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Grundziige der Verfahrenstechnik

Herausgegeben von Peter Grassmann, Juri Pawlowski und Wolfgang Springe

Das vergleichsweise junge Fach Verfahrenstechnik hat in den letzten Jahrzehnten einen
ungewOhnlichen Aufschwung genommen, der vor allem mit der groBen Bedeutung
verkniipft ist, die dieses Fach fiir die aktuellen Gebiete der Rohstoff- und Energie-
nutzung sowie des Umweltschutzes gewonnen hat. Diesem Aufschwung entsprechend
haben auch Lehre und Forschung in der Verfahrenstechnik eine erhebliche Ausweitung
erfahren. Damit ist zunehmend ein Bedarfan Lehrbiichern entstanden, die die Studenten
wihrend ihres Studiums begleiten und ihnen beim Ubergang in die Praxis die Bearbei-
tung neuer Probleme erleichtern sollen. ,

Neben der Reihe «Grundlagen der chemischen Technik» und den «Texten zur Chemie
und Chemietechnik» fiir ausgewéhlte Gebiete bringen die Verlage Salle + Sauerldnder
eine Reihe «Grundziige der Verfahrenstechnik» heraus, die sich auf der Mittellinie
zwischen der Grundlagenwissenschaft und der industriellen Praxis bewegt.

Diese Reihe ist vornehmlich als Studienbegleitung fiir Fachhochschulen konzipiert.
Sie soll aber dariiber hinaus sowohl den Hochschulabsolventen beim Einstieg in die
industrielle Tétigkeit als auch den berufstéitigen Verfahrenstechnikern bei der Riickbe-
sinnung auf die theoretischen Zusammenhénge behilflich sein.

Vorwort

Diese Einfiihrung erldutert dem Leser die zur Berechnung von Apparaten der Warme-
und Stofftransportprozesse (Thermische Verfahrenstechnik) erforderlichen Uberlegun-
gen und soll ihn befdhigen, weiterfithrende Informationen zu verstehen, in den richtigen
Zusammenhang zu stellen und zur Lésung praktischer Probleme anzuwenden.
Wihrend zum Beispiel das Geschehen in einem Filter ohne weiteres einleuchtet,
werden die Vorgéinge in einer Rektifizierkolonne nur iiber Bilanzbeziehungen, Phasen-
gleichgewichte und Transportgleichungen verstindlich. An die Stelle des Beobachtbaren
der Mechanischen Verfahrenstechnik treten bei den Wérme- und Stofftransportprozes-
sen unsichtbare Molekiilbewegungen. Diese kénnen nur mit Hilfe von Modellvorstel-
lungen beschrieben und fiir die Auslegung von Apparaten zugéinglich gemacht werden.
Die Entwicklung solcher Modelle ist fiir viele Transportprozesse noch in vollem Gang.
Bei anderen hat sie einen Stand erreicht, der dem Praktiker die Auslegung entsprechen-
der Apparate und Anlagen ohne vorangehende Experimente (oder zumindest unter
bedeutender Einschrinkung des Versuchsaufwandes) erlaubt. Im Rahmen einer Einfiih-
rung ist es nicht mdéglich, das breite Gebiet der Wiarme- und Stofftransportprozesse
umfassend darzustellen. Ziel dieser Darstellung ist es, den Weg zum Verstindnis und zur
Anwendung der oft nicht leicht zuginglichen Modellvorstellungen zu weisen. Dies
erfolgt am Beispiel einiger Grundoperationen. Sie wurden nach ihrer Bedeutung fiir die
industrielle Praxis, ihrem noch sehr unterschiedlichen Stand der rechnerischen Ausle-
gungsmoglichkeiten und ihrer Eignung zum Aufzeigen gemeinsamer Grundlagen und
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typischer Vorgehensweisen ausgewéhlt. Dabei wird programmierbaren Berechnungsun-
terlagen und Methoden stets Vorrang eingerdumt.

Der Zugang zu den Wirme- und Stofftransportprozessen wird durch die hohen
Anforderungen ans abstrakte Denkvermdgen wesentlich erschwert. Entsprechend
hiufig ist in diesem Gebiet die Kluft zwischen isoliert betriebener Theorie und rein
empirischer Praxis. Der Ubertragung der Modellvorstellungen in Abmessungen konkre-
ter Apparate, dem Schritt von der Abstraktion zur Wirklichkeit, wird deshalb groBtes
Gewicht beigemessen. Mit der Besprechung der wichtigsten Apparatebauformen wer-
den die technischen Realisierungsmoglichkeiten illustriert.

Fiir die Behandlung der Grundlagen der Warme- und Stofftransportprozesse werden
Grundkenntnisse des Warmetransports vorausgesetzt. Diese werden im ersten Kapitel
vertieft und auf die Erfassung von Stofftransportvorgingen ausgedehnt. Auf eine
separate Behandlung weiterer Grundlagen in eigenen Kapiteln wird im Interesse einer
moglichst anwendungsnahen Darstellung verzichtet. So werden etwa die fiir das
Verstindnis der Stofftransportvorgéinge erforderlichen Phasengleichgewichte bei den

.einzelnen Grundoperationen erdrtert. Systematisches Wissen wird damit zum richtigen
Zeitpunkt gewissermaBen ratenweise erarbeitet. Zahlreiche Literaturangaben und
englische Ubersetzungen der wichtigsten Begriffe erleichtern dem Leser den Zugang zu
ergidnzenden Unterlagen.

Die Gemeinsamkeiten des Wérme- und Stofftransports werden nicht nur in den
Grundlagen, sondern auch in der Auslegung der Apparate fiir unterschiedliche Grund-
operationen aufgezeigt. Der Leser begegnet deshalb nach der Auslegung eines Wirme-
tbertragers beim Studium der Rektifikation oder der Absorption wieder dhnlichem
Vorgehen. Die theoretischen Uberlegungen werden in allen Kapiteln durch ausfiihrlich
durchgerechnete Beispiele verdeutlicht und erginzt. In diesen Beispielen werden Appa-
rate .technischer GroBe in zur Theorie parallelen Schritten dimensioniert. Dieses
Vorgehen folgt der Erkenntnis, daB nur unmittelbar Anwendbares zu einem Erfolgser-
lebnis fithren kann."

Die Auslegung von Apparaten, bei welchen nur der Wirme- oder nur der Stofftrans-
port zu beriicksichtigen sind, ist in geschlossener Form méglich. Die Berechnung von
Trennverfahren mit Beriicksichtigung eines gekoppelten Wirme-Stofftransports ist
dagegen sehr aufwendig. Mit dem Vordringen des Computers auf jeden Schreibtisch
diirfen aber solche Probleme aus einfithrenden Lehrbiichern nicht mehr. verbannt
bleiben. Am Beispiel der Absorption und der Trocknung wird deshalb ausfiihrlich
gezeigt, wie in solchen Fillen vorzugehen ist.

Den Herausgebern — insbesondere meinem geschitzten Lehrer, Herrn Professor
Dr.P.Grassmann — und dem Verlag Sauerldnder danke ich fiir die Aufnahme meines
Buches in. diese Reihe. Den Fachleuten aus der Praxis, die mich mit der kritischen
Durchsicht einzelner Kapitel und durch Zuschriften auf den Aufsatzzyklus in der
«Technischen Rundschau» unterstiitzten, wie auch den Firmen, welche mir wertvolles
Bildmaterial tiberlieBen, sei an dieser Stelle herzlich gedankt. Nicht zuletzt danke ich
auch meiner Frau Blanca und meinen Kindern David und Andreas fiir ihren verstindnis-
vollen Verzicht auf so zahlreiche Stunden gemeinsamer Freizeit.

Martin Zogg
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1. Wiirme- und Stofftransport

In diesem Kapitel wollen wir die zum Ver-
stindnis der folgenden bendtigten Grundlagen
des Stofftransports (mass transfer) kennenler-
nen. Wie bereits erwdhnt, wird dabei vorausge-
setzt, daB die Grundgesetze des Warmetrans-
ports (heat transfer) bekannt sind. Diese werden
nur aufgefiilhrt, um die Analogie zwischen
Wirme- und Stofftransport aufzuzeigen.

Beim Wirme- wie auch beim Stofftransport
lassen sich drei unterschiedliche Vorginge,
néamlich )

@ der molekulare Transport,

@ der konvektive Transport durch die Haupt-
stromung

@ und der durch die turbulente Bewegung ver-
ursachte konvektive Transport

unterscheiden. ‘Diese Transportanteile kénnen
einzeln (molekularer Transport in einem ruhen-
den Fluid) oder gemeinsam (gleichzeitiger mo-
lekularer und konvektiver Transport bei lami-
nar stromenden Fluiden, gleichzeitiger moleku-
larer, konvektiver und turbulenter Transport
bei turbulenter Strémung) vorkommen. Wirme-
und Stofftransport sind beziiglich der erwihn-
ten Transportanteile analoge Vorginge und las-
sen sich. deshalb mit gleichartig aufgebauten
Gesetzen beschreiben. Wiarme kann zusétzlich
noch durch Strahlung iibertragen werden. Da-
fiir gibt es beim Stofftransport keinen analogen
Vorgang. Wir werden deshalb den Wirmetrans-
port durch Strahlung im folgenden nicht eror-
tern.

Es. ist allgemein bekannt, da Wirme von
Gebieten mit hoherer Temperatur an solche mit
tieferer Temperatur transportiert wird. Voraus-
setzung fiir das Zustandekommen eines Wirme-
transports ist also das Vorhandensein eines
Temperaturgradienten.

Fiillt man in ein Glasgefa3 zwei vollstindig
ineinander 16sliche Fliissigkeiten unterschiedli-
cher Farbe derart iibereinander, daf3 zwei deut-
liche Schichten entstehen, kann man einen all-
maéhlichen Farbausgleich beobachten: die un-
tere Fliissigkeit gelangt in die obere und umge-

kehrt. Anstelle von Wirme wird nun also Stoff.

transportiert. Voraussetzung fiir das Zustande-
kommen eines Stofftransports ist die Existenz
eines Zusammensetzungsgradienten. Verschwin-
det dieser Zusammensetzungsgradient, hort der
Stofftransport auf.

Die Zusammensetzungsdifferenz spielt beim
Stofftransport also dieselbe Rolle wie die Tem-
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peraturdifferenz beim Warmetransport. Fiir die
Temperatur werden wir die SI-Einheiten Kelvin
[K]} und Grad Celsius [°C] beniitzen. Um Ver-
wechslungen vorzubeugen, verwenden wir fiir
Temperaturen in Kelvin das Symbol T und fiir
Temperaturen in Grad Celsius das Symbol 9:
T = 94273,15[K] (1.1)
Zur Beschreibung der Zusammensetzung haben
sich eine ganze Anzahl von MaBen eingebiirgert
(zum Beispiel DIN 1301). Je nach Anwendungs-
fall wird das eine oder das andere vorgezogen.
Wir miissen deshalb die wichtigsten Zusammen-
setzungsmale kurz kennenlernen.

1.1 Zusammensetzungsmalle

In einem Behilter mit dem Volumen V be-
finden sich k-Stoffe (Bild 1.1):
Diese Bestandteile des Gemischs bezeichnet
man als Komponenten (components). Der Ge-
halt an einer beliebigen Komponente i kann
durch die Angabe ihrer Masse M; beschrieben
werden. Anstelle der Masse wird oft zweckmi-
Biger die Stoffmenge N; (auch als «Molzahl»
bezeichnet) verwendet, da sich viele Beziehun-
gen der Thermodynamik vereinfachen lassen,
wenn man sie auf eine gleiche Zahl von Ele-
menten oder Molekiilen bezieht. Bei einem be-
stimmten Stoff ist die Masse der Stoffmenge di-
rekt proportional:

M = N, M, (1.2)

Der Proportionalititsfaktor M, ist die Molmasse
(auch als «molare Masse» bezeichnet).

Die Zusammensetzung eines Gemischs 148t
sich nun angeben, indem man die Massen be-
ziehungsweise Stoffmengen der einzelnen Kom-
ponenten auf die Gesamtmasse M beziehungs-
weise die Gesamtstoffmenge N bezieht. Man er-
hilt so fiir eine beliebige Komponente i den
Massenbruch (mass fraction):

. .
Xmi = Mi/ZM; = Mi/M (1.3)
]

beziehungsweise den Molenbruch (mole frac-
tion):

k
Xj = Ni/le N; = N¢/N (14)



Aus diesen Definitionsgleichungen folgt fiir die
Summen der Massen- und Molenbriiche:

k k
%xmj =1 (1.5)
Danmit ist die Zusammensetzung eines Gemischs
durch die Angabe von k-1 Massen- oder Molen-
briichen festgelegt.

Wenn eine Komponente, die sogenannte
Trigerkomponente (carrier component), in weit
iiberwiegendem Anteil vorkommt, ist es oft
sinnvoller, die Massen oder Stoffmengen der
iibrigen Komponenten auf jene der Tragerkom-
ponente k zu beziehen. Man erhilt dann die Be-
ladung:

Xmi = Mi/M, (1.6)
beziehungsweise die Molbeladung:
X; = Ni/Ny (1.7)

Oft werden die Massen oder Stoffmengen auch
aufs Gesamtvolumen bezogen. Diese Zusam-
mensetzungsmalle werden als Konzentration
(concentration) bezeichnet. Die Massenkonzen-
tration (auch Partialdichte) weist die Einheit der
Dichte [kg/m?] auf:

¢ =M/V (1.8)
M1,N1 1 p1 :V1
M, N, 2 P2,V2
M..N, ! P Vi
M, N k Py Vi

Bild 1.1. Zur Definition der ZusammensetzungsmaRe.

Die Definition der Molkonzentration lautet ent-
sprechend (Einheit: [kmol/m?]):
¢ = N/V (1.9)

Die Summe der Konzentrationen aller Kompo-
nenten ergibt die Dichte des Gemischs:

—M’r

p=2X¢ (1.10)
Bei Gasgemischen ist als weiteres Zusammen-
setzungsmaB der Partialdruck p; (partial pres-
sure) gebrduchlich. Nach dem Daltonschen Ge-
setz verhalten sich die einzelnen Komponenten
einer Mischung idealer Gase ([7], S. 32/36), wie
wenn die iibrigen Komponenten nicht vorhan-
den wiren (Niheres dazu in [7], S.32/36, [8],
S.1107114). Das ideale Gasgesetz gilt deshalb
fiir jeden beliebigen Stoff i der idealen Gasmi-
schung: ‘

piV=NRT (1.11)
Der Partialdruck p; ist der Druck, welchen eine
beliebige Komponente i bei gegebener Stoff-
menge N; bei der Temperatur T im ganzen Ge-
mischvolumen V annehmen wiirde. R ist die
universelle Gaskonstante (8314,3 J/kmolK).
Das ideale Gasgesetz gilt auch fir die ideale
Gasmischung:

) _
pv = (};Nj)RT= NRT (112)

Darin ist p der Druck und N die Gesamtstoff-
menge des Gemischs. Durch Anschreiben der
Beziehungen (1.11) fiir alle Komponenten, Ad-
dition und Vergleich mit der Gleichung (1.12)
erkennen wir, daB3 der Druck der idealen Gas-
mischung der Summe der Partialdriicke ent-
spricht:

P (113)

—M =

p=

Reale Gase weichen von diesen einfachen Ge-
setzen mit zunehmendem Druck und abneh-
mender Temperatur ab. Fir Umgebungsbedin-
gungen sind sie aber fiir technische Rechnun-
gen hinreichend genau (Néheres dazu zum Bei-
spiel in [7], S. 137/148).

Die Zusammensetzungsmafe kdénnen inein-
ander umgerechnet werden. Dabei ist aber zu
beachten, daBl das Volumen einer Mischung nur
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gegeben{Massen- | Molen- |Beladung | Mol- | Konzen- | Molkonzen{Partialdruck
bruch bruch beladung | tration tration
gesucht | Xmi Omid | % W) Xmi O] Xi () ¢ & Pi
« __M_l . x; M . Xmi | Xi M < . e, M . P‘.Mi ¢
MM / » 1£X5~M4j é Xomi éXj.M,; %Cj 1% e;M; ;k piMi
Xemi Xemi : S ¢
Xi :-Nj- = _A_Mx - = Mi : kX, = I:.Mg = kei = —I;L
N 5 ol ¥ | 3H | 3 i
M; X pni XiMi Mi Ci ve,i.M,i .M. i
X :-—I S e— = = x__ = —_— = = P| 1
MM, |7 X Xx M "My Ck e My P
Nl M| ] M TN
! k kaMi Xk ™ i Ck .Mq Tk Pk
T ML e | L e L M VIR T
TV |k xmi | oM Xy |k XM, =
5 —SJJ * ;1 : * S—:u 5 Js: : RT
R [] [] i [] ] [
U I I O R B .
At T ok Xmj T koM 1T Ok Xmj | Xk M; |0 ] =
MRS il B 5 radl Bl B ‘u Mi | *T
. Ymi RT @ ® Y. RT ¢ . ®
NRT : = R
; KT ; 35 4) ; "8 !
Tabelle 1.1. Gleichungen zur Umrechnung der Z Be. Die mit einem Punkt gek h Bezichungen gel-

ten nur fiir ideale Gemische.

bei idealen Mischungen als Summe der Volu-
mina der einzelnen Komponenten bestimmt
werden kann:

k
V=23V
1

Bei den meisten wirklichen Stoffen tritt infolge
der Beeinflussung der zwischenmolekularen
Krifte bei der Vermischung eine Volumenénde-
rung ein ([7], S. 137/148). Wir werden noch se-
hen, wann nidherungsweise ideale Mischungen
zu erwarten sind. Die Tabelle 1.1 enthilt eine
Zusanimenstellung der zur Umrechnung der
Zusammensetzungsmafle notwendigen For-

meln. Die nur fiir ideale Mischungen giiltigen -

Beziehungen sind darin mit einem Punkt ge-
kennzeichnet.

Beispiel 1.1

Ein Dreistoffgemisch aus 20kg Benzol

(Molmasse Mg 78,11 kg/kmol), 2 kg Toluol
(Molmasse My = 92,13 kg/kmol) und 2 kg Xy-
lol (Molmasse My = 106,16 kg/kmol) bildet bei

7P

einer Temperatur von 200 °C und einem Druck
von 10° Pa mit sehr guter Ndherung ein ideales
Gemisch. Fiir die Beladung ist Benzol als Tri-
gerstoff zu betrachten. Alle sieben Zusammen-
setzungsmaBe sind fiir samtliche drei Stoffe zu
berechnen.

Massenbriiche aus (1.3):
Xms = 0,833, xp7 = 0,0833, x,x = 0,0833

Stoffmengen aus (1.2):
Ng = 0,256 kmol,
Nt = 0,0217 kmol, Nx = 0,0188 kmol

Stoffmenge des Gemischs:
N = Ng + Nt+Nx =

Molenbriiche aus (1.4):
xp = 0,8633, xy = 0,0732, xx = 0,0635

0,297 kmol

Beladungen von Toluol und Xylol aus (1.6):
XmT = 0’1’ XmX = 0,1

' Molbeladungen aus (1.7):
Xt = 0,0848, Xx = 0,0736

LM G,



Gesamtvolumen aus (1.12): :
V = 0,297-8314,3.(200+273,15)/10° m?
= 11,67 m3

Konzentrationen aus (1.8):
cg = 1,714 kg/m3, cr = 0,1714 kg/m?,

¢x = 0,1714 kg/m3

Molkonzentrationen aus (1.9):
cg = 0,0219 kmol/m3, ¢ = 0,00186 kmol/m?3,
cx = 0,00161 kmol/m?

Partialdriicke aus (1.11):
pp = 0,256-8314,3-(200+273,15)/11,67 Pa
= 0,8633-10° Pa, pr = 0,0732-10° Pa,
px = 0,0635-10° Pa

1.2 Molekularer Wiirme- und Stofftransport

Der molekulare Transport als Folge der
thermischen Bewegung der Molekiile findet so-
wohl in Feststoffen als auch in Gasen und Fliis-
sigkeiten statt. Der molekulare Wirmetransport
wird als Wirmeleitung (heat conduction), der
‘molekulare Stofftransport als Diffusion (diffu-
sion) bezeichnet.

1.2.1 Warmeleitung

Die Beobachtung lehrt, daB der Wirme-
transport durch Wirmeleitung in Richtung des
starksten Temperaturgradienten erfolgt. Herr-
schen an einem Korper an der Stelle s die Tem-
peratur T (Bild 1. 2) und an der Stelle s+ ds die
Temperatur T+dT, stellt sich entgegengesetzt

S p:t T:z
. fie
s+ds 4-— — 4+ TedT seds 4 —- e +dey
cy+dc,
§ +—. 4. —. 4T s +—H—e,.c,
q - "t

Bild 1. 2. Warmeleitung und molstromgleiche Gegendiffu-
sion,

zur Richtung s ein Wirmestrom (heat flow rate)
Q ein. Der auf die Querschnittsfliche A bezo-
gene Wirmestrom, die Wiirmestromdichte (heat
flux) g, ist dem Temperaturgradienten dT/ds
proportional. Der Proportionalititsfaktor ist die
Wirmeleitfahigkeit A:

q=Q/A =-rdT/ds

(1.14)

Beispiel 1.2

Bei einem doppeltverglasten Fenster betrage
der Abstand zwischen den beiden Scheiben
0,012 m, die Temperatur der inneren Scheibe -
18 °C, jene der dufleren 2 °C. Die mittlere Wir-
meleitfahigkeit der Luft im Spalt zwischen den
Scheiben betrigt 0,0253 W/mK. Welche Wir-
mestromdichte wiirde sich allein durch den mo-
lekularen Wiarmetransportanteil (dazu kommt
beim Fenster noch der Wirmetransport durch
freie Konvektion zwischen den Scheiben und
durch Strahlung) von der wirmeren zur kilte-
ren Scheibe einstellen, wenn ein lineares Tem-
peraturgefille angenommen wird?

Die Gleichung (1. 14) liefert fiir dT/ds =
konstant:

: =—0025318_2w 2 7 W/m?

q s 'm /m? = =33, m

Das negative Vorzeichen bedeutet, dafl der
Wirmestrom dem Temperaturgradienten entge-
gengesetzt gerichtet ist.

Nun stellen wir uns eine Mischung aus zwei
ineinander vollig loslichen Komponenten vor
(zum Beispiel zwei Gase oder zwei mischbare
Fliissigkeiten). Im Gleichgewichtszustand ist
dann aus thermodynamischen Griinden (zum
Beispiel [8], S.82) die Zusammensetzung der
Mischung iiberall gleich. Falls die Mischung
nicht an sidmtlichen Stellen die gleiche Zusam-
mensetzung aufweist, miissen demzufolge in-
nerhalb der Mischung Stoffstrome auftreten,
welche einen Ausgleich der Zusammensetzungs-
unterschiede bewirken. Falls in der Mischung
keinerlei makroskopische Strémung auftritt,
erfolgt der Zusammensetzungsausgleich nur
durch molekularen Transport oder Diffusion.

Die Kompliziertheit der Diffusion in Mehr-
komponentengemischen (zum Beispiel [9], [10],
[11]) zwingt uns zur Einschrinkung unserer
Uberlegungen auf Zweistoffgemische. Dabei
lassen sich zwei Grenzfille unterscheiden: die
molstromgleiche: Gegendiffusion (equimolal
diffusion) und die einseitige Diffusion (diffu-

'sion through a semipermeable plane).

1.2.2 Molstromgleiche Gegendiffusion

In einem Behilter (Bild 1.2) befinde sich ein
Zweistoffgemisch. Temperatur und Druck in
diesem Behilter sind an allen Stellen gleich.
Das Gemisch sei oben an Stoff 1 und unten an
Stoff 2 reicher. Eine solche Situation 148t sich
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etwa verwirklichen, wenn man zwei ineinander
16sliche Fliissigkeiten unterschiedlicher Farbe
in einem Becherglas vorsichtig . iibereinander-
schichtet und das Becherglas dann in Ruhe 148t.
Nach einer gewissen Zeit kann man beobach-
ten, daB3 der obere Stoff | infolge der Molekiil-
bewegung nach unten und der untere Stoff 2
nach oben diffundiert. Die beiden Stoffstréme
konnen als Massenstréme M oder Molstrome
(Stoffmengenstrdme) N ausgedriickt werden.
MiBt man im Becherglas an der Stelles die
Molkonzentration ¢ des Stoffs1 und an der
Stelle s+ ds die Molkonzentration ¢, + d¢, stellt
sich entgegengesetzt zur Richtungs ein Mol-
strom (molar flow rate) N; des Stoffs 1 ein. Der
auf die Querschnittsfliche A bezogene Mol-
strom, die Molstromdichte (molar flux) n;, ist
dem Molkonzentrationsgradienten d¢,/ds pro-
portional. Den Proportionalititsfaktor nennt
man Diffusionskoeffizienten (diffusion coeffi-
'cient) D12.

n, = N]/A = - D|2 dcl/ds 1

(1.15)

Wir erkennen in diesem Fickschen Gesetz die
formale Analogie zur Wirmeleitungsgleichung
(1.14). An Stelle der Wiarmeleitfahigkeit ist der
Diffusionskoeffizient des Stoffes 1 in den Stoff
2 getreten, wihrend der Temperaturgradient
durch den Molkonzentrationsgradienten ersetzt
wurde. Die entsprechende Beziehung fiir die
Molstromdichte des von unten nach oben dif-
fundierenden Stoffes 2 lautet:

n, = Nz/A = - D2| dCz/dS (116)
Beim Spezialfall der molstromgleichen Gegen-
diffusion sind die Betrdge der beiden Mol-
stromdichten gleich grof:

(1.17)

Ersetzt man die Molkonzentration mit der Ta-
belle 1.1 durch den Molenbruch, findet man
daraus unter Beachtung der Gleichungen (1. 5),
(1. 15) und (1. 16), daB die Diffusionskoeffizien-
ten Dy, und D, gleich grofl sein miissen. Wir
lassen deshalb im weiteren die Indices weg:

n =1y

D = D12 = D21 (1.18)

Bei Umgebungsbedingungen liegen die Gré-
Benordnungen der Diffusionskoeffizienten von
Gasen zwischen 10-6¢ m2/s und 10-4 m2/s. Die
Diffusionskoeffizienten einiger Gasgemische
sind in [12], S. 557/559, [13], S. 787, und {15] ta-
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belliert. Da solche Tabellenwerte wie auch an-
dere MeBwerte nur fiir bestimmte Temperatu-
ren und Driicke gelten, sind sie oft auf andere
Verhiltnisse umzurechnen. Einen Anhaltspunkt
dazu liefert die auf der kinetischen Gastheorie
(zum Beispiel [14], S. 236/241) aufbauende Pro-
portionalitit von CHEN und OTHMER:

Tl,81
D, ~ - (1.19)

Haufig liegen keine gemessenen Diffusions-
koeffizienten vor. Man findet dann in [12],
S. 544/566, eine gute Zusammenstellung von
Gleichungen zur Berechnung von Diffusions-
koeffizienten in bindren Gasgemischen aus an-
deren, bekannteren Stoffwerten.

Als Folge der viel schwicheren thermischen
Bewegung der Fliissigkeitmolekiile sind die Dif-
fusionskoeffizienten von Fliissigkeiten wesentlich
kleiner als jene der Gase (GroBenordnung bei
Umgebungsbedingungen: 10-10 bis 10-8 m2/s).
Diffusionsvorgidnge verlaufen deshalb in Flis-
sigkeiten wesentlich langsamer als in Gasen.
Tabellenwerte fiir Diffusionskoeffizienten sind
nur spirlich vorhanden, zum Beispiel in [12],
S. 570/581, und [15). Die Diffusionskoeffizien-
ten von Fliissigkeitsgemischen sind im Gegen-
satz zu jenen von Gasgemischen stark zusam-
mensetzungsabhingig. Zur Umrechnung von
MeBwerten auf andere Temperaturen (die
Druckabhéngigkeit ist sehr gering) kann man
sich auf die Beziehung von WILKE und CHANG
([12}, S. 567) stiitzen:

T ,
D, ~ = 1.20
g (1.20)

Oft miissen auch die Diffusionskoeffizienten
von Flissigkeiten aus anderen, bekannten
Stoffwerten berechnet werden. Dies ist leider
nicht mit so hoher Genauigkeit moglich wie bei
Gasen. Berechnungsgleichungen sind in [12],
S. 566/595, und [16] zusammengestellt. Statt fiir
Molstromdichten kann das Ficksche Gesetz
auch fiir Massenstromdichten angeschrieben
werden. Die Gleichung (1.2) und die Tabelle 1.1
liefern dafiir:

ml = MI/A =

-Dde/ds  (1.21)

m, = Mz/A =-D dCz/dS (122)



Beispiel 1,3

In einem zylindrischen Behilter befindet
sich ein Gasgemisch aus Athan (A) und n-Butan
(B). Behilterabmessungen: Héhe s = 0,5 m, In-
nendurchmesserd = 0,25 m. Am Behilterbo-
den befinde sich reines n-Butan, am Deckel rei-
nes Athan. Die Zusammensetzungsverteilung
lings des Behilters nehmen wir so an, da} die
Partialdriicke der beiden Stoffe mit der Behil-
terhéhe linear zu- beziehungsweise abnehmen.
Der Gesamtdruck im Behilter betrage 1 bar
(= 105 Pa), die Temperatur 21 °C. Das Gasge-
misch kann als ideal angenommen werden.
Molmassen von Athan: 30,07 kg/kmol, von n-
Butan: 58,12 kg/kmol. Welche Massen- und
Molstrome diffundieren bei der angenomme-
nen Zusammensetzungsverteilung im Behilter,
wenn der Diffusionskoeffizient 6,6-10-6 m2/s
betrdagt? Mit welcher Geschwindigkeit diffun-
dieren die beiden Gase durch eine Ebene in der
Zylindermitte?

Am Behilterdeckel gilt p, = 105 Pa. Somit
betrdgt dort die Molkonzentration ¢4 = pa/
(RT) = 105/(8314,3-(273,15+21) kmol/m3 =
0,0409 kmol/m3. Da am oberen Behilterende
kein n-Butan vorhanden ist, sind dort pg = 0
und ¢g = 0. Am Behilterboden ist entsprechend
pa =0, ca =0, pg = 105 Paund ¢g = 0,0409
kmol/m3. Da die Temperatur im Behilter kon-
stant ist, dndert bei linearer Partialdruckinde-
rung auch die Molkonzentration linear mit der
ehilterhohe (Tabelle 1.1). Das Ficksche Gesetz
kann somit als Differenzengleichung geschrie-
ben werden:’

fia= - DAc/As
= —6,6-10-6-(0,0409 - 0)/0,5 kmol/m?s
= - 5,40-10-7 kmol/m?2s

g = — D ACB/A S
= -6,6-10-6.(0 - 0,0409)/0,5 kmol/m2s
= 5,40-10-7 kmol/m2s

Daraus erhilt man durch Multiplikation mit der
Querschnittfliche die Molstrome: N, =
-2,65.10-8 kmol/s, Ng = 2,65-10-8 kmol/s und
durch Multiplikation mit den Molmassen die
Massenstrome: M, = —7,97-10-7 kg/s, Mg =
1,54-10-6 kg/s.

Die Geschwindigkeiten der beiden Gase be-
stimmen wir aus der Kontinuititsgleichung mit
dem Volumenstrom aus der Gleichung (1.11):

N, RT
piA

w,=V,/A= =1’1112T/p|

Der Partialdruck der beiden Stoffe betridgt zum
betrachteten - Zeitpunkt in der Zylindermitte
0,5-10% Pa. Die Geschwindigkeiten der beiden
Komponenten in der Zylindermitte folgen des-
halb zu:
Wp = -5,40-10-7
-8314,3-(21+273,15)/(0,5-105) m/s
= -2,64-10-5m/s
wg = 2,64-10-5m/s

Dieses Beispiel zeigt, daB der Diffusionsvor-
gang schon bei Gasen recht langsam abliuft.
Bei Fliissigkeiten wére er noch um rund vier
Zehnerpotenzen langsamer!

1.2.3 Einseitige Diffusion _

Bei manchen technischen interessanten
Stofftransportprozessen wie bei der Absorption
oder der Trocknung kann nur einer der beiden
Stoffe eines Zweistoffgemischs durch die be-
grenzende Fliche treten. Man nennt diese nur
einen der beiden Stoffe durchlassende Grenz-
fliche eine semipermeable Membran. Eine
solche einseitige Diffusion tritt etwa ein, wenn
Wasser (nach der in Bild 1. 3 skizzierten Anord-

trockene Luft
(Komponente 2)

Ao
. p:¢ T: t
S g — - _—
=
= P1e Piu
Wasser (flissig) Wasserdampf -
(Komponente 1) partialdruck

Bild 1. 3. Einseitige Diffusion am Beispiel der Wasserver-
dunstung.

nung) verdunstet: Uber dem Behilter sorgt ein
trockener Luftstrom dafiir, daB der aus dem Be-
hélter aufsteigende Wasserdampf laufend weg-
gefithrt wird. Unmittelbar iiber der Wasserober-
flache ist die Luft mit Wasser gesittigt. An der
Stelle s = 0 ist dann der Partialdruck des Was-
serdampfs gleich dem Dampfdruck des Wassers
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bei der entsprechenden Temperatur. An der
Stelle s = sy herrsche wegen der laufenden
Wegfiithrung des Wasserdampfes der kleinere
Wasserdampfpartialdruck p,o. Falls das Wasser
mit den in der Luft enhaltenen Gasen gesittigt
ist, kann keine Komponente durch die Wasser-
oberfliche eindringen. Die Wasseroberfliche ist
somit in unserem Beispiel die semipermeable
Membran.

Nun betrachten wir die Verhiltnisse an
einer zur Wasseroberfliche parallelen Ebene an
einer beliebigen Stelle s. Da keine Luft ins Was-
ser eindringen kann, von unten nach oben aber
ein Wassermassenstrom entsteht, muf} sich im
Wasser-Luft-Gemisch im Behilter eine Auf-
wirtsbewegung einstellen. Man nennt diesen
durch die einseitige Diffusion verursachten Ge-
mischstrom STEFANschen Verdringungsstrom.
Wit erkennen schon an dieser Stelle, daBl dieser
STEFAN-Strom die Bewegung des Wasserdampfs
zum oberen Behilterende begiinstigt.

Wir wollen diese Erscheinung nun auch
rechnerisch erfassen. Dazu nehmen wir an, der
STEFAN-Strom verursache in Richtungs eine
Gemischgeschwindigkeit w,. Den nach dem
Fickschen Gesetz (Gleichungen (1.21) und
(1.22)) berechneten Massenstromdichten der
beiden Komponenten wird somit noch eine
durch die Geschwindigkeit des STEFANschen
Verdringungsstromes bedingte Massenstrom-
dichte iiberlagert:

m‘ =

- D dcy/ds+cyw; (1.23)

(1. 24)

Um diese Gleichungen unserem Beispiel besser
anzupassen, ersetzen wir darin die Konzentra-
tionen mit Hilfe der Tabelle 1. 1 durch die Par-
tialdriicke:

m, =-D dCz/dS+Cst

. DM dp pM,;

m =--pF E+ RT Vs (1. 25)
. _ _DM, dp, pM, '

m = -"p2F ds =T (1. 26)

Da keine Luft durch die Wasseroberfliche tre-
ten kann, muBl der Massenstrom der Luft rh,

auch in jeder zur Wasseroberfldche parallelen

Ebene verschwinden. Aus dieser Bedingung

(h, = 0) erhalten wir die Geschwindigkeit des
STEFAN-Stromes:
D dp,
W = Py ds (1.27)
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Da nach dem DaLtonschen Gesetz (1. 13) die
Summe der Partialdriicke dem als konstant an-
genommenen Gesamtdruck p entspricht, kann

man die Gleichung (1. 27) mit p, = p — p; auch
wie folgt schreiben: \
_ D dp1
W, = ey Ty (1.28)

Durch Einsetzen dieser Geschwindigkeit des
Verdriangungsstromes in die Beziehung (1.25)
finden wir fiir die Massenstromdichte der
diffundierenden Komponente das STEFANsche
Gesetz:

DMl S
RT

dpy

S e )

m, =
Durch Einfiihren der Molkonzentration bezie-
hungsweise der Konzentration des Wasser-
dampfes (Tabelle 1.1) 148t sich diese Gleichung
auf die nachstehende auch fiir die einseitige
Diffusion in Fliissigkeitsgemischen giltige
Form bringen:

m=—D(l+2)‘3fs' (1.30)
_— cle)g
, = - D (qu = | (3n

Ein Vergleich mit der Beziehung (1.21) zeigt,
daB sich die Massenstromdichte bei einseitiger
Diffusion um den Faktor (1+c, My/(c; M)
von der Massenstromdichte bei molstromglei-
cher Gegendiffusion unterscheidet. Dieser Fak-
tor geht fiir sehr kleine Konzentrationen des
diffundierenden Stoffs gegen eins. Dann ver-
schwindet also der Unterschied zwischen den
beiden Grenzfié der einseitigen Diffusion
und der molstromgleichen Gegendiffusion. Bei
vielen praktischen Anwendungen ist die Néhe-
rung (1 +¢; My/(c; M))) = 1 hinreichend erfiillt.
Dann beniitzt man auch fiir die einseitige Diffu-
sion mit Vorteil die einfacheren Beziehungen
des Abschnitts 1.2.2.

Mit zunehmender Konzentration des diffun-
dierenden Stoffs liegt der Faktor (14c, M,/
(c; M))) immer deutlicher iiber eins. Wie wir uns
schon eingangs iiberlegt haben, wird dann die
Massenstromdichte infolge des STEFANschen
Verdrangungsstromes grofer als bei der mol-
stromgleichen Gegendiffusion. Man ist deshalb
auf der sicheren Seite, wenn man bei der Ausle- -
gung eines Stoffiibertragungsapparats den STE-
FANschen Verdringungsstrom vernachlédssigt.
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Wir haben uns in diesen Abschnitten mit
den fiir die spiter zu behandelnden Anwendun-
gen bedeutsamen Grenzfillen des molekularen
Stofftransports befaBt. Ein allgemein giiltiges
Gesetz fiir die Diffusion in Zweistoffgemischen
bei beliebigen Molstromverhiltnissen wird in
[17], S. 44/47, hergeleitet.

Beispiel 1.4

Welche Wassermasse verdunstet wihrend
24 h bei 20 °C aus einem zylindrischen Gefif3
bei einer Anordnung gemill dem Bild 1.3,
wenn Luft von 20 °C mit einer relativen Feuch-
tigkeit von 0,1 iiber die Gefa36ffnung streicht?
Der Gesamtdruck betrigt 10° Pa. Das zylindri-
sche Gefdll weist einen Innendurchmesser von
25 mm und eine H6he sy von 75 mm auf. Der
Diffusionskoeffizient von Wasser in Luft
betrdgt bei den angegebenen Bedingungen
2,78-10° m%/s. Molmasse von Wasser:
18,02 kg/kmol.

