45 

DATA 83,2 16,74 83,26 55,85 44,15 

DATA 82,3 18,18 81,82 57,75 42,25 

DATA 81,6 20,83 79,17 62,73 37,27 

DATA 80,2 23,19 76,81 64,85 35,15 

DATA 78 28,18 71,82 67,75 32,25 

DATA 77,8 29,09 70,91 68,01 31,99 

DATA 76,7 33,33 66,67 69,18 30,82 

DATA 76,2 35,13 64,87 73,47 26,53 

DATA 73,8 46,2 53,8 77,56 22,44 

DATA 72,7 52,92 47,08 79,71 20,29 

DATA 71,3 59,37 40,63 81,83 18,17 

 

Tabelle A 3: VLE-Messdaten des Systems Ethanol / Wasser [58] 

Usage TEMPERATURE X1 X2 Y1 Y2 

 
C ETHANOL WATER ETHANOL WATER 

STD-DEV 0,1 0,10% 0% 1% 0% 

DATA 98,3 0,97 99,03 10,35 89,65 

DATA 93,5 2,7 97,3 22,48 77,52 

DATA 90,7 4,27 95,73 29,67 70,33 

DATA 88,45 6,46 93,54 36,12 63,88 

DATA 84,24 14,76 85,24 48,7 51,3 

DATA 82,2 21,44 78,56 54,75 45,25 

DATA 81,35 31,82 68,18 58,1 41,9 

DATA 80,6 40,13 59,87 61,37 38,63 

DATA 79,9 50,08 49,92 64,85 35,15 

DATA 79,45 58,84 41,16 69,15 30,85 
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DATA 78,9 69,8 30,2 75,2 24,8 

DATA 78,55 78,57 21,43 80,49 19,51 

DATA 78,25 84,48 15,52 85,15 14,85 

DATA 78,3 91,9 8,1 91,58 8,42 

 

A2 Chemikalien und Stoffdaten 

Tabelle A 4: Verwendete Chemikalien 

Substanz Produkt Dichte 20 °C Mol.-Gewicht 

  [g/cm³] [g/mol] 

Wasser hauseigenes deionisiertes Wasser 0,9982 [67] 18,015 [68] 

Ethanol Ethanol ABSOLUT 99,9%, Australco 0,7893 [68] 46,068 [68] 

Methanol 
Methanol ≥99.8%, HiPerSolv 

CHROMANORM® für die HPLC, 
VWR 

0,7914 [68] 32,042 [68] 

 

Korrelation zwischen Massenanteil und Dichte für flüssige Ethanol/Wasser-

Mischungen bei 20 °C 

erstellt unter Verwendung von TableCurve-Fit Nr.7929, Daten aus [67] 

      
                      

                      
 

mit:                                

                                

                                

                        

 

  

http://www.australco.at/produkte.htm
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A3 Heizleistungssteuerung 

Tabelle A 5: Sumpfheizleistung der Heizregister der 40 L-Anlage in Abhängigkeit der Heizin-
tervalle 

Unteres Register Mittleres Register 

Position Intervallschalter kW Position Intervallschalter kW 

10 1,56 10 1,08 

9 0,96 9 0,58 

8 0,82 8 0,49 

7 0,72 7 0,44 

6 0,66 6 0,39 

5 0,55 5 0,33 

4 0,53 4 0,29 

3 0,41 3 0,22 

 

A4 Analytik und Massenbilanzierung 

Berechnung der Recoveries 

Die unten angeführte GC-Methode führte bei Proben mit hohem Wasseranteil, wie es 

bei dem Blaseninhalt vor und nach der Destillation der Fall war, zu einer größeren 

Messungenauigkeit, als bei den Destillatproben. Dies führte in Verbindung mit der 

hohen Masse in der Blase verglichen mit der Destillatmasse dazu, dass ein sinnvoller 

Massenbilanzschluss auf Basis der Analysedaten nicht möglich war. Aus diesem 

Grund wurden die Methanol- und Ethanolrecoveries in den Experimenten mit ternä-

rem System wie folgt berechnet:  
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Dichtemessung 

Die Dichtemessung der Proben wurde mit einem Dichte- und Schallgeschwindig-

keitsmessgerät DSA48 der Firma Anton Paar gemessen. 

 

GC Analysenmethode 

GC:    Shimadzu GC2010 plus FID / WLD in Parallelschaltung  

Autosampler:  Shimadzu AOC-20i+s, Proben auf 5°C gekühlt 

Carriergas:    Helium 

Säule:          ZBWAXplus 60m x 0,32mm x 50 um (length x ID x film thickness) 

Injektorprogramm: 

Temp.:  250°C 

Flow Control: Linear Velocity: 8,5 cm/sec 

Split Ratio:  1:120 

High Pressure  

Injection:   ON with 120kPa for 1min 

Injection volume:  0,3 uL 

 

FID:                         

Temp.:                  250°C 

Makeup Flow: 20 mL/min 

H2 Flow:               47 mL/min 

Air Flow:               400 mL/min 

 

WLD: 

Temp.:                  250°C 

Current:               70 mA 

Makeup Flow:    8 mL/min 
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Column Oven Programm: 

Start with 40°C hold for 9,5 min 

with 40°C/min to 120°C then hold for 3 min 

with 35°C/min to 230°C then hold for 3,36 min 

Total Time: 21,00 min 

  