Der Partialdruck des Wasserdampfs an der
Stelle s = 0 entspricht dem Dampfdruck des
Wassers bei 20°C: p;, = 2337 Pa. Bei einer
relativen Feuchtigkeit von 10% betrigt der
Partialdruck des Wasserdampfs an der Stelle s
= S, : P1o = 0,1.2337 Pa = 233,7 Pa.

Da die Massenstromdichte m; ldngs des Ge-
fiBes konstant sein muB, 148t sich die Glei-
chung (1. 29) leicht integrieren:

Dan j
Plup pl

So
I'h] Ids =
]

Daraus:

. DM, p ( pP-p )
m; =~ In 10
! SORT P-Pu
2,78-1075.18,02-10°
0,075-8314,3.(273,15+ 20)

(10 -233.7
105 - 2337

m; = -
) kg/m?s

m; = 5,84.10%kg/m? s

Pro Tag verdunstende Wassermasse:
M, =m At
= 5,84-10-% (n/4) 0,0252 24-3600 kg
=2,48-10"*kg

Bei einer Wasserdichte von 1000 kg/m?* wiirde
der Wasserspiegel bei dieser Anordnung also

nur um 0,505 mm sinken! Wir ziehen auch aus
diesem Beispiel den SchluB, daB dem rein mole-
kularen Transport in technischen Stofftrans-
portprozessen wenn immer moglich der weit
wirkungsvollere konvektive Transport zu iiber-
lagern ist.

1.3 Konvektiver Wirme- und Stofftransport

Zum konvektiven Wirme- und Stofftrans-
port in einer laminaren Strémung tritt bei tur-
bulenter Stromung noch ein turbulenter Trans-
portanteil. Da sich dieser formal gleich be-
schreiben 148t wie der molekulare Transport,
wollen wir ihn vor dem konvektiven Transport
durch die Hauptstrémung behandeln.

1.3.1 Turbulenter Wirme- und Stofftransport

In einer turbulenten Stromung ([18],
S. 1677203, [19] S.21/30) werden #hnlich der
thermischen Bewegung einzelner Molekiile
ganze Gebiete des Stromungsmediums (soge-
nannte «Turbulenzballen») in beliebige Rich-

" tungen bewegt. Im Mittel heben sich diese tur-

bulenten Schwankungsbewegungen auf. Aus
dem Alltag ist diese Bewegung durch den von
einer ruhenden Zigarette aufsteigenden Rauch
bekannt: Nach einer gewissen Strecke wird der
zunidchst laminare Aufstieg des Rauchs durch
eine turbulente Aufstiegsbewegung abgeldst.
Der Hauptstromung des Rauchs nach oben
werden die turbulenten Schwankungsbewegun-
gen liberlagert.

Bei turbulenter Stromung werden durch die
ungeordneten turbulenten Schwankungsbewe-
gungen zwischen benachbarten Stromungs-
schichten ganze Volumenelemente oder «Tur-
bulenzballen» (eddies) ausgetauscht. Dadurch
wird zwischen benachbarten Schichten einer
turbulenten Strémung nicht nur der von der
Stromungslehre bekannte Impulstransport, son-
dern auch ein Wirme- und Stofftransport be-
wirkt. Dies filhrt zum Beispiel in turbulenten
Kanalstrémungen neben dem bekannten hohe-
ren Druckverlust auch zu wesentlich besserem
Wirme- und Stofftransport.

Die Intensitit der turbulenten Schwan-
kungsbewegungen wird durch eine turbulente
Austauschgréfe &, angegeben. Diese ist vom
Turbulenzgrad (zum Beispiel [18], S.172) und
damit von der Reynoldszahl und vom Ort in
der Stromung abhingig. In einer turbulenten
Rohrstromung nimmt die turbulente Austausch-
groBe beispielsweise mit groBer werdendem Ab-
stand vom Rohranfang zu und weist fiir einen
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bestimmten Querschnitt in der Rohrmitte einen
Maximalwert auf. Gegen die Rohrwand fillt
der Wert der turbulenten AustauschgréBe rasch
auf Null.

In der Literatur wird hiufig zwischen turbu-
lenten AustauschgroBien fiir Impuls (eddy mo-
mentum diffusivity), Warme (eddy thermal dif-
fusivity) und Stoff (eddy diffusivity of mass)
unterschieden. Aufler bei fliissigen Metallen als
Strémungsmedien ([20], S. 49) deuten die bishe-
rigen Erkenntnisse auf eine Vernachlissigbar-
keit von Unterschieden zwischen diesen Aus-
tauschgréBBen ([21], S.294, [17], S.95, [22],
S. 127). Zusammenfassende Darstellungen zum
turbulenten Transport mit Angaben zur Grofe
der turbulenten Austauschkoeffizienten findet
man in [17]; S. 87/96, [22], S. 103/129.

Da der turbulente Austauschkoeffizient eine
der molekularen Diffusion dhnlich makroskopi-
sche Erscheinung beschreibt, weist er die glei-
che Einheit m?/s wie der Diffusionskoeffizient
auf. Durch die turbulenten Schwankungsbewe-
gungen wird um so mehr Wirme transportiert,
je hoher die Warmekapazitit des Stromungsme-
diums p ¢, ist. Die Gleichung fiir den turbulen-
ten Wirmetransport lautet deshalb in Analogie
zur Wirmeleitungsgleichung:

. dT
q=-(pcpey) ¥ (1.32)

Die Gleichung fiir den turbulenten Stofftrans-
port entspricht formal dem Fickschen Gesetz:

. : dc
m, = —etﬁs—‘ (1:33)

Auch alle Ubrigen Beziehungen des Ab-
schnitts 1.2 konnen fiir den turbulenten Stoff-
transport lbernommen werden, wenn man
darin den Diffusionskoeffizienten durch den
turbulenten Austauschkoeffizienten &, ersetzt.

1.3.2 Konvektiver Transport
durch die Hauptstromung

Jedermann weiB}, daB sich ein zu heiles Ge-
trdnk durch Riihren in der Tasse rascher abkiih-
len 148t, als wenn man die Fliissigkeit in der
Tasse. sich selbst iiberliBt. Man kann durch
Riihren auch Sirup in Wasser in kiirzerer Zeit
gleichmiBig verteilen. Bei diesen Vorgingen er-
zeugen wir einen Wirme- und- Stofftransport
durch Stromung, einen konvektiven Wirme-
oder Stofftransport. Da dabei auch Geschwin-
digkeitskomponenten in Richtung der zu trans-
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portierenden Wirme oder des zu transportie-
renden Stoffs auftreten, ist hier der konvektive
Transport leicht zu verstehen.
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Bild 1.4. Konvektiver Wéarme- und Stofftransport in einer
laminaren Rohrstrémung.

Es kommt aber auch durch eine indirekte
Wirkung zu einem konvektiven Wirme- oder
Stofftransport. Wir wollen versuchen, dies an-
hand einer laminaren Rohrstrémung zu verste-
hen. Betrachten wir zunichst das Abkiihlen ei-
ner laminar stromenden Fliissigkeit (Bild 1.4).
Nehmen wir an, das Geschwindigkeitsprofil
weise nach einer gewissen Strecke ab der Ein-
laufstelle die ausgezogene Form auf (zum Bei-
spiel [19], S. 18/21), an einer beliebigen Stelle r
betrage die Geschwindigkeit w, an der Rohr-
wand weise die Temperatur den Wert T,, auf
und an einer beliebigen Stelle r betrage sie T. In
radialer Richtung weist die laminare Rohrstré-
mung keine Geschwindigkeitskomponente auf,
Die Wirme kann deshalb bei laminarer Stro-
mung in radialer Richtung nur durch Wirmelei-
tung transportiert werden. Die an die Rohr-
wand ibergehende Wirmestromdichte muf
durch die duBerste Fliissigkeitsschicht geleitet
werden:

(1.34)



Verdoppelt man nun die mittlere Rohrge-
schwindigkeit (im Bild 1.4 gestricheltes Ge-
schwindigkeitsprofil), wird man bei gleicher
Eintrittstemperatur der Fliissigkeit und gleicher
Wandtemperatur T, ein anderes Temperatur-
profil beobachten: Da in der Rohrmitte mehr
heie Flissigkeit zustromt, die Wirme aber
durch die isolierenden Wandschichten treten
mub, steigt die Temperatur an der Stelle r vom
urspriinglichen Wert T auf den Wert T'. Damit
wird das Temperaturgefille an der Rohrwand
und nach der Gleichung (1.34) die tibertretende
Wirmestromdichte gréBer. Wir sehen also, dafl
die Stromung auf den Wirmetransport auch in
der zur Stromung senkrechten Richtung iiber
die Beeinflussung des Temperaturprofils ein-
wirkt. _

Die analoge Erscheinung tritt auch beim
konvektiven Stofftransport auf. Nehmen wir
etwa an, im Innern des Rohres (Bild 1.4) strdme
ein Gasgemisch laminar. Aus diesem werde eine
Komponente durch eine an der Rohrwand her-
abrieselnde Fliissigkeit absorbiert, an der
Rieselfilmoberfliche (Stelle r = r;) stelle sich
dabei die Konzentraticn ¢, der zu absorbieren-
den Gaskomponente 1 ein. Im Innern der Gas-
strdémung ist sie noch hoher (bei r betrage sie
¢), weil die Komponente 1 durch Diffusion an
die Wand gelangen muB3. Bei der in diesem Bei-
spiel vorliegenden einseitigen Diffusion betragt
die Massenstromdichte der durch die duBerste
Gasschicht an die Rohrwand diffundierenden
Komponente 1 nach der Gleichung (1.31):

i
_D(1+c21\41 arle-

dCl) l
-D (dr -t

Verdoppelt man die Stromungsgeschwindigkeit
des Gases, verdndert sich das Konzentrations-
profil zum gestrichelt eingezeichneten Verlauf.
Damit wird der Konzentrationsgradient bei
r = r; und folglich nach der Gleichung (1.35)
auch die Massenstromdichte der an den Film
iibergehenden Komponente 1 erhoht. Auch hier
also eine indirekte Beeinflussung des Stofftrans-
ports in der zur Stromung senkrechten Rich-
tung.

Eine exaktere Behandlung des konvektiven
Wirme- und Stofftransports wiirde den Rah-
men dieser Einfithrung sprengen. Man mufl}
dazu an einem infinitesimalen Volumenelement
des Stromungsmediums eine Wirme- bezie-
hungsweise Massenstrombilanz fiir alle drei

m, =

(1.35)

Raumrichtungen aufstellen. Dabet sind der mo-
lekulare, der turbulente und der konvektive
Transport durch die Hauptstromung zu beriick-
sichtigen. Dies fiihrt im allgemeinen auf sehr
komplizierte partielle Differentialgleichungen
(zum Beispiel [17]; S. 153/155). Durch die Ein-
fihrung geeigneter BezugsgroBen kénnen diese
auf dimensionslose Formen gebracht werden
(am einfachen Beispiel des laminaren Riesel-
films wird dies in [23] ausfiihrlich erldutert).
Diese dimensionslosen Differentialgleichungen
zeigen, daB das Temperaturprofil beim Wirme-
transport beziehungsweise das Konzentrations-
profil beim Stofftransport von den dimensions-
losen Kennzahlen abhidngen, welche wir im
niichsten Abschnitt kennenlernen werden. Dies
ermoglicht es, numerisch geloste oder durch
Messungen erfa3te Wiarme- und Stofftransport-
probleme auch fiir andere als die untersuchten
Anwendungen zu nutzen.

1.4 Wirme- und Stoffiibergang

Zur Losung technischer Probleme interes-
siert meist nicht die Temperatur- oder Konzen-
trationsverteilung im Strémungsmedium, son-
dern nur der dadurch bedingte Warme- oder
Stoffstrom an die das Medium begrenzende
Fliche. Diese an die Begrenzungsfliche iiberge-
henden Wirme- oder Massenstrome lassen sich
mit dem Konzept der Wéarme- und Stoffiiber-
gangskoeffizienten berechnen. Die ganze
Schwierigkeit der rechnerischen oder experi-
mentellen Erfassung von Wirme- und Stoff-
transportproblemen wird damit auf das Auffin-
den geeigneter Beziehungen zur Berechnung
dieser Ubergangskoeffizienten verlagert. Liegen
diese einmal vor, konnen die ibergehenden
Wirme- oder Stoffstrome dann sehr einfach er-
mitteit werden.

1.4.1 Ortliche Wirme- und
Stoffiibergangskoeffizienten

Wir wollen das Konzept der Wirme- und
Stoffiibergangskoeffizienten (heat transfer coef-
ficient, mass transfer coefficient) am verfah-
renstechnisch bedeutsamen Beispiel des an ei-
ner ebenen Wand abflieBenden Fliissigkeits-
films (Rieselfilm) besprechen.

Dazu nehmen wir zunichst an, der mit der
mittleren Geschwindigkeit w laminar stro-
mende Rieselfilm werde durch die kiltere
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Bild 1.5. Ortlicher Warme- und Stoffiilbergang vom Riesel-
film an eine ebene Wand.

Wand abgekiihlt: Bild 1.5. An einem beliebigen -

Schnitt durch den Fliissigkeitsfilm herrsche die
gestrichelt eingezeichnete Geschwindigkeitsver-
teilung. An der Wand ist die Geschwindigkeit w
Null, an der Rieselfilmoberfliche (s = 3,) er-
reicht sie den Maximalwert. Die Wandtempera-
tur betrage T, und die Temperatur im Film
weise den eingezeichneten Verlauf auf. Man de-
finiert nun den o6rtlichen Wérmeiibergangskoef-
fizienten so, daf} sich die an einer beliebigen
Stelle (Distanz ab Filmanfang) an die Wand
ibergehende Wirmestromdichte als Produkt
aus dem Ortlichen Wirmeiibergangskoeffizien-
ten a [W/m?k] und der ortlichen Differenz zwi-
schen der mittleren Fluidtemperatur T und der
Wandtemperatur T,, ergibt:

'q = aAT | (1.36)

Die mittlere Fluidtemperatur (Fluid: Gas oder
Fliissigkeit) ist dabei die Temperatur, welche
man bei einer vollstindigen Vermischung des
Fluids an der betreffenden Stelle erhalten
wiirde. Im Falle des Rieselfilms findet man da-
fiir unter Annahme iiber die Filmdicke konstan-
ter Wirmekapazitét:
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Da der Rieselfilm in unmittelbarer Wandnihe
in Ruhe ist, kann der Warmetransport in der
Fliissigkeitsschicht unmittelbar vor der Wand
nur durch Warmeleitung erfolgen. Die Wirme-
stromdichte aus (1.36) muf folglich mit derjeni-
gen aus der Wirmeleitungsgleichung (1.14)
iibereinstimmen, wenn man darin den Tempe-
raturgradienten an der Wand einsetzt. Damit ist
der Oortliche Wairmeiibergangskoeffizient mit
dem Temperaturprofil verkniipft. Da sich das
Temperaturprofil aus der dimensionslosen
Wirmetransportgleichung bestimmen 1dt, mu3
dies auch fiir den Wirmelbergangskoeffizien-
ten gelten.

Man findet mit diesen Uberlegungen (in [23]
fiir den Stoffiibergangskoeffizienten am Bei-
spiel des laminaren Rieselfilms ausfiihrlich ge-
zeigt), daB3 der dimensionslose ortliche Wirme-
iibergangskoeffizient, die sogenannte &rtliche
Nusseltzahl, eine Funktion der Reynoldszahl,
der Prandtlzahl und des dimensionslosen Ab-
standes von der Einlaufstelle der betreffenden
Strémung ist:

Nu = f(Re, Pr, L/Ly) (1.38)

Die oOrtliche Nusseltzahl ist das Verhiltnis des
Produkts aus dem ortlichen Wiarmeiibergangs-
koeffizienten o und der charakteristischen
Linge L. (beim Rieselfilm wihlt man beispiels-
weise die Filmdicke, bei der Rohrstrdémung den
Rohrinnendurchmesser als charakteristische
Linge) zur Wirmeleitfahigkeit A:

Nu = o L/A

(1.39)

l

Die mit der mittleren Stréomungsgeschwindig-
keit w gebildete Reynoldszahl (physikalische
Bedeutung in [1], S. 43/44) :

Re =wpL/7n (1.40)

und der dimensionslose Abstand von der Ein-
laufstelle L/L, sind fiir den konvektiven Wir-
metransport durch die Hauptstromung und den
turbulenten ‘Wirmetransport maBgebend. Die
Prandtlzahl

Pr = v/a =mncy,/A (1.41)

verkdrpert den molekularen Wéarmetransport.
Sie enthilt nur Stoffwerte (v: kinematische Vis-
kositit [m?/s], a: Temperaturleitfahigkeit
A (p ¢p) [m2/s] beziehungsweise n: dynamische
Viskositit [kg/ms], ¢,: spezifische Wirmekapa-



zitdt [J/kgK] und A: Wirmeleitfahigkeit [W/
mK]).

Die Prandtlzahlen von Gasen liegen bei ge-
niigendem Abstand vom kritischen Punkt zwi-
schen 0,6 und | und werden im allgemeinen aus
den angegebenen Stoffwerten berechnet. Bei
Fliissigkeiten variieren die Prandtlzahlen in-
folge der erheblichen Temperaturabhidngigkeit
der Viskositit in einem sehr breiten Bereich von
etwa 1072 bei fliissigen Metallen bis iiber 103 bei
hochviskosen Fliissigkeiten. Falls die zur Be-
rechnung der Prandtlzahl aus (1.41) benétigten
Stoffwerte nicht bekannt sind, ist man auf fiir
Fliissigkeiten leider noch wenig zuverlédssige Be-
rechnungsgleichungen ([12], [24], Da24, [25]) an-
gewiesen.

Das besprochene Konzept zur praktischen
Bewiltigung von Wairmetransportproblemen
kann man fiir die Berechnung des Stofftrans-
ports iibernehmen. Auch beim Stofftransport ist
zur Auslegung von Apparaten nur der durch die
Begrenzungsfliche einer Strémung tretende
Stoffstrom von Interesse.

Als Beispiel soll uns wieder der Rieselfilm
dienen: Bild 1.5. Wir nehmen nun an, daf} an
der Wand die Komponente 1 aus dem Riesel-
film abgeschieden werde (etwa durch die spiter
noch zu behandelnde Absorption oder durch
Kristallisation). Als Folge davon stellt sich im
Film ein Konzentrationsprofil, wie es im
Bild 1.5 dargestellt ist, ein. Die Konzentration
der Komponente | betrage in unmittelbarer
Wandnihe c;,. Die mittlere Konzentration der
Komponente 1 betrdgt in Analogie zur Glei-

chung (1.37): 8

Jeywds
- 0

C (1.42)

=55

Entsprechend der Beziehung (1.36) schreibt
man fiir die aus dem Konzentrationsgefille re-
sultierende Ortliche Massenstromdichte des
Stoffes 1:

M, = BAc (1.43)

Darin ist B der ortliche Stoffiibergangskoeffi-
zient in (m/s) und Ac, die ortliche Konzentra-
tionsdifferenz ¢; - ¢;y. Da der Film in unmittel-
barer Wandnihe nicht strémt, kann der Stoff-
transport durch diese duBerste, ruhende Schicht

nur durch Diffusion erfolgen. Die Massen-

stromdichte aus der Gleichung (1.43) ist somit
iiber die Beziehungen (1.21) beziehungsweise

(1.31) mit dem Konzentrationsgradienten in un-
mittelbarer Wandnéhe verbunden: Der Ortliche
Stoffiibergangskoeffizient ist eine Funktion des
Konzentrationsprofils. Da sich das Konzentra-
tionsprofil aus der dimensionslosen Stofftrans-
portgleichung ermitteln 14aBt, ist auch der di-
mensionslose Ortliche Stoffiibergangskoeffizient
(wie in [23] ausfiihrlich gezeigt) eine Funktion
der das Konzentrationsprofil bestimmenden di-
mensionslosen Kennzahlen:

Sh = f(Re, Sc, L/Ly) (1.44)

Die ortliche Sherwoodzahl (dimensionsloser
Stoffiibergangskoeffizient)

Sh = BL/D - (1.45)

ist von der Reynoldzahl Re, der dimensions-
losen Linge L/L. (diese GroBen bestimmen den
konvektiven Transport durch die Hauptstro-
mung und den turbulenten Transport) und von
der fiir den molekularen Transport mafigeben-
den Schmidtzahl

S¢c = v/D = n/(p D) * (1.46)

abhidngig. Wie wir aus der Gleichung (1.46) er-
kennen, ist die Schmidtzahl entsprechend der
Prandtizahl des Wirmetransports eine Stoff-
gréBe, welche sich aus der dynamischen Visko-
sitat 1 [kg/ms], der Dichte p [kg/m’] und dem
Diffusionskoeffizienten D ' [m?/s] errechnen
14Bt.

Die Schmidtzahlen von Gasen liegen meist
zwischen 0,5 und 1,5, jene von Fliissigkeiten
meist weit iiber 1 ([17], S. 71, [26], S. 116). Falls
keine gemessenen Stoffwerte vorliegen, kdnnen
die Schmidtzahlen von Gasen mit den in [22],
S. 24, und [27] angegebenen Beziechungen direkt
abgeschitzt werden.

In den Abschnitten 1.2 und 1.3 haben wir
gesehen, daBl die Grundgleichungen fiir den

. Wirme- und den Stofftransport gleich aufge-

baut sind. Auch die dimensionslosen Wérme-
und Stofftransportgleichungen, welche zu den
Temperatur- und Konzentrationsprofilen und
damit zu den Wirme- und Stoffiibergangskoef-
fizienten fiihren, weisen denselben formalen
Aufbau auf. Daraus folgt, daB auch die dimen-
sionslosen Gleichungen (1.38) und (1.44) zur
Bestimmung der Nusseltzahl oder der Sher-
woodzahl einander formal entsprechen miissen.
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- Kennt man also fiir einen beliebigen An-
wendungsfall die Gleichung fiir die Nusselt-
zahl, kann man damit fiir gleiche geometrische
Verhiltnisse und gleiche Strémungsverhiltnisse
die Sherwoodzahl berechnen, wenn man die
Prandtlzah] Pr durch die Schmidtzahl Sc ersetzt.
Ersetzt man umgekehrt in einer Beziehung fiir
die Sherwoodzahl die Schmidtzahl durch die
Prandtlzahl, erhilt man eine Gleichung zur Be-
rechnung der Nusseltzahl. Diese Analogie zwi-
schen Wirme- und Stoffiibergang bedeutet eine
grofle Erleichterung, kann man doch die fiir
sehr viele Anwendungen bekannten Gleichun-
gen fiir die Nusseltzahl unmittelbar auch zur
Berechnung der Sherwoodzahl und damit zpr
Losung von Stofftransportproblemen beniitzen.

Eine eingehende Begrﬁndung fiir diese ein--

fache Analogie findet man in [17], S. 175/192,
[21], S. 277/281, 288/294, [22], S. 159/171. Man
wird beim Studlum dieser Literaturstellen be-
merken, daf} eine dreifache Analogie zwischen
Impuls-, Wéarme- und Stofftransport besteht. Es
ist mit anderen Worten moglich, aus Druckver-
lustmessungen in der Literatur nicht zu fin-
dende Beziehungen fiir die Wairme- und
Stoffiibergangskoeffizienten herzuleiten ([26],
231/289). Fiir praktische Berechnungen ist dies
besonders im Bereich der turbulenten Strdmung
sehr interessant. An dieser Stelle kann darauf
leider nicht ndher eingegangen werden.

Die erwidhnte einfache Analogie zwischen
Wirme- und Stofftransport ist an die folgenden
Bedingungen gebunden:

1. Die Begrenzungen der Stromung miissen geo-
metrisch dhnlich sein.

2. Die Randbedingungen miissen einander ent-
sprechen (zum Beispiel konstante Wandtem-
peratur, konstante Wandkonzentration).

3. Bei einseitigem Stofftransport muB8 die Kor-
rektur fiir den STEFANschen Verdringungs-
strom vernachlissigbar sein. Dies ist nach der
Gleichung (1.31) der Fall, wenn die Konzen-

“tration des ibergehenden Stoffs gegeniiber
der Dichte des Gemischs klein ist. Andern-
falls sind Korrekturen nach [22], S. 175/178,
und [28] erforderlich.

4. Der senkrecht zur umstrémten Begrenzungs-
fliche iibergehende Massenstrom muBl we-
sentlich kleiner sein als der Massenstrom in
Strémungsrichtung. Oder anders ausge-
driickt: Das Geschwindigkeitsprofil darf
durch den tbergehenden Massenstrom nicht
verdndert werden. Fiir technische Berechnun-
gen ist diese Voraussetzung im allgemeinen
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hinreichend erfiillt. Lediglich bei groBen
Konzentrationsgradienten ist Vorsicht gebo-
ten. Dann sind Korrekturen.in der in [21],
S.291/294, [27) und [29] beschriebenen Art
erforderlich.

Beispiel 1.5

Wir haben im Beispiel 1.4 die Luftbefeuch-
tung durch reinen molekularen Transport be-
sprochen. Nun wollen wir sehen, um wieviel ef-
fektiver die Luftbefeuchtung in einem innen mit
Wasser berieselten, durchstrémten Rohr be-
werkstelligt werden kann: Bild 1.6. Nehmen wir
an, Luft von 20 °C und 1 bar durchstrdme das
Rohr mit einer miittleren Geschwindigkeit von
2 m/s (Stoffwerte der Luft: Dichte: 1,19 kg/m?,
dynamische Viskositidt: 1,8-10~°kg/ms, Mol-
masse von Wasser: 18,02 kg/kmol), der Luft
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Bild 1.6. Luftbefeuchtung im Rieselrohr.

stehe ein kreisformiger DurchfluBquerschnitt
mit einem Durchmesserd = 15 mm zur Verfii-
gung und bei L = 40 mm nach dem Eintritt ins
Rohr betrage die mittlere relative Luftfeuchtig-
keit (entsprechend dem Beispiel 1.4) 0,1. Wel-
che Massenstromdichte Wasserdampf geht an
dieser Stelle in die Luft iiber, wenn an der Was-
seroberflache ebenfalls eine Temperatur von
20 °C herrscht und der Diffusionskoeffizient
von Wasserdampf in Luft 2,78.10~5 m?/s be-
trigt?



Der Literatur (zum Beispiel [21], S. 123, [6],
S. 127) entnimmt man die folgende Beziechung
fiir den ortlichen Wirmeiibergang (charakteri-
stische Lange: d, Giltigkeitsbereich 10*<L/
(Re Prd)< 10):

0,0668 Re Prd/L

Nu = 3,65+ 776,04 (Re Pr d/L)

7 (1.47)

Wir haben schon im Beispiel 1.4 festgestellt,
daB der SteFansche Verdriangungsstrom hier
ohne wesentlichen EinfluB ist, und kénnen des-
halb die Gleichung fiir die 6rtliche Sherwood-
zahl mit der besprochenen Analogie aus der Be-
ziehung (1.47) anschreiben:

0,0668 Re Sc d/L

Sh = 3,65+ 770,04 (Re Scd/L)”

(1.48)

Mit Re = 2-1,19-0,015/1,8-105 = 1983 aus
(1.40) und Sc 1,8-10-5/(1,19-2,78-10%) =
0,544 aus (1.46) erhalten wir mit (1.48): Sh =
12,13. Die Gleichung (1.45) liefert damit den
ortlichen  Stoffiibergangskoeffizienten p=
12,13-2,78-10-5/0,015 m/s 0,0225 m/s. Die
Partialdriicke des Wasserdampfs entnehmen
wir dem Beispiel 1.4: p, = 2337 Pa, p,
233,7 Pa.. Umrechnung auf Konzentrationen
mit der Tabelle 1.1: ¢ 2337-18,02/
(8314,3.293,15) kg/m* = 0,01728 kg/m?3, ¢,
0,001728 kg/m?. Nun kénnen wir die Massen-
stromdichte des an die Luft iibergehenden Was-
sers an der Stelle L = 0,04 m unseres Rieselroh-
res aus der Gleichung (1.43) bestimmen: h, =
0,0225 (0,01728 - 0,001728) kg/m?s = 3,50-10*
kg/m3s.

Ein Vergleich mit dem Beispiel 1.4 zeigt,
daB diese Anordnung (obwohl noch eine lami-
nare Strdmung vorliegt) infolge des nun wirk-
sam gewordenen konvektiven Transports we-
sentlich wirkungsvoller ist. Wir haben hier iibri-
gens die Geschwindigkeit an der Filmoberfli-
che vernachlissigt; exaktere Gleichungen fiir
diesen Fall findet man in [17], S. 563/564.

. 1.4.2 Mittlere Wiirme- und
Stoffiibergangskoeffizienten

Nach dem Eintritt in ein Rohr, nach der
Vorderkante einer iiberstromten Platte oder all-
gemein nach der Einlaufstelle einer Strémung
nehmen die Ortlichen Wirme- und Stoffiiber-
gangskoeffizienten zunichst stark ab und stre-
ben dann einem konstanten Wert zu. Wir wol-
len uns davon anhand der Gleichungen (1.47)

beziehungsweise (1.48) fiir laminare Rohrstrs-
mungen iiberzeugen. Das Bild 1.7 zeigt die aus
diesen Formeln berechnete Abhingigkeit der
Nusselt- beziechungsweise Sherwoodzahlen von
der dimensionslosen Rohrlinge fiir einige
Werte des Produkts aus Reynolds- und Prandtl-
beziehungsweise Schmidtzahl. Wir erkennen
daraus die erwihnte Abnahme des &rtlichen
Wirme- oder Stoffiibergangskoeffizienten mit
zunehmender Entfernung ab der Einlaufstelle.
Die Grenzwerte fiir unendliche Entfernung ab
der Einlaufstelle sind im Bild 1.7 strichpunktiert
eingetragen (Nu,, = Sh,, = 3,65).

—_— -

dimensionsiose Rohridnge Lid
Bild 1.7. Ortlicher Wirme- und Stoffiibergang im laminar
durchstromten Rohr nach den Gleichungen (1.47) und
{1.48).

Eine Berechnung technischer Warme- und
Stoffiibertragungseinrichtungen mit 6rtlichen
Wirme- und Stoffilbergangskoeffizienten er-
fordert deshalb eine Einteilung dieser Apparate
in sehr viele Abschnitte. Dies ist dann sinnvoll,
wenn sich die Stoffwerte der Stromungsmedien
lings dem betrachteten Apparat stark dndern,
fiihrt aber zu recht umfangreichen Computer-
rechnungen.

Zumindest fiir Uberschlagsrechnungen ist
der Ingenieur deshalb an iiber die jeweiligen
Strémungswege gemittelten Werten der Uber-
gangskoeffizienten interessiert. Diese erlauben
es, die Mittelwerte der ab der Eintrittsstelle
iibergehenden Wirme- oder Massenstréme aus
den folgenden Beziehungen direkt zu bestim-

. men:

AT, - AT,

Q- ai [ln (AT‘,/AT(,,)] Al (49

Acla - Aclm' ]
A

M, =B [m (e /Acr) (1.50)
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Darin sind o und B die iiber den Stromungsweg
gemittelten Wirme- und Stoffiibergangskoeffi-
zienten. AT oder Ac, sind die Temperatur- oder
Konzentrationsunterschiede zwischen dem Mit-
telwert im Stromungsmedium und dem Wert an
der fir den Ubergang betrachteten Begren-
zungsfliche. Die Ausdriicke in den eckigen
Klammern der- Gleichungen (1.49) und (1.50)
sind die logarithmischen Mittelwerte dieser
Temperatur- oder Konzentrationsunterschiede
am Anfang (AT,, Ac;)) und am Ende (AT,,
Ac,,) des Stromungswegs.

An dieser Stelle sei darauf hingewiesen, daB3
die mittleren Ubergangskoeffizienten in der
englischsprachigen Literatur oft auch mit dem
arithmetischen Mittelwert der Konzentrations-
oder Temperaturdifferenzen an Ein- und Aus-
tritt gebildet werden. Obwohl der Unterschied
zu den nach den Gleichungen (1.49) und (1.50)
definierten mittleren Ubergangskoeffizienten
meist nicht sehr bedeutend ist, mufl man sich
doch vor der Anwendung von mittleren
Wirme- oder Stoffiilbergangskoeffizienten von
der Art der Mittelwertbildung vergewissern.

SchlieBlich bedeutet in den obigen Glei-
chungen A die Fliche der Begrenzung des Stré-
mungsmediums auf der fiir den Ubergang be-
trachteten Seite.

Da auch die mittleren Wirme- und Stoff-
iibergangskoeffizienten vom dimensionslosen
Temperatur- oder Konzentrationsfeld einer
Strdmung abhingen (Herleitung fir das einfa-
che Beispiel des Rieselfilms in {23]), sind auch
die mittleren Nusseltzahlen und Sherwoodzah-
len in Funktion der Reynoldszahl, der Prandtl-
beziehungsweise Schmidtzahl -und des dimen-
sionslosen Stromungswegs darstellbar:

"Nu = aL/A = f (Re, Pr, L/Ly) (1.51)
Sh =PBLs/D = f, (Re, S, L/Ly) (1.52)

Solche Funktionen findet man in der Literatur
fiir zahlreiche Anwendungsfille. Wir werden ei-
nige dieser «Gebrauchsgleichungen» in den
spiteren Kapiteln beniitzen. Andere findet man
fir den Warmeiibergang in [6], [13], [24] und
[30). Fiir den Stoffiibergang gibt es ebenfalls
umfangreiche Zusammenstellungen bisher ge-
fundener Gleichungen der Form (1.52): [17],
[22], [26] und [28].

Neben den hier vorgestellten dimensionslo-
sen Kennzahlen st6Bt man in den angegebenen
Biichern auf die Pecletzahl fiir den Wirmeiiber-
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gang Pe und den Stoffiibergang Pe’ oder die
Stantonzahl fiir den Wirmeiibergang St und
den Stoffiibergang St’. Diese lassen sich aber
aus den hier beniitzten Kennzahlen bilden:

Pe = Re Pr Pe’ = Re Sc (1.53)
St = Nu/(Re Pr) St = Sh/(Re Sc¢)
(1.54)

Wir haben die fir die Wirmeiibertragung oft
wichtige Bewegung des Stromungsmediums
durch Dichteunterschiede (freie Konvektion)
aus unseren Uberlegungen ausgeklammert, weil
sie fiir die meisten technischen Stoffiibertra-
gungsprozesse weniger bedeutend ist. Die freie
Konvektion wird in den dimensionslosen Be-
wegungsgleichungen durch die Grashofzahl

g p*Pr ATLS
A

.Gr (1.55)

wiedergegeben (Br: thermischer Ausdehnungs-
koeffizient, AT: Temperaturdifferenz zwischen
Stromungsmedium und Begrenzungswand, Ni-
heres in [21], S. 185/195). Die freie Konvektion
erreicht gegeniiber der in den meisten techni-
schen Stoffaustauschapparaten vorliegenden
erzwungenen Konvektion dann Bedeutung,
wenn die Grashofzahl in die GréBenordnung
von Re? kommt ([17], S. 169). Wird fiir Gr>» Re?
der Wirme- und Stofftransport ganz durch die
freie Konvektion dominiert, tritt in den Glei-
chungen fiir die Ortlichen und mittleren Nus-
selt- oder Sherwoodzahlen die Grashofzahl an
die Stelle der Reynoldszahl.

Beispiel 1.6

Wir wollen das Beispiel der Luftbefeuch-
tung im innen berieselten Rohr (Beispiel 1.5)
weiterverfolgen. Am Eintritt des als 100 mm
lang angenommenen Rieselrohres betrage die .
relative Luftfeuchtigkeit 0,1. Nun wollen wir
die Luftfeuchtigkeit am Austritt aus dem Riesel-
rohr unter der stark vereinfachenden Annahme
konstanter Wasser- und Lufttemperaturen von
20 °C berechnen (bei der spiteren Behandlung
der Trocknung werden wir diese Annahme
dann fallenlassen). Obwohl fiir unsere Anord-
nung Beziechungen vorliegen, welche den Ein-



fluB} der Filmstromung auf die Sherwoodzahl in
der Gasphase beriicksichtigen (zum Beispiel
[17], S. 563/564), gehen wir fiir diese Abschit-
zung von der Gleichung fiir den Wirmeiiber-
gang in einer laminaren Rohrstrémung aus
(124}, S. Gbl):

Nu = 0,664 Pr JRe(@/L) (1.56)
Unter Beniitzung der hier mit hinreichender
Genauigkeit  erfiillten Analogie zwischen
Wirme- und Stoffiibergang schreiben wir da-
fiir:

Sh = 0,664 ySc yRe@TL) (1.57)

Mit Re = 1983 und Sc = 0,544 aus dem Bei-
spiel 1.5 erhalten wir daraus Sh = 9,35. Mit D
= 2,78-105 m?/s und d = 0,015 m liefert die
Gleichung (1.52) den mittleren Stoffiibergangs-
koeffizienten f= 0,0173 m/s.

Die Wasserkonzentrationsdifferenz am Ein-
tritt ins Rieselrohr entnehmen wir dem Beispiel
1.5: Acy, = 0,01728 - 0,00173 kg/m* = 0,01555
kg/m3. Die Wasserkonzentrationsdifferenz am
Luftaustritt Ac,, konnen wir nun aber noch
nicht aus der Gleichung (1.50) berechnen, da
der libergehende Wassermassenstrom M, vor-
erst unbekannt ist. Dieser ist iiber eine Wasser-
massenstrombilanz mit den Wasserkonzentra-
tionen der Luft am Ein- und Austritt aus dem
berieselten Rohr verkniipft. Am unteren Rohr-
ende tritt feuchte Luft mit dem Wassermassen-
strom V¢, ein. Auf ihrem Weg durch das Rie-
selrohr nimmt diese Luft den Gesamtwasser-
massenstrom M, auf. Am oberen Rieselrohr-
ende tritt daher ein um diesen libergegangenen
Strom vergroflerter Wassermassenstrom aus:
Vci,. Die Anderung des Volumenstroms des
Gemisches aus Wasserdampf und Luft erfahrt
infolge der vergleichsweise geringen libergehen-
den Wassermenge nur eine vernachléssigbare
Anderung: V, = V, = V. Die Wassermassen-
strombilanz lautet somit

VC]a + M| = VC[m (1.58)
oder nach dem iibergehenden Wassermassen-
strom aufgelost:

M =V (Ci, = C1) (1.59)
Wir nehmen nun ein ¢;, an und berechnen da-
mit M, aus (1.59). Dann bestimmen wir Acy, =
¢y, — €1, und aus (1.50) M,. Diese Rechnungen
wiederholen wir, bis die beiden Massenstrome

aus den Gleichungen (1.59) und (1.50) iiberein-
stimmen (zum Beispiel mit dem NEwTONschen
Niherungsverfahren oder grafisch). Die letzte
Durchrechnung liefert die folgenden Ergeb-
nisse: ¢, = 0,004938 kg/m?, Ac;, = 0,01728 ~
0,004938 kg/m* = 0,01234 kg/m?, Ac, =

' (0 01555 - 0,01234)/In (0, 0155500/9'1234) kg/

= 0,01389 kg/m?*. Die Gleichung (1.50) lie-
fert dafur den iibergehenden Wassermassen-
strom M; = 0,0173.0,01389-7-0,015-0,1 kg/s
= 1,13-10% kg/s. Die Gleichung (1.59) ergibt:
M, = (w/4) (0,015)2-2.(0,004938 — 0,00173)
kg/s = 1,13-10°5 kg/s. 4€)

Die Wasserkonzentration wird also mit die-
ser Rieselanordnung von 0,00173 kg/m? auf
0,004938 kg/m?® erhéht. Das entspricht einer
Zunahme der relativen Luftfeuchtigkeit von
10 % auf 28,5 %.

Mit dem laminar durchstromten Rieselbe-
feuchter 148t sich nur eine relativ bescheidene
Erhohung der Luftfeuchtigkeit erreichen. Der
Stoffiibergang 148t sich wesentlich verbessern,
wenn dem laminaren Transport und dem kon-
vektiven Transport durch die Hauptstromung
noch der turbulente Transport iiberlagert wer-
den kann. Wir wollen uns davon anhand einer
durchstromten, oberflichenfeuchten Kugel-
schiittung liberzeugen

* Qralytrr de L3Teng
9

Cxp @_‘?)

Eine oberflichenfeuchte zugelschﬁttung
(Durchmesser d, = 6 mm, Porositit € = 0,37,
Schiitthdhe z = 100 mm) werde in einem Rohr
mit einem Durchmesser von 160 mm getrock-
net: Bild 1.8. Die Eintrittsfeuchtigkeit der Luft
wie auch die iibrigen Angaben werden aus den
Beispielen 1.6 und 1.5 iibernommen. Der Ein-
fachheit halber werde auch hier in Abweichung
zu den wirklichen Verhiltnissen angenommen,
daB die Temperatur an der feuchten Kugelober-
fliche jener der Luft entspreche. Die Stro-
mungsgeschwindigkeit im leeren Rohr betrage
wiederum 2 m/s.

Der Literatur ([17], S.483/485) entnimmt
man fiir die durchstromte Kugelschiittung in

C.',N = (fw =
Beispiel 1.7

den Bereichen 10-'< Re < 104, 0,341 <¢g
<0,778 und 0,245 <Sc < 13000:
= (372 1,06 )
- /3 ) ]
S (0,12+¢€) Re Sc (_'Rez/! 30+ RS
(1.60)
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Bild 1.8. Trocknung einer oberflachenfeuchten Kugel-
schiittung.

Darin ist die Reynoldszahl, wie in [1], S. 53, er-
lautert, zu bilden:

(1.61)

Fiir die mittlere Sherwoodzah! wird bei Schiit-
tungen die nachstehende Definition beniitzt:

e B4,

Sh=l—e D

(1.62)

Mit diesen Angaben ist die Austrittsfeuchte
der Luft nach dem Durchstromen der 100 mm
hohen Schiittschicht zu berechnen. Re aus
(1.61): Re = 1/(1-0,37)-2-1,19-0,006/1,8-10-5
= 1259. Bei dieser Reynoldszahl ist die Stré-
mung der Luft durch die Kugelschiittung nach
[1], S. 99, turbulent. Die mittlere Sherwoodzahl
folgt mit € = 0,37, Sc = 0,544 und Re = 1259
aus (1.60): Sh = 29,16. § aus (1.62): B =
29,16-2,78-107 (1 - 0,37)/(0,37-0,006) m/s =
0,230 m/s. Die Oberflache der Kugelschiittung
erhalten wir nach [1], S.35,zu A = 6 (n/4) d* z

(1-e)/ggf = 6 (/4) 0,162-0,1 (1-037)/ c{,

0,006 m*> = 1,267 m% Nun kann die Rechnung
mit den Gleichungqn (1.50), (1.59) und dem
Luftvolumenstrom V = (n/4) &> w = (n/4)
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0,162.2 m¥/s = 4,02-1072 m*/s, wie im Beispiel
1.6 gezeigt, durchgefiihrt werden. Das Ergebnis
lautet: ¢, = 0,01727 kg/m>. Uber den gleichen
Weg von 100 mm erhalten wir nun am Austritt
aus der Schiittung praktisch an Wasserdampf
gesittigte Luft (relative Feuchtigkeit der Aus-
trittsluft: 99,9 %)!




2. Wiirmeiibertragung
ohne Phaseninderung

Die Wiarmeiibertrager (heat exchanger) die-
nen der Wirmeiibertragung von einem wérme-
ren an ein kilteres Fluid. Da die Wirme nur in
dieser Richtung transportiert werden kann, ver-
meiden wir die gingige, aber unzutreffende Be-
zeichnung «Warmeaustauscher».

Neben den iiblichen Wirmeiibertragern mit
festen Wianden zwischen den beiden Fluidstrd-
men werden fiir gewisse Anwendungen auch
Apparate gebaut, bei denen sich die beiden
Fluide direkt beriihren. Falls beide Medien fliis-
sig sind (zum Beispiel Oltropfchen in Wasser),
werden diese Apparate als Spriihkolonnen be-
zeichnet. Wenn ein Fluid gasformig, das andere
fliissig ist, spricht man von Blasensiulen.,

Wirme kann auch mit Regeneratoren von ei-
nem wérmeren an einen kélteren Strom iibertra-
gen werden. Bei diesen werden feste Wirme-
speicher (Schiittungen, Metallgitter usw.) ab-
wechselnd durch das wirmere Fluid erhitzt und
anschlieBend durch das kiltere abgekiihlit. Die
Auslegung dieser Regeneratoren ist gegeniiber
jener iiblicher verfahrenstechnischer Apparate
zur Wirme- und Stoffiibertragung eine Beson-
derheit. Sie wird in [3], S.421/431, [6],
S. 147/153, [30], S.259/426, [31] und [32] zu-
sammenfassend erldutert.

Zur Verdeutlichung der Analogle zu ‘den
Apparaten fiir den Stofftransport werden wir
die Auslegung der Warmeiibertrager in von den
tiblichen Darstellungen etwas abweichender
Weise behandeln.
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Bild 2.1. Temperaturverlauf beim Warmedurchgang.
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2.1 Wirmedurchgang

In einem Wirmeiibertrager mit fester Zwi-
schenwand wird aufgrund der im ersten Kapitel
besprochenen Vorgidnge Wiarme vom Fluid 2
mit hoherer Temperatur an die vorerst eben ge-
dachte Zwischenwand transportiert: Bild 2.1.
Bei einer mittleren Temperatur T, des wiarmeren
Fluids, der Wandtemperatur T,,, und dem Wir-
meiibergangskoeffizienten o, auf der Seite des
wirmeren Fluids betrdgt der im infinitesimalen
Wirmeiibertragerausschnitt der Hohe dz an die
Zwischenwand mit der Breiteb {ibertragene
Wirmestrom nach der Gleichung (1.36):

dQ = (T, - Ty, ) bdz 2.1
Darin ist b dz die Fliche des Zwischenwand-
clements. Bei stationdrem Betrieb erreichen die
Zwischenwandtemperaturen konstante Werte.
Dann muf der durch den Wérmeiibergang vom
Fluid 2 an die Wand gelangende Wirmestrom
in der Zwischenwand durch Wirmeleitung (Ab-
schnitt 1.2.1) in Richtung des kilteren Fluids
weitertransportiert werden:

(TZW le)

dQ = (2.2)

Von der Zwischenwand gelangt dieser Wirme-
strom schlieBlich durch konvektiven Transport
und Wirmeleitung (gesamthaft erfaBt durch
den Wirmeiibergangskoeffizienten o,) in den
kilteren Fluidstrom 1:

dQ =

o (Tiw - Ty b dz (2.3)°

Lost man diese Gleichungen nach den Tempe-
raturdifferenzen auf, erhilt man nach anschlie-
Bender Addition fiir die Temperaturdifferenz
zwischen den beiden Fluiden:

4Q

T2—T1 = ('—+ +—' bdZ

(2.4)

Diese Gleichung liefert fiir den im betrachteten
Wirmeiibertragerausschnitt vom wéirmeren an
das kailtere Fluid iibertretenden Wirmestrom:

dQ = k (T, -

Dieser ist der Temperaturdifferenz zwischen
den beiden Fluiden proportional. Der Propor-
tionalititskoeffizient k wird als Wirmedurch-

T, b dz 2.5)
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gangskoeffizient (overall heat transfer coeffi-
cient) bezeichnet und folgt fiir eine ebene Zwi-
schenwand mit der Warmeleitfihigkeit A und
der Dicke s zu:

1

1 1
LT
o A ap

k = (2.6)

Bei direktem Kontakt der beiden Fluide, wie
bei Spriihkolonnen oder Blasensédulen, entfallt
der zweite Summand des Nenners der Bezie-
hung (2.6).

Falls die Zwischenwand aus mehreren
Schichten besteht, ist gleich vorzugehen, wie
hier fiir den einfachsten Fall einer Schicht ge-
zeigt wurde. Das Ergebnis lautet fiir eine Zwi-
schenwand aus n Schichten:

1
k=—rF—"—r
_1_+ ¥ §.l.+_1_
oy i=1 A o

2.7

Wenn die Zwischenwand (wie im Falle eines
Rohres) eine zylindrische Form aufweist, ist der
mit zunechmendem Abstand von der Achse gré-
Ber werdenden Fliche Rechnung zu tragen
(zum Beispiel [21], S. 26/28). Man erhilt damit
fiir den auf die AuBenfliche bezogenen Wirme-
durchgangskoeffizienten k, einer zylindrischen
Zwischenwand aus n Schichten mit den Be-
zeichnungen nach dem Bild 2.2 ([24], S. Cb2,
{33]):

3
d. 3 d
2N

k, = (2.8)

a,d E

— ln (da/d)i+—

Bei der Verwendung dieses Wiarmedurchgangs-
koeffizienten ist der Wiarmestrom mit der Au-
Benfliche der zylindrischen Zwischenwand zu
bilden. In der Beziehung (2.5) ist alsob = n d,,
Zu setzen.

Zur Berechnung der Wirmedurchgangs-
koeffizienten aus den angegebenen Gleichun-
gen bendtigen wir die Wirmeiibergangskoeffi-
zienten auf beiden Seiten der Zwischenwand.
Wir erhalten diese aus Beziehungen fiir die
Nusseltzahl, wie schon im Abschnitt 1.4 an zwei
Beispielen gezeigt wurde. Solche Beziehungen
findet man fiir zahlreiche Anwendungsfille im
VDI-Wirmeatlas [24]. Begrenztere Sammlungen
sind in [3], S.456/468, und [6], S.97/173, zu-
sammengestellt. Als grobe Anhaltswerte gelten
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fiir stromende Luft 10 bis 100 W/m?K und fiir
strdmendes Wasser 500 bis 5000 W/m2K ([21],
S. 6).

Die Wirmeleitfihigkeit von iiblichen
Werkstoffen fiir Warmetibertrager und von iib-
lichen Isolationsstoffen sind in [34], S. 25/50, in
Abhingigkeit der Temperatur aufgefiihrt. Einen
kurzen Uberblick vermittelt die Tabelle 2.1.
Diese enthélt auch die Warmeleitfahigkeit eini-
ger hidufiger Ablagerungen (Verschmutzungen)
auf Wirmeiibertragerflichen (ausfiihrlicher in
[24], S. Cb6).

Fiir erste Abschédtzungen enthiélt die Tabelle
2.2 Anhaltswerte von Wirmedurchgangskoeffi-
zienten in verschiedenen Wirmeiibertrageraus-
fihrungen. Wir werden die einzelnen Apparate
spater noch nédher beschreiben.

Beispiel 2.1

Ein Gemisch aus Benzol und Toluol mit ei-
nem Molenbruch des Benzols von xg = 0,4 ist
in einem Plattenwirmeiibertrager von T;, =
293 K auf T,,. 338 K zu erwirmen. Der Mas-
senstrom dieses Gemischs M, betrdgt 2 kg/s.
Fiir diese Erwdrmung steht Wasser mit einer
Temperatur T,, = 343 K und einem Massen-
strom M, = 2,136 kg/s zur Verfiigung. Wie im
Beispiel 2.2 gezeigt wird, ergibt sich damit bei
Vernachldssigung von Wirmeverlusten eine
Wasseraustrittstemperatur Ty, von 325 K (Ge-

genstromfiihrung). {
1 —iin
N T WY

. . /
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, d-a
Bild 22. Zum Wairmedurchgang bei zylindrischen
Zwischenwénden.



Tabelle 2.1. Wirmeleitfihigkeit gebriuchlicher Werkstoffe fiir Wirmeiibertrager und hiufiger Verschmutzungen (Werte aus [24],

[34], [35] und [36]).

Material Zusammensetzung Dichte | Wérmeleit- Wirmeleit-
' [Gewichtsprozent] [kg/m?] | fahigkeit'bei fahigkeit bei
. ) “0°CIW/mK] | 300°C[W/mK]

Werkstoffe e N
Kupfer 99,9-99,98 Cu 8930 386 .368
Aluminium 99,75 Al 2700 229 222
Messing 70 Cu, 30 Zn ' 8 600 106 114
Stahl 0,1C sl 1 7800 59,3 46,5
Tantal ' 16 650 54,7 53,9
Chromnickelstahl 18 Cr, 9 Ni 7 820 16,3 19
Titan i ) 4500 15,7 14,5
Glas (Borosilikatglas) ' c 2230 1,16
Polyithylen - ) EO 960 . 0,41
Polytetrafluorithylen ' vt f 2200 . 0,24
Polyvinylchlorid 1350 0,16
Verschmutzungen 4 T
Kesselstein . ) TR \ )

gipsreich } s L 0,6 -2,3

silikatreich R A 0,08 -0,18
RuB (trocken) o b 10,035-0,07 .
Eis et T80 =2,3 . . '

Der Plattenwirmeiibertrager wird im Ab-
schnitt 2.5.4 ausfiihrlich beschrieben. Es gelangt
ein Apparat mit einer wirksamen Plattenbreite
b von 200 mm und einer Plattenlinge z, von
700 mm zum Einsatz. Die wirksame Oberfliche
der gewellten Platten betrigt auf beiden Seiten
je 0,18 m2. Dies ergibt eine gestreckte wirksame
Linge der Platten von z, = 900 mm. Der gerad-
linige Anteil L eines gewellten Plattenspaltes
betragt 15 mm, die Spaltweite s zwischen den
Platten mifit 3 mm (siehe Bild 2.17). Um die
Druckverluste klein zu halten, soll die mittlere
Stréomungsgeschwindigkeit in den Plattenspal-

ten 0,9 m/s nicht iiberschreiten. Die Platten
weisen eine Wandstirke s, von 1 mm auf und
sind aus nichtrostendem Stahl X5CrNi 18 9
(DIN 17440) gefertigt (Warmeleitfihigkeit nach
Tabelle 2.1). Es wird mit einer Schmutzschicht

“der Dicke s, = 0,15 mm und einer Wirmeleitfi-

higkeit A, = 1 W/mK gerechnet. Wie grof sind
die Wirmedurchgangskoeffizienten an den bei-
den Enden des Plattenwirmeiibertragers?
Zunichst sind die beiden Strome so aufzu-
teilen, daBl die geforderte Hochstgeschwindig-
keit nicht dberschritten wird. Mit n = 5 paralle-
len Strémen (Bild 2.18) liefert die Kontinuitits-

Tabelle 2.2. Anhaltswerte fiir die Wirmedurchgangskoeffizient ger Wirmeiibertrager. Die Druckangabe bezieht sich auf die
Gasphase (aus [24] und [38]).
- Typ Strémungsmedien “j-Druck Wirmedurchgangs-
innen auBlen Tbar] koeffizient
‘ [W/m2K]
Rohrbiindelwirmeiibertrager Gas Gas etwa 1 5bis 35
’ Gas Gas etwa 250 - 150bis 500
.| Gas Fliissigkeit etwa 1 15bis 70
Gas Fliissigkeit | etwa 250 200 bis 400
Fliissigkeit Fliissigkeit 150 bis 1200
Fliissigkeit Heizdampf - 300 bis 1200
Doppelrohrwarmeibertrager Gas Gas e etwa 1 |.+10bis 35
Gas Gas etwa 250 150 bis 500
Gas Fliissigkeit etwa 250 200 bis 600
Flissigkeit Fliissigkeit : 300 bis 1400
Plattenwirmeiibertrager Fliissigkeit ‘Fliissigkeit 700 bis 3500
Spiralwirmeiibertrager Fliissigkeit - Heizdampf 900 bis 2500
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gleichung V. = M/p = nbsw die in der Ta-
belle 2.3 eingetragenen mittleren Geschwindig-
keiten. Als Beispiel sei hier der Austritt des
Wassers aus dem Wirmeiibertrager gezeigt:
Wy = My / (pyp nbs) = 2,136 / (988,15
-0,2.0,003) m/s = 0,721 m/s. Die Tabellen-
werte lassen erkennen, daB die Bedingung w <
0,9 m/s bei beiden Medien erfiillt ist.

Fiir einfache Plattengeometrien kann der
Wairmeiibergangskoeffizient im Bereich Re <
10000 mit geniigender Genauigkeit aus der
nachstehenden Beziehung berechnet werden

(£50}, [51D:

Nu = 0,273 (L/s)~ %3 Re%S Prm  (2.9)
Darin sind die Nusseltzahl und die Reynolds-
zahl mit der Plattenspaltweite s als charakteri-
stischer Lidnge zu bilden. Der Exponent der
Prandtlzahl m betrégt 0,4 fiir Heizen und 0,3 fiir
Kiihlen. Als Beispiel sei wiederum die Wasser-
seite an der Austrittsstelle ausfiihrlich gezeigt:
Reynoldszahl nach (1.40):

RCZ(:) = Wi, P20 § / N20 4
=0,721-988,1-0,003/5,44- 10‘/= 3926.

Nusseltzahl mit m = 0,3 fiir Kiihlen aus (2.9):

Nuy, = 0,273 (0,015/0,003)—%35.39260.65. 35403
= 49,2

Damit erhalt man den Wirmetibergangskoeffi-
zienten aus (1.51):

Oy = NuZu }‘-2(0 /s
= 49,2.0,643/0,003 W/m?K = 10 600 W/m2K

Die ibrigen in der Tabelle 2.3 angegebenen
Wirmeiibergangskoeffizienten erhilt man in
gleicher Weise. )
Nun kénnen die Warmedurchgangskoeffizien-
ten mit der Beziehung (2.7) bestimmt werden.
Wir finden fiir die Eintrittsseite des Benzol-To-
luol-Gemischs: '

k. = 1 W/m?K
1 0,001  0,00015 1

3220 T166 T 1 T10600
= 1620 W/m?K

Fiir die Austrittsseite des Benzol-Toluol-Ge-
mischs liefert die Gleichung (2.7):

1
1 0,001 000015 1
3530 T 16,6 T

16,6 . 1 11900
‘ = 1730 W/m?K

k, = W/m?K

Hierzu ist noch zu bemerken, daB die Stoff-
werte der beiden Stromungsmedien jeweils fiir
den arithmetischen Mittelwert der Temperatu-
ren der Medien und der Wand bestimmt wur-
den. Die Ermittlung dieser Wandtemperaturen
sei am Beispiel der Eintrittsseite des Benzol-To-
luol-Gemischs erldutert. Durch Gleichsetzen
der Wirmestrome aus den Beziehungen (2.1)
und (2.2) beziehungsweise (2.2) und (2.3) finden
wir:

o (T - Tou) = (A/s) (Tow - Tiw)

o (Tiw = Th) = A/s) (Tow = Tiw)

Tabelle 2.3. Berechnung des Wirmedurchgangskoeffizienten fiir das Beispiel 2.1. Stoffwerte aus [24).

Stoffwerte
Medium |Index Temperatur Dichte |Dyna- Wirme- |Spez. Pr |w. Re Nu | Wirme-
) - mische leit- Wirme- : o iiber-
T |Tw |T+Tw ‘| Zdhigkeit |fahigkeit |kapazitit gangs-
i T2 1 e n A Cp - koeffi-
’ zient
: - B l~ a
(K} [IK] {IK]  ([kg/m’] [[kg/ms] [[W/mK] [(/kgK] [ |[m/s] [f-1 H [ [W/m¥K]
Wasser . L '
Eintritt (20)- - 1343 1342 (342,5 (9783 406-107% 10,661 4189 2,57 {0,728 |5261 {54,1 {11900
Austritt . |(20) "~ [325 320 |322,5 19881 544.1078 0,643 4181 3,54 (0,721 |3926 [49,2 |10 600
Benz./Tol. | - ! . ’
Eintritt (lay .[293 {309 ;301 864 561-1076 10,140 1748 6,99 10,772 [3565 68,9 { 3220
Austritt low) [338 (340 [339 |826 375107 0,133 1857 15,24'10,807 {5333 (79,7 | 3530
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Das Verhiltnis der scheinbaren Wéirmeleitfa-
higkeit der mehrschichtigen Zwischenwand zu
ihrer - Gesamtdicke A/s erhdlt man durch
Gleichsetzen der nach der Wirmeleitgleichung
(2.2) in den einzelnen Schichten flieBenden
Wirmestrome zu ([21], S. 24):

A 1 _ 1
s

TTR42 T 0001 0,00015
o M 166 T 1

Weiter sind der Tabelle 2.3 zu entnehmen: o, =
10 600 W/m?K, o) = 3220 W/m3K, T, = 325K
und T; = 293 K. Damit bleiben im obigen Glei-
chungssystem als Unbekannte die Wandtem-
peraturen T,,, (gemischseitig) und T,, (wasser-
seitig), die sich nun bestimmen lassen: Ty, =
309K, Ty = 320K.

Da man die Wirmeiibergangskoeffizienten
vorerst nicht kennt, miissen die Wandtempera-
turen fiir eine erste Durchrechnung geschitzt
werden. Damit kdnnen erste Stoffwerte ermit-
telt und die Wiarmeiibergangskoeffizienten auf
die gezeigte Weise berechnet werden. Damit lie-
fert das obige Gleichungssystem neue Wand-
temperaturen. Dafiir ergeben sich im allgemei-
- nen verdnderte ' Stoffwerte und somit auch
. leicht verinderte Wirmeiibergangskoeffizien-
ten. Diese Rechnung ist so lange zu wiederho-
len, bis sich alte und neue Wirmeiibergangs-
koeffizienten nicht mehr wesentlich unterschei-
den. Oft kann die Iteration schon nach zwei
Durchrechnungen abgebrochen werden.

2.2 Energiestrombilanzen

Die Temperaturdifferenz zwischen den bei-
den Stromen eines Wirmeiibertragers wird an
jeder beliebigen Stelle durch die Energiestrom-
bilanz (Wérmestrombilanz) bestimmt. Diese
Temperaturdifferenz legt bei gegebenem Wir-
medurchgangskoeffizienten nach der Beziehung
(2.5) den durch eine bestimmte Fliche tretenden
Wirmestrom fest und wird deshalb auch als
treibendes Gefiille bezeichnet. Wir werden nach-
stchend die Energiestrombilanzen fiir Gleich-
und Gegenstromfiihrung der beiden Medien
aufstellen und auf einige sich daraus ergebende
Konsequenzen eingehen. Fiir die kompliziertere
Kreuzstromfiihrung wie auch fir Kombinatio-
nen dieser Grenzfille sei auf [6], S.435/439,
und [24], S. Ca3/Cal2 und N1/N12, verwiesen.

2.2.1 Energiestrombilanz fiir Gegenstrom

Das Bild 2.3 zeigt das Prinzip der Gegen-
stromfithrung in einem Wirmeibertrager der

W/m?K = 4756 W/m2K

M,
h‘lw T1w h2a T2a

WA

h1a'T1a

M

2w|T2w

Bild 2.3. Energiestrombilanz bei Gegenstrom.

Gesamtlinge z. Die Massenstrome der beiden
Fluide betragen M; und M,. Wir denken uns
den Wirmeiibertrager an einer beliebigen Stelle
z’ geschnitten. Bei Vernachlissigung allfialliger
Wirmeverluste an die Umgebung lautet die
Energiestrombilanz fiir das im Bild 2.3 einge-
zeichnete Bilanzgebiet (eintretender Wirme-
strom = austretender Warmestrom):

M, hy, + M, hy = M, hyy + M, hy (2.10)

Im Hinblick auf die bei der Auslegung von
Wairmeiibertragern erreichbaren Genauigkeiten
geniigt es im allgemeinen, die spezifischen En-
thalpien h mit zwischen den jeweiligen Ein- und
Austrittstemperaturen gemittelten spezifischen
Wirmekapazititen der beiden Medien zu bil-
den. Die Bilanz (2.10) lautet dann:

M, ¢y (T2o=T,) = M, cp1 (The=Ty) (2.11)

Diese Gleichung liefert, nach der Temperatur
T, aufgelost:
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(2.12)

Wir erkennen daraus, daB die Temperatur T,
des im folgenden als wirmer angenommenen
Mediums 2 bei hinreichend konstantem Strom-
verhéltnis )

M,;c

= -Ll-pl
[0) M, c,s (2.13)
lings dem ganzen Warmeiibertrager linear von
der Temperatur T, des Mediums ! abhingt.
Dieser Zusammenhang ist am Beispiel 2.2 im
Bild 2.4 fiir unterschiedliche Stromverhiltnisse
dargestellt. Die mit der Gleichung (2.12) be-
stimmten Geraden werden als Bilanzgeraden be-
zeichnet. Zwischen den beiden Medien des
Wirmeiibertragers wiirde Gleichgewicht beste-
hen, wenn sie gleiche Temperatur aufweisen
wiirden. Die Gerade fiir T, = T, (Diagonale im
Bild 2.4) ist deshalb die Gleichgewichtsgerade.
Das treibende Gefille an einer beliebigen Stelle
des Wirmetibertragers 148t sich somit als Diffe-
renz zwischen der Bilanz- und der Gleichge-
wichtsgeraden aus dem Bild 2.4 ablesen.

Wir nehmen nun an, daB die Ein- und die
Austrittstemperatur des aufzuwirmenden Me-
diums Ty, und Ty, und dessen Massenstrom M,
bekannt sind. Ferner sei die Eintrittstemperatur
des fiir diese Aufwidrmung zur Verfiigung ste-
henden wirmeren Mediums T,, gegeben. Es
stellt sich dann die Frage nach dem zweckmi-
Bigsten Massenstrom des wirmeren Mediums
M.. Je héher dieser Massenstrom gewidhlt wird,
um so kleiner wird das Stromverhiltnis und de-
sto weniger kiihlt sich das Medium 2 im Wir-
meiibertrager ab. Dies wird durch die im
. Bild 2.4 eingetragenen Beispiele verdeutlicht.
Die Austrittstemperatur des Mediums 2 148t
sich mit T, =T, aus der Gleichung (2.12) be-
rechnen:

T2m = T2a_(P (le_Tlu) (214)

Das fiir den Wirmedurchgang mafBgebende
treibende Gefille T, ~T, wird mit abnehmen-

dem Massenstrom M, (beziehungsweise zu-

nehmendem Stromverhiltnis) kleiner. Beriihren
sich im Grenzfall die Bilanz- und die Gleichge-
wichtsgeraden (T,, = T,,), verschwindet das
treibende Gefille. Fiir das dafiir aus der Glei-
chung (2.14) resultierende maximale Stromver-
héltnis
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Bild 2.4. Temperaturdiagramm fiir Gegenstrom (Beispiel
2.2).

(2.15) |

wiirde die zur Ubertragung eines endlichen
Wirmestroms benotigte Flache unendlich groB.
Das optimale Stromverhiltnis liegt (falls iiber-
haupt frei wihlbar) zwischen den beiden Extre-
men unendlichen Massenstroms M, (¢ = 0) mit
grofitem treibenden Gefille und minimalem
Massenstrom M, mit unendlicher Wirmeiiber-
tragungsfliche.

- 2.2.2 Energiestrombilanz fiir Gleichstrom

Neben der Gegenstromfiithrung werden die
beiden Fluide gelegentlich auch im Gleichstrom
gefiihrt: Bild 2.5. Das den Uberlegungen beim
Gegenstrom entsprechende Vorgehen fiihrt bei
der Annahme hinreichend konstanter spezifi-
scher Warmekapazititen auf die folgende Bi-
lanzgleichung:

Ty = [Tau+eTil-0 T, (2.16)
Diese liefert mit T; = T, fiir die Austrittstem-
peratur des Mediums 2 T,, die gleiche Bezie-
hung (2.14) wie fiir Gegenstrom. Im Bild 2.6
sind die Gleichgewichtsgerade und fiir ein Bei-
spiel einige Bilanzgeraden eingezeichnet. Das
Bild 2.6 verdeutlicht, daB die Austrittstempera-



tur des wiarmeren Mediums nun im Gegensatz
zur Gegenstromfiihrung iiber derjenigen des
kélteren liegen muB. Aus diesem Grund ver-
langt die Gleichstromfithrung im allgemeinen
einen wesentlich grolern Massenstrom des wir-
meren Fluids. Damit ergeben sich entsprechend
kleinere maximale Stromverhéltnisse, wie man
am Grenzfall der Berlihrung von Gleichge-
wichts- und Bilanzgeraden (T, = T,,) aus der
Gleichung (2.14) erkennt:

_ T2<1"Tlm
(Pmax = Tlm';Tlu (2'17)
h1w {Ew h2w fTZw

h1j_T1 hszz N

hk:fT‘Ia hZZﬁ-ZCL
M1 M2
Bild 2.5. Energiestrombilanz fiir Gleichstrom.

Beispiel 2.2

Im Beispiel 2.1 wurden die Wirmedurch-
gangskoeffizienten fiir einen Plattenwirmetiber-
trager zur Erwdrmung von 2 kg/s eines Benzol-
Toluol-Gemischs von Ty, = 293K auf T, =
338 K berechnet. Als wirmeres Medium wurde
Wasser mit einer Eintrittstemperatur von T,, =
343 K und einem angenommenen Massenstrom
von 2,136 kg/s im Gegenstrom zum Benzol-To-
luol-Gemisch gefiihrt. Die mittlere spezifische
Wirmekapazitit des Benzol-Toluol-Gemischs
betrégt c,; = 1790 J/kgK, jene des Wassers be-
tragt cp; = 4190 J/kgK.

Mit diesen Angaben folgt das im Beispiel 2.1
gewidhlte Stromverhdltnis aus (2.13); ¢ =
2-1790/(2,136-4190) = 0,4. Die Bezichung
(2.14) liefert damit die Wasseraustrittstempera-
tur Ty, = 343 - 0,4 (338-293) K = 325 K. Die
entsprechende Bilanzgerade ist im Bild 2.4 ein-
getragen. Verdoppelt man den Wassermassen-
strom, reduziert sich das Stromverhiltnis auf
0,2. Wie wir dem Bild 2.4 entnehmen koénnen,
vergroflert sich damit der Abstand zwischen der
Gleichgewichts- und der Bilanzgeraden und so-
mit das treibende Gefille. Halbiert man dage-
gen den Wassermassenstrom (¢ = 0,8), verklei-
nert sich das treibende Temperaturgefille we-
sentlich. Dies hitte eine entsprechende Erhé-
hung der benotigten Wirmeiibertragungsfliche
zur Folge. Die Grenze mit verschwindendem
Temperaturgefille und folglich unendlich
groBer Ubertragungsfliche wiirden wir nach
der Gleichung (2.15) mit Qu.x = (343-293)/
(338-293) = 1,111 beziehungsweise nach (2.13)
mit einem minimalen Wassermassenstrom
von Mapin = 2-1790/(1,111-4190) kg/s =
0,769 kg/s erreichen.

T Tz — Bilanzgerade 9=008
e T
¥max =0RIT = .
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T 333
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Bild 2.6. Temperaturdiagramm fiir Gleichstrom (Beispiel
22).

Wir wollen noch vergleichen, wie sich die
Erwidrmung des Benzol-Toluol-Gemischs bei
Gleichstromfithrung verwirklichen lieBe. Als
maximales Stromverhéltnis liefert die Bezie-
hung (2.17) fiir Gleichstrom: Q.. = (343-338)/
(338-293) = 0,1111. Dies bedeutet gegeniiber
der Gegenstromfithrung einen zehnmal gréBe-
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ren ‘minimalen Wassermassenstrom von

7,69 kg/s! Um ein treibendes Temperaturgefille

zu erhalten, miilte der praktische Betrieb mit
noch héheren Wassermassenstrémen durchge-
fithrt werden (im Bild 2.6 eingetragen: ¢ =0,08
beziehungsweise M, = 10,7 kg/s)

Die Bilder 2.4 und 2.6 zeigen deutlich, daB
die Gleichstrom- und die Gegenstromfiithrung
nur fiir Stromverhiltnisse gegen Null (M; ¢y
> M, ¢,)) gleichwertig werden. In allen ande-
ren Fillen ist die Gleichstromfithrung méglichst
zu vermeiden.

2.3 Erforderliche Ubertragungsfliche

Nachdem wir im Abschnitt 2.1 gesehen ha-
ben, daBB der vom wirmeren ans kiltere Fluid
iibertretende Wirmestrom dem Wirmedurch-
gangskoeffizienten, der Temperaturdifferenz
zwischen den beiden Medien und der Ubertra-
gungsfliche proportional ist, sind wir nun in
der Lage, die fiir einen Wirmeibertrager er-

forderliche Gesamtiibertragungsfliche zu be- -
im Ab-

rechnen. Wir missen dabei den
schnitt 2.2 erlduterten, durch die Energiestrom-
bilanz gegebenen Zusammenhang zwischen den
Temperaturen der beiden Medien beachten.
Dies fiihrt auf unterschiedliche Ergebnisse fiir
Gleich- und Gegenstrom.

2.3.1 Gegenstrom

Die Temperaturen T; und T, der beiden Me-
dien sind bei Gegenstrom durch die Bilanzglei-
chung (2.12) verkniipft. Es geniigt deshalb, die
durch die Warmeiibertragung bedingte Tempe-
raturdnderung eines Fluidstromes zu bestim-
men. Dazu denken wir uns aus einem Wirme-
Ubertrager ein sehr kleines Stiick der Linge dz
herausgeschnitten: Bild 2.7. In diesem infinite-

simalen Ausschnitt wird die Temperatur des

kélteren Stroms vom Wert T, an der Stelle z
durch den nach der Gleichung (2.5) bestimmten
Wirmestrom dQ auf die Temperatur T, + dT,
an der Stelle z'+ dz erhdht. Die Energiestrom-
bilanz am betrachteten Wirmeiibertragerele-
ment lautet unter der Voraussetzung vernach-
ldssigbarer Warmeverluste an die Umgebung:

M| cpl T[ + k (TZ"TI) bdz =
M, Cp1 T, + M] CpldTl (218)

Nach der Linge dz aufgelost, liefert diese

Gleichung:
, M c, dT
= —l>pl _¥721
dz bk T,-T, 2.19)
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Bild 2.7. Zur Berechnung der Temperaturinderung in ei-
nem Waérmeiibertragerausschnitt der Lange dz und der
Breite b.

Fir die Auslegung von Wirmeiibertragern bei
stark variablen spezifischen Wirmekapazititen
und Wirmedurchgangskoeffizienten kann die
gesamthaft 2zu  iiberwindende ' Tempera-
turdifferenz T,,-T,, in eine endliche Anzahl
von n Temperaturschritten aufgetéilt werden.
Die Gleichung (2.19) liefert dann fiir jeden
Temperaturschritt ATy; die erforderliche Wir-
meiibertragerlinge Az, Die benétigte Gesamt-
wirmeiibertragerlinge errechnet sich dann bei
gegebener Warmeiibertragerbreite b aus der
Summe dieser Teillingen:

M5 o ATy
=% Ik oty @0
mit
AT}; = T“"; T .21

Da diese Rechnung zur Erreichung einer hohen
Genauigkeit eine groBe Schrittzahl n erfordert,
ist sie mit einigem Rechenaufwand verbunden.
Fiir viele Fille ist eine Niiherungslosung mit der
Annahme konstanter mittlerer Warmedurch-
gangskoeffizienten und konstanter mittlerer
Wirmekapazititen durchaus geniigend. Die er-
forderliche Lange z der Warmeiibertragungsfla-
che 14Bt sich dann bei gegebener Breite (be21e-
hungsweise gegebenem Umfang) b durch eine
einfache Integration der Gleichung (2.19) ermit-
teln:

— Ml Cpl ITlm dT|

— 2.22
bk 4, T-T, @2



Wie man sich durch Einsetzen der Einheiten
der einzelnen GroBen leicht iiberzeugen kann,
weist der Faktor vor dem Integral die Dimen-
sion einer Linge auf. Er ist das MaB fiir die
Giite des Wiirmeiibertragers und wird als HTU-
Wert (Height of a Transfer Unit) oder Hohe ei-
ner Ubertragungseinheit bezeichnet:

Y

| HTU = M1t (2.23)

Das Integral der Gleichung (2.22) ist von den
Eigenschaften des jeweiligen Wirmeiibertragers
unabhingig. Es gibt die Schwierigkeit der Wiir-
meiibertragungsaufgabe wieder und muB, auch
falls mehrere Wirmeiibertragertypen untersucht
werden, nur einmal berechnet werden. Dieses
Integral nennt man NTU-Wért (Number of
Tranfer Units) oder Anzahl Ubertragungsein-
heiten:

Ty
NTU = {97

j T, (2.24)

Durch Einsetzen der Temperaturdifferenz
T,-T, aus der Bilanzgleichung (2.12) finden wir
durch anschlieende Integration den nachste-
henden Ausdruck fiir den NTU-Wert bei Ge-
genstromfithrung:

:rZa - Tlu))
T2m - Tla .

1
NTU = ?- i In ( (225)

Im, Spezialfall mit einem Stromverhéltnis von
Eins (¢ = 1) wird das treibende Temperaturge-
fille T.-T: lings dem Wirmeiibertrager kon-
stant. Die Integration der Gleichung (2.24) lie-
fert dann:

Tlm - Tl(yx

Tou - Too (2.26)

NTU =

2.3.2 Gleichstrom

Auch bei Gleichstrom kann die Linge der
Wirmeiibertragungsfliche nach der Gleichung
(2.22) als Produkt aus HTU- und NTU-Wert er-
mittelt werden. Der Ausdruck (2.23) fiir den

HTU-Wert behilt seine Giltigkeit auch fiir-

Gleichstrom.
Zur Bestimmung des NTU-Werts ist das
treibende Temperaturgefille der Gleichung

(2.24) mit der Bilanzgleichung (2.16) auszudriik-
ken. Die Integration liefert dann die Anzahl
Ubertragungseinheiten fiir Gleichstrom zu:

1 Ty =T
NTU = - 1 (M)
(P n T2m - Tlu)

2.27)

Die Linge der Wirmeiibertragungsfliche kann
nun fir Gleich- und Gegenstrom nach der For-
mel

(2.28)

= HTU - NTU

berechnet werden. Dabei ist fiir die Anzahl der
Ubertragungseinheiten, je nach der Stromfiih-
rung, der Wert aus der Gleichung (2.25) oder
(2.27) einzusetzen. Die erforderliche Wirme-
iibertragungsfliche folgt schlieBlich als Produkt
aus deren Linge z und deren Breite (bezie-
hungsweise Gesamtumfang) b.

Beispiel 2.3

Die Anzahl Platten fiir einen Plattenwérme-
ibertrager mit den Plattenabmessungen aus
dem Beispiel 2.1 ist fiir die ebenfalls im Bei-
spiel 2.1 beschriebene Erwidrmung des Benzol-
Toluol-Gemischs von 293 K auf 338 K festzule-
gen.

Die Anzahl der Ubertragungseinheiten be-
trdgt nach (2.25) fiir Gegenstrom:

1 (343 - 338

0a-1m 325-293) = 309

NTU =

Zur Ermittlung der Hohe einer Ubertragungs-
einheit bendtigen wir einen mittleren Warme-
durchgangskoeffizienten. Da sich die Werte der
Wirmedurchgangskoeffizienten nach dem Er-
gebnis des Beispiels 2.1 an den Enden des Wir-
meiibertragers nur wenig unterscheiden, kann
hier fiir den ganzen Apparat mit dem arithmeti-
schen Mittelwert gerechnet werden: k = (k. +
k.)/2 = (1620+1730)/2 W/m?K = 1675 W/
m?’K. Mit diesem Wert, der mittleren spezifi-
schen Wirmekapazitit des Benzol-Toluol-Ge-
mischs von 1790 J/kgK, dem Massenstrom des
Benzol-Toluol-Gemischs von 2 kg/s und der
aktiven Plattenbreite (Plattenbreite innerhalb
der Dichtung) von 0,2 m erhalten wir aus (2.23)
fiir die Hohe einer Ubertragungseinheit:

2-1790

HTU = 551675 ™ =

10,7 m
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Die gesamte Linge der Wirmeiibertragungsfli-
che folgt damit aus der Gleichung (2.28) zu:
z = 10,7-3,09 m = 33,1 m. Dies ergibt einé Ge-
samtwirmeiibertragungsfliche von A = b-z =
0,2-33,1 m?> = 6,61 m2

Die im Beispiel 2.1 ermittelte Aufteilung der
beiden Stromungsmedien in je finf Teilstrome
fiihrt zu der im Bild 2.18 dargestellten Schal-
tung. Man erkennt daraus Blocke mit je 10 Plat-
ten. Von diesen wird jeweils eine Blockgrenz-
platte im Gleichstrom betrieben. Da sowohl der
Wirmeiibergangskoeffizient wie auch die An-
nahme beziiglich der voraussichtlichen Ver-
schmutzung mit groBen Unsicherheiten behaftet
sind, ist es sinnvoll, die im Gleichstrom betrie-
benen Blockgrenzplatten fiir die Wiarmeiibertra-
gung zu vernachlédssigen (zusitzliche Sicher-
heit). Damit bleiben pro Block neun im reinen
Gegenstrom betriebene Platten mit einer wirk-
samen Fliche von je b z,= 0,2- 0,9 m*> = 0,18
m?2. Ein Block enthilt demzufolge 9-0,18 m? =
1,62 m? an wirksamer Fliche. Die bendétigte
Blockzahl betrdgt somit 6,61/1,62 = 4,08. Da
in Plattenwédrmeiibertragern die Anzahl Blocke
ohne wesentliche Schwierigkeiten nachtriglich
erhéht werden kénnen und weil wir die Warme-
ibertragungswirkung der Blockgrenzplatten
vernachléssigt haben, ist hier die Wahl von nur
vier Blécken verantwortbar. Damit ergibt sich
eine Gesamtplattenzahl von 4-10-1 = 39 ohne
oder von 41 mit den beiden &uBersten Deck-
platten. Die Gesamttiefe des Wirmeiibertragers
betrdgt bei dieser Anordnung ohne die beiden
Spannplatten also nur wenig iiber 200 mm. Dies
bei einem zu iibertragenden Wirmestrom von Q
= M; ¢ (Tio=Tiy) = 2 - 1790 (338-293) W =
161 kW!

2.3.3 Vergleich zwischen Gegen- und Gleichstrom

Da sich die HTU-Werte fiir Gleich- und Ge-
genstrom nicht unterscheiden, kénnen wir den
Vergleich zwischen den beiden Stromfithrungen
auf die NTU-Werte beschrinken. Ersetzt man
in den Gleichungen (2.25) und (2.27) die Aus-
trittstemperatur T,, durch den Ausdruck (2.14),
findet man mit den meist fest vorgeschriebenen
Temperaturverhéltnissen

p= Tawu/Tiu (2.29)

und

¥ = Tio/Tia (2.30)

fir die Anzahl der Ubertragungseinheiten bei
Gegenstrom

-y
1 ] (2.31)

1
NTU® = ln[
o-1 p-o(y-1

beziehungsweise bei Gleichstrom:

1 ln[ p-1
o+1 H-oy-1)-wy

NTU” = ] (2.32)

Das Ergebnis der numerischen Auswertung die-
ser Beziehungen ist im Bild 2.8 fiir das in die-
sem Kapitel behandelte Beispiel dargestellt.
Wie wir schon festgestellt haben, ergeben
Gleich- und Gegenstrom fiir sehr groBe Durch-
sitze des Fluids 2, also fiir Stromverhéltnisse
gegen Null, gleiche NTU-Werte. Dann ben6ti-
gen Gegen- und Gleichstromwirmeiibertrager
gleiche Wirmeiibertragungsflachen. Wird dage-
gen das Stromverhiltnis gegen den Maximal-
wert fir Gleichstrom vergroBert, nimmt das
Verhiltnis NTU”/NTU’ stark zu: der Gleich-
stromapparat benétigt eine entsprechend gro-
Bere Ubertragungsfliche als der Gegenstromap-
parat. Bei Gegenstrom kann das Stromverhélt-
nis weit iber den Maximalwert fiir Gleichstrom
gesteigert werden. Die Ursache fiir diese Uber-
legenheit des Gegenstromwirmeiibertragers liegt
in der bei den Temperaturdiagrammen disku-
tierten Tatsache, daB das wirmere Fluid beim
Gegenstrom unter die Austrittstemperatur des
kilteren Fluids abgekiihlt werden kann.

Wir fassen die Vorteile der Gegenstromfiihrung
nochmals zusammen:

1. geringere Ubertragungsfliche,

2. hoheres maximales Stromverhéltnis
anders ausgedriickt:

3.es ist moglich, die Austrittstemperatur des
kélteren Fluids iliber diejenige des wiarmeren
zu heben.

oder

2.4 Wirmetriger

Verfahrenstechnische Apparate werden in
der Regel indirekt beheizt. Diese Beheizungsart
weist mehrere Vorteile auf, von denen die we-
sentlichsten nachstehend kurz erwihnt seien:

(® Zentrale Beheizung mehrerer Apparate (ho-
herer Wirkungsgrad der Verbrennungsanla-

gen, geringere  Gesamtwartungskosten,
Moglichkeiten der Kraft-Wirme-Koppe-
lung).
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@ Keine Gefahr ortlicher Uberhitzung ther-
misch empfindlicher Giiter.

® Erleichterung der Temperaturregulierung.

@ Moglichkeit der Wiarmespeicherung.

Auch zur Kiihlung versucht man moglichst viele
Wirmequellen zusammenzufassen. Es stellt sich
dann die Aufgabe, geeignete Medien (Wirme-
triger, heat exchanging medium) fiir den Trans-
port von Wirme zwischen rdumlich oft weit
auseinanderliegenden Apparaten zu finden.
Diese Wirmetrdger sollten moglichst alle der
nachstehend aufgefiihrten Eigenschaften auf-
weisen ([3], S. 446):

() Zur Erzielung hoher Wirmeiibergangskoef-
fizienten- bei kleinem Druckverlust: hohe
Wirmeleitfihigkeit und spezifische Wirme-
kapazitit bei niedriger dynamischer Viskosi-
tit (Vergleiche der Wirmeiibergangskoeffi-
zienten und der Druckverluste mit Werten
von Wasser in [39]).

(@ Chemische Bestdndigkeit im jeweiligen Ein-
satzbereich. Bei der Verwendung organi-
scher Wirmetréager ist diesbeziglich groBte
Vorsicht geboten ([39], [40)).

@ Geringer Dampfdruck bei Anwendungen
ohne Aggregatszustandsinderung (die Sie-
detemperatur sollte bei Betriebsdruck iiber
der Einsatztemperatur liegen).

@ Hohe spezifische Verdampfungsenthalpie
bei Anwendungen mit Aggregatszustandsin-
derungen.

(® Unempfindlichkeit gegen Wasser und Luft.

(Beispiel 2.2).

(&) Niedrige Gesamtkosten (Nachfiillung, even-
tueller periodischer Wechsel!). ‘

@ Nicht korrodierend.

Ungiftig, nicht dtzend oder ibelriechend.

(@ Moglichst unbrennbar: Betriebstemperatur
unter Flammtemperatur, bei offenen Anla-
gen muf} Selbstentziindungstemperatur iiber
héchster Betriebstemperatur liegen.

Leichte Entsorgung nach Gebrauch.

Wasser erfiillt diese Bedingungen im Tempera-
turbereich tragbarer Dampfdriicke in idealer
Weise. Es ist deshalb sowohl in fliissiger Form
wie auch als Dampf fiir Temperaturen von 0 bis
200 °C der wichtigste Warmetrager.

Bei Temperaturen iiber 150 °C treten aber
Dampfdriicke iiber 5 bar und bei Temperaturen
iiber 200 °C sogar Dampfdriicke iiber 15 bar
auf (Dampfdruck von Wasser in [41]). Ein wei-
terer Nachteil von Wasser liegt darin, daB es bei
tiefen Umgebungstemperaturen gefrieren kann.

Unterhalb von 0°C verwendet man als
Wirmetrédger (in diesem Bereich auch als «Kail-
tetrdger» bezeichnet) vorwiegend wiBrige Salz-
losungen mit den Salzern NaCl (bis -13°C),
MgCl, (bis =25 °C) und CaCl, (bis -38 °C). Ni-
here Angaben mit weiteren Wiarmetrdgern fiir
Temperaturen unter 0 °C findet man in [42] und
[43].

Fiir Temperaturen oberhalb des Einsatzbe-
reichs von Wasser werden als fliissige Wirme-
triger fiir den Betrieb bei Umgebungsdruck Mi-
neraléle (bis 300 °C), synthetische organische
Wirmetrédger (bis 350 °C) und die Hochtempe-

M1



Tabelle 2.4. Stoffwerte von fliissigen Wirmetriigern.

Dichte |Spez. Wirme- |Dynam. Quellen

Wirme- Anwen-  |[Erstar- Siede- Folgende
triager dungs- rungs- temp. - |Stoff- Wirme- leitfahig- | Viskositit
bereich punkt, bei 1 [bar] |werte ; kapazitit |keit

Stockpunkt bei Tem- p <p A 1

bei 1 [bar] peratur . e

: {von

rcl °q ra I°Cl [kg/m’] |[¥/kgK] {[W/mK]  |[kg/ms]
Wasser - 0+200 0 100 90 965 . 4205 0,676 .° |3,11.107% " (24, [41]
Mineraléle | 50+300 |-55 + <12 |iber 150 770-830 |2200+2600]0,11+0,12]7,5:28-107* |[44] O
Einsatz- . ’ B ’
' grenze

Synthe-
tische
Wiirme- ’
triger 1 0+350 [-85+20 200+390 1200 630-+9302100--29000,07+0,122,4+9,5-10 -4 |144)
Hoch- : ’ [
tempera- ) iiber .
tursalz- 200+480 (142 Einsatz- [300 1860 1600 0,394 32-107* ﬂ3]
schmelze grenze h F
HTS . ’ ’
Natrium 4001000 | 98 880 600 760 1270 560 1,8-1074 {131

raturschmelze HTS (eutektisches Gemisch aus
KNO;, NaNO,, NaNQ;) mit einem Erstar-
rungspunkt von 142 °C und einer Zersetzungs-
temperatur von 480 °C verwendet. Fiir noch ho-
here Temperaturen kommen Alkalimetalle
(vorab Natrium: Erstarrungstemperatur 98 °C,
Siedetemperatur bis | bar: 880 °C) in Frage. Da
sie sich an der Luft selbst entziinden kdnnen
und weil der Erstarrungspunkt wesentlich iiber
der Umgebungstemperatur liegt, gelangen sie
* aber nur in Sonderfillen zur Anwendung.

Die Tabelle 2.4 gibt einen Uberblick zu den
Einsatzbereichen und wichtigsten Stoffwerten
der erwdhnten Wirmetrdger fiir Temperaturen
iiber 0 °C. Bei den organischen Wirmetrigern
trifft man auf ein reiches Angebot verschieden-
ster Produkte. Eine umfassende Stoffwertsamm-

. lung zu den MineralSlen wie auch zu den syn-
thetischen organischen Wirmetrigern findet
man in [44], S.49/72. Dieses Buch behandelt
auch den Aufbau von Wirmeiibertragungsanla-
gen. Stoffwerte von HTS und Natrium kénnen
fiir weite Temperaturbereiche [3], S. 447/448,
entnommen werden.

2.5 Bauarten von Wirmeiibertragern

Aus einer grofen Zahl von Wirmeiibertra-
gerbauarten werden wir im folgenden die fiir
die industrielle Praxis wichtigsten Typen fiir die
indirekte Wirmeiibertragung besprechen. Um-
fassendere Ubersichten findet man in [31,
S. 432/445, und [6], S. 735/806. Auslegung und
Optimierung von Wérmeiibertragern werden in
[6], S.449/575, ausfiihrlicher behandelt. Hin-
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weise zur Konstruktion und zur Werkstoffwahl
kann man in [6], S. 577/733, und in [45], S. 195/
233 entnehmen.

2.5.1 Rohrbiindelwirmeiibertrager

Obwohl die Einsatzbereiche der Rohrbiin-
delwédrmeiibertrager (tabular heat exchangers)
durch moderne Kompaktwéirmeiibertrager wie
Platten oder Spiralwirmeiibertrager mehr und
mehr beschnitten werden, sind die Rohrbiindel-
apparate die hdufigsten Wirmeiibertrager fiir
die indirekte Warmeiibertragung geblieben.

Bei den Rohrbiindelwirmeiibertragern be-
steht die Wand zwischen den beiden Fluiden
aus zahlreichen glatten oder gerippten Rohren,
dem Rohrbiindel: Position 3 in Bild 2.9. Diese
Rohre werden in die Rohrbéden 1 einge-
schweiBt, eingewalzt, eingelStet oder aufge-
dornt (konstruktive Einzelheiten in [45], S. 200/
202, DIN 28182). Zur Aufnahme unterschiedli-
cher axialer Warmedehnungen wird der Man-
tel 2 mit Dehnwiilsten ([45], S. 206), Stopfbiich-
sen oder bei miBigen Driicken mit Wellrohr-
kompensatoren oder Faltenbilgen ([45], S. 206,
[46]) versehen. Das durch die Mantelstutzen 4
ein- und austretende duBere Strémungsmedium
wird durch Umlenksegmente 8 oder Umlenk-
ringe und Umlenkscheiben gefiihrt. Durch die
Anordnung dieser Segmente kann die duBere
Stromungsgeschwindigkeit den jeweiligen Er-
fordernissen der Warmeiibertragung angepalt
werden. Das innere Stromungsmedium tritt
durch den Haubenstutzen S und wird unter der
Haube 6 auf die einzelnen Rohre verteilt.
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Bild 2.9. Bauteile von Rohrbiindelwérmeiibertragern (aus [24]).

Die Rohrbiindelwdrmeiibertrager werden
aus weitgehend normierten Bauteilen gefertigt.
Von den in der Tabelle 2.5 zusammengestellten
Normen sollte nur in zwingenden Fillen abge-
wichen werden. Die Rohre des Rohrbiindels
werden meist in gleichseitigen Dreiecksteilun-
gen angeordnet. Die Teilung (Abstand zwischen
den Rohrachsen) richtet sich dabei nach der
Art der Verbindung mit dem Rohrboden, den
Rohrabmessungen und dem Rohrmaterial
(DIN 28182, [24], S.Pb2, [47]). Weitere kon-

Tabelle 2.5. DIN-Normen fiir Bauteile von Rohrbiindel-
wirmeiibertragern. ND: Nenndriicke nach DIN 28002.

Bauteil DIN-Normen
Rohre -
AuBendurchmesser, Lingen 28180
Prizisionsstahlrohre, nahtlos 2391
geschweifite Prazisionsstahlrohre 2393
mit besonderer MaBgenauigkeit
nahtlose Rohre aus warmfesten 117175

| Stdahlen
nahtlose Rohre aus nichtrostenden {2462
Stéhlen
Messingrohre, nahtlos gezogen 1755
Rohre aus Kupfer und Kupferknet- | 1785
legierungen
Mantel
AuBendurchmesser 28001 R
nahtlose Stahlrohre 2448 Lo
geschweiBite Stahlrohre 2458
Hauben ] )
Flansche 28034, 28036 28038 A
Boden 28011...28014
Stutzen
mit festem Flansch 28115 )
VorschweiBflansche ND 1 und 2,5:2630 .

ND 6...160: '
2631...2638

struktive Einzelheiten, wie Durchmesser der
Bohrungen in den Rohrbdden, Abstinde und
Abmessungen von Umlenksegmenten oder Um-
lenkringen und -scheiben, Gestaltung der
Haube usw., konnen [6), S.659/693, [24],
S.Pb 2/5, [45], S. 197/211, und [47] entnommen
werden.. Rohrbiindelwédrmeiibertrager gehéren
zu den meistgebauten Apparaten und wurden
deshalb auch als ganze Apparate mit Gesamt-
wirmeiibertragungsfldchen von 1 bis 90 m? pro
Meter Bauldnge normiert: DIN 28184, [24],
S.Pb 4/5.

Zur Verhinderung UbermiBiger Erosion ist
die Stromungsgeschwindigkeit in den Rohren zu
begrenzen. So gelten beispielsweise fiir Wasser
1 bis 3m/s in Stahlrohren beziehungsweise
1 bis 2m/s in Kupferrohren als Hochstwerte
(weitere Angaben in [47]). Im iibrigen ist fir die
Wahl der Stromungsgeschwindigkeit der
Druckverlust in den Rohren (Berechnungsun-
terlagen: [24], S.Lbl1/Lb6, Lcl, Lc5) und im
Raum zwischen Mantel und Rohren (Berech-
nungsunterlagen in [24], S.Ld2/Ld3, Lil/Li2,
[56]) maBgebend.

Besonders sorgfiltig ist bei der Auslegung
von Rohrbilindelapparaten auf die Verhinde-
rung stromungserregter Rohrschwingungen zu
achten. Eine exakte Berechnung der Erreger-
und Eigenfrequenzen ist zwar nicht moglich, da
die mantelseitigen Stromungsverhiltnisse oft
kaum definiert sind und weil die Beurteilung
der Rohrbefestigungen und der Dimpfung
schwierig ist. Es liegen aber eine Vielzahl empi-
risch gewonnener Beziehungen zur Berechnung
der hochstzulédssigen Stromungsgeschwindigkeit
in Abhidngigkeit des Abstands der Rohrbefestl-
gungen vor: [6], S. 377/424, [48], [49].



Fiir die Bestimmung der notwendigen Wir-
meiibertragungsfliiche ist zu beachten, dafl bei
Anordnungen nach dem Bild 2.9 kein reiner
Gegenstrom, sondern eine Kombination von lo-
kalem Kreuzstrom mit globalem Gegenstrom
vorliegt. Diesem Umstand kann man im Falle
einer Bestimmung der Wirmeiibertragungsfla-
che auf dem im Abschnitt 2.3 gezeigten Weg
durch eine entsprechende Reduktion des War-
medurchgangskoeffizienten Rechnung tragen.
Solche Korrekturfaktoren lassen sich fiir zahl-
reiche Schaltungsmoglichkeiten nach [6],
S. 435/439, [52] und [53] berechnen. Die Ermitt-
lung der Wirmetbergangskoeffizienten auf der
RohrauBenseite ([24], S.Gd1/Gf6, [54]) ist als
Folge der komplizierten Strdmungsverhiltnisse

mit erheblichen Unsicherheiten behaftet. Auf-

der Rohrinnenseite 1Bt sich der Warmeiiber-
gangskoeffizient dagegen mit den in [24],
S.Gb1/Gb5, und [55] angegebenen Beziehungen
mit hoher Genauigkeit bestimmen.

Wie bereits erwiahnt, werden die Mintel der
beschriebenen Rohrbiindelwdrmeiibertrager zur
Aufnahme unterschiedlicher axialer Wirmeaus-
dehnungen von Rohrbiindel und Mantel mit
Dehnwiilsten, Wellrohrkompensatoren, Falten-
bilgen oder mit Stopfbiichsen versehen. Wir
wollen noch zwei hiufig eingesetzte Konstruk-
tionen kennenlernen, welche ohne diese MaB-
nahme auskommen.

Der in Bild 2.10 gezeigte Haarnadel-Rohr-
biindelwiirmeiibertrager (U-Biindelwirmeiiber-
trager, U-bend heat exchanger) ermdglicht ge-
geniiber dem Mantel eine ungehinderte Deh-
nung des Rohrbiindels. Das um die Rohre stro-
mende Medium wird durch die ebene Zwi-
schenwand im Gegenstrom zum Medium in den
Rohren gefiihrt. Diese eindeutige Stromfithrung
ist nur im Bereich der mantelseitigen Ein- und
Austrittsstutzen gestért. Dem Vorteil der ein-
deutigen Gegenstromfiihrung steht bei diesen

Bild 2.10. Haarnadel-Rohrbindelwarmelbertrager (aus

[24]).
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Apparaten allerdings der Nachteil innen
schlecht reinigbarer Rohre entgegen. Bei groflen
Temperaturunterschieden zwischen Ein- und
Austritt aus den Haarnadelrohren werden
durch die unterschiedlichen Wiarmedehnungen
der ein- und austrittsnahen Rohrpartien Span-
nungen in den Rohren hervorgerufen.

Bild 2.11. Rohrbindelwérmeiibertrager mit schwimmen-
dem Kopf (aus [24]).

Der Rohrbiindelwirmeiibertrager mit
schwimmendem Kopf (internal-floating-head ex-
changer) vereinigt die Vorteile einer ungehin-
derten Rohrdehnung mit einer guten Reini-
gungsmdglichkeit des Rohrinneren: Bild 2.11.

2.5.2 Doppelrohrwdrmeiibertrager

Mit den in Bild 2.12 gezeigten Doppelrohr-
wiirmeiibertragern (double-pipe heat exchang-
ers) lassen sich bei definierter Gegenstromfiih-
rung auch auf der RohrauBenseite hohe Strd-
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Bild 2.12. Doppelrohrwéarmeibertrager (aus {24]).

mungsgeschwindigkeiten und damit hohe Wir-
meiibergangskoeffizienten erreichen. Infolge
der begrenzten Ubertragungsfliche konnen mit
diesen Wirmeiibertragern allerdings nur be-
scheidene Wirmestrome iibertragen werden.
Doppelrohrwirmeiibertrager konnen nur einge-
setzt werden, wenn (vorab bei Ausfithrungen
mit aufgeschweiten Mantelrohren) die Ver-



schmutzungsgefahr auf der Mantelseite gering
ist. Die Berechnung des mantelseitigen Wérme-
iibergangskoeffizienten kann nach [24], S.Gcl/
Gce35, und [57] erfolgen. Der Wirmeiibergangs-
koeffizient auf der Innenseite der Rohre kann
aus der bei den Rohrbiindelapparaten erwihn-
ten Literatur ermittelt werden.

2.5.3 Spiralwiz‘rmézibertrager

Im Bestreben, die guten Eigenschaften des
Doppelrohrwirmeiibertragers (definierte Ge-
genstromfithrung bei beidseitig hohen Wirme-
ibergangskoeffizienten) auch fiir groBere Wir-
meiibertragungsflichen beizubehalten, wurde
der  Spiralwirmeilibertrager  (spiral  heat
exchanger) entwickelt: Bild 2.13. Er besteht aus
spiralformig aufgewickelten flachen Kanilen
und erlaubt einen einwandfreien Gegenstrom-
betrieb: ein Medium durchstromt die Kanalspi-
rale von innen nach aufien, wahrend das andere
auBen am Mantel eintritt und die Kanalspirale
im Zentrum der seitlichen Abdeckung verliBt.

Bild 2.13. Prinzipieller Aufbau eines Spiralwarmeiiber-
tragers {aus [38]).

Das Bild 2.14 verdeutlicht die kompakte
Bauweise dieses Apparats. Er enthilt bei glei-
chem Bauvolumen etwa die doppelte Ubertra-
gungsfliche wie ein Rohrbiindelwdrmeiibertra-
ger. Dank héheren Wirmeiibergangskoeffizien-
ten und reiner Gegenstromfithrung wird fiir
eine gegebene Ubertragungsaufgabe zudem eine
wesentlich geringere Ubertragungsfliche bend-
tigt. Der Einsatzbereich heutiger Konstruktio-
nen ist auf Driicke bis 15 bar und Temperaturen
bis 400 °C begrenzt. Durch Entfernen der seitli-
chen Abdeckungen konnen die Kanalspiralen

Bild 2.14. Spiralwérmelbertrager (Alfa-Laval)

gut gereinigt werden. Da der Strémung in den
Kanalspiralen zudem keine Hindernisse entge-
genstehen, sind die Spiralwdrmeiibertrager
auch fiir verschmutzte Flissigkeiten geeignet.
Darin liegt ihr Hauptvorteil gegeniiber den im
nichsten Abschnitt zu beschreibenden Platten-
wirmeiibertragern. In [38] werden die Spiral-
wirmeiibertrager mit weiteren Schaltungsmog-
lichkeiten néher erldutert. Unterlagen zur Be-
rechnung des Warmeiibergangs und des Druck-
verlusts in Spiralwiarmeiibertragern findet man
in [51] und [58].

2.5.4 Plattenwdrmeiibertrager

Bei den Plattenwarmeiibertragern (plate
heat exchanger) werden die beiden Medien
durch parallele Platten geringer Dicke (0,6 bis
1,2 mm) voneinander getrennt: Bild 2.15. Die
Platten sind mit Dichtungen um die Durchtritts-
6ffnungen und um die Plattenrédnder versehen.
Die in Sonderfillen bis iiber 500 Platten werden
in dhnlicher Art wie die Elemente der in [1] be-
handelten Filterpressen durch zwei kriftig aus-
gebildete Deckplatten und Zugschrauben zu-
sammengepreB3t: Bild 2.16. Beim iiblichen Plat-
tenabstand von 4 bis 8 mm 148t sich mit dieser
Anordnung bei gleichem Apparatevolumen
etwa viermal mehr Ubertragungsfliche (in gro-
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Bild 2.15. Wege der Strémungsmedien in Plattenwarme-
Gibertragern.

Ben Plattenwirmeiibertragern bis tiber 500 m?)
unterbringen als in Rohrbiindelapparaten.

Da ein nachtréglicher Einbau weiterer Plat-
ten moglich ist, konnen Plattenwirmeiibertra-
ger knapp dimensioniert und gednderten Be-
triebsbedingungen- nachtréglich noch angepa(t
werden. Die leichte Zerlegbarkeit erlaubt ein
einfaches Reinigen der Ubertragungsflichen.

Wie beim Doppelrohr- oder Spiralwidrme-
‘iibertrager kann auch beim Plattenwirmeiber-

Bild 2.16. Plattenwarmeubertrager (AVP).
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trager eine reine Gegenstromfiithrung der beiden
Medien realisiert werden. Da die Platten zur
Verbesserung des konvektiven Wairmetrans-
ports gewellt sind, werden im Plattenwirme-
ibertrager aber deutlich héhere Wirmeiiber-
gangskoeffizienten (Berechnungs-Unterlagen:
Beispiel 2.1, [50], [51], [59]) erreicht als in den
iibrigen Wirmeiibertragern. Schon mit einer
einfachen Plattengeometrie (Bild 2.17) erzielt

S0
G S
>3

YA

Bild 2.17. Schnitt durch Platten einfacher Geometrie.



man Wirmeiibergangskoeffizienten, welche mit
den hohen Werten einer Anlaufstromung zwi-
schen zwei parallelen Platten mit dem Abstand
s und der Linge L vergleichbar sind [60]. Auch
die geringe Wandstirke der Platten trigt zu den
hohen Wirmedurchgangskoeffizienten in Plat-
tenwirmeiibertragern bei. Diese ermdglichen
zusammen mit der Gegenstromfithrung die
Ubertragung .groBer Wirmestrdme auch bei
sehr geringen Temperaturdifferenzen. Dies ist
bei allen Anwendungen im Zusammenhang mit
der Abwirmenutzung von besonderer Bedeu-
tung.

Der einfache Aufbau der Plattenwirmeiiber-
trager ermoglicht die Verwendung auch schwer
verarbeitbarer, korrosionsbestindiger Werk-
stoffe. Als weiterer Vorteil der Plattenwirme-
iibertrager ist die leichte AnpafBbarkeit der Auf-
teilung der beiden Stréme an die jeweilige War-
meiibertragungsaufgabe durch einfaches Anein-
anderreihen der entsprechenden Platten zu
nennen, wie sie in Bild 2.18 fiir das in diesem
Kapitel behandelte Beispiel illustriert wird.

P I .

iibertrager heute oft die kostengiinstigste Lo-
sung, sobald aus Korrosionsgriinden nichtro-
stende Stdhle oder noch bestindigere Werk-
stoffe eingesetzt werden miissen.

|
|
|
A

e

—————:——.

o — e e e e —]

|
I
]
)

b — e ———— — —
—_— — — — —]

|
|
|
|
i

Bild 2.18. Beispiel einer Aufteilung der beiden Stréme in je finf Teilstréme.

Der Einsatzbereich ist durch die Dichtungen
zwischen den Platten auf Driicke von 15 bis
20 bar und Temperaturen bis etwa 300 °C be-
grenzt. Zur Aufnahme der Druckkrifte werden
die Plattenprigungen so gestaltet, daB sich die
Platten als Abstiitzung stellenweise beriihren.
Dadurch muf3 man eine erhdhte Anfilligkeit ge-
gen Verschmutzung in Kauf nehmen. Bei Gasen
konnen auch die nicht beliebig vergroBerbaren
Durchtritts6ffnungen zwischen den Platten den
Anwendungsbereich einengen. Weiter ist der
hohe Wirmeiibergangskoeffizient infolge der
haufigen Stromungsumlenkungen nicht ohne
entsprechend erhohten Druckverlust (Berech-
nungsunterlagen in [59] und [61]) zu haben. In-
nerhalb dieser Grenzen ist der Plattenwirme-

47




3. Verdampfung

Die zur Verdampfung (boiling) notwendige
Wirme wird im allgemeinen durch feste Wiande
zugefiihrt. An der Oberfliche dieser Heizwinde
bilden sich Dampfblasen, die infolge der
Grenzflichenspannung zunichst daran festge-
halten werden, Die Zahl der entstehenden Bla-
sen hingt von der Beschaffenheit der Heizwand
ab. Nachdem diese Blasen eine bestimmte
GroBe erreicht haben, liberwiegt die Auftriebs-
kraft gegeniiber der Grenzflichenkraft: Die
Blasen ldsen sich von der Heizwand ab und
steigen in der Fliissigkeit hoch. Dabei stellt sich
in der Umgebung der Blasen eine komplizierte
Strdmung ein. Der Wiarmetransport bei der Ver-
dampfung ist aus diesen Griinden ein schwer
durchdringbarer Vorgang. Zur vollstdndigen
Beschreibung der Blasenverdampfung wiren
zwolf dimensionslose KenngroBen erforderlich
[62]. Deshalb ist es nicht erstaunlich, dafl die
theoretische Erfassung des Verdampfungsvor-
gangs noch nicht befriedigend geldst ist. Zum
Berechnen von Verdampfern ist man demzu-
folge immer noch auf halbempirische Unterla-
gen mit beschrinktem Giiltigkeitsbereich ange-
wiesen.

3.1 Verdampfungsformen

Wenn man eine Fliissigkeit mit zunehmen-
dem Temperaturunterschied zwischen der Heiz-
wand' und der Siedetemperatur der Fliissigkeit
verdampft, beobachtet man den in Bild 3.1 fiir
Wasser als Beispiel gezeigten Verlauf des Wir-
meiibergangskoeffizienten und der libergehen-
den Wirmestromdichte (beim Verdampfen als
Heizflichenbelastung bezeichnet). Diese ist
nach Gleichung (1.36) dem Produkt aus dem
Wirmeiibergangskoeffizienten und der Diffe-
renz zwischen der Wandtemperatur T,, und der
Siedetemperatur T, proportional:

q=0a(Ty-Ty 3.1

Bild 3.1 gibt nur den prinzipiellen Verlauf wie-
der. Die MeBergebnisse einzelner Untersuchun-
gen streuen sehr stark ([13], S. 556, [21], S. 201).

Mit zunehmender Temperaturdifferenz zwi-
schen Heizwand und siedender Fliissigkeit las-
sen sich die folgenden Verdampfungsformen
unterscheiden:

1. Verdampfen bei freier Konvektion (free con-
vection boiling). Bei kleinen Temperatur-
differenzen vermdgen sich nur an wenigen
Stellen der Heizfliche Blasen zu bilden. Die
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Wirme wird in diesen Bereich im wesentli-
chen durch freie Konvektion von der Heiz-
flache an die Fliissigkeit iibertragen. Da tech-.
nische Verdampfer meist mit héheren Heiz-
flichenbelastungen betrieben werden, ist
diese Verdampfungsform nur von unter-
geordneter Bedeutung.

2. Blasenverdampfung (nucleate boiling). Ab
dem in Bild 3.1 mit B bezeichneten Punkt 1463t
sich eine deutliche Verbesserung des Wir-
metibergangskoeffizienten bis zu Werten von
iiber 10 000 W/m?K beobachten. Grund fiir
diesen sehr guten Wirmeiibergang sind die
nun an immer zahireicheren Stellen. entste-
henden Blasen. Die sich von der Heizwand
ablésenden und dann aufsteigenden Dampf-
blasen fithren zu einer starken Bewegung der
Flissigkeit mit einem dementsprechend in-
tensiven konvektiven Wérmetransport (Na-
heres zu diesem Vorgang in [64], [65] und
[66]). In diesem Bereich werden die meisten
technischen Verdampfer betrieben.

3. Instabile Filmverdampfung (transition boiling,
partial film boiling). Nach dem PunktC
(Bild 3.1) werden so viele Blasen gebildet,
daB stellenweise geschlossene Dampfschich-
ten, « Dampffilme», entstehen. Bei weiterem
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Bild 3.1. Wéarmeiibergangskoeffizient und Warmestrom-
dichte beim Verdampfen von Wasser aus einem Behilter
bei Umgebungsdruck (aus [63]).



Erhohen der Temperaturdifferenz zwischen
der Heizwand und der siedenden Fliissigkeit
kommen immer gréBere geschlossene
Dampfschichten zustande. Diese Dampf-
schichten verschwinden laufend wieder, wih-
rend andere neu gebildet werden. Im Gebiet
der instabilen Filmverdampfung nimmt der
Wirmeiibergangskoeffizient infolge der iso-
lierenden Wirkung der Dampfschichten ab.

4. Stabile Filmverdampfung (film boiling). Bei
weiterem ErhShen der Temperaturdifferenz
zwischen Heizwand und siedender Flissig-
keit bildet sich iiber der Heizfliche eine ge-
schlossene Dampfschicht (Film). Die Wirme
muBl nun vollstindig durch die isolierende
Schicht an die Fliissigkeit transportiert wer-
den. Das fithrt zu einem gegeniiber der Bla-
senverdampfung wesentlich  schlechteren
Wirmeiibergang. Bei sehr hohen Temperatur-
differenzen ist dann (auch infolge des be-
trichtlich zunehmenden Wirmetransports
durch Strahlung) ein erneutes Ansteigen des
Wirmeiibergangskoeffizienten zu beobach-
ten.

3.2 Maximale Heizfléichenbelastung

Wie Bild 3.1 zeigt, fillt der Wirmeiiber-
gangskoeffizient im Gebiet der instabilen Film-
verdampfung derart stark ab, daBl in diesem Ge-
biet trotz groBer werdender Temperaturdiffe-
renz die Wirmestromdichte (Heizflichenbela-
stung) abnimmt. Diese Erscheinung kann, wie
wir noch sehen werden, héchst gefihrliche
Konsequenzen haben.

Die in der Verfahrenstechnik eingesetzten
Verdampfer werden iiblicherweise mit Heiz-
dampf beheizt. Dabei kondensiert dieser auf der
HeizflichenauBenseite. Die Kondensationstem-
peratur wird dabei durch den Heizdampfdruck
bestimmt. Im Kondensatfilm und in der Heiz-
wand stellt sich ein Temperaturabfall ein. Die
Heizwandtemperatur auf der Verdampferseite
liegt somit stets unterhalb der dem jeweiligen
Heizdampfdruck entsprechenden Kondensa-
tionstemperatur. Die Wahl des Drucks bewirkt
bei der Dampfbeheizung im wesentlichen die
verdampfungsseitige Temperaturdifferenz. Der
Betrieb des Verdampfers erfolgt mit aufgezwun-
gener Temperaturdifferenz.

Beheizt man einen Verdampfer dagegen
elektrisch, nuklear oder durch Verbrennung,
wird diesem die Wirmestromdichte aufgezwun-
gen. Schaltet man etwa eine elektrische Koch-
platte auf eine Leistung von 2000 W, ergibt sich
bei einem Plattendurchmesser von 0,18 m eine

Heizflichenbelastung von 78 600 W/m? (in die-
sem Beispiel wird stationdrer Betrieb ohne Wir-
meverluste angenommen). Wird mit dieser Wir-
mestromdichte eine wassergefiillte Kochpfanne
mit gleichem Innendurchmesser beheizt, stellt
sich gemdfl Bild 3.1 Blasenverdampfung ein.
Bei einer Temperatur des verdampfenden Was-
sers von 100 °C nimmt der Pfannenboden nach
Bild 3.1 eine Temperatur von etwa 113 °C an.
Kdnnten wir nun die Heizleistung weiter erho-
hen, wiirden wir bei gut 25 kW eine Heizfli-
chenbelastung von 10°W/m? und damit eine
Pfannenbodentemperatur von rund 130 °C er-
reichen. Eine geringfiigig hohere Heizflichen-
belastung konnte nur iibertragen werden, wenn
der Pfannenboden eine Temperatur von iiber
900 °C annehmen kénnte. In diesem Falle wiir-
den Platte und Pfanne zerstort.

Beim Betrieb eines Verdampfers mit aufge-
zwungener Heizflichenbelastung ist also streng
darauf zu achten, daB die maximale Heizfli-
chenbelastung des Blasenverdampfungsbereichs
keinesfalls erreicht wird. Sonst fiihrt die be-
schriebene Erwidrmung in technischen Ver-
dampfern im allgemeinen zu deren Zerstérung
(burn out) oder zur Selbstentziindung des
Verdampferinhalts. Man nennt den Punkt, ab
welchem die Heizflichenbelastung wieder ab-
nimmt (Punkt C in Bild 3.1), Ausbrennpunkt.
Fiir die Wirmestromdichte am Ausbrennpunkt
fand Zuser aufgrund theoretischer Uberlegun-
gen die folgende Beziehung:

0,25
dmax = (1/24) hlg Py (olA g g)lz_ P, ) pl;_lp
g .
(G2)

Darin bedeuten hy, die spezifische Verdamp-
fungsenthalpie, p; die Dichte des entstehenden
Dampfs, p; die Dichte der siedenden Fliissigkeit
und o4 die Oberflachenspannung der siedenden
Fliissigkeit gegen ihren Dampf. Die aus der
Gleichung (3.2) ermittelten maximalen Wirme-
stromdichten am Ausbrennpunkt stimmten mit
Versuchsergebnissen, die an Wasser, Methanol,
Athanol, n-Pentan und Benzol gewonnen wur-
den, gut iiberein ([13], S. 563/564, [21], S. 210).

Der Ausdruck (3.2) gilt fiir das Verdampfen
aus Behiltern. In technischen Verdampfern
wird meist eine Stromung erzwungen. Dann lie-
gen die maximalen Wirmestromdichten héher.
Da Verdampfer in jedem Fall mit geniigendem
Abstand vom Ausbrennpunkt zu betreiben sind,
liefert die Gleichung (3.2) auch fiir durch-
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strémte Rohre einen wertvollen Anhaltspunkt
fiir die keinesfalls zu iberschreitende- Wirme-
stromdichte. Fiir die in technischen Verdamp-
fern hdufigen durchstromten senkrechten Rohre
wird die maximale Heizflichenbelastung in [67]
néher untersucht.

Beispiel 3.1

Zum Betrieb einer Rektifizierkolonne (Ka-
pitel 6) miissen 2,75 kg/s Toluol bei einem
Druck von 1 bar verdampft werden. Das Toluol
gelangt mit Siedetemperatur zum Verdampfer.
Die Stoffwerte von bei 1 bar siedendem Toluol
betragen in der Flissigkeit: Dichte 776 kg/m3,
spezifische Warmekapazitit 1840 J/kg, dynami-
sche Viskositit 2,55-10"* kg/ms, Wirmeleit-
fihigkeit 0,126 W/mK, Oberflichenspannung
0,0187 N/m; in der Gasphase: Dichte 2,99
kg/m?, dynamische Viskositéit 8,98-107% kg/ms;
spezifische Verdampfungsenthalpie 360 000
J/kg; Siedetemperatur 383 K.

Welche Fliche muB der Verdampfer min-
destens aufweisen, wenn die Wirmestromdichte
25 % des Wertes am Ausbrennpunkt nicht iiber-
schreiten darf?

Mit den angegebenen Stoffwerten liefert die
Gleichung (3.2) eine Wirmestromdichte von

Omax = 2,82-
hochstens eine Wiarmestromdichte von 25 %
dieses Wertes, also 7,0- 10* W/m?, erreicht wer-

~den. Zur Verdampfung der 2,75 kg/s wird somit
eine m%ale Flache von
Mh, 275-360000 ,

—— - = 2
Amm q 7.04- 107 m 14,] m

bendtigt.

3.3 Wirmeiibergang beim Verdampfen

In der Einfithrung zu diesem Kapitel ist dar-
gelegt, daBl der Verdampfungsvorgang so kom-
pliziert ist, daBl es trotz intensivem Bemiihen
bisher nicht gelungen ist, allgemeingiiltige Be-
rechnungsunterlagen - bereitzustellen, welche
auch nur bescheidenen Genauigkeitsansprii-
chen geniigen ([6], S. 223/224). Selbst innerhalb
der meist engen Giltigkeitsbereiche der ver-
schiedenen zur Verfiigung stehenden halbempi-
rischen Beziehungen ist mit erheblichen Unge-
nauigkeiten zu rechnen.

3.3.1 Freie Konvektion

Fiir die Blasenverdampfung bei freier Kon-
vektion werden in [65] mehrere Betechnungs-
methoden gegeniibergestellt. Fir die Verdamp-
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fung von Wasser und Kiltemitteln an horizon-
talen Rohren und Winden ist wohl der im VDI-
Wirmeatlas [24], S. Ha 1/2, beschriebene Be-
rechnungsweg der gegenwirtig verldBlichste, da
er das physikalische Geschehen bei der Ver-
dampfung am besten beriicksichtigt. Mit stark
unterschiedlichen Kombinationen von Fliissig-
keiten und Heizflichenmaterialien hat RHOSE-
Now [68] eine einfache Beziehung aufgestellt.
Diese verlangt allerdings die Verwendung eines
fiir einige Fliissigkeits-Heizflichenpaare tabel-
lierten Koeffizienten. Diese Methode wird in
[66] zusammengefaBt.

Die von LABUNZOV vorgeschlagene Korrela-
tion vermag MeBwerte mit sehr unterschiedli-
chen Stoffen, wie Wasser, Methylalkohol,
Athylalkohol, Benzol, Heptan, Tetrachlorkoh-
lenstoff, R11, Sauerstoff, Quecksilber und Na-
trium, wiederzugeben. Sie wurde aus Messun-
gen an glatten Oberflichen gewonnen. Da
rauhe Oberflichen héhere Warmeiibergangsko-
effizienten ergeben (Niheres in [65]), ist in tech-
nischen Verdampfern eher mit groBeren Wir-
meiibergangskoeffizienten zu rechnen. Die Be-
ziehung von LaBuNzov ([6], S.224/225, [65],
[69)) fiir die Nusseltzahl bei der Blasenverdamp-
fung lautet im Bereich 10 < Re < 10-2 '

Nu.= 0,0625 Re%’ Pr,” 3.3)
und im Bereich 1072 < Re < 10%:
Nu=0,125 Re%65 Pr,» (3.4

In diesen Gleichungen sind die Nusseltzahl und
die Reynoldszahl nicht wie in den vorausgegan-
genen Abschnitten, sondern wie folgt definiert:

Nu = %51 P10a Ty

)\'I (hlg pg)z (35)
. 2 T
Re = 31 P Oa lv 3.6
€ Ll (hlg pg)3 ( )

Die Stoffwerte cpy, p, 64, M1, Ai, pg und hy, sind
fir die Siedetemperatur T, einzusetzen. hyg ist
die spezifische Verdampfungsenthalpie. Da in
der Gleichung (3.6) auch die Wirmestromdichte
vorkommt, muBl der Wirmeiibergangskoeffi-
zient mit diesen Beziehungen iterativ ermittelt
werden. Dazu ist zunichst }eine Wirmestrom-
dichte anzunehmen. Dann kann aus den Glei-
chungen (3.3) oder (3.4) die erste Niherung fiir
den Wirmeiibergangskoeffizienten berechnet
werden. Die Gleichung (3.1) liefert damit einen
genaueren Wert fiir die Warmestromdichte. Die
Rechnung ist so oft zu wiederholen, bis die in
(3.6) eingesetzte Wirmestromdichte mit der
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nach einer Durchrechnung aus (3.1) erhaltenen
Wirmestromdichte geniigend genau iiberein-
stimmt.

Beispiel 3.2

Wie grofl wire der Wirmeiibergangskoeffi-
zient bei der Verdampfung nach dem Beispiel
3.1, wenn das Toluol aus einem Behilter mit
einer Wandtemperatur von 395,5 K bei freier
Konvektion verdampfen wiirde? Welche Fliche
miilte der beheizte Boden dieses Behilters auf-
weisen?

Zum Berechnen der Reynoldszahl aus der
Gleichung (3.6) miissen wir eine erste Annahme
fir die Wirmestromdichte treffen, beispiels-
weise q = 50000 W/m? Dafiir liefert (3.6):
Re = 1,248. Die Nusseltzahl kann damit aus
(3.4) bestimmt werden. Diese ergibt mit der
Prandtlzahl der fliissigen Phase aus (1.41)
Pr; = 3,724 eine Nusseltzahi von 0,2237. Damit
folgt aus (3.5) als erste Nadherung fiir den Wir-
meiibergangskoeffizienten o = 3194 W/m?K.
Dieser Wirmeilbergangskoeffizient liefert mit
(3.1) eine Wirmestromdichte von ¢ =
3194 (395,5 - 383) W/m? = 39920 W/m2 Die-
ses Ergebnis stimmt nicht mit der angenomme-
nen Wirmestromdichte iiberein. Wir fiihren
deshalb mit den 39 920 W/m? als Annahme fiir
die - Warmestromdichte eine neue Rechnung
durch. Dieses Vorgehen wiederholen wir so
lange, bis sich die angenommene Wirmestrom-
dichte von der berechneten nicht mehr merklich
unterscheidet (mit einer numerischen Methode
konnte dieser Berechnungsweg selbstverstind-
lich wesentlich- verkiirzt werden). Die letzte
Durchrechnung liefert uns mit den Zwischener-
gebnissen q = 26 280 W/m?, Re = 0,6558 und

"Nu = 0,1473 den gesuchten Wirmeiibergangs-
koeffizienten von rund 2100 W/m?K.

Der Boden des 12,5 K iiber der Siedetem-
peratur des Toluols gehaltenen Verdampfers
miiBte demzufolge eine Fliche von A = M hy/q
= 2,75-360 000/26 280 m? = 37,7 m? aufwei-
sen!

3.3.2 Erzwungene Konvektion

Tritt eine Fliissigkeit mit einer Temperatur
unter dem Siedepunkt in ein Rohr mit einer
Wandtemperatur iiber dem Siedepunkt dieser
Fliissigkeit, entstechen an der Wand zwar
Dampfblasen. Diese werden aber im Inneren
der Flissigkeit wieder kondensiert. Diese Er-
scheinung, die bei hohen Heizflichenbelastun-

gen auftritt, wird als unterkiihltes Sieden (sub-
cooled boiling) bezeichnet. Das unterkiihlte Sie-
den kann hier nicht niher erldutert werden. Es
sei aber auf [24], S. Hbl, [66] und [70] verwiesen.

Im folgenden befassen wir uns mit der Ver-
dampfung von bereits auf Siedetemperatur er-
wiarmten Flissigkeiten in Verdampferrohren.
Hier sind zwei Bereiche zu unterscheiden, nim-
lich jener mit iberwiegendem EinfluB der Bla-
senverdampfung und jener mit vorherrschen-
dem EinfluB der konvektiven Wirmeiibertra-
gung.

Zunichst kommt es im Verdampferrohr zu
einer Blasenverdampfung. An der Rohrwand
bilden sich Blasen. Diese werden durch Auf-
triebskrdfte und infolge der Strémung auch
durch Widerstandskrifte von der Wand abge-
18st. Aus diesem Grund wird der Wirmeiiber-
gang gegeniiber der im Abschnitt 3.2.1 bespro-
chenen Blasenverdampfung bei freier Konvek-
tion verbessert.

Durch die fortschreitende Verdampfung
lings des Rohres wird ein immer gréBerer Vo-
lumenanteil vom Dampf eingenommen. Wie
Bild 3.2 zeigt, wird dadurch der Wirmeiiber-
gang entsprechend schlechter. Dieser Sachver-
halt 1aBt sich mit der nachstehenden Beziehung
erfassen [24], S. Hb 1:

a/ag = 29 Re;™%3 Fr®? 3.7

Darin ist ag der nach den Ausfilhrungen des

_Abschnitts 3.3.1 zu bestimmende Wirmeiiber-

gangskoeffizient bei freier Konvektion. Re, ist
die mit der Massenstromdichte m des durch das
Rohr stromenden Mediums, dem Dampfgehalt
Xm (Dampfmassenbruch) und dem Rohrinnen-
durchmesser gebildete Reynoldszahl der fliissi-
gen Phase: .

. RC] =m (l—Xm) d
: i
Die Froudezahl Fr; ([1], S. 44) wird ebenfalls mit

der Massenstromdichte der fliissigen Phase
m (1 - x,;) geschrieben:

S Y

Die Gleichungen (3.8) und (3.9), eingesetzt in
(3.7), lassen die folgende Abhingigkeit der
Wirmeiibergangskoeffizienten von der lings
dem Rohr abnehmenden Massenstromdichte
der fliissigen Phase erkennen:

(3.8)

3.9

a/op ~ m (1 - x,)%! 3.10)
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Mit zunehmendem Dampfanteil wird die mitt-
lere Dichte des Dampf/Fliissigkeit-Gemisches
rasch kleiner. Aus Kontinuititsgriinden nimmt
deshalb die Geschwindigkeit im Verdampfer-
rohr entsprechend zu (th = p w = konstant). Es
bildet sich eine komplizierte Zweiphasenstrd-
mung aus, in der die Fliissigkeit, wie in Bild 3.2
angedeutet, an -die Rohrwand gedriingt wird.
Die zunehmende Geschwindigkeit fiihrt zu
einer Erh6hung des konvektiven Wirmetrans-
ports. Dieser iibertrifft im Bereich der Konvek-
tionsverdampfung den durch die Blasenver-
dampfung verursachten Wirmetransport. Das
fiihrt zu einem erneuten Anstieg des Wirme-
iibergangskoeffizienten: Bild 3.2. Die Verdamp-
fung erfolgt nun an der Oberfliche eines der
Rohrwand entlangschieBenden Fliissigkeits-
films, wdhrend sich die Dampfphase vorwie-
gend im Rohrinneren bewegt. Durch den Im-
pulsaustausch zwischen dem Fliissigkeitsfilm
und dem Dampfkern beeinflussen sich die bei-
den Phasen gegenseitig. Die rechnerische Erfas-
sung dieser Zweiphasenstromung ist deshalb
sehr schwierig. Da diese den hier maBgebenden
konvektiven Wirmetransport von der Rohr-
wand an den Fliissigkeitsfilm bestimmt, ist auch
die Berechnung des Wirmeiibergangskoeffi-
zienten im Bereich der Konvektionsverdamp-
fung kompliziert. Es werden dafiir mehrere
Korrelationen angegeben. Sie unterscheiden
sich fiir verschiedene Stoffe teilweise erheblich
[66]. Hier sei lediglich das auch im VDI-Wirme-
atlas ([24], S. Hbl) beniitzte, auf Messungen an
Alkoholen, Frigenen und Wasser beruhende
Berechnungsmodell von CHAwLA [71] fiir tech-
nisch rauhe Rohre vorgestellt.

Die fiir den Bereich der Konvektionsver-
dampfung maBgebende Nusseltzahl enthilt zu-
sdtzlich zu der nach Gleichung (1.39) definier-
ten Nusseltzahl die Parameter Dampfgehalt x,,,
Dichte der Flissigkeit p, und des Dampfs p, und
die dimensionslose ImpulsaustauschgréBe fir
die Zweiphasenstromung &;:
1 - 1
ad

Nu= = (3.11)

/(1= %) g g
Xm & P

Sie kann berechnet werden mit

Xm

A=l—xm

(Pr/pe)™* (m/Mg)>* Re®S Pr,242
(3.12)
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Bild 3.2. Wéarmeiibergang bei der Verdampfung von Toluol
bei einer Massenstromdichte von 80 kg/m? und unter-
schiedlichen Temperaturdifferenzen (die Punkte A, B, C
und D werden im Beispiel 3.3 berechnet).

fiir Re; Fr; < 109 aus

Nu = 0,0066 (Re; Fr)>*"* A (3.13)
und fiir Re; Fr; > 109 aus:
Nu = 0,015 (Re, Fr)*3 A (3.14)

Die dimensionslose ImpulsaustauschgréBe g
folgt fiir technisch rauhe Rohre mit einer di-
mensionslosen Rohrrauhigkeit k/d von 107 bis
1073 aus der Beziehung:

&= (g7 + g™ (3.15)

Darin sind
g = 10 (0,952 + log B)

3.16)

€ = 10 10,1675 - 0,055 log (k/d)] log B - 0,67 (3 1‘7)
und:

L= (Re, Fr)* (/g™ (/)™
(3.18)

B =

Trotz der Erfassung zahlreicher EinfluBgroBen
ist der nach diesen Gleichungen errechnete
Wirmeiibergangskoeffizient noch mit erhebli-
chen Unsicherheiten behaftet. Bild 3.2 zeigt die
fiir die Konvektionsverdampfung typische Ab-



hingigkeit des Wairmeiibergangskoeffizienten
vom Dampfgehalt am Beispiel der Verdamp-
fung von Toluol: Nach einem durch die zuneh-
mende Geschwindigkeit des Fliissigkeitsfilms
bedingten Anwachsen des Wirmeiibergangsko-
effizienten strebt dieser bei sehr hohen Dampf-
" gehalten dem nach der vollstindigen Verdamp-
fung wesentlich kleineren Wirmeiibergang von
‘der Rohrwand an den Dampf zu.

Bei der Verdampfung in Rohren stellt sich
jener Verdampfungsmechanismus ein, der bei
ciner gegebenen Wirmestromdichte die kleinste
Temperaturdifferenz zwischen Rohrwand und
siedender Fliissigkeit ergibt. Das bedeutet, daf3
stets der groBere der beiden fiir Blasen- und
Konvektionsverdampfung errechneten Wir-
meiibergangskoeffizienten maBgebend ist.

Wie Bild 3.2 verdeutlicht, ist die Tempera-
turdifferenz zwischen Heizwand und siedender
Fliissigkeit (beziehungsweise bei aufgezwunge-
ner Heizflichenbelastung die Wirmestrom-
dichte) im Bereich der Blasenverdampfung von
groBem EinfluB} auf den Wirmeiibergangskoef-
fizienten. Sein Wert steigt aber auch mit zuneh-
mendem Durchsatz in den Verdampferrohren,
wie dies Bild 3.3 am Beispiel der Verdampfung
von Toluol bei einer Temperaturdifferenz von
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Bild 3.3. Abhédngigkeit des Warmedibergangskoeffizienten
beim Verdampfen von Toluol von der Massenstromdichte
bei konstanter Temperaturdifferenz (die Punkte A und C
werden im Beispiel 3.3 berechnet).

12,5 K verdeutlicht. Wiahrend der Wiarmeiiber-
gangskoeffizient im Bereich der Blasenver-
dampfung durch die Massenstromdichte wenig
beeinfluBt wird, ist im Gebiet der Konvektions-
verdampfung eine starke Abhingigkeit von der
Massenstromdichte erkennbar.

Wir haben uns in diesem Abschnitt bisher
nur mit der fiir die Praxis wichtigsten Verdamp-
fung in Rohren befafit. In der Technik kommen
aber auBler Rohrbiindelh noch andere Anord-
nungen fiir die Verdampfung in Frage (bei-
spielsweise Plattenverdampfer). Im Rahmen
dieser Einfiihrung ist es nicht moglich, darauf
einzugehen. Bei der Besprechung der Verdamp-
ferbauarten wird jedoch im Abschnitt 3.4 auf
die entsprechende Literatur verwiesen.

Beispiel 3.3

Im Beispiel 3.2 haben wir gesehen, daB sich
die Verdampfungsaufgabe des Beispiels 3.1 mit
einem «Pfannenverdampfer» nicht zweckmaiBig
losen 14Bt. Deshalb pumpen wir die zu ver-
dampfenden 2,75 kg/s Toluol durch 195 Ver-
dampferrohre mit einem Innendurchmesser von
15 mm und einer Rauhigkeit von 0,5 mm (der
dabei in den Rohren auftretende Druckverlust
konnte beispielsweise nach [24], S. Lgl/Lg6 be-
rechnet werden).

Wie groB sind die bei Dampfmassenbriichen
von 0,2 und 0,7 zu erwartenden Wirmeiiber-
gangskoeffizienten?

Zunichst berechnen wir die Warmeiiber-
gangskoeffizienten beim Blasenverdampfen
und einem Dampfmassenbruch von 0,2. Der
Gesamtquerschnitt der 195 Verdampferrohre
betriagt 0,03446 m?.

Dies ergibt eine Massenstromdichte in den
Rohren von h = M/A = 2,75/0,03446 kg/m?s

.= 80 kg/m?s. Damit liefert (3.8) Re; = 3764

und (3.9) Fr; = 0,04623. Die Beziehung (3.7) er-
gibt fiir das Verhiltnis der Wiarmeiibergangsko-
effizienten o/ag = 1,326. Mit oy aus dem Bei-
spiel.3.2 finden wir fiir den Wirmeiibergangs-
koeffizienten im Bereich der Blasenverdamp-
fung o = 2789 W/m?K. Dieser Punkt ist in Bild
3.2 mit A bezeichnet. Analog findet man fir
einen Dampfgehalt von 0,7 einen Warmeiiber-
gangskoeffizienten von 2528 W/m?K (Punkt D
in Bild 3.2).

Die Ermittlung des Wirmeiibergangskoeffi-
zienten bei Konvektionsverdampfung erfordert
eine umfangreichere Rechnung, die wir fiir
einen Dampfmassenbruch von 0,2 verfolgen
wollen: aus (3.12) A = 597,2, da Re, Fr; = 174
aus (3.14) Nu = 42,11, aus (3.18) B = 0,002134,
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aus (3.16) g; = 0,01943, aus (3.17) &, = 0,04631,
aus (3.15) & = 0,01897 und schlieBlich aus
(3.11) o = 1375 W/m2K. Dieser Wert ist in Bild
3.2 als Punkt B eingetragen. Das gleiche Vorge-
hen liefert fiir einen Dampfmassenbruch von
0,7 einen Wirmeiibergangskoeffizienten von
3497 W/mK.

MaBgebend fiir die Verdampferauslegung
ist jeweils der héhere der beiden Wirmeiiber-
gangskoeffizienten. Fiir einen Dampfmassen-
bruch von 0,2 ist dies der Wert fiir die Blasen-
verdampfung von 2789 W/m2K, wihrend fiir
den Dampfmassenbruch von 0,7 die Konvek-
tionsverdampfung mit einem Wirmeiibergangs-
koeffizienten von 3497 W/m?K iiberwiegt.

3.3.3 Blasenverdampfung von Gemischen

In der Verfahrenstechnik sind hiufig neben
reinen Stoffen auch Gemische zu verdampfen.
Der Wirmeiibergangskoeffizient von Gemi-
schen ist meist kleiner, als dies nach einer Mit-
telwertbildung mit den Molenbriichen aus den
Wirmeiibergangskoeffizienten der reinen Kom-
ponenten o; nach der Beziehung

o = LXo (3.19)
zu erwarten wire. Bild 3.4 verdeutlicht dies am
Beispiel gemessener  Wirmeiibergangskoeffi-
zienten des Gemischs Methylithylketon-To-
luol. Die Reduktion des Wirmeiibergangskoef-
fizienten des Gemischs & gegeniiber dem aus
der Gleichung (3.19) bestimmten Mittelwert ist
um so grofler, je stiarker sich die Gleichge-
wichtszusammensetzung von Fliissigkeit und
Dampf unterscheidet (darauf wird spiter noch
eingegangen); sie 148t sich auf mehrere Ursa-
chen zuriickfithren. Wie wir bei der Behandlung
der Destillation noch sehen werden, ist der Ge-
halt an leichter fliichtigen Komponenten im
Dampf groBer als im Fliissigkeitsgemisch. Des-
halb kommt es an den Verdampfungsstellen zu
einer Anreicherung der - schwerer fliichtigen
Stoffe. Das fiihrt zu einer gegeniiber dem Mit-
telwert im Gemisch erh6hten Siedetemperatur
an den Verdampfungsstellen. Die wirksame
Temperaturdifferenz zwischen Wand und Ver-
dampfungsstelle ist somit geringer, als nach der
mittleren Gemischzusammensetzung zu erwar-
ten wire. Weitere Griinde fiir die Abweichun-
gen von der Gleichung (3.19) sind die in Gemi-
schen geringere Blasenentstehungsrate und die
Oberfldchenspannungsabhingigkeit von der
Zusammensetzung [73], [74].
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Zurzeit ist man noch auf empirische Korre-
lationen angewiesen. Fiir Zweistoffgemische
kann fiir Driicke von 1 bis 10 bar mit der nach-
stehenden Niaherung gerechnet werden:

1
1+ Ag(0,88 + 1,2-10~“p) [y - x|
v (3.20)

Darin ist p der Druck in Pa, | y - x | der Betrag
der Molenbruchdifferenz zwischen Gas und
Fliissigkeit (wird im Kapitel 5 erldutert) und A,
eine fiir einige Gemische in [24], S. Hc2, tabel-
lierte Gemischkonstante. Fiir Gemische, deren
Konstante nicht vermessen wurde, geniigt es im
allgemeinen, mit dem Mittelwert Ay~ 1,55 zu
rechnen.

In [74] wird dargelegt, wie man aus diesen
Konstanten fiir Zweistoffgemische auf den
Wirmetlibergangskoeffizienten bei der Ver-
dampfung von Drei- und Mehrstoffgemischen
schlieBen kann. Ein anderer Berechnungsweg
fir den Warmetbergang bei der Blasenver-
dampfung bindrer Gemische wird in [75] erér-
tert.
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Bild 3.4. Warmedlbergangskoeffizient bei der Blasenver-
dampfung des Gemischs Methylathylketon —Toluol (aus
[24]. S. Hel).



3.4 Verdampferbauarten

Die in der Verfahrenstechnik iiblichen Ver-
dampfer werden meist nicht direkt, sondern mit
Proze3dampf aus einer Energiezentrale beheizt.
Zum Erzeugen von Prozedampf werden
Dampfkessel unterschiedlicher Bauart verwen-
det. Die ProzeBdampferzeugung 1iafit sich
thermodynamisch am giinstigsten mit gleich-
zeitigem  Erzeugen  elektrischer  Energie
tiber Dampfturbinen (Kraft-Wiarme-Kopplung)
durchfiihren. Zusammenfassende Darstellungen
hieriiber sind in [3}, S. 347/355, und in [76] zu
finden.

Im folgenden miissen wir uns auf die Be-
sprechung der wichtigsten Verdampfer fiir die
eigentliche Stoffumwandlungstechnik, wie sie
etwa in Anlagen zur Eindampfung, Destillation
oder Rektifikation zu finden sind, beschrinken.
Von wesentlicher Bedeutung fiir die Verdamp-
ferbauart ist die thermische Empfindlichkeit der
zu verdampfenden Stoffe. Der Zerfall thermisch
empfindlicher Verbindungen geht um so ra-
scher vor sich, je hoher die Temperatur ist (eine
Abschitzung mit der ARRHENIUSschen Glei-
chung ergibt bei Reaktionen in Ldsungen eine
Verdoppelung bis Verdreifachung der Zerfalls-
geschwindigkeit bei einer Erh6hung der Tempe-
ratur um 10 K [77], S. 404) und je linger sich
temperaturempfindliche Produkte in Zonen ho-
her Temperatur aufhalten. Die Apparate zum
Verdampfen thermisch empfindlicher Stoffe
miissen deshalb bei moglichst tiefen Verdamp-
fertemperaturen (Vakuumverdampfung) und
geringen Verweilzeiten im Verdampfer ([1],
S. 116/118) arbeiten. Wie wir noch sehen wer-
den, kdénnen diese Forderungen zu héchst auf-
wendigen Konstruktionen fiihren.

Wir werden die Verdampfer am Beispiel
von Bauarten fiir die Eindampfung besprechen.
Der entstehende Dampf wird als Briiden, die
konzentrierte Losung als Konzentrat bezeich-
net. Anstelle des Konzentrataustritts tritt bei der
Destillation oder der Rektifikation die Ent-
nahme des Sumpfprodukts. Bei vollstindiger
Verdampfung entfillt die Entnahme der fliissi-
gen Phase.

3.4.1 Rohrbiindelumlaufverdampfer

Die am héaufigsten gebauten Verdampfer
sind Rohrbiindelverdampfer. Bei diesen wird
die zur Verdampfung benétigte Wirme durch
einen Wirmetrager, meist Wasserdampf, an die
AuBenseite vertikaler Rohrbiindel herange-

fithrt. Der Verdampfungsvorgang spielt sich im
Rohrinnern nach den im Abschnitt 3.3 beschrie-
benen Mechanismen ab.

3.4.1.1 Kurzrohrverdampfer

Der Kurzrohrverdampfer (short tube evapo-
rator, ROBERT-Verdampfer) ist die einfachste
Bauart eines Rohrbiindelverdampfers: Bild 3.5.
Bei diesen werden die Rohrbiindel durch die zu
verdampfende Fliissigkeit vollstindig iberflu-
tet. Das durch die Verdampfung in den Ver-
dampferrohren entstehende Zweiphasenge-
misch weist eine geringere Dichte auf als die
Flissigkeit im Fallrohr (downcomer), welches
einen Querschnitt von 50 bis 100 % aller Ver-
dampferrohre aufweist. Als Folge des Dichte-
unterschieds bildet sich die in Bild 3.5 angedeu-
tete Zirkulationsstromung aus. Die Linge der
Rohre betrigt etwa das Zwanzig- bis DreiBig-
fache ihres Durchmessers. Zum Abscheiden von
Schaum und mitgerissenen Fliissigkeitstropf-
chen wird zwischen den beiden Briidenrdumen
ein Prallschirm angeordnet. Im oberen Briiden-
raum werden weitere Tropfchen durch Sedi-
mentation abgeschieden. Zur Steigerung der
Stromungsgeschwindigkeit kann im Fallrohr
ein Propellerrithrer angebracht werden (bei-
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Bild 3.6. Kurzrohrverdampfer (ROBERT-Verdampfer). a

Rohrbiindel, b Fallrohr, ¢ Bridenraum, d Eintritt und Aus-
tritt des Warmetrégers (aus [3], S. 653).
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spielsweise in Kristallisatoren). Falls in Kristal-
lisatoren beim Eindampfen Kristalle ausfallen,
wird der Flissigkeitsspiegel so hoch iiber den
Rohren gewihlt, daB die Verdampfung infolge
des hohern Drucks nicht in den Rohren, son-
dern in der Fliissigkeit iiber den Rohren statt-
findet. Auf diese Weise kénnen die Rohre vor
Verkrustungen geschiitzt werden.

Als Hauptnachteil ist beim Kurzrohrver-
dampfer die infolge des groBen Fliissigkeitsin-
halts hohe mittlere Verweilzeit der zu verdamp-
fenden Stoffe im Apparat zu erwidhnen. Da der
Kurzrohrverdampfer ungleichmiBig durch-
stromte Zonen aufweist, ist die Verweilzeitver-
teilung zudem sehr breit. Das erkldrt, warum
dieser Verdampfer fiir thermisch empfindliche
Stoffe nicht geeignet ist. Weitere Angaben zum
Kurzrohrverdampfer in [6], S. 764/771, und
. [78], S. 275/279.

be=TF—""a

Bild 3.6. Langrohrverdampfer mit natiirlichem Umlauf. a
Zulauf, b Konzentrataustritt, ¢ Briidenaustritt, d Falirobr,
e Heizdampfeintritt, f Kondensataustritt, g Flissigkeits-
niveau ohne Warmezufuhr (aus [79]).

3.4.1.2 Langrohrverdampfer

Im Langrohrverdampfer mit natiirlichem
Umlauf (vertical tube climbing film evaporator)
wiirde der Fliissigkeitsinhalt ohne Wirmezu-
fuhr nur ausreichen, um die Verdampferrohre
bis zu etwa 40 % ihrer Hohe zu fiillen: Bild 3.6.
Bei Betrieb mit geniigend hoher Wandiibertem-
peratur wird die verdampfende Fliissigkeit
durch den entstehenden Dampf nach oben mit-
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Bild 3.7. Langrohrverdampfer mit Zwangsumlauf. a Zulauf,
b Konzentrataustritt, ¢ Bridenaustritt, d Fallrohr, e Heiz-
dampfeintritt, f Kondensataustritt, g Zirkulationspumpe
{aus [79]).

gerissen. An einer Prallplatte wird die fliissige
Phase abgefangen und aus dem auflenliegenden
Fallrohr teilweise als Konzentrat entnommen.
Der Rest wird dem Verdampfer wieder zuge-
fithrt. Die zulaufende Losung wird nach der
Kondensatentnahmestelle  zugegeben.  Zur
Tropfenabscheidung wird durch eine tangen-
tiale Dampfentnahme im Briidenraum eine Ro-
tationsstromung erzeugt. Durch die Rotations-
bewegung werden die Tropfchen nach aulen an
den Verdampfermantel geschleudert. Mit diesen
Langrohrverdampfern ldBt sich dank hdherem
Wirmedurchgangskoeffizienten und geringe-
rem Fliissigkeitsinhalt eine gegeniiber dem
Kurzrohrverdampfer wesentlich kiirzere Ver-
weilzeit erreichen. Die Verweilzeitverteilung
wird auch wesentlich enger, da schlecht durch-
stromte Zonen kaum mehr vorkommen.

Zu weiterem Erhéhen des Wirmeiibergangs-
koeffizienten und einer damit verbundenen zu-
sitzlichen Reduktion der Wirmeiibertragungs-
fliche gelangt man durch Einbau einer Zirkula-
tionspumpe in das Fallrohr. Bild 3.7 zeigt den -
prinzipiellen Aufbau eines solchen Langrohrver-
dampfers mit Zwangsumlauf (forced film evapo-
rator). Der Briidenraum wurde hier zur Trop-
fenabscheidung zum eigentlichen Zyklonab-
scheider ausgebaut. Niheres dazu in [3], S.
654/655, und [78], S. 282/287.



3.4.2 Durchlaufverdampfer

Zur thermisch schonenden Verdampfung ist
eine weitere Reduktion der Verweilzeit im Ver-
dampfer nur méglich, wenn man vom vorhin
besprochenen Umlaufprinzip auf das Durch-
laufprinzip iibergeht. Dabei wird die Riickfiih-
rung des nichtverdampften Fliissigkeitsanteils
vollig unterbunden. Das ist nur moglich, wenn
die gewiinschte Eindampfung dank sehr gutem
Wirmeiibergang in einem Durchlauf durch den
Verdampfer erreicht werden kann. Weiter muf3
in solchen Apparaten zum zusitzlichen Senken
der Siedetemperaturen der Betrieb im Vakuum
moglich sein. Voraussetzung dazu sind geringe
Druckverluste im Verdampfer.

3.4.2.1 Fallfilmverdampfer

Beim Fallfilmverdampfer (falling film eva-
porator) wird die zu verdampfende Fliissigkeit
in einem Vorwidrmer auf Siedetemperatur er-
hitzt und dann durch einen Fliissigkeitsverteiler
als diinner Film auf den Umfang der Rohre des
Fallfilmverdampfers verteilt. Unter Zufuhr der
Verdampfungswirme wird der Film verdampft,
wihrend er den Rohrwinden entlang nach un-
ten flieBt: Bild 3.8. In einem Zyklonabscheider
werden schliefllich Briiden und Konzentrat ge-
trennt. Fiir die Verdampfung im Fallfilm geniigt
schon eine bescheidene Temperaturdifferenz
zwischen Wand und siedender Fliissigkeit. Da
der hydrostatische Druckverlust gegeniiber den
Langrohrapparaten entfillt, ist auch der Druck-
verlust wesentlich kleiner. Schwierigkeiten kon-
nen allerdings mit der Benetzung der Rohre
auftreten, weil der Film durch das Verdampfen
entlang der Rohrinnenwand stets diinner wird.
Als Gegenmafinahme kann man den Film nach
einer gewissen Lauflinge auffangen und in
einer zweiten Verdampferstufe erneut in Rohr-
biindel mit geringerem Gesamtumfang vertei-
len. Aus dem gleichen Grund werden auch ke-
gelformige Verdampferrohre verwendet. Der
Rieselfilm, auf den wir im nédchsten Kapitel
noch zuriickkommen, kann auch in Plattenwir-
meiibertragern erzeugt werden. Diese sind wie
die besprochenen Plattenwirmeiibertrager ein-
fach zu reinigen, und sie lassen sich durch Hin-
zufiigen weiterer Platten gednderten Betriebsbe-
dingungen anpassen ([78], S. 303/305, [80]).

Der Fliissigkeitsinhalt von Fallfilmverdamp-
fern ist gegeniiber den Langrohrapparaten
nochmals erheblich geringer. In Fallfilmver-
dampfern lassen sich deshalb mittlere Verweil-
zeiten unter 60 s erreichen. Angaben zum Wir-

meiibergang in Fallfilmverdampfern sind in
[81], [82] und [83] zu finden, wihrend [78], S.
297/301, Niheres iiber deren Aufbau und Ein-
satz enthélt.
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Bild 3.8. Fallfilmverdampfer. a Zulauf, b Konzentrataustritt,
¢ Briidenaustritt, d Vorwédrmer, e Heizdampfeintritt, f Kon-

densataustritt, g Fallfilmverdampfer, h Zyklonabscheider
(aus [79]).

3.4.2.2 Diinnschichtverdampfer

Eine weitere Verbesserung des Fallfilmver-
dampfers 1Bt sich verwirklichen, indem der
Rieselfilm durch einen mit hohen Umfangsge-
schwindigkeiten (3 bis 15 m/s) drehenden Ro-
tor mechanisch beeinfluBlt wird: Bild 3.9. Die

beheizte Wand

Rotorblatt

Bild 3.9. Beeinflussung des Rieselfilms durch den Rotor
eines Diinnschichtverdampfers (aus [27]).
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nicht ganz zum beheizten Verdampfermantel
reichenden Rotorblitter sind entweder starr
ausgebildet (Spaltweiten je nach Apparategrofie
0,8 bis 3 mm), oder sie weisen gelenkig gela-
gerte Pendelwischer mit minimalen Spaltweiten
von einigen Zehntelsmillimetern auf. Durch die
mechanische Beeinflussung des Films werden
wandnahe Filmschichten stets mit wandfernen
vermischt (Nadheres zu diesen Vorgingen und
zur Rotorantriebsleistung in {85]). Der Wirme-
iibergang zwischen Heizwand und Film a6t
sich damit gegeniiber dem Fallfilmverdampfer
bei mittel- und hochviskosen Stoffen wesentlich
steigern [86], [87] und [88]. Weiter fiihrt die me-
chanische Beeinflussung des Films zu einer ge-
geniiber dem gewdhnlichen Fallfilmverdampfer
engeren Verweilzeitverteilung. Der Diinn-
schichtverdampfer (mechanically agitated thin-
film evaporator) ist aus diesen Griinden fiir die
Verdampfung thermisch empfindlicher Stoffe
mittlerer bis hoher Viskositdt (dynamische Vis-
kositédt bis 10 kg/ms bei Rotoren mit festen Wi-
schern und bis 100 kg/ms bei Rotoren mit Pen-
delwischern) geeignet. Auch stark schiumende
Stoffe - konnen in Diinnschichtverdampfern
dank der schaumzerstdrenden Wirkung des Ro-
tors verdampft werden.

In Bild 3.10 ist ein Diinnschichtverdampfer
schematisch dargestellt. Die einzudampfende
Losung wird durch einen ringférmigen Verteiler
auf dem Rotor an die zylindrische Heizwand zu
einem Rieselfilm verteilt. Auf dem Weg nach
unten erfolgt die Eindampfung des Rieselfilms
bei laufender mechanischer Beeinflussung
durch die Rotorblétter. Dabei kann die Viskosi-
tit der fliissigen Phase stark zunehmen. Das
Konzentrat tritt schlieBlich unten aus dem Ap-
parat. Der entstehende Dampf steigt durch die
in Bild 3.9 sichtbaren Kanile zwischen Rotor
und Heizmantel nach oben. Infolge des groBen
freien Querschnitts entstehen dabei nur geringe
Druckverluste in der Dampfstrdmung. Das er-
moglicht die Vakuumverdampfung auch bei
Driicken gegen 1 mbar. Dadurch ergeben sich
tiefe Siedetemperaturen, die mit der kurzen
Verweilzeit zur thermisch schonenden Ver-
dampfung beitragen. Allfillig mitgerissene
Fliissigkeitstropfchen werden im iiber dem Zu-
lauf angeordneten. Tropfenabscheider abge-
trennt, bevor der Briiden aus dem Verdampfer
tritt.

Die verfahrenstechnischen Vorteile dieses
Verdampfers miissen allerdings durch eine
recht aufwendige Konstruktion erkauft werden:
Das untere Rotorlager befindet sich im Innern
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Bild 3.10. Diinnschichtverdampfer. a Zulauf, b Konzentrat-
austritt, ¢ Bridenaustritt, d Tropfenabscheider, e Heiz-
dampfeintritt, f Kondensataustritt, g Lager, Dichtung,
h Keilriemenscheibe (aus [79]).

des Verdampfers und muf3 deshalb durch das zu
verdampfende Produkt geschmiert werden.
Weiter ist der Apparat oben gegeniiber einer
rotierenden Welle zu dichten.

Durch eine entsprechende Ausbildung der
Rotorblitter (beispielsweise Fliigel mit anpaB-
barem Anstellwinkel) kénnen Losungen bis
zum Trockenprodukt eingedampft werden (Ein-
dampfverhiltnisse bis 50:1). Heute werden
Diinnschichtverdampfer mit Heizflichen von
0,13 bis 40 m? bei Durchmessern bis iiber 1,5 m
und Hdéhen bis zu 12 m gebaut. Weitere Anga-
ben zum Diinnschichtverdampfer sind in [78], S.
3057321, [89] und [90] zu finden.

3.4.2.3 Zentrifugalverdampfer

Extrem kurze Verweilzeiten in der GroBen-
ordnung von Sekunden bei geringstem Fliissig-
keitsbetriebsinhalt werden in Zentrifugalver-
dampfern erreicht: Bild 3.11. Diese ermogli-



chen das Eindampfen thermisch hochempfind-
licher Stoffe (Fruchtsifte, Hefeextrakt, Arznei-
stoffe und anderes mehr). In diesen Apparaten
wird nicht nur der verdampfungsseitige, son-
dern auch der heizdampfseitige Wirmeiiber-
gang durch eine mechanische Beeinflussung
verbessert. Die duBerliche Erscheinung der Zen-
trifugalverdampfer gleicht jener der Tellerzen-
trifugen beziehungsweise der Tellerseparatoren
(1}, S. 87/92).

Die einzudampfende Losung wird durch das-

Zulaufrohr iiber Diisen auf die rotierenden ko-
nischen Heizflichen gespritzt. Auf diesen ent-
steht infolge der hohen Zentrifugalbeschleuni-
gung von rund 2000 m/s? ein diinner Film, der
mit grofler Geschwindigkeit nach auBen ge-
schleudert wird. Bei gleichzeitiger Beschleuni-
gung auf die Umfangsgeschwindigkeit der Ke-
gelstimpfe stellt sich eine starke Relativbewe-
gung zwischen Heizfliche und Film ein, die zu
einem hervorragenden verdampfungsseitigen
Wirmeiibergang fithrt. Das Konzentrat wird im
inneren Ringraum des Rotors gesammelt und
durch ein Schilrohr aus diesem entfernt. Der
entstehende Briiden verliBt den Verdampfer
durch die Offnung im Rotor nach oben.

Der Heizdampf stromt durch eine Hohl-
- welle in den duBleren Ringraum des Rotors und
gelangt anschlieBend durch einzelne Bohrungen
im Rotor ins Innere der Verdampferkegel. In
diesen kondensiert der Heizdampf vor allem an
der Innenwand, weil dieser durch die Verdamp-
fung der Losung Wirme entzogen wird. An die-
ser Innenwand kann sich aber infolge der star-
ken Fliehkraft kein geschlossener Kondensat-
film ausbilden: Das Kondensat spritzt von der
Innen- an die AuBBenwand. Aus diesem Grund
wird hier im Unterschied zu den bisher vorge-
stetlten Verdampfern auch der heizdampfseitige
Wirmeiibergang deutlich verbessert. Das Kon-
densat wird durch die Bohrungen am Rotorum-
fang in den &ufBleren Ringraum geschleudert
und wird dort durch ein Schilrohr entnommen.

Zentrifugalverdampfer der beschriebenen
Bauart werden mit Heizflichen bis zu 7 m?, bis,
zu neun Verdampferkegeln und einer Bauhohe
bis zu 5 m gebaut. Dank den ausgezeichne-
ten Wirmeiibergingen auf der Heizdampf- und
auf der Verdampfungsseite lassen sich mit die-
sem Verdampfer fiir wisserige Losungen Wir-
medurchgangskoeffizienten iiber 5000 W/m? er-
zielen! Die Konstruktion des Zentrifugalver-
dampfers ist allerdings noch aufwendiger als
jene der Diinnschichtverdampfer. Auch die ho-
hen Antriebsleistungen (bis 20 kW) beschrin-

Bild 3.11. Zentrifugalverdampfer (Zentri-Therm, Alfa-La-
val). a Eintritt der Losung, b Konzentratentnahme lber
Schalrohr, ¢ Bradenaustritt, d Heizdampfeintritt, e Kon-
densatentnahme lber Schéilrohr aus duRerem Ringraum.

ken den Einsatzbereich dieses Verdampfers auf
thermisch hochempfindliche Stoffe. Weiteres in
[78], S. 321/324, [79], [91] und [92].
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4. Kondensation

Bei der Kondensation werden Ddmpfe an
einer Wand, deren Temperatur unterhalb der
Sittigungstemperatur des betreffenden Stoffs
liegt, verfliissigt. Die dabei frei werdende Ver-
dampfungswirme mufl durch die Wand abge-
filhrt werden. Die Kondensation ist also die
Umkehrung der Verdampfung. Sie kann als
Filmkondensation (film condensation) oder
Tropfenkondensation (dropwise condensation)
erfolgen. Bei der in technischen Kondensatoren
meist vorliegenden Filmkondensation bildet die
bei der Kondensation entstehende Fliissigkeit
einen geschlossenen Film, der als Rieselfilm
entlang der gekiihlten Wand abflieB3t.

Falls die Kiihlflichen sehr schlecht benet-
zen, vermag das Kondensat darauf keinen ge-
schlossenen Fliissigkeitsfilm zu bilden. Dann
entsteht auf der Kiihlfldche eine groe Zahl ein-
zelner wachsender Fliissigkeitstropfchen, die
nach dem Erreichen einer bestimmten GréBe
abrollen, wie man dies etwa im Winter an den
Fensterscheiben in der Eisenbahn beobachten
kann. Diese Kondensationsform wird als Trop-
fenkondensation bezeichnet. Bei der Tropfen-
kondensation werden sehr hohe Wirmeiiber-
gangskoeffizienten erreicht. Sie liegen teilweise
betrichtlich liber den bei der Filmkondensation
gemessenen Werten ([93], S. 306/309, [94]). Zum
Aufrechterhalten der Tropfenkondensation
muB ein Benetzen der Kiihlwand des Konden-
sators wihrend langer Zeit unterbunden wer-
den. Dies kann durch die Beigabe geringer
Mengen hydrophober Stoffe (beispielsweise
Fettsduren, Merkaptane und éihnlif:hes) erfol-
gen ([93], S. 306, [95]). Im Labor verliefen Ver-
suche zum Aufrechterhalten der Tropfenkon-
densation mit besonderen Uberziigen fiir die
Kiihiflachen erfolgreich. Technische Kondensa-
toren mit wihrend der ganzen Betriebszeit gesi-
cherter Tropfenkondensation konnten dagegen
noch nicht gebaut werden, weil das Problem der
Reinigung und der Wiederbeschichtung der
Kiihlflachen bisher noch nicht befriedigend ge-
16st werden konnte [96, 97].

Die Bestimmung des Wirmeiibergangs bei
der Tropfenkondensation ist sehr schwierig, da
die Tropfenbildung und die Tropfenverteilung
kaum erfaBbar sind. Einen interessanten Be-
rechnungsansatz findet man in [97).

Ob es gelingt, die Tropfenkondensation fiir
den technischen Dauerbetrieb zu nutzen, wird
erst die Zukunft zeigen. Im allgemeinen stellt

sich in technischen Kondensatoren Filmkon-
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densation ein. Da kaum mit Sicherheit voraus-
gesagt werden kann, welche Kondensations-
form in technischen Apparaten auftritt, und
weil die Filmkondensation geringere Wirme-
iibergangskoeffizienten ergibt, ist zum Auslegen
von Kondensatoren stets Filmkondensation an-
zunehmen. Wir werden uns deshalb im folgen-
den nur noch mit der Filmkondensation be-
schiftigen. Da der geschlossene Kondensatfilm
wie eine Isolationsschicht zwischen Kiihlwand
und Dampf wirkt, ist die Dicke des Kondensat-
films von groBem EinfluB auf den Wirmeiiber-
gang bei der Filmkondensation. Wir wenden
uns aus diesem Grund zunichst der Hydrody-
namik des Rieselfilms zu und erarbeiten damit
auch eine wichtige Grundlage fiir die spiter zu
behandelnden Trennverfahren, bei denen wir
dem Rieselfilm wieder begegnen werden.

4.1 Rieselfilmstrémung

Wir beschrinken uns zunéchst auf einen la-
minar an einer ebenen, geneigten Wand abflie-

Filmbreite b

Bild 4.1. Rieselfilm an ebener Wand.



Benden Rieselfilm, wie er in Bild 4.1 gezeigt
wird. Dabei interessiert uns in erster Linie die
Filmdicke 8, die sich bei einem gegebenen Mas-
sen- oder Volumenstrom und einer bestimmten
Rieselfilmbreite einstellt.

Besonders bei den noch zu behandelnden
Trennapparaten kann ein iiber die Filmober-
fliche stromendes Gas zu erheblichen Schub-
spannungen an der Filmoberfliche t fiihren. In
Bild 4.1 ist das dadurch im Falle des Gegen-
stroms verursachte «Abbremsen» der Riesel-
filmoberfliche angedeutet. Dieses kann bei ho-
heren Gasgeschwindigkeiten zu merklich dicke-
ren Filmen und schlieBlich zum Filmaufstau
fiihren. Da der Weg ab dem Filmanfang bis zur
Ausbildung des in Bild 4.1 angedeuteten Ge-
schwindigkeitsprofils im allgemeinen vernach-
lassigbar klein ist, sehen wir von einer Bespre-
chung der hydrodynamischen Einlaufstrecke ab
(Niheres dazu in [98, 99 und 100]).

Zum Berechnen des Geschwindigkeitsprofils
im laminaren Rieselfilm greifen wir aus diesem
ein infinitesimales Volumenelement der Lén-
ge dz, der Hoheds und der Breite b heraus
(Bild 4.1). An diesem Volumenelement wirkt die
Komponente der Schwerkraft in z-Richtung

F,=pbdzdsgsiny @4.1)

die duBere Schubspannungskraft

F, = -n(dw/ds) b dz 4.2)

und die innere Schubspannungskraft:

F; = -nd [w+(dw/ds)ds)/ds b dz' (4.3)

Wir haben in den Beziehungen (4.2) und (4.3)
NewrtoNsches FlieBverhalten vorausgesetzt.
(Die Rieselfilmstrémung nicht NEwTONscher
Fliissigkeiten wird in [19], S. 697/700 und [10]
erldutert.) Nach dem Erreichen des ausgebilde-
ten Stromungsprofils miissen die Schwerkraft
und die Schubspannungskrifte im Gleichge-
wicht sein:

F,+ F.=F ’

(4.4)
Durch Einsetzen der Ausdriicke (4.1), (4.2y und
(4.3) erhalten wir daraus die folgende Differen-
tialgleichung:

d2w/ds? = - p g sin y/7 4.5)

Damit finden wir durch zweimalige Integration:

dw/ds = - (pgsiny/m)s + ¢, (4.6)

w=-[pgsiny/2n))s’+ ¢ s + @7
Nun miissen noch die beiden Integrationskon-
stanten ¢, und c, bestimmt werden. Wir bendti-
gen dazu zwei Randbedingungen, nimlich die
Tatsache, daB die Geschwindigkeit an der ebe-
nen Wand Null ist
W0 =0 (4.8)

und daB die Schubspannung an der Filmober-
fliche T betragen muB:

T = -1 (dw/ds)_s (4.9)
Durch Einfiihren von (4.9) in (4.6) und von (4.8)
in (4.7) kdnnen ¢, und ¢, berechnet werden. Da-
mit erhalten wir die folgende Gleichung fiir das
Geschwindigkeitsprofil laminarer Rieselfilme:

W= Bﬁ;‘“—“’ (5s-s/2) -1/ (4.10)
Die mittlere Rieselfilmgeschwindigkeit kann
durch Integration der ortlichen Filmgeschwin-
digkeit aus (4.10) bestimmt werden:

8
fwds
W= 2 5 @11
Das Ergebnis lautet:
1 2
oopsma(e)

|
Durch Einsetzen der Kontinuitatsgleichung

M=wdbp (4.13)
liefert uns (4.12) die nachstehende Beziehung
zum Berechnen der Filmdicke aus dem Massen-
strom: '

8’—( 3t )82
2pgsiny

Die Oberflichenschubspannung T entspricht
dem auf die Rieselfilmoberfliche bezogenen
Reibungsdruckverlust der Gasstromung. Ihr
EinfluB auf die Filmdicke wurde fiir Gegen-
und Gleichstrom eingehend untersucht [102,

3InM_ _
b p? gsiny

(4.14)
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103, 104]. Wir beschrinken uns im folgenden
auf den Spezialfall vernachlissigbarer Oberfli-
chenschubspannung (t = 0). Dafiir ergibt die
Gleichung (4.14) den nachstehenden einfachen
Ausdruck fiir die Dicke laminarer Rieselfilme:

InM

; ,
5= ]/bp’gsinw

Der laminare Rieselfilm weist nun allerdings
nur bis zu sehr kleinen REyNoLDSzahlen

(4.15)

(4.16)

die unseren Uberlegungen zugrunde liegende
glatte Oberflidche auf. In den hiufigsten techni-
schen Anwendungen wird die Oberfliche der
Rieselfilme wellig. Zunidchst treten an der Film-
oberfliche sinusformige Wellen mit geraden
Wellenfronten auf. Bei weiterem Erhohen der
REyNoLDszahl kommt es dann zu ungeordneten
Wellenbildungen (Niheres zu diesen Erschei-
nungen in BRAUER [27], S. 683/694). Die Bezie-
hung (4.15) gibt dann nur noch die mittlere
~ Filmdicke mit geniigender Genauigkeit wieder.
Bei REyNoLDszahlen ab 400 wird die Riesel-
filmstromung turbulent. Im Bereich 400 <Re
<1700 kann die Dicke turbulenter Rieselfilme
mit der nachstehenden empirischen Beziehung
berechnet werden:

.rlz 1/3
b =045 [ L) RS a7

An dieser Stelle sei noch erwahnt, da auf einer
glatten Oberfliche ein geschlossener Rieselfilm
nur zustande kommt, wenn eine minimale REy-
NoLDszahl erreicht wird. Diese hingt von den
Stoffeigenschaften der Fliissigkeit, dem Rand-
winkel zwischen Fliissigkeit und Wand sowie
der Neigung der Wand ab [105, 106]. Als Richt-
wert fiir einen geschlossenen Rieselfilm an einer
glatten Wand wird eine Mindestdicke von
0,15 mm angegeben ([27], S. 694).

4.2 Filmkondensation reiner Stoffe

Wie schon erwiéhnt, bildet sich bei der Kon-
densation auf der Kiihlfliche normalerweise ein
geschlossener, laminarer Kondensatfilm aus.
Die ReynoLDszahl dieses Kondensatfilms wird
gemifl der Gleichung (4.16) nach unten stets
groBer, weil sich der Kondensatmassenstrom
aus dem in allen Hohenabschnitten entstande-
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nen Kondensat zusammensetzt. Deshalb kann
es vorkommen, daB der Kondensatfilm ab einer
gewissen Lauflinge turbulent wird.

4.2.1 Wirmeiibergang bei laminarem
Kondensatfilm

Der Wirmeiibergang bei der Kondensation
mit laminarem Kondensatfilm wurde erstmals
von NUSSELT [107] berechnet. Die folgenden
Ausfithrungen werden deshalb auch als Nus-
seLTsche Wasserhauttheorie bezeichnet. Diese
geht von der Annahme eines linearen Tempera-
turabfalls von der Siedetemperatur an der Film-
oberfliche auf die Temperatur an der Kiihl-
wandoberfliche aus. Der Kondensatfilm wird
also- gewissermafBlen als Wairmeisolierschicht
zwischen dem kondensierenden Dampf und der
Kiihlwand aufgefaBt.

Infolge des an allen Stellen kondensieren-
den Dampfes nimmt die Kondensatfilmdicke
von oben nach unten stindig zu. Bild 4.2 zeigt
einen Ausschnitt aus dem Kondensatfilm. Wie
wir aus der Gleichung (4.10) leicht erkennen,
erreicht die Rieselfilmgeschwindigkeit im Falle

Bild 4.2. Ausschnitt aus einem Kondensatfilm an einer ge-
neigten ebenen Wand.



einer vernachlidssigbaren Oberflichenschub-
spannung an der Filmoberfliche den in Bild 4.2
angedeuteten Maximalwert. An der Filmober-
fliche herrscht die Kondensationstemperatur
Ty, an der Kithlwand die Temperatur T,,. Der
im Filmelement der Linge dz, der Dicke & und
der Breite b durch Wirmeleitung von der freien
Filmoberfliche an die Kihlwand flieBende
Wirmestrom folgt mit der Annahme eines li-
nearen Temperaturprofils aus der Warmelei-
tungsgleichung (1.14):

1dQ = A 22l b g
Darin ist A die Wirmeleitfihigkeit des Konden-
satfilms bei der mittleren Filmtemperatur. Den
Fliissigkeitsmassenstrom, welcher an einer be-
liebigen Stelle z durch die Fliche d b tritt, erhal-
ten wir durch Auflésen der Gleichung (4.15)
nach dem Massenstrom:

(4.18)

N
M = bp gsmq,t8|3

3n .
Im betrachteten Filmelement nimmt die Film-
dicke durch Kondensation um den infinitesima-
len Betrag dd zu. Die entsprechende Massen-

stromzunahme erhalten wir aus der Gleichung
(4.19) zu:

(4.19)

. _dM . bpgsiny .,
B L

Zur Kondensation dieses Massenstroms ist der
folgende Wiarmestrom abzufiihren:

dQ = h, dM 4.21)
Dieser Wiarmestrom mufl durch den Film an die
Kiihlwand geleitet werden und entspricht des-
halb dem Wéirmestrom aus der Gleichung
(4.18). Durch Einfiihren des kondensierenden
Massenstroms dM aus (4.20) finden wir die fol-

gende Differentialgleichung fiir die Kondensat-
filmdicke:

8 ds = 2T Tw) 4,
hyg p? g sin y
Die Integration liefert daraus mit der Anfangs-

bedingung 3(0) = 0 und der Annahme einer
konstanten Temperaturdifferenz T, — T,,:

5 = (M)o,zf

hg p? gsiny

(4.22)

(4.23)

/',l?

Nun kénnen wir den Wirmeiibergangskoeffi-
zienten bestimmen. Wir schreiben dazu fiir den
im betrachteten Filmelement iibergehenden
Wirmestrom

dQ = o (T,-T,) b dz (4.24)

und setzen ihn dem mit der Gleichung (4.18) be-
rechneten gleich. Das liefert uns fiir den War-
meiibergangskoeffizienten:
o = A/d (4.25)
Darin ersetzen wir die Filmdicke durch den
Ausdruck (4.23). Dies ergibt die folgende Bezie-

hung fiir den 6rtlichen Wirmeiibergangskoeffi-
zienten:

A3 hy, p? g sin w)o,zs

a = (—L—— 4.26

an(Ty-Toz *.26)

Der iiber die ganze Lauflinge z des Kondensat-

films gemittelte Warmeiibergangskoeffizient &

mufl} den gleichen Wirmestrom ergeben wie die
Integration dgr ortlichen Wéarmestrome:

[a(Ty-Ty) bdz = & (Te-Tw) bz = (427)
0

Diese Bedingung liefert nach dem Einsetzen des
Wirmeiibergangskoeffizienten aus (4.26) und
Integration mit der konstanten Temperaturdif-
ferenz T,-T,, den folgenden mittleren Wiirme-
iibergangskoeffizienten fiir die laminare Film-
kondensation:

4 .

Mhyprgsiny

6 = 0943 |/ —E—2——
: N (Te-Tyw) 2

(4.28)

An dieser Stelle sei nochmals hervorgehoben,
daB diese Beziehung mit den folgenden verein-
fachenden Annahmen hergeleitet wurde:

1. Uber die ganze Kondensatfilmlinge kon-
stante Temperaturdifferenz T,-T,, (dies ist bei
Vernachlidssigung von Druckverlusten in
Kondensatoren und reinen Stoffen gleich-
bedeutend mit konstanter Kithlwandtempera-
tur).

2. Der Kondensatfilm stromt auf der ganzen
Linge laminar (Re <400). 7)

3. Die Oberflachenschubspannung ist vernach-
lassigbar (bis zu Dampfgeschwindigkeiten
von 2,5 m/s einigermaflen erfiillt).

D voi-wa, 44k, la3 g



Eigentlich wire noch hinzuzufiigen, daB die
Gleichung (4.28) streng auch nur fiir ebene
Wainde gilt. Man kann damit aber ohne weiteres
den Wirmeiibergang bei der Kondensation an
senkrechten Rohren berechnen, solange die
Filmdicke gegeniiber dem Rohrradius sehr
klein ist.

Bild 4.3 illustriert die Abhéngigkeit des aus
der Gleichung (4.28) berechneten Wirmeiber-
gangskoeffizienten fiir die Kondensation von
Wasser an einer senkrechten Wand bei einem
Druck von 10° Pa. Es fillt auf, dal im ganzen
Bereich sehr hohe Wirmeiibergangskoeffizien-
ten erreicht werden. Der Wirmeiibergang wird
sowohl mit zunehmender Temperaturdifferenz
zwischen Wand und Filmoberfliche wie auch
mit gréBer werdender Filmldnge schlechter.
Dies ist auf die in beiden Fillen anwachsende
Kondensatfilmdicke zuriickzufiihren. Bei der
Konstruktion von Kondensatoren ist deshalb
danach zu trachten, die Filmlidnge (beziechungs-
weise die Hohe der Kiihlwand) méglichst klein

8

25

)
S RN
i 4
e e [T ¥
P § ')
i

Wasser -
T, = 373K "

mittlerer Warmeiibergangskoeffizient & [kW/m2K}] ——

-0

0 02 04 06 08 1
Filmlange z {m] -~
Bild 4.3. Warmelibergang bei laminarer Filmkondensation

von Wasser an einer senkrechten, ebenen Wand bei
einem Druck von 10° Pa.

zu halten. Der Kondensatfilm stromt im gezeig-
ten Beispiel auch bei einer Temperaturdifferenz
von 40 K und einer Filmldnge von 1 m noch la-
minar (Re = 209).
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. Stoffwerte  auf:

In analoger Weise und ebenfalls unter den
oben erwihnten Annahmen hat NUSSELT auch
den mittleren Wirmeiibergangskoeffizienten
fir die laminare Filmkondensation an der
AufBlenseite horizontaler Einzelrohre berechnet.
Das Ergebnis lautet fiir einen Rohrauf3endurch-
messer von d,:

R

4/ 4,
a= 0,725 Mﬁ-ﬁ") (4.29)

n (Tb'Twa) da

Bei horizontalen Rohrbiindeln kdonnen mehrere
Rohre untereinander liegen. Das Kondensat
flieBt dann von den oberen Rohren auf die un-
teren. Dadurch wird der Kondensatfilm auf den
unteren Rohren zwar dicker, dafiir verursacht
aber die Abtropfbewegung eine zusitzliche
Konvektion innerhalb des Films, welche die
Wirkung der groBleren Filmdicke wieder auf-
hebt. Somit kann auch bei horizontalen Rohr-
biindeln mit der Gleichung (4.29) gerechnet
werden ([93], S.289) (weitere Unterlagen zur
Kondensation in Rohrbiindelapparaten in [6],
S. 248/252, 290/317 und [108]).

Beispiel 4.2

Fir den Betrieb einer Rektifizierkolonne
(Kapitel 6) sind 2,25 kg/s Benzol bei einem
Druck von 1 bar zu kondensieren. Der Druck-
verlust im Kondensator ist vernachlissigbar,
und es kommt kein Anteil an nichtkondensier-
baren Gasen vor. Das Benzol gelangt mit Siede-
temperatur zum Kondensator. Diese betrigt
353 K bei einem Druck von 1 bar. Bei dieser
Siedetemperatur weist Benzol die folgenden
spezifische Verdampfungs-
enthalpie 3,93-10° J/kg, Dichte der fliissigen
Phase 816 kg/m?, dynamische Viskositét
3,18-10~*kg/ms, Wirmeleitfihigkeit 0,128
W/mK. Die Kondensation erfolgt in einem
Rohrbiindelkondensator an der AuBlenseite ho-
rizontaler Rohre mit einer Wirmeleitfdahigkeit
von 17 W/mK (Cr-Ni-Mo-Stahl, DIN-Werk-
stoffnummer 1.4435), einer wirksamen Linge
von 2500 mm, einem AuBendurchmesser von
18 mm und einem Innendurchmesser von
14 mm. Die Rohre werden auf der Innenseite
mit Wasser gekiihlt. Die mittlere Kiihlwasser-
temperatur betragt 333 K und der mittlere
kiihlwasserseitige Wiarmetibergangskoeffizient
5000 W/m2K. Zum Vereinfachen werden diese
Werte der Wassertemperatur und des inneren
Wirmeiibergangskoeffizienten als konstant an-
genommen. Wie viele Rohre muf3 das Rohrbiin-
del des Kondensators aufweisen?



Aus der vereinfachenden Annahme einer
vernachldssigbaren Kiihlwassertemperaturin-
derung folgt eine nidherungsweise konstante
Temperaturdifferenz zwischen dem Kithlwasser
und dem kondensierenden Benzol von
AT = 20 K. Der abzufiihrende Gesamtwirme-
strom Q kann deshalb mit dem nach (2.8) auf
die RohrauBenwand bezogenen Wirmedurch-
gangskoeffizienten k, anstelle von k und der ge-
samten RohrauBenfliche A, anstelle von b dz
direkt aus der Beziehung (2.5) berechnet wer-
den:

Q = ks A (Ty-T)) (4.30)

Dieser Wirmestrom muf$ auch durch den kon- .

densationsseitigen Wirmeiibergang iibertragen
werden:

Q = O, Aa (Tb_Twa) (4-31)

Aus diesen beiden Gleichungen erkennen wir,
daB der Warmedurchgangskoeffizient k,, der
duflere Wirmeiibergangskoeffizient a, und die
Temperatur der RohrauBenwand T,,, durch die
folgende Bedingung verkniipft sind:

Ky (To-Ti) -0 (To-Twa) = 0 (4.32)

Die Berechnung des &ufBleren Wirmedurch-
gangskoeffizienten aus (4.29) erfordert eine An-
nahme der vorerst unbekannten Rohraufien-
temperatur T,,. Wir wéhlen dafiir zun4chst den
Mittelwert zwischen der Kiihlwassertempera-
tur T; und der Temperatur des kondensierenden
Benzols Ty,:Tya = 343 K. Nun miilten wir die
Dichte, die dynamische Viskositit und die Wir-
meleitfihigkeit des Benzols fiir die mittlere
Kondensatfilmtemperatur von 348 K bestim-
men. Um die Rechnung nicht unnétig zu kom-
plizieren, wollen wir auf diese Feinheit verzich-
ten. Die Gleichung (4.29) liefert dann fiir den
mittleren duBeren Wirmeiibergangskoeffizien-
ten:

- 0,128°-3,93-10°-8162981 o .. _ ,
a,=0,7254l/3’18. 16=T 53—y 0,018 W/ ™K = 2258 W/mK

/4
Damit folgt der mittlere, auf die RohrauBlen-
fliche bezogene Wirmedurchgangskoeffizient
k, aus der Gleichung (2.8) zu:

k,=1200 W/m2K

Nun iiberpriifen wir die angenommene duflere
Rohrwandtemperatur T,,, mit der Bedingung
(4.32): 1200 (353 - 333) - 2258 (353 -343) =
1420 W/m?2,

Die duBere Rohrwandtemperatur ist somit
noch etwas zu hoch. Die Rechnung ist deshalb
mit einem etwas tieferen Wert fiir T,, zu
wiederholen, bis die rechte Seite der Bedingung
(4.32) hinreichend genau Null wird. Wir finden
auf diesem Weg als Losungen: T,, = 342,3 K,
o, = 2219 W/m?K und k, = 1189 W/m2K.

SchlieBlich konnen wir die Rohraufen-
flache aus (4.30) berechnen. Dazu benétigen wir
den zur-Kondensation erforderlichen Wirme-
stom: Q = M h, = 2,25.39340°W =
8,84.10° W. Die Gleichung (4.30) liefert damit
die notwendige duBere Ubertragungsfliche des
Rohrbiindels:

A, = 8,84-10°/[1189 (353-333)] m? = 37,2 m?

Dazu sind 263 Rohre mit einem Auflendurch-
messer von 18 mm und einer aktiven Linge von
2500 mm erforderlich.

Hier sei noch erwédhnt, daB man zum ge-
naueren Auslegen eines solchen Kondensators
die Temperaturdnderung des Kiihlwassers be-
riicksichtigen miiite. Dazu ist es notwendig,
den Kondensator in mehrere Berechnungsab-
schnitte aufzuteilen, fiir die dann die duBeren
und die inneren Wirmeiibergangskoeffizienten
zu berechnen sind. Das fiithrt zu einem erheblich
groBeren Auslegungsaufwand.

4.2.2 Wirmeiibergang bei turbulentem
Kondensatfilm

Bei groBen Temperaturdifferenzen zwischen
Wand und kondensierendem Dampf oder bei
langen Rieselfilmen (beispielsweise an langen
senkrechten Rohren) kann der Kondensatfilm-
massenstrom so grof3 werden, daf3 die nach der
Gleichung (4.16) definierte. REYNoOLDSzahl
Werte iiber 400 annimmt. Der Kondensatfilm
wird dann im unteren Teil turbulent. Das fihrt
zu einem gegeniiber der Gleichung (4.28) hohe-
ren Wirmeiibergangskoeffizienten. Fiir solche
Félle hat GriguLL ([93], S.294/297, [109]) aus
zahlreichen MeBwerten die nachstehende Bezie-
hung zum Berechnen des mittleren Wirmeiiber-
gangskoeffizienten fiir senkrechte Kiihlwande
der Hohe z vorgeschlagen:

302, 1, : k_ S
"a=0,003|/ M (4.33)
'ﬂ" h|8
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Diese beriicksichtigt, daBl der obere Filmab-
schnitt laminar stromt. Eine Aufteilung in einen
oberen Abschnitt mit laminarer Filmkondensa-
tion und einen unteren mit turbulenter Film-
kondensation eriibrigt sich deshalb. Es fillt auf,
daB der mittlere Wirmeiibergangskoeffizient
infolge der stirker werdenden Filmturbulenz
mit wachsender Filmlinge z grofer wird. Die
Intensivierung des turbulenten Wirmetrans-
ports iliberwiegt demzufolge die zunehmende
Filmdicke.

Im Rahmen dieser Einfithrung konnte nur
die Kondensation .bei geringen Dampfge-
schwindigkeiten behandelt werden. Bei hohen
Dampfgeschwindigkeiten (iiber 2,5 bis 5 m/s)
wird der Kondensatfilm durch die Dampfstro-
mung stark beeinfluBt. Im allgemeinen strebt
man dann Gleichstrom zwischen dem Konden-
satfilm und dem Dampf an. Bei Gleichstrom
wird dem Rieselfilm durch die Oberflichen-
schubspannung eine groere mittlere Ge-
schwindigkeit aufgezwungen, und er wird des-
halb diinner. Damit werden gegeniiber den be-
sprochenen Beziechungen héhere Wirmeiiber-
gangskoeffizienten erreicht. Fiir die Konden-
sation bei hohen Dampfgeschwindigkeiten sei
auf [24], S. Jd1, [93], S. 299/303 und [110], S.
126/128 verwiesen.

4.3 Filmkondensation von Gasgemischen

Wir haben die Kondensation reiner Stoffe
als gewohnliches Wirmetransportproblem
durch den Kondensatfilm behandelt. Bei der
Kondensation von Gemischen mull auch der
Wirme- und Stofftransport in der Gasphase be-
riicksichtigt werden. Die Verhiltnisse werden
dadurch wesentlich komplizierter. Deshalb ist
an dieser Stelle eine eingehende Behandlung
der Kondensation von Gemischen nicht mog-
lich. Auf einige fiir die Praxis bedeutsame Be-
sonderheiten sei aber nachstehend doch kurz
hingewiesen. _

Bei der Kondensation von Gemischen ist im
wesentlichen zwischen der Kondensation von
Gasgemischen mit kondensierbaren Kompo-
nenten und der Kondensation von Gasen mit
Inertgasanteilen zu unterscheiden.

Bei der Kondensation von Gasgemischen kon- '

densieren die einzelnen Komponenten infolge
ihrer unterschiedlichen Siedetemperatur ver-
schieden stark. Das fiihrt lings des Konden-
sators zu. Zusammensetzungsdnderungen im
Dampf mit entsprechenden Verdnderungen der
Kondensationstemperaturen des Gemischs. Wir
werden darauf im nédchsten Kapitel (Destilla-
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tion) zuriickkommen. Hier sei lediglich vorweg-
genommen, dall die Siedetemperatur des
Dampfgemischs im Verlaufe der Kondensation
infolge der Zusammensetzungsinderung ab-
nimmt. Die schwerer siedenden Komponenten
kondensieren gegeniiber den leichter siedenden
bevorzugt. Das Dampfgemisch verarmt in der
Folge gegen die Phasengrenze an den schwerer
siedenden Komponenten. Wie wir bei der Be-
handlung der Destillation noch sehen werden,
ist damit in der Gasphase auch eine Erniedri-
gung der Siedetemperatur in Richtung der Kon-
densatfilmoberfliche verbunden. Mit den in
Richtung der Phasengrenze entstehenden Tem-
peratur- und Zusammensetzungsgradienten
sind die Voraussetzungen fiir einen kombinier-
ten Wirme- und Stofftransport gegeben. Dieser
behindert den Kondensationsvorgang in zwei-
facher Hinsicht: Erstens wird die Temperatur-
differenz zwischen der Kiihlwand und dem an
den Kondensatfilm grenzenden Dampfgemisch
kleiner; zweitens miissen die schwerer sieden-
den Komponenten aus dem Dampfgemisch an
die Filmoberfldche transportiert werden. Die
Wirmeiibergangskoeffizienten sind deshalb bei
der Kondensation von Gemischen kleiner als
die mit den Anteilen der einzelnen Komponen-
ten aus den Ubergangskoeffizienten fiir die rei-
nen Stoffe gemittelten Werte. Ndheres zum Be-
rechnen der Kondensation von Gasgemischen
findet man fiir Mehrstoffgemische in [24], S.
Jbl/Jb7, [111] bis [115] und speziell fiir Zwei-
stoffgemische in [116] und [117].

Falls die zu kondensierenden Gase nicht-
kondensierbare Anteile (beispielsweise Luft) ent-
halten, kommt es bei der Kondensation in der
Gasphase nahe dem Kondensatfilm zu einer
Anreicherung dieser nichtkondensierbaren
Gase, der sogenannten Inertgase. Nach dem
DaLtonschen Gesetz, welches wir ebenfalls erst
im Zusammenhang mit der Destillation bespre-
chen werden, nimmt deshalb der Partialdruck
des zu kondensierenden Stoffes und damit seine
Siedetemperatur in Richtung der Kondensat-
filmoberfliche ab. Auch in diesem Fall entsteht
demzufolge in der Gasphase in Richtung der
Filmoberfliche ein mit einem Zusammenset-
zungsgradienten gekoppelter Siedetemperatur-
abfall. Dadurch wird der Kondensationsvor-
gang in gleicher Weise behindert. Da im Gegen-
satz zur vorhin besprochenen Gemischkonden-
sation bei der Kondensation von Gasen mit In-
ertgasanteil das Inertgas iiberhaupt nicht (bezie-
hungsweise nur in vernachlidssigbaren Mengen)
kondensiert, ist die Behinderung aber wesent-



lich stiarker. So fillt beispielsweise der Wiarme-
iibergangskoeffizient bei der Kondensation von
Wasserdampf mit einem Luftmassenanteil von
5 % auf rund 40 % des Werts bei der Kondensa-
tion reinen Wasserdampfs {118). Beim Betrieb
von Kondensatoren im Vakuum ist deshalb
dem Verhindern des Eintritts von Luft groBte
Bedeutung beizumessen!

Fiir die Berechnung des Wirmeiibergangs
bei der Kondensation von Gasgemischen mit
Inertgasanteil sei auf [6), S. 317/319, [24], S.
Je1/Jc7 und [118] bis [122] verwiesen.

Bei der Kondensation von Gasgemischen
mit kondensierbaren Komponenten wie auch
bei der Kondensation von Gasen mit Inertgas-
anteilen wird der Kondensationsvorgang durch
einen komplizierten Wirme- und Stofftransport
in der Gasphase behindert. Viele Einzelheiten
dazu sind noch zu kliren. In die in den zitierten
Literaturstellen aufgefiihrten Berechnungsme-
thoden diirfen deshalb keine iibertriebenen Er-
wartungen gesetzt werden.

4.4 Bauarten von Kondensatoren

Dampfe werden im allgemeinen in Appara-
ten mit festen Winden zwischen dem Dampf
und dem Kiihlmittel kondensiert. Wo einem
Vermischen des Kiihlmittels mit dem Konden-
sat nichts im Wege steht, kann die Kondensa-
tion allerdings auch in sogenannten Mischkon-
densatoren durch direkten Kontakt zwischen
dem zu kondensierenden Dampf und dem
Kihlmittel erfolgen.

4.4.1 Kondensatoren mit fésten
Zwischenwdnden

Die im Abschnitt 2.5 beschriebenen Wir-
meiibertrager werden auch fiir die Kondensa-
tion von Didmpfen eingesetzt. Wir konnen uns
deshalb an dieser Stelle auf die Erlduterung der
fiir die Kondensation zu beachtenden Beson-
derheiten beschrinken.

4.4.1.1 Rohrbiindelkondensatoren

Die Rohrbiindelkondensatoren sind die
meistgebauten Kondensatoren. Thr Aufbau ist
im wesentlichen mit den im Abschnitt 2.5.1 er-
lduterten Apparaten identisch. Im allgemeinen
wird der Dampf an der AuBenseite der Rohre
kondensiert. '

Da an der AufBlenseite horizontaler Rohrbiin-
del gemiB den Ausfithrungen in Abschnitt 4.2.1
besonders groe Wirmeiibergangskoeffizienten

erzielt werden, bevorzugt man diese gegeniiber
vertikalen Rohrbiindeln. Der Dampf wird an
der Oberseite des Rohrbiindelapparates durch
einen oder mehrere Stutzen in den Mantelraum
geleitet. Er kann das Rohrbiindel allseitig um-
stromen und durchdringt dieses in radialer
Richtung. Das Kondensat tropft von den Roh-
ren auf die Mantelunterseite und wird aus die-
ser iiber einen Kondensatabscheider entnom-
men.

Falls vertikale Rohrbiindel verwendet wer-
den, ist zu beachten, dafl im Bereich der lami-
naren Filmkondensation kurze Rohre hohe
kondensationsseitige =~ Wirmeiibergangskoeffi-
zienten ergeben. Durch das Anbringen feiner
Liingsrillen an der Rohraussenseite kann der
Wirmeiibergangskoeffizient gegeniiber dem
nach der Gleichung (4.28) zu erwartenden Wert
um ein Mehrfaches gesteigert werden: Bild 4.4.
Die Oberflichenkraft transportiert den Kon-
densatfilm von den Wellenbergen in die Wel-
lentdler. Der diinne Kondensatfilm auf den
Wellenbergen ergibt nun einen derart hohen
Wirmeiibergangskoeffizienten, dall der tiefere
Wert in den Wellentidlern um ein Mehrfaches
kompensiert wird (Néheres in [6], S. 271/289).

Bild 4.4. Filmkondensation an einer Kohiflaiche mit Langs-
rillen.

Leider bewirkt die Rauhigkeit der Kiihlfl4-
chen gerade das Gegenteil. Sie kann bei diinnen
Kondensatfilmen den Wirmeiibergang erheb-

" lich verschlechtern ([6], S. 310/317).

Wir sind bei der Herleitung der Gleichun-
gen fiir den Wirmeiibergang bei der Filmkon-
densation von der Annahme einer konstanten
Wandtemperatur ausgegangen. In Wirklichkeit
wird das Kithlmedium bei der Kondensation er-
wirmt. In der Folge kommt es zu einer Ande-
rung der Wandtemperatur, die sich je nach der
Fihrung des Kihlmittels unterschiedlich auf
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den kondensationsseitigen Wirmeiibergang
auswirkt. Auch der kiithlmittelseitige Wirme-
iibergang hingt von der Stromfiilhrung ab. Die
Gegenstromfiihrung des Kiihlmittels (Kiihimittel
stromt nach oben) ist gegeniiber der Gleich-
stromfithrung vorteilhaft. Das gilt auch fir die
hier nicht behandelte Kondensation iiberhitzter
Dimpfe ([6], S.232/248).

Der Gehalt an nichtkondensierbaren Gasen
ist durch laufende Entnahme moéglichst gering
zu halten, da sonst der Warmeiibergang stark
beeintrdchtigt wird. Bei ungeniigender Inertgas-
absaugung kann nach dem DaLTONschen Gesetz
(1.13) der Partialdruck des zu kondensierenden
Stoffs so weit abnehmen, daB seine Kondensa-
tionstemperatur auf die Kiihimitteltemperatur
sinkt. Eine weitere Kondensation ist dann nicht
mehr méglich. In Rohrbiindelkondensatoren
werden die Inertgase zweckméBig aus dem Zen-
trum des Rohrbiindels durch ein gelochtes Rohr
auf der ganzen Linge entnommen [123].

Falls eine leichte Reinigungsméglichkeit auf
der Kondensationsseite gefordert wird, kann
auch im. Rohrinnern kondensiert werden. Zum
Erhohen des Wirmeiibergangs .ist es dann
zweckmiflig, die Rohre zu neigen. Zwar ergibt
sich damit auf der unteren Rohrseite ein dicke-
rer Kondensatfilm. Analog zu den Rohren mit
Langsrillen fiihrt aber der diinnere Film auf der
Rohroberseite trotzdem zu iiber den ganzen
Rohrumfang gemittelt hoheren Wairmeiiber-
gangskoeffizienten. Auch bei luftgekiihlten
Kondensatoren wird die Kondensation im In-
neren des Rohrbiindels bevorzugt ([3], S. 444,
[124, 125)).

4.4.1.2 Sonderbauarten

Fiir die Kondensation kleinerer Dampfmas-
senstrome werden oft Doppelrohrwiirmeiibertra-
ger eingesetzt. Ob in diesen die Kondensation
im Innenrohr oder im Ringraum durchgefiihrt

- wird, hingt weitgehend von den erwiinschten
Reinigungsmoglichkeiten ab. Im allgemeinen
ist die Seite des Kiithlmediums der Verschmut-
zung stirker ausgesetzt.

In Sonderfdllen werden auch Spiralwirme-
iibertrager und Plattenwirmeiibertrager als
Kondensatoren eingesetzt.

4.4.2 Mischkondensatoren

Die Kondensationswirme kann auch durch
direkten Kontakt zwischen dem Dampf und
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dem Kiihimedium abgefiihrt werden. So kann
etwa Wasserdampf in Einspritzkondensatoren
durch Zerstiuben von kaltem Wasser konden-
siert werden. Bei den Mischkondensatoren wer-
den die Kiihlfliissigkeit und das Kondensat ge-
mischt. Wenn dies zuléssig ist, sind Mischkon-
densatoren stets die giinstigste Losung.

Der Wegfall der . festen Zwischenwinde
bringt nicht nur geringere Investitions- und Un-
terhaltskosten. Er ermdoglicht auch wesentlich
geringere  Temperaturdifferenzen  zwischen
Dampf und Kihlflissigkeit. Das ist fiir die wei-
tere Verwertung der Kondensationswiarme von
groBer Bedeutung. v

Mischkondensatoren werden meist in der
Form vertikaler, zylindrischer Behilter gebaut.
Zur Schaffung der fiir den Kontakt zwischen
dem Dampf und der Kiihlfliissigkeit notwendi-
gen Oberfliache wird die Kiihlfliissigkeit in den
Mischkondensatoren zerstiubt (Einspritzkon-
densatoren), iiber Schikanebleche gefiihrt oder
auf Boden (wie wir sie bei der Rektifikation
kennenlernen werden) mit dem Dampf in Kon--
takt gebracht.



5. Destillation

In [1] haben wir festgestellt, dafl sich mit
mechanischen Trennverfahren einphasige Mi-
schungen nicht trennen lassen. So kann man
etwa die Zusammensetzung eines Gemischs aus
Wasser und Alkohol durch Filtration oder Sedi-
mentation nicht verdndern. Wie allgemein be-
kannt ist, gelingt dies durch eine Verdampfung
mit anschlieBender Kondensation: Bild 5.1.

Bild 5.1. Apparatur zur Destillation. 1 Verdampfer, 2 Kon-
densator, 3 Vorlage, 4 Flissigkeitsgemisch, 5 Gemisch-
dampf, 6 Destillat.

Dieses alteste physikalische Verfahren zum
Trennen einphasiger Flissigkeitsgemische wird
als Destillation (distillation) bezeichnet. Es er-
laubt im allgemeinen nur eine begrenzte Zu-
sammensetzungsdnderung des Ausgangsge-
mischs. Wir werden im nichsten Kapitel eine
wirkungsvollere Méglichkeit zum Zerlegen von
Fliissigkeitsgemischen, ndmlich die Rektifika-
tion, kennenlernen. Zum Verstindnis der Rekti-
fikation ist eine eingehende Behandlung der
Destillation unumgénglich.

Die Trennwirkung der Destillation beruht
darauf, daB der beim Verdampfen eines Fliis-
sigkeitsgemischs entstehende Dampf im alige-
meinen ‘eine andere Zusammensetzung auf-
weist. Dieser Tatsache werden wir in den fol-
genden Abschnitten nachgehen.

5.1 Gleichgewicht zwischen
Fliissigkeitsgemischen und ihrem Dampf

Das Gleichgewicht zwischen einem sieden-
den Flissigkeitsgemisch und dem dabei entste-
henden Dampfgemisch (Gas/Flissig-Gleichge-

wicht, vapor-liquid equilibrium) 148t sich nur
unter idealisierenden Annahmen aus den
Dampfdriicken der einzelnen Komponenten
vorausberechnen. Gemische, bei denen diese
Annahmen hinreichend erfillt sind, werden als
ideale Gemische bezeichnet. Diesen wollen wir
uns zunichst zuwenden. AnschlieBend werden
wir die bei vielen realen Gemischen zu beob-
achtenden Abweichungen besprechen.

5.1.1 Dampf/ Hﬁssié_- Gleichgewicht
idealer Gemische

Zunichst wollen wir umschreiben, was unter
einem idealen Gemisch zu verstehen ist. Dabei
miissen wir uns auf das fiir unsere Zwecke We-
sentlichste beschrinken. Ausfiihrlichere Dar-
stellungen findet man in Biichern zur physikali-
schen Chemie [8, 77, 126 und 127].

5.1.1.1 Ideale Gemische

Bei idealen Gemischen sind die Krifte zwi-
schen verschiedenen und gleichartigen Molekii-
len gleich groB. Beim Mischen der Komponen-
ten bei konstantem Druck kommt es deshalb zu
keiner Volumeniinderung, und es entsteht auch
keine Mischungswirme. Das Gesamtvolumen
eines idealen Gemischs ist also die Summe der
Volumen der einzelnen Komponenten

é.n

und die‘Enthalpie des idealen Gemischs setzt
sich additiv aus den Enthalpien der einzelnen
Komponenten zusammen:

k.
V=1V
1

k
H=1H (52)
Bei der Mischung mehrerer Stoffe wird die Un-
ordnung zwischen den Molekiilen vergréBert.
Die Entropie als MaB fir die Unordnung
nimmt deshalb um die Mischungsentropie AS
zu. Die Mischungsentropie eines idealen Ge-
mischs kann berechnet werden (beispielsweise
(8], S. 244/246). Das Ergebnis lautet:
k

AS = —R§ N; In x; (5.3)
Falls die anschaulicheren Bedingungen (5.1)
und (5.2) erfiillt sind, wenn also beim Mischen
keine Volumenidnderung und kein Erwirmen

oder Abkiihlen eintreten, ist meist auch (5.3) er-
fiillt.
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reduzierter Druck p, = p/p«

Bild 5.2. Abhéngigkeit des Realfaktors Z fir unpolare und schwach polare Stoffe. T, = reduzierte Temperatur, p, = re-
duzierter Druck, V,, = reduziertes ideales Volumen (aus {128]).

Wir haben schon im Abschnitt 1.1 Gasgemi-
sche, fiir welche sich der Zusammenhang zwi-
schen Druck, Volumen und Temperatur durch
das ideale Gasgesetz (1.12) beschreiben 148t, als
ideale Gasgemische bezeichnet. Wie bei den
idealen Gasen werden auch bei den idealen
Gasgemischen das Eigenvolumen der Molekiile
und die Anziehungskrifte zwischen den Mole-
kiilen vernachlissigt. Die einzelnen Komponen-
ten eines Gasgemischs verhalten sich deshalb
so, wie wenn die iibrigen nicht vorhanden wi-
ren. Dieser Sachverhalt wird durch das DALTON-
sche Gesetz (1.11) wiedergegeben.

Wirkliche Gasgemische weisen vom idealen
Verhalten eine um so stirkere Abweichung auf,
je néher sich die Molekiile kommen. Dies ist bei
hohem Druck und tiefer Temperatur der Fall.
Das reale Verhalten eines Gases oder Gasge-
mischs ist um so ausgeprégter, je hoher der re-
duzierte Druck (Verhiltnis von Druck zu stoff-
spezifischem kritischem Druck) und je tiefer die
reduzierte Temperatur (Verhiltnis der Tempe-

. ratur zur stoffspezifischen kritischen Tempera-

tur) ist.
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Bei realen Gasgemischen ist die Gleichung
(1.12) durch einen Realfaktor (compressibility
factor) Z zu erginzen:

PV=ZNRT (5.4

Die Abhingigkeit des Realfaktors Z vom redu-
zierten Druck p, = p/py und von der reduzier-

Tabelle 5.1. Kritischer Druck und kritische Temperatur einiger

in den Beispielen vork der Stoffe (Werte aus {128]).
Stoff kritische kritischer
Temperatur Druck
T Tk [K] pk [Pa]
Benzol CeHg 562,1 4,89-10°
Kohlendioxid CO; 304,2 7,38-10°
Luft 132,5 3,77-10¢
Methan CHg 190,6 4,60-10° ¥
Sauerstoff [9)) 154,6 5,05-10¢
Stickstoff N2 126,2 3,39-10° ° \
Toluol C7Hg . 591,7 4,11-10¢
Wasser H20 647,3 2,21-10
- Wasserstoff = Haz 33,2 1,30-10¢




ten Temperatur T, = T/T; wird in Bild 5.2 ge-
zeigt. Ein Wert des Realfaktors gegen Eins be-
deutet, daB das Gasgemisch als ideal betrachtet
werden kann (Néheres dazu in [127], S. 112/
122, und [128], S. 26/57). Die kritischen Tempe-

raturen und Driicke sind in [128], S. 629/665 fir .

zahlreiche Stoffe zusammengestellt. Tabelle 5.1
gibt einige Werte fir die in den Beispielen hiu-
fig vorkommenden Stoffe wieder.

In der Natur gibt es auch keine idealen Fliis-
sigkeitsgemische. Viele Fliissigkeitsgemische
verhalten sich aber mit fiir rechnerische Zwecke
geniigender Genauigkeit wie ideale Gemische.
Allgemeingiiltige Kriterien, die mit Sicherheit
voraussagen lassen, ob zwei oder mehrere
Komponenten ein ideales Gemisch bilden wer-
den, gibt es zwar nicht. Je dhnlicher die Kom-
ponenten einander sind, um so eher 1Bt sich
aber im allgemeinen ein ideales Fliissigkeitsge-
misch erwarten.

Die folgenden Gemische aus Komponenten
hoher «Verwandtschaftsgrade» verhalten sich
am chesten ideal:

@ Isotopengemische: Gemische aus’ Kompo-
nenten, deren Atome gleichen Aufbau der
Elektronenhiille, aber unterschiedliche
Kernmassen aufweisen (Beispiel: Wasser/
schweres Wasser)

@ Isomerengemische: Gemische aus Kompo-
nenten mit gleicher Molekularformel, aber
unterschiedlichem Molekiilaufbau (Béispiel:
ortho-Xylol/meta-Xylol/para-Xylol)

@® Gemische aus homologen Kohlenwasserstof-
fen (Beispiel: Propan/Butan)

® Gemische aus Komponenten mit dhnlicher
Molekularstruktur (Beispiel: Benzol/To-
luol)

5.1.1.2 Dampf/ Fliissig-Gleichgewicht

In einem Behilter befinde sich ein ideales
Fliissigkeitsgemisch aus zwei Komponenten mit
seinem Dampf bei der Temperatur T und dem
Druck p im Gleichgewicht: Bild 5.3. Der Mo-
lenbruch der Komponente | in der Flissigkeit
betrage x,, jener der Komponente 2 folgt dann
aus der Gleichung (1.5) zu x, = l-x,. Wir
mochten nun herausfinden, welches die Gleich-
gewichtszusammensetzung des Dampfes liber,
dem Flissigkeitsgemisch ist. Wir suchen also
den Molenbruch der Komponente! im
Dampfy,; y, folgt aus (1.5): y, = 1-y,.

Gasphase

p'TIY1 i Yk

P,T.Xq, 0 X

flissige
Phase

Bild 5.3. Zum Gleichgewicht zwischen Fliissigkeits- und
Dampfgemisch.

Wenn sich im Behilter nur ein Stoff be-
finde, wiirde der Druck im Dampf bei gegebe-
ner Siedetemperatur durch die Dampfdruck-
kurve des betreffenden Stoffes bestimmt. Auch
im Gleichgewichtszustand findet ein stetiger
Ubergang von Molekiilen aus der fliissigen
Phase in die Gasphase und umgekehrt statt. Die
Zahl der in beiden Richtungen iibergehenden
Molekiile ist im Gleichgewicht gleich. Der
Druck, den wir in der Gasphase messen, ist von
der Zahl der an die Behilterwand stoBenden
Molekiile abhingig. Der Dampfdruck ist also
ein Maf3 dafiir, wie viele Molekiile sich im
Gleichgewicht in der Gasphase aufhalten kon-
nen.

Falls sich nun in der Fliissigkeit zwei Stoffe
befinden, werden aus der Flissigkeit laufend
Molekiile der Komponente 1 in den Dampf und
vom Dampf in die Fliissigkeit iibergehen. Das
gleiche gilt auch fiir die zweite Komponente.
Uns interessiert die Zahl der Molekiile, die sich
in der Gasphase aufhalten konnen. Es werden
um so mehr von einer Sorte sein, je groBer de-
ren Anteil in der Fliissigkeit ist. Es werden aber
auch um so mehr dieser Sorte sein, je hoher de-
ren Dampfdruck ist. Der Partialdruck der ein-
zelnen Komponenten in der Gasphase wird
folglich durch ihren Anteil am Fliissigkeitsge-
misch und durch ihren Dampfdruck bestimmt.
Die Theorie der idealen Mischungen (beispiels-
weise in [8], S.241/244) zeigt, daB sich diese
Vermutung fiir ideale Flissigkeitsgemische
durch eine einfache Beziehung ausdriicken 14Bt:

Nach diesem RaouLTschen Gesetz ist der Par-
tialdruck der Komponentei im Dampfge-

(5.5)
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misch p; gleich dem Produkt aus ihrem Molen-
bruch im idealen Fliissigkeitsgemisch x; und ih-
rem Dampfdruck P; bei der entsprechenden
Temperatur.

Wenn wir nun weiter die Gasphase als idea-
les Gemisch annehmen, konnen wir den Par-
tialdruck p; mit dem DaLtoNschen Gesetz
(1.11), dem Gasgesetz (1.12) und der Defini-
tionsgleichung (1.4) in den gesuchten Molen-
bruch der Gasphasey; umrechnen (vergleiche
dazu Tabelle 1.1):

yi =x P/p

Damit haben wir die Abhingigkeit zwischen
den Molenbriichen der einzelnen Komponen-
ten im Dampf und in der Fliissigkeit fiir ideale
Gemische gefunden. Die Molenbriiche der bei-
den Phasen sind nur dann gleich groB, wenn
der Dampfdruck einer Komponente dem Ge-
samtdruck des Systems entspricht.

Wir wollen nun die Zusammenhédnge zwi-
schen Temperatur, Gesamtdruck und Zusam-
mensetzung am Dampf/Fliissig-Gleichgewicht
idealer Zweistoffgemische (bindre Gemische)
diskutieren.

(5.6)

5.1.1.3 Siede- und Taulinie bei konstanter
Temperatur :

Die Abhingigkeit des Dampfdrucks eines
Stoffs von der Temperatur kann im allgemeinen
fiir Driicke bis etwa 2 bar durch die folgende
Niherungsgleichung von ANTOINE recht genau
wiedergegeben werden (Beziehungen fiir hdhere
Dampfdriicke in {128], S. 181/197):

7) InP = ¢ -c/(c;+T) (5.7

Die Konstanten ¢;, ¢, und ¢; sind in [128],
S.629/66S fiir zahlreiche Stoffe tabelliert. Fur
die in unseren Beispielen vorkommenden Stoffe
sind sie in Tabelle 5.2 zusammengestellt. Sie lie-
fern mit der Zahlenwertgleichung (5.7) aus der

Tabelle 5.2. Konstanten zom Berechnen des Dampfdrucks (in
Pa) aus der Temperatur (in K) mit der Gleichung (5.7) fiir
einige in den Beispielen vorkommende Stoffe (Werte aus [128]).

Stoff Molmassen ¢ [ I
[kg/kmol] R
Athanol C2HgO 46,07 23,8048 3803,98 -41,68
Athylacetat C4HgO> 88,11 21,0445 2790,50 -57,15
Benzol CeHg 78,11 20,7937 2788,51 -52,36
para-Xylol CgHjo 106,17 20,9892 3346,65 -57,84
Toluol C7Hg. 92,14 20,9065 3096,52 -53,67
Wasser H0 18,01 23,1965 3816,44 -46,13
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Temperatur T (in K) den jeweiligen Dampf-
druck P (in Pa). Bild 5.4 zeigt als. Beispiel die
auf diese Weise berechneten Dampfdriicke von
Benzol und Toluol. Wir erkennen daraus, daB
Benzol den hoheren Dampfdruck aufweist als
Toluol. Das Benzol geht also leichter in die
Gasphase liber als das Toluol. Man.benennt
deshalb die Komponente mit dem hdheren
Dampfdruck als leichter fliichtige Komponente
(more volatile component), jene mit dem tiefe-
ren Dampfdruck als schwerer fliichtige Kompo-
nente (less volatile component). Wir werden im
folgenden die leichter flichtige Komponente
mit 1 und die schwerer fliichtige Komponente
mit 2 bezeichnen. '
Bei Phasengleichgewicht wiirden die Ge-
samtdriicke im  Behélter des Bildes 5.3 bei rei-
nem Benzol oder reinem Toluol den Dampf-
driicken des Bildes 5.4 entsprechen. Bei idealen
Gemischen folgt der Partialdruck jeder Kompo-
nente in der Gasphase aus dem RaouLTschen
Gesetz (5.5). Nach dem DaLTONschen Gesetz
(1.11) ist der Gesamtdruck die Summe der Par-
tialdriicke der Komponenten. Der Gesamt-
druck eines idealen Gemisches betrdgt deshalb
bei Gleichgewicht zwischen dem Dampf und
der Fliissigkeit:
k
p= }I:xi P; (5.8
Das Gemisch Benzol/Toluol verhilt sich mit
sehr guter Nidherung wie ein ideales Gemisch.

—_—
IS

Dampfdruck P [10° Pa}

Temperatur T [K]—»
Bild 5.4. Dampfdriicke von Benzol (1) und Toluol {2).



Bild 5.5 zeigt fiir dieses Beispiel den Gesamt-
druck fiir zwei Siedetemperaturen in Funktion
der Zusammensetzung des Fliissigkeitsge-
mischs. Die eingezeichneten Geraden werden
als Siedelinien (bubble-point curve) bezeichnet
und folgen mit x; = x und x, = 1-x (wir lassen
kiinftig zur Vereinfachung den Index 1 fiir die
leichter fliichtige- Komponente weg) aus der
Gleichung (5.8):

p=xP+(1-x)P, (5.9)
Die Siedelinie gibt den Druck an, bei dem das
Flussigkeitsgemisch bei einer bestimmten Tem-
peratur und einer bestimmten Zusammenset-
zung siedet. Dieser Druck steigt bei einem idea-
len Gemisch vom Dampfdruck der schwerer
fliichtigen Komponente P, mit dem Molen-
bruch der leichter fliichtigen Komponente in
der Fliissigkeit linear bis zum Dampfdruck der
leichter fliichtigen Komponente P an.

Die Taulinie (dew-point curve) gibt den
Druck eines Gemischs in Abhiangigkeit der
Dampfzusammensetzung und der Temperatur
an, bei welchem zwischen dem Dampf und der
siedenden Fliissigkeit Gleichgewicht herrscht.
Fiir ideale Gemische ist der Zusammenhang
zwischen den Molenbriichen der beiden Phasen
durch die Gleichung (5.6) festgelegt. Nachdem
der Druck p mit der Beziehung (5.8) berechnet
wurde, kann der Molenbruch der Komponen-
te i in der Gasphase aus der Gleichung (5.6) er-
mittelt werden. Zu einem beliebigen x; kann auf
diese Weise der .Gleichgewichtsmolenbruch y;
bestimmt werden. Im Spezialfall eines Zwei-
stoffgemisches folgt aus (5.6) und (5.8) fiir die
leichter fliichtige Komponente:

X P|
YEXP +(0-xP, (5.10)
Diese Gleichung kann auf die nachstehende
Form gebracht werden:

x (Pi/P,)

Y= [P /Py -1N1x+1 G.1h)
In Bild 5.5 sind die mit dieser Beziehung fiir die
Dampfdriicke von Benzol und Toluol bei 360
und 380 K errechneten Taulinien eingetragen.
Wir erkennen aus diesem Bild, daB sich durch
eine einzige Destillation die leichter fliichtige
Komponente zwar erheblich anreichern, im all-
gemeinen aber nicht geniigend rein gewinnen
1aBt.

1) bew. x = =4

Die bei der Destillation erzielbare Anreiche-
rung ist eine Funktion des Verhiltnisses der
Dampfdriicke der beiden Stoffe und der Aus-
gangszusammensetzung des  Flissigkeitsge-
mischs. Das fiir den Erfolg einer Destillation
entscheidende Dampfdruckverhiltnis nennt
man relative Fliichtigkeit (relative volatility):

(5.1
Die Gleichung (5.11) laBt sich damit als
- _ X a|‘2 .
7) YT -kl 13

schreiben. Die Anreicherung bei der Destilla-
tion verschwindet im Grenzfall o, = 1. Je gro-
Ber die relative Fllichtigkeit ist, um so starker ist
die' Anreicherung der leichter fliichtigen Kom-
ponente im Dampf. Bei gegebener relativer
Fluchtigkeit ist die Anreicherung bei dhnlichen
Molenbriichen der beiden Komponenten am
groBten. Sie wird aber gegen die Grenzen reiner
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Molenbruch’ Komp. 1 in flissiger Phase x [—]—->
Molenbruch Komp. 1 in Gasphase % [—.]—>

Bild 5.5. Siede- und Taulinien von Benzol/Toluol bei Tem-
peraturen von 360 und 380 K. x = Molenbruch von Benzol
in der flissigen Phase, y = Molenbruch von Benzol in der
Gasphase.

Stoffe immer geringer. Diese Aussagen der
Gleichung (5.13) werden durch Bild 5.6 veran-
schaulicht. )
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Bild 5.6. x-y-Diagramm fiir ideale Zweistoffgemische bei
konstanter Temperatur.

Beispiel 5.1

Ein Gemisch aus Benzol/Toluol mit einem
Benzolmolenbruch in der fliissigen Phase von
0,4 ist zu destillieren. Welcher Druck muB im
Verdampfer der Apparatur eingestellt werden,
damit die Verdampfung bei 360 K bezichungs-
weise bei 380 K stattfindet, und welches sind
die Molenbriiche des Benzols im entstehenden
Dampfgemisch? '

Dem Bild 5.5 kénnen wir die Ergebnisse di-
rekt entnehmen: Bei 380 K siedet das Gemisch
‘bei einem Druck von 1,41-10° Pa. Da der
Druck an der Fliissigkeitsoberfliche und jener
im Dampf gleich groB sind, folgt die Gleichge-
wichtszusammensetzung des  entstehenden
Dampfs aus dem Diagramm auf einer Linie
konstanten Drucks: Ypenzs = 0,613. Die ent-
sprechenden Werte fir die Verdampfung bei
360 K lauten: p = 0,790-10% Pa und ygenzol =
0,629.

. Der Trenneffekt ist also auch von der Ver-
dampfungstemperatur (beziehungsweise dem
Verdampfungsdruck) abhéngig.

Wir konnen diese Werte auch ohne das Bild
5.5 bestimmen. Dies sei fiir die Verdampfung
bei 380 K gezeigt: Dampfdriicke aus Bild 5.4:
Pgenzot = 2,16-10° Pa, Propor = 0,909-10° Pa;
Druck im Verdampfer aus (5.8):
p=04.216-10° + 0,6-0,909-10° Pa =
1,41-10% Pa; Molenbruch des Benzols im entste-
henden Dampf aus (5.6): yg = 0,4:2,16-10°/
1,41-10° = 0,613. Diesen rechnerischen Weg
wiirden wir auch bei Mehrstoffgemischen ein-
schlagen.
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Der Molenbruch des leichter fliichtigen
Benzols im Dampf kann auch mit der relativen
Fliichtigkeit o), = 2,16-10°/0,906-10° = 2,38
aus (5.13) berechnet werden: y, = 0,4.2,38/
[(2,38-1) 0,4+ 1] = 0,613. Bei 360 K weist die
relative Fliichtigkeit einen Wert von 2,54 auf.
Die gleiche Rechnung filhrt dann auf ein yg von
0,629.

5.1.1.4 Siede- und Taulinie bei konstantem
Druck

In der praktischen Destillation ist meist
nicht die Temperatur, sondern der Druck im
Verdampfer (oder Kondensator) gegeben. Dann
ist es zweckmiBig, die dazugehorenden Gleich-
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p = 10° Pa
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Molenbruch Komp. 1 in fllissiger Phase x (-]
Molenbruch Komp. 1 in Gasphase y[-]-

Bild 5.7. Siede- und Taulinien von Benzol/Toluol bei einem
Druck von 105 Pa. x = Molenbruch von Benzol in der fliis-
sigen Phase, y = Molenbruch von Benzol in der Gas-
phase.

gewichtstemperaturen iiber der Zusammenset-
zung des Flissigkeitsgemischs (Siedelinie) und
des Dampfgemischs (Taulinie) aufzutragen.
Auch in diesem Fall setzt sich der Druck ge-
miB der Gleichung (5.8) aus den Partialdriicken
der einzelnen Komponenten zusammen. Fir
die Bestimmung von Punkten der Siedelinie
stellt sich deshalb die Aufgabe, zu einem ange-
nommenen Molenbruch der leichter fliichtigen
Komponente im Fliissigkeitsgemisch jene Tem-
peratur zu finden, fiir weiche die Summe der



Produkte aus Molenbriichen und Dampfdriik-
ken der einzelnen Komponenten den nun gege-
benen Gesamtdruck ergibt. Man mufl demzu-
folge eine Siedetemperatur annehmen und da-
mit aus (5.7) die Dampfdriicke und aus (5.8)
den Gesamtdruck berechnen. Falls dieser mit
dem gegebenen Druck nicht iibereinstimmt, ist
die Rechnung mit einer neuen Siedetemperatur
zu wiederholen. Mit einem numerischen Ver-
fahren findet man damit rasch die gesuchte Sie-
detemperatur.

Der zu jedem Molenbruch x der leichter
fliichtigen Komponente in der Fliissigkeit geho-
rende Gleichgewichtsmolenbruch im Dampfy
folgt wieder aus der Gleichung (5.6). Auf diese
Weise finden wir die Taulinie. Aus Bild 5.7 ist
der Verlauf von Siede- und Taulinien bei kon-
stantem Druck fiir das Gemisch Benzol/Toluol
ersichtlich. Die Siedetemperaturen der reinen
Komponenten Ty, und Ty; kénnen den Dampf-
druckkurven in Bild 5.4 direkt entnommen wer-
den.

Dem Bild 5.7 entsprechende Diagramme

lassen die mit einer Destillation erreichbare
Trennwirkung aus der horizontalen Entfernung
der Siede- und Taulinien erkennen. Geht man
in unserem Beispiel (Benzol/Toluol, 10° Pa)
wieder von einem Flissigkeitsgemisch mit
einem Xpe,,o von 0,4 aus, dann sieht man in
Bild 5.7, daB3 dieses Gemisch bei einer Tempe-
ratur von 367,8 K siedet und daB der entste-
hende Dampf einen Benzolmolenbruch von
0,622 aufweist.

Fiir viele Anwendungen ist es zweckmaBi-
ger, den Gleichgewichtsmolenbruch der leichter
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Bild 5.8. x-y-Diagramm und relative Fliichtigkeit fir Ben-
zol/Toluol bei einem Druck von 10° Pa.

fliichtigen Komponente im Dampf fiir konstan-
ten Druck direkt iiber dem Molenbruch der
leichter fliichtigen Komponente in der Fliissig-
keit aufzutragen: Bild 5.8. Dieses x-y-Diagramm
kann mit der Gleichung (5.13) aufgezeichnet

‘werden. Dabei ist zu beachten, daBl die relative

Fliichtigkeit im allgemeinen nicht konstant ist,
weil sich die Siedetemperatur des Gemischs und
damit die Dampfdriicke der beiden Komponen-
ten mit der Gemischzusammensetzung dndern.
Bild 5.8 zeigt diese Abhingigkeit am Beispiel
des Gemischs Benzol/Toluol bei einem Druck
von 105 Pa.

Beispiel 5.2

Ein Gemisch aus Benzol, Toluol und para-
Xylol werde bei einem Druck von 1,5 bar destil-
liert. Das Fliissigkeitsgemisch weist die Molen-
briiche xg = 0,2, x;r = 0,3 und x, = 0,5 auf. Bei
welcher Temperatur siedet das als ideal anzu-
nehmende Dreistoffgemisch, und welches sind
die Molenbriiche des entstehenden Dampfes?

Die Siedetemperatur erhalten wir mit den
Dampfdriicken aus (5.7) (Koeffizienten aus Ta-
belle 5.2) und der Beziehung (5.8) zu 398,8 K.
Die Molenbriiche im Dampf berechnen wir aus
(5.6): yg = 0,457, yr = 0,305, yx = 0,238. Wir
stellen im Dampf gegeniber der Flissigkeit
eine Zunahme des Gehalts an der leichtest
fliichtigen Komponente Benzol und eine Ab-
nahme des Anteils der schwerst fliichtigen
Komponente para-Xylol fest. Der Molenbruch
des Toluols erfihrt bei dieser Destillation nur
eine geringe Anderung.

5.1.2 Dampf/ Fliissig-Gleichgewicht
realer Gemische

Bei vielen Gemischen 148t sich das Dampf/
Fliissig-Gleichgewicht mit dem RaouLTschen
Gesetz und (bei hohen Werten des reduzierten
Drucks und niedrigen reduzierten Temperatu-
ren) dem DarLtonschen Gesetz nicht mehr hin-
reichend beschreiben. Man spricht in diesen
Fillen von realen Gemischen.

Bei realem Verhalten der fliissigen Phase
sind die Wechselwirkungen zwischen den Mole-
kiilen der verschiedenen Komponenten des Ge-
mischs unterschiedlich. Das zeigt sich nicht nur
durch das Auftreten von Mischungswirmen
und Volumeninderungen beim Mischen, son-
dern wirkt sich auch auf die Zahl der aus einem
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siedenden Fliissigkeitsgemisch in die Gasphase
«entweichenden» Molekiile aus. Man kann
dem durch Einfiihren eines Korrekturfaktors
ins RaouLTsche Gesetz Rechnung tragen:

pi=YixiP (5.14)

Der als Aktivititskoeffizient (activity coeffi-
cient) bezeichnete Korrekturfaktor v; ist im all-
gemeinen vom Druck (beziehungsweise der da-
zugehdrenden Siedetemperatur) und der Ge-
mischzusammensetzung abhéngig. Er geht fiir
jede Komponente gegen Eins, wenn die ande-
ren nur noch in sehr geringen Mengen vorhan-
den sind, und weicht von Eins um so stirker ab,
je hoher der Gehalt der ibrigen Komponenten
ist: Bild 5.9.

1 25
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Aktivitatskoeffizienten v; [ —]

1,25
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XAthylacetat [ - ] —_—

Bild 59. Aktivitdtskoeffizienten des Zweistoffge__mischs
Athylacetat/Athanol bei 105 Pa. 1 Athylacetat, 2 Athanol
(Werte aus [128], S. 342).

Die Aktivititskoeffizienten der einzelnen
Komponenten sind durch thermodynamische
Zusammenhénge verkniipft. Ndheres dazu wie
auch zur experimentellen und rechnerischen
Bestimmung der Aktivititskoeffizienten findet

man in [3], S.494/499, [8], S.261/281, [128], -

S. 2887390, (129 und 130}.

Bei Aktivitdtskoeffizienten iiber Eins sprlcht
man von: positiver Abweichung vom RAOULT-
schen Gesetz. In diesem hiufigeren Fall sind
die Krifte zwischen fremden Molekiilen weni-
ger stark als zwischen gleichartigen. In mittle-
ren Zusammensetzungsbereichen kdnnen sich
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deshalb mehr Molekiile in der Gasphase aufhal-
ten (hohere Partialdriicke), als nach dem
Raourtschen Gesetz zu erwarten wiren.
Bild 5.9 zeigt die Aktivititskoeffizienten fiir ein
Zweistoffgemisch mit sehr starker positiver Ab-
weichung vom RaouLtschen Gesetz. Mit diesen
Werten und den Partialdriicken aus (5.14) kén-
nen die Siede- und die Taulinien nach den Aus-
fihrungen des Abschnitts 5.1.1 bestimmt wer-
den. Wir nehmen dabei ideales Verhalten der
Gasphase an.

Beispiel 5.3

Fiir das Gemisch Athylacetat(1)/Athanol(2)
ist je ein Punkt der Siede- und der Taulinie fiir
T = 350 K und p = 10° Pa bei einem Athylace-
tat-Molenbruch von x = 0,2 zu bestimmen.

a) T=35K

" Dem Bild 5.9 entnehmen wir y; = 1,771 und
v, = 1,057. Die Dampfdriicke erhalten wir mit

T =350K und den Koeffizienten aus Ta-

-belle 5.2 aus (5.7) zu P; = 1,003-10° Pa und P,

= 0,9551-10° Pa. Die Gleichung (5.14) lie-
fert die Partialdriicke im Dampf: p, =
1,771:0,2-1,003-10° Pa = 0,3553-10° Pa; p, =

- 1,057 (1 - 0,2) 0,9551-10° Pa = 0,8078-10° Pa.

Unter der ‘Annahme einer idealen Gasphase
folgt damit der Druck, bei dem dieses Gemisch
siedet, aus dem Davrtonschen Gesetz (1.13):
p = 0,3553.10° + 0,8076-10° Pa = 1,163-10%
Pa. Infolge der starken positiven Abweichung
vom RaouLtschen Gesetz liegt dieser Druck
nun iiber den Dampfdriicken der reinen Kom-
ponenten! Der Molenbruch des Athylacetats
betréigt somit bei hinreichend idealem Verhalten
der Gasphase nach der Tabelle 1.1: y, = p;/p
= 0,3553-105/1,163-10° = 0,3056. Diese Er-
gebnisse sind Punkte der in Bild 5.10 aufge-
zeichneten Siede- und Taulinien.

b) p =10°Pa ’

In diesem Fall ist analog zum Abschnitt
5.1.1.4 vorzugehen: Auf iterativem Weg (bei-
spielsweise mit dem NEwTONschen Verfahren)
ist jene Siedetemperatur zu finden, fiir die der
Druck

=y xPi+yv:(1-x) P,

dem gegebenen Druck entspricht. Mit den Akti-
vitdtskoeffizienten aus Bild 5.9 und den Dampf-
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Bild 5.10. Siede- und Taulinie von Athylacetat/Athano! bei
einer konstanten Temperatur von 350 K als Beispiel fiir ein

Gemisch mit Dampfdruckmaximum. A = azeotroper
Punkt.
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driicken aus (5.7) finden wir fiir x, = 0,2 eine
Siedetemperatur von 346,1 K (Zwischenergeb-
nisse: P, = 0,8805-10° Pa, P, = 0,8141-10° Pa,
pr = 0,3119-10° Pa, p, = 0,6884-10° Pa). Der
Molenbruch des Athylacetats im Dampf betriigt
yi = pi/p = 0,3119-105/10° = 0,3119. Diese
Werte stimmen mit jenen in Bild 5.11 iiberein.

Auf die hier gezeigte Weise kénnen noch
weitere Punkte der Siede- und der Taulinien fiir
konstante Temperatur oder konstanten Druck
berechnet werden. Man erhilt dann die in den
Bildern 5.10 und 5.11 gezeigten Verldufe der
Siede- und der Taulinien. Am azeotropen Punkt
schneiden sich die Siede- und die Taulinien.
Hier weisen das Fliissigkeitsgemisch und das
Dampfgemisch dieselbe Zusammensetzung auf.
Der azeotrope Punkt kann deshalb durch eine
gewdhnliche Destillation. nicht {iberwunden
werden. Fiir Molenbriiche der leichter fliichti-
gen Komponente iiber dem azeotropen Punkt
ist sogar eine Umkehrung der bei idealen Gemi-
schen erlduterten Trennwirkung zu beobachten:
Im Dampf wird die schwerer fliichtige Kompo-
nente angereichert. Bild 5.12 verdeutlicht diesen
Zusammenhang zwischen den Molenbriichen
der leichter fliichtigen Komponente in der Fliis-
sigkeit und im Dampf. Die Lage des azeotropen
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Bild 5.11. Siede- und Taulinie von Athylacetat/Athanol bei
einem konstanten Druck von 10° Pa als Beispiel fiir ein Ge-
misch mit Siedepunktminimum. A = azeotroper Punkt.

Punktes ist im allgemeinen druckabhingig. Ein
Weg zum Uberwinden des azeotropen Punktes
kann somit in der Anderung des Destillations-
druckes gefunden werden. Eine andere Losung
besteht in der Zugabe eines weiteren Stoffes,
eines sogenannten Schleppmittels (heteroazeo-
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Bild 5.12. Gleichgewichtslinie von Athylacetat/Athanol bei
einem konstanten Druck von 10° Pa als Beispiel fiir ein po-
sitiv-azeotropes Gemisch. A = azeotroper Punkt.
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trope Destillation) oder eines Trennmittels (ex-
traktive Destillation). Dieser muB allerdings an-
schlieBend wieder abgetrennt werden (Néheres
zur heteroazeotropen und zur extraktiven De-
stillation in [3], S.510/512, [134], S.225/233,
[135]. In Rektifizierkolonnen kann der azeo-
trope Punkt auch durch die Nutzung der unter-
schiedlichen - Stofftransportgeschwindigkeiten
der verschiedenen Komponenten iiberwunden
werden [136]. ‘

Wenn die Krifte zwischen fremden Molekii-
len groBer sind als jene zwischen gleichen Mo-
lekiilen, liegen die Partialdriicke der einzelnen
Komponenten in der Gasphase und den nach
dem RaouLtschen Gesetz zu erwartenden Wer-
ten. Diese negative Abweichung vom RAOULT-
schen Gesetz (y; < 1) ist zwar weniger héufig.
Bei einigen Gemischen (beispielsweise bei Ace-
ton/Chloroform oder Ameisensdure/Wasser)
ist sie aber doch so ausgeprigt, dal die Siede-
und die Taulinien bei konstanter Temperatur
zwischen den Punkten fiir die reinen Stoffe

T 1.0
- .
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Bild 5.13. Gleichgewichtslinien realer Zweistoffgemische.
1 leichte positive Abweichung vom Raouttschen Gesetz,
2 positiv-azeotropes Gemisch, 3 leichte negative Abwei-
chung vom Raouitschen Gesetz, 4 negativ-azeotropes Ge-
misch.

einen Minimalwert (Dampfdruckminimum)
und jene bei konstantem Druck einen Maximal-
wert (Dampfdruckmaximum) aufweisen. Auch
in diesem Fall liegt ein azeotroper Punkt vor
(negativ azeotropes Gemisch). In Bild 5.13 ist
der prinzipielle Verlauf der Abhingigkeit des
Molenbruchs der leichter fliichtigen Kompo-
nente im Dampf von jenem in der Fliissigkeit
fiir positive und negative Abweichungen vom
RaouLTschen Gesetz aufgezeichnet. Bei hohen
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reduzierten Driicken und tiefen reduzierten
Temperaturen kénnen nach den Ausfithrungen
des Abschnitts 5.1.1.1 das Eigenvolumen der
Molekiile der Gasphase und die zwischen ihnen
wirkenden Krifte nicht mehr vernachlissigt
werden. Dann verliert auch das DALTONsche
Gesetz seine Giltigkeit. An die Stelle des Par-
tialdrucks idealer Gasgemische tritt ein korri-
gierter Druck, die sogenannte Fugazitit (fuga-
city, [31], S.496/499, [8], S.118/125, [77],
S. 104/105, [128], S. 171/177). Bei Umgebungs-
druck ist das DaLToNsche Gesetz allerdings fiir
die meisten Gasgemische geniigend.

Trotz groBen Fortschritten in der Berech-
nung des Gas/Fliissig-Phasengleichgewichts
[128, 129 und 130] stiitzt man die Auslegung von
Destillier- und Rektifizierapparaten wenn mog-
lich auf gemessene Gleichgewichtsdaten. Solche
sind beispielsweise in [131 und 132] fiir eine
groBBe Zahl von Zwei- und Mehrstoffgemischen
tabelliert. Literaturhinweise auf gemessene
Gleichgewichtsdaten findet man in [133].

5.2 Wirmebedarf zur Destillation

Nach dem Einfiillen eines Gemisches in den
Verdampfer einer Destillieranlage mufl dieses
zuniichst auf Siedetemperatur erwiarmt werden.
Die dazu dem Gemisch zuzufilhrende Wirme
kann bei Vernachlissigung der Wiarmekapazitit
des Verdampfers berechnet werden aus

Q=Mc,(T,-T) (5.15)
Darin ist M die Masse und ¢, die mittlere spezi-
fische Wiarmekapazitit des fliissigen Gemischs
im Verdampfer. Der Aufheizvorgang beginnt
mit der Einfilltemperatur T und endet mit dem
Erreichen der Siedetemperatur T,. Die mittlere
spezifische Wirmekapazitit (heat capacity) des
Flissigkeitsgemischs kann hinreichend genau
als (mit den jeweiligen Anteilen gewichteter)

" Mittelwert berechnet werden:

k
lei Cpi M

¢, = (5.16)

P
XIXiM

Die mittleren Wirmekapazititen der einzelnen
Komponenten ¢, kann man fiir den jeweiligen
Temperaturbereich meist Tabellenwerten ent-
nehmen (beispielsweise [24], S. Dc 10/Dc 12,
[138], S. 875/944). Falls fiir einen Stoff keine ge-
messenen Werte gefunden werden, ist die spezi-



fische Warmekapazitit mit den in [128], S. 149/
171, zusammengestellten Berechnungsmetho-
den abzuschitzen. In [139] findet man Tabellen-
werte fiir die spezifische Wirmekapazitit von
Fliissigkeitsgemischen.

Der zur Verdampfung bendtigte Warme-
strom ist das Produkt aus dem erzeugten
Dampfmassenstrom M, und der spezifischen
Verdampfungsenthalpie (enthalpy of vaporisa-
tion) des Gemischs h,:

ng = Mg hlg (517)

Die Verdampfungsenthalpie des Gemischs
kann dabei wieder mit meist geniigender Ge-
nauigkeit additiv aus den Werten der einzelnen
Komponenten hy,; ermittelt werden. Dabei sind
bei der Phasenumwandlung die Molenbriiche
der entstehenden Phase, also hier der Gasphase
yi» maBigebend:

K
2y hy M
hlgz 1 '8

: (5.18)
Ty M
i

Umgekehrt miiiten zum Berechnen des fiir die
Kondensation abzufilhrenden Wirmestroms
die Molenbriiche der bei der Kondensation ent-
stehenden fliissigen Phase eingesetzt werden.
Die spezifischen Verdampfungsenthalpien
vieler Stoffe sind tabelliert (beispielsweise in
[24], S. Dc 1/Dc3, [138], S.554/560, [148],
S. E 31/E 33, C 733/745; ausfithrliche Tabellen
fiir Wasser in [41]. In [128], S. 197/215, werden
Berechnungsmdglichkeiten erldutert. Fiir ganz
grobe Abschitzungen der Temperaturabhingig-
keit der Verdampfungsenthalpie erweist sich die
TrouTtonsche Regel als recht niitzlich. Danach
ist die molare Verdampfungsenthalpie der abso-
luten Siedetemperatur proportional, und der
Proportionalititsfaktor cp weist fiir viele tech-
nisch zu trennende Stoffe dhnliche Werte auf:

hipigi = higi M = ¢ Ty,

Der TrRouTONsche Koeffizient betrigt bei Um-
gebungsdruck fiir die meisten unpolaren Stoffe
8-10* bis 10° J/kmol K (Tabellenwerte in [137],
S. 98). Die Werte polarer Stoffe konnen davon
allerdings betriachtlich abweichen. Der Trou-
TONsche Koeffizient nimmt zudem im aligemei-
nen mit sinkendem Druck zu.

5.19) -

5.3 Eindampfung

In den vorangehenden Abschnitten haben
wir gesehen, daBl die Destillation im allgemei-
nen nur eine bescheidene Anreicherung der
leichter fliichtigen Komponente im Dampf er-
gibt. Um eine weitere Trennung zu erreichen,
miiflte deshalb ein Teil des Destillats erneut de-
stilliert werden. Dieses Verfahren wire zu
wiederholen, bis das Destillat den gewiinschten
Gehalt an der leichter fliichtigen Komponente
aufweisen wiirde. Fur die Trennung groBer Ge-
mischmengen wire dieser Weg viel zu aufwen-
dig, wie das folgende Beispiel zeigt.

Beispiel 5.4

Aus dem Ausgangsgemisch des Beispiels 5.1
ist durch fortgesetzte Destillation ein Gemisch
mit einem Benzolmolenbruch von 0,98 zu er-
zeugen. Alle Destillationen werden bei einem
Druck von 10° Pa durchgefiihrt. Wie viele De-
stillationen wiren dazu nétig, wenn vom Destil-
lat jeweils nur so wenig weiterdestilliert wiirde,
daB es wihrend der Destillation im Verdampfer
zu keiner merklichen Zusammensetzungsinde-
rung kommen wiirde?

Aus Bild 5.8 kénnen wir der Reihe nach die
folgenden Molenbriiche der Destillate entneh-

‘men: 0,622; 0,806; 0,914; 0,95; 0,986. Ausge- .

hend von einer groBen Gemischmenge wiirden
wir demzufolge nach fiinf Destillationen einige
Tropfen mit der geforderten Reinheit erhalten!
Im nédchsten Kapitel werden wir mit der Rekti-
fikation eine fiir solche Trennungen wirkungs-
vollere Grundoperation kennenlernen.

Die gewéhnliche Destillation ist fiir techni-
sche Gemischtrennungen nur interessant, wenn
eine der Komponenten eines Gemischs einen
gegeniiber den iibrigen Komponenten weserit-
lich hdéheren Dampfdruck aufweist. Man
spricht dann von Eindampfen. Der entstehende
Dampf (er wird beim Eindampfen als Briiden
bezeichnet) enthilt praktisch keine schwerer
fliichtige Komponenten mehr. Wir kdnnen uns
davon anhand der Gleichungen (5.12) und
(5.13) leicht iiberzeugen: Wenn die leichter
fliichtige Komponente einen wesentlich hohe-
ren Dampfdruck aufweist als die schwerer
fliichtige, wird die relative Fliichtigkeit sehr
grof3. Der Molenbruch der leichter fliichtigen
Komponente im Dampf geht dann unabhiingig
von der Fliissigkeitszusammensetzung gegen
Eins. Im Verdampfer bleiben die schwerer
fliichtigen Komponenten zuriick. Sie werden
dort aufkonzentriert.
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Das Eindampfen ist sowohl in chemischen
Verfahren (beispielsweise Erzeugen von kon-
zentrierter Natronlauge, von Kunstdiingern wie
Phosphaten, Nitraten oder Sulfaten, zum Ge-
winnen verschiedener Salze aus ihren Losungen

wie Sulfate, Karbonate und anderes mehr) wie.

auch in den Verfahren der Lebensmittelverar-
beitung (beispielsweise Kochsalzherstellung,
Konzentrieren von Frucht- und Gemiisesiften,
Herstellung von Kondensmilch und anderes
mehr) von groBler technischer Bedeutung. In
Anlagen zum Erzeugen von Trinkwasser aus
Meerwasser [140, 141] leistet sie einen wichtigen
Beitrag zur Welterndhrung.

5.3.1 Siedetemﬁeraturerhb'hung

Beim Eindampfen von Gemischen liegen
die Siedetemperaturen der zu trennenden Ge-
mische iiber jener der als Briiden abzuziehen-
den, leichter fliichtigen Komponente. Diese so-
genannte SiedepunkterhShung wollen wir am
Beispiel von Wasser/Kochsalz erlautern. Ge-
geniiber dem Dampfdruck von Wasser P, ist der
Dampfdruck von Kochsalz P, verschwindend
klein ([36], S. 1-905/906). In der Bezichung

p=x 7 P+(1-x)72P,  (520)
kann  deshalb der zweite  Summand
vernachlissigt werden. Dann erhalten wir fiir
den Dampfdruck der leichter fliichtigen
Komponente:
Py =p/(xy 1) (5.21)
Wenn wir nun von der vereinfachenden An-
nahme eines idealen Gemischs (y,=1) ausge-
hen, erkennen wir, daB der Dampfdruck der
leichter fliichtigen Komponente P; groBer ist als
- der Gesamtdruck, weil x; stets kleiner als 1 ist.
Das ergibt bei gegebenem Gesamtdruck ent-
sprechend hohere Siedetemperaturen. Die Sie-
depunkterh6hung ist um so ausgeprégter, je ho-
her der Gehalt an schwerer fliichtigen Stoffen
1st.

Beispiel 5.5

Wie grof} ist die. Siedepunkterhéhung von
Wasser/Kochsalz unter der hier stark verein-
fachenden Annahme des idealen Verhaltens bei
einem Druck von 0,981-10° Pa und einer Koch-
salzmassenbeladung von 0,2? Die Molmasse
von Wasser betrigt 18,02 kg/kmol und jene von
Kochsalz 58,44 kg/kmol. -
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Zunichst bestimmen wir den Molenbruch
des Wassers mit der Tabelle 1.1: x,= 1-(0,2/
58,44)/(0,2/58,44 + 1/18,02) = 0,9419. Damit
wiirde der Dampfdruck des Wassers. bei y, = |
nach (5.21) P, = 0,981-10°/0,9419 Pa =
1,042-10° Pa betragen. Dazu ermitteln wir mit
der Dampfdruckgleichung (5.7) und den Koef-
fizienten aus Tabelle 5.2 eine Siedetemperatur
von 373,9 K. Fiir einen Druck von 0,981 - 10° Pa
liefert (5.7) eine Siedetemperatur von 372,2 K.
Unter der Annahme eines idealen Gemisches
betrigt die Siedetemperaturerhéhung folglich
1,7 K. Die wirkliche Siedetemperaturerhdhung
liegt mit 5 K ([78], S. 49) wesentlich iiber diesem
Wert. Dies ist auf das ausgeprégt reale Verhal-
ten des Gemisches Wasser/Kochsalz zuriickzu-
fiihren.

5.3.2 Wirmeriickgewinnung
bei Eindampfprozessen

Die Eindampfprozesse sind aus den im Ab-
schnitt 5.2 erlduterten Griinden mit einem gro-
Ben Wirmebedarf verbunden. Die Energieko-
sten erreichen deshalb bei Eindampfanlagen
einen GroBteil der Gesamtkosten. Deshalb ist
man gezwungen, die an die Verdampfer und
Vorwérmer abgegebene Wiarme moglichst weit-
gehend zuriickzugewinnen. Es gibt zwei Wege,
den Energiebedarf erheblich zu reduzieren: die
Mehrstufenverdampfung (multiple-effect eva-
poration) und die Briidenverdichtung (thermo-
compression).

5.3.2.1 Mehrstufenverdampfung

Bild 5.14 zeigt die drei ersten Stufen einer
mehrstufigen Eindampfanlage. Die erste Stufe
wird mit Heizdampf beheizt. Der entstehende
Dampf (Briiden) wirmt den Zulauf auf. Dabei
kondensiert ein kleiner Teil der Briiden und ge-
langt nach dem Kondensatabscheider in die
Destillatleitung. Der Hauptteil der Briiden ver-
1aBt den Verdampfer durch die Leitung 2 und
beheizt den zweiten Verdampfer durch Kon-
densation. Das Kondensat gelangt nach dem
Kondensatabscheider durch die Leitung3 zur
Destillatsammelleitung 4. Das im Verdampfer |
vorkonzentrierte Gemisch wird durch das Dros-
selventil 5 ebenfalls dem zweiten Verdampfer
zugefiihrt. Infolge der im Abschnitt 5.3.1 erldu-
terten Siedepunkterhéhung wiirde das Konzen-
trat aus dem Verdampfer | bei gleichem Druck
im Verdampfer 2 bei einer etwas hoheren Tem-



peratur sieden. Zudem setzt die Wirmeiibertra-
gung ans Gemisch im zweiten Verdampfer ein
Temperaturgefille voraus (T,<T)). Aus diesen
Griinden ist es notig, den Druck im zweiten
Verdampfer unter jenen im ersten zu senken
(p2<py)- Auch in den nachfolgenden Stufen
wird die Kondensationswirme der Briiden zum
Beheizen des Verdampfers und zu einem gerin-
geren Teil zum Vorwirmen des zulaufenden
Gemischs in den Vorwirmern genutzt. Der zu-
zufiihrende Heizdampf dient damit nur noch
der restlichen Erwdrmung des Zulaufs auf Sie-
detemperatur.und zum Beheizen des ersten Ver-
dampfers. In [142] ist eine solche Anlage mit
FlieBbild und Angaben liber Temperaturen und
Massenstrome  ausfiihrlich beschrieben. Der
Heizdampfverbrauch wird um so geringer, je
groBer die Zahl der Verdampfer n gewihlt wird.
In erster Naherung ist der bendtigte Heiz-
dampfmassenstrom Myp beziehungsweise der
zuzufiihrende Wirmestrom Q der Verdampfer-
zahl umgekehrt proportional:
Muyp ~ Q ~ 1I/n (5.22)
Aus diesem Grund nimmt die optimale Stufen-
zahl mit steigendem Energiepreis zu. Man wibhlt
heute oft mehr als sechs Verdampferstufen
[143]. Meerwasserentsalzungsanlagen: werden
oft mit iiber zehn Stufen gebaut. Bild 5.15 zeigt

eine Mehrstufeneindampfanlage. In [23], S. 11-
32/36, und [78], S. 215/220, sind fiir die Mehr-
stufenverdampfung verschiedene Schaltungs-
méglichkeiten vorgestelit. Die Berechnung von
Mehrstufenverdampfungsanlagen ist erlautert
in [78), S. 220/252, und [144].

5.3.2.2 Briidenverdichtung

Bei der Mehrstufenverdampfung wurde der
Energieinhalt der Briiden zum direkten Behei-
zen der folgenden Verdampfer genutzt. Wir ha-
ben gesehen, daB dafiir zum Erreichen der fiir
die Wirmeiibertragung notigen Temperaturdif-
ferenz und zum Uberwinden der Siedepunkter-
héhung -von Stufe zu Stufe eine Druckabsen-
kung nétig ist. Anstelle dieser Druckabsenkun-
gen kann man den Druck der Briiden durch
eine entsprechende Verdichtung erhéhen. Da-
mit steigt deren Kondensationstemperatur. Der
verdichtete Briidendampf kann dann zum Be-
heizen des Verdampfers verwendet werden, in
dem er entstanden ist: Bild 5.16. Der Briiden-
dampf kann jedoch den ganzen Wirmebedarf
des Verdampfers nicht decken ([78], S.215/
244), weshalb stets etwas frischer Heizdampf
zugefiihrt werden muB.

Als Verdichter kommen bei kleineren Anla-
gen Dampfstrahlverdichter ([23], S.6-29/32),
bei denen der Heizdampf als Treibmittel dient,
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Bild 5.14. Vereinfachter Ausschnitt aus einer mehrstufigen Eindampfanlage. 1 Ablauf des Kondensats vom Gemischvor-
wiarmer, 2 Briidenleitung, 3 Kondensat der Briiden (Destillat), 4 Destillatsammelleitung, 5 Drosselventile in den Konzen-
tratleitungen, 6 Zulaufvorwarmer, B Briiden, D Destillat, G zulaufendes Gemisch, H Heizdampf, K Konzentrat.
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Bild 5.15. Mehrstufige Anlage fir die Aluminateindampfung (aus [145]). (Escher Wyss)

in Frage. Infolge ihres bescheidenen Wirkungs-
grades werden die Dampfstrahlverdichter aller-
dings bei nichtkorrosiven und nichterosiven
Briiden zunehmend durch Turboverdichter ver-
driangt [146, 147]. Die Briidenverdichtung kann
auch mit der Mehrfachverdampfung kombiniert
werden. Aus thermodynamischen Griinden er-
geben sich fiir die Briidenverdichtung Vorteile,
wenn der Briidendruck nicht wesentlich unter
der fiir die Verdampferbeheizung erforderli-
chen Kondensationstemperatur liegt. Das ist bei
geringen Siedetemperaturerh6hungen und gu-
ten Wirmeiibertragungsverhiltnissen der Fall.
Daneben sind aber fiir die Wahl zwischen der
Mehrstufenverdampfung und der Briidenver-
dichtung eine Reihe praktischer Gesichts-
punkte, wie das Vorhandensein einer geeigne-
ten Heizdampfversorgung, die Flexibilitat der
Anlage, eine leichte Wartung und anderes mehr
entscheidend [145].

Auch die Briidenverdichtung wird im um-
fassenden Buch von RANT [78] ausfiihrlich be-
handelt. Man findet darin auch eine zusammen-
fassende Darstellung der die praktische Durch-
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Bild 5.16. Einstufige Eindampfanlage mit Briidenverdich-
tung. B Briiden, D Destillat, G zulaufendes Gemisch,
H Heizdampf, K Konzentrat, V Bridenverdichter.

fiithrung von Eindampfanlagen oft stark behin-
dernden Verkrustungen.



6. Rektifikation

Im letzten Kapitel haben wir gesehen, daf3
sich Gemische durch eine gewohnliche Destilla-
tion nur im Spezialfall sehr hoher relativer
Fliichtigkeiten in geniigend reine Komponenten
zerlegen lassen. Sonst ist man auf das nun zu
behandelnde, kompliziertere Trennverfahren,
die ' Rektifikation (rectification), angewiesen.
Falls die Gemische keine azeotropen Punkte
aufweisen, kdnnen sie durch die Rektifikation
in beliebig reine Komponenten zerlegt werden.

Das Prinzip der Rektifikation beruht darauf,
daB der in einem Verdampfer erzeugte Ge-
mischdampf in Gegenstrom zu seinem Konden-
sat gebracht wird. Dabei kann sich aus Bilanz-
griinden kein' Phasengleichgewicht einstellen.
Das verursacht einen Stoffaustausch zwischen
dem Kondensat und dem Gemischdampf, der

bei geniigend groflen Kontaktflichen zwischen
den beiden Phasen eine praktisch vollstindige
Trennung der Komponenten ermdglicht.

Die Rektifikation ist. die hdufigst ange-
wandte Grundoperation zum Trennen homoge-
ner Gemische. Wir werden uns aus diesem
Grund (aber auch weil andere Trennverfahren
wie Absorption, Extraktion und anderes mehr
durch dhnliche Uberlegungen erfaBbar sind)
ausfiihrlich damit auseinandersetzen. Der Um-
fang dieser Einfiihrung schriankt uns dabei al-
lerdings auf die Trennung von Zweistoffgemi-
schen ein.

Bild 6.1 zeigt die dazu bendtigte Apparatur.
Wir erkennen darin die Elemente einer Destilla-
tionsanlage, nimlich den Verdampfer und den
Kondensator. Dazwischen wird nun aber eine
Rektifizierkolonne (rectifying column) geschal-
tet, in der das Gemisch durch Stoffaustausch
zwischen dem nach oben stromenden Dampf
und einem nach unten flieBenden Kondensat-
anteil getrennt wird.

Damit dieser Stoffaustausch zustande kom-
men kann, wird dem Kondensator nur noch ein
Teil des Kondensats als Kopfprodukt (over head
product, distillate) entnommen. Der (meist gré-
Bere) Teil wird als Riicklauf (reflux) in die Rek-
tifizierkolonne zuriickgefiihrt. In dieser wird er
durch Einbauten, die wir noch kennen lernen
werden, mit dem vom Verdampfer aufsteigen-
den Dampf in intensive Beriihrung gebracht.
Dabei tritt die leichter fliichtige Komponente
von der Fliissigkeit an den Dampf und die
schwerer fliichtige vom Dampf an die Fliissig-
keit iiber. Im Sumpf (bottom) der Kolonne wird
ein Teil des Fliissigkeitsgemischs als Sumpfpro-
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Bild 6.1. Apparatur zur Rektifikation eines Zweistoffgemi-
sches.

dukt (bottom product, residue) entnommen,
wihrend der meist groBere Teil nach dem Ver-
dampfen wieder in die Kolonne zuriickgefiihrt
wird. Der fliissige oder gasformige Zulauf
(feed) erfolgt zwischen Kopf und Sumpf und
teilt die Rektifizierkolonne in den Verstir-
kungsteil (rectifying section) und den Abtriebs-
teil (stripping section).

Als Verdampfer und Riicklaufkondensato-
rren werden die in den Kapiteln 3 und 4 bespro-
. chenen Apparate eingesetzt. In Abweichung zu

Bild 6.1 kann im Riicklaufkondensator auch
nur der Riicklauf kondensiert werden, wihrend
ihm das Kopfprodukt als Dampf entnommen
und anschlieBend in einem separaten Apparat
kondensiert (oder bei der Mehrkomponenten-
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rektifikation direkt der nichsten Kolonne zuge-
leitet) wird. Solche Kondensatoren, die nur den
Riicklauf kondensieren, nennt man Dephlegma-
toren (dephlegmator). Sie ergeben einen zusitz-
lichen Trenneffekt, da mehr schwerer fliichtiger
als leichter fliichtiger Stoff kondensiert (Ndhe-
res dazu in [134], S.398/407, [149, 150)).
Bild 6.2 vermittelt einen Eindruck vom AuBe-
ren einer industriellen Rektifizieranlage mittle-
rer Grofle.

Bild 6.2. Industrielle Rektifikationsanlage. (Sulzer)

84

6.1 Stoff- und Energiestrombilanzen

Um das Geschehen in einer Rektifizierko-
lonne zu verstehen, ist von den Stoffstrom- und
den Energiestrombilanzen auszugehen. Diese
Bilanzen konnen wir fiir die ganze Apparatur,
den Verstiarkungsteil, den Abtriebsteil und die
dazwischen liegende Zulaufzone getrennt auf-
stellen. Wir gehen dabei von einem stationdren
Betriebszustand aus.



6.1.1 Ganze Apparatur

Wir legen die Bilanzgrenze zunichst um die
ganze Apparatur, ohne uns um deren Einzelhei-
ten zu kiimmern: Bild 6.3. In diese Bilanzgrenze
tritt der Zulaufmolstrom Ny mit dem Molen-
bruch xg der leichter fliichtigen Komponente,
wiihrend aus ihr der Kopfproduktmolstrom Np
mit dem Molenbruch des Kopfprodukts an
leichter fliichtigem xp und der Molstrom des
Sumpfprodukts Ny mit dem Molenbruch xg tre-
ten. Wir kénnen also folgende Stoffstrombilanz
fiir das Gemisch anschreiben:

Ng = Np+ N (6.1)
Weiter muB8 auch die mit dem Zulauf ins Bi-
lanzgebiet tretende leichter fliichtige Kompo-
nente dieses im Kopf- und Sumpfprodukt wie-
der verlassen. Die Stoffstrombilanz fiir die leich-
ter fliichtige Komponente erhalten wir damit un-
ter Beachtung der Gleichung (1.4) zu:

NF Xf = ND‘ XD+NB Xg 6.2)
Im allgemeinen ist ein bestimmter Massenstrom
eines Gemischs mit bekannter Zusammenset-
zung in Komponenten vorgeschriebener Rein-
heit zu zerlegen. Der Molstrom des Zulaufs Ng
und die Molenbriiche des Zulaufs, des Kopf-
und des Sumpfprodukts sind dann bestimmbar.
Mit den beiden Bilanzgleichungen kénnen wir
deshalb den Molstrom des Kopf- und des
Sumpfprodukts berechnen. Der Molstrom des
Kopfprodukts betriagt beispielsweise:

Xg — X N

Np =
DXDXB

(6.3)

Beispiel 6.1

Wir werden die doch recht abstrakte Theo-
rie der Rektifikation durch die Auslegung einer
Rektifizierkolonne zum Trennen von 2kg/s
eines Benzol/Toluol-Gemisches mit einem Ben-
zolmolenbruch von x = 0,4 und einer Zu-
lauftemperatur von 343,15K (70°C) in ein
Kopfprodukt mit einem Benzolmolenbruch von
mindestens 0,975 und ein Sumpfprodukt mit
einem Benzolmolenbruch von hdéchstens 0,025
konkretisieren. Den Kondensator und den Ver-
dampfer fiir diese Rektifizierkolonne haben wir
in den Beispielen des Kapitels 3 und 4 schon
teilweise ausgelegt.

I

Bild 6.3. Stoffstrombilanzen fiir die ganze Kolonne.

Zunichst sind die Massen- und die Mol-
strome des Kopf- und des Sumpfprodukts zu
berechnen. Den Zulaufmolstrom finden wir mit
den Molmassen von Benzol und Toluol aus Ta-
belle 5.2 zu NF = MF/[XFM1+(1 - XF)M2]
2/[0,4 - 78,11 + (1-0,4) - 92,14] kmol/s =
0,02311 kmol/s. Die Gleichung (6.3) liefert da-
mit den Molstrom des Kopfprodukts: Np =

[(0,4 - 0,025)/(0,975 - 0,025)]-0,02311 kmol/s

= 0,009124 kmol/s. Die Bezﬁeh-lyung (6.1) lie-
fert fiir den Molstrom des Sumpfprodukts Nj
= 0,02311 - 0,009124 kmol/s = 0,01399
kmol/s. Die Massenstréme finden wir daraus
durch Multiplikation mit den Molmassen des
Kopf- und des Sumpfprodukts:

Mp = 0,009124 [0,975-78,11+(1 - 0,975)
92,141 kg/s = 0,716 kg/s.

Mz = 001399 [0,025-78,114(1 - 0,025)
92,141 kg/s = 1,284 kg/s — ieh

6.1.2 Verstirkungsteil

Nun legen wir die Bilanzgrenze um den Ver-
starkungsteil. Dabei schneiden wir den Verstér-
kungsteil an einer beliebigen Stelle: Bild 6.4. An
dieser beliebigen Stelle bezeichnen wir die Mo-
lenbriiche der beiden Phasen mit x und y. Den
Riicklaufkondensator schlieBen wir ebenfalls
ins Bilanzgebiet ein. Ins Bilanzgebiet gelangt
der Dampfmolstrom N,, wihrend der Fliissig-
keitsmolstrom N, und der Kopfproduktmol-
strom Np dieses verlassen. Die Stoffstrombilan-
zen lauten somit fiir das Gemisch

N, = N+ Np (6.4)

und fiir die leichter fliichtige Komponente:
yN; = x Nj+xp Np 6.5)
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Weiter muf3 auch die Bilanz der Energiestrome
erfiillt sein. Bei idealer Warmeisolation der Ko-
lonne (keine Wiarmeverluste) und Vernachlissi-
gung der kinetischen und der potentiellen Ener-
gie der Stoffstrome lautet diese:
Ng hmg = Nl hy + ND hmD‘*'()l( (6.6)
Darin sind die molaren Enthalpien (in J/kmol)
mit
h, = hM 6.7)
aus den spezifischen Enthalpien (in J/kg) zu be-
stimmen. Mit der molaren Verdampfungsen-
thalpie
hmlg = hmg - hml (68)
und der Gemischstoffstrombilanz (6.4) kénnen
wir die Energiestrombilanz (6.6) auf die nach-
stehende Form bringen:
N; hnig-Np (hmp-hm) = Q¢ (6.9)
Ersetzen wir darin die molare Verdampfungs-
enthalpie hy,; durch die TRouTONsche Regel
(5.19) und die Differenz der molaren Enthal-
pien hy,p — hy, durch das Produkt aus der mittle-
ren molaren Wirmekapazitit der fliissigen
Phase cm, und der Temperaturdifferenz zwi-
schen den Siedetemperaturen von Kopfprodukt

und Fliissigkeitsgemisch im Kolonnenschnitt
Tp - T, dann geht (6.9) iiber in:

N cr To = Np Cmp (Tp - Ty) = Qg (6.10)

Im Abschnitt 5.2 haben wir gesehen, dal3 der
Troutonsche Koeffizient c¢p bei Umgebungs-
druck Werte in der GréB8enordnung von 10% )/
kmol K aufweist. Die Werte der molaren Wir-
mekapazitdt der fliissigen Phase ¢y, sind am
Siedepunkt von dhnlicher GréBenordnung. Die
Siedetemperaturen liegen bei der Rektifikation
haufig liber 300 K, wihrend die Temperaturdif-
ferenz zwischen Kopfprodukt und der Fliissig-
keit im Verstirkungsteil Tp - T, selten unter
10 K liegt. Der Molstrom des Kopfprodukts ist
zudem meist erheblich kleiner als der Dampf-
molstrom im Verstirkungsteil (Np < N,), wes-
halb die Gleichung (6.10) mit im allgemeinen
hinreichender Genauigkeit folgendermafen ge-
schrieben werden kann:
N, ~

& Cr Tb

(6.11)
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Bild 6.4. Zur Herleitung der Bilanzgieichung fir den Ver-
starkungsteil.

Weil sich die Siedetemperaturen der Gemische
innerhalb der Rektifizierkolonne nur wenig dn-
dern und die TRouTONschen Koeffizienten cr
der meisten technisch zu trennenden Stoffe dhn-
lich sind, kann aus den Gleichungen (6.11) und
(6.4) ein fiir das Folgende bedeutsamer Schiufl
gezogen werden: Im Verstdrkungsteil konnen
die Molstréme beider Phasen (N, und N)) im
allgemeinen mit guter Ndherung als konstant
angenommen werden.

Im Verstirkungsteil muf3 deshalb der Mol-
strom der fliissigen Phase etwa dem Riicklauf-
molstrom entsprechen:

Wie wir gesehen haben, gilt diese Nidherung nur
unter den folgenden zwei Voraussetzungen:

1. N hyy, ist wesentlich gréBer als Np (hyp —
ml)-
2. Die TrouToNschen Koeffizienten der beiden
Komponenten sind dhnlich.

Die Stoffstrombilanz fir die leichter fliichtige
Komponente (6.5) liefert mit N, aus (6.12) und
N, aus (6.4) den folgenden Zusammenhang zwi-
schen den Molenbriichen der beiden Phasen fiir
einen beliebigen Schnitt durch den Verstir-
kungsteil:

N N
y = Ne 4+ NR—D'XD (6.13)

Nr+Np +Np



Das Verhiltnis zwischen den Molstromen des
Riicklaufs und des Kopfprodukts 148t sich
durch den Riicklaufteiler innerhalb gewisser
Grenzen, auf die wir noch zuriickkommen wer-
den, einstellen. Es wird als Riicklaufverhiltnis
vg bezeichnet:

vk = Ng/Np (6.14)
Mit dem Riicklaufmolstrom aus dieser Glei-
chung geht die Beziehung (6.13) schlie3lich iber
in:

VR Xp
y =

~ el Xt Vet (6.15)

Diese Bilanzgleichung des Verstirkungsteils be-
schreibt den Zusammenhang zwischen den Mo-
lenbriichen der Gasphase und der fliissigen
Phase fiir jeden beliebigen Schnitt durch den
Verstirkungsteil. Fiir einen stationdren Be-
triebszustand sind sowohl das Riicklaufverhilt-
nis vg als auch der Molenbruch des Kopfpro-
dukts xp konstant. Die Beziehung (6.15) ist des-
halb die Gleichung einer Geraden. Die damit
festgelegte Bilanzgerade nennen wir Verstir-
kungsgerade. Zum Einzeichnen der Verstir-
kungsgeraden ins x-y-Diagramm kann man von
den Punkten mit den Koordinaten {x = 0,y =
xp/(vk+1)] und [x = Xxp, y = xp} ausgehen:
Bild 6.5.

Im Abschnitt 2.2 haben wir fiir die Wirme-
tibertrager dhnliche Ergebnisse erhalten. Die Bi-
lanzgeraden des Bildes 2.4 gaben uns fiir einen

Gegenstromwirmeiibertrager bei einem be-
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Bild 6.5. Bilanzgerade fiir den Verstarkungsteil.

stimmten Stromverhéltnis zu jeder Temperatur
des kilteren Mediums jene des wirmeren Medi-
ums an. Bei der Rektifikation tritt nun anstelle
des Stromverhiltnisses das Riicklaufverhiltnis,
anstelle der Temperatur des kilteren Mediums
der Molenbruch der leichter fliichtigen Kompo-
nente in der fliissigen Phase und an die Stelle
der Temperatur des widrmeren Mediums der
Molenbruch der leichter fliichtigen Kompo-
nente in der Gasphase. Die Neigung der Ver-
starkungsgeraden ist, wie in Bild 6.5 angedeu-
tet, vom Riicklaufverhiltnis abhingig.

Wir werden noch sehen, daBl nur der unter
der Gleichgewichtslinie liegende Teil der Ver-
stirkungsgeraden physikalisch sinnvoll ist.
Bild 6.5 verdeutlicht, daB aus Bilanzgriinden in
keinem Schnitt des Verstirkungsteils Gleichge-
wicht zwischen den beiden Phasen mdoglich ist.
Deshalb stellt sich lings des ganzen Verstir-
kungsteils der fiir die Gemischtrennung er-
wiinschte Stofftransport ein.

Wie schon erwihnt, ist die Gleichung der
Verstiarkungsgeraden (6.15) eine Naherung. Die
Molstréme der beiden Phasen sind im allgemei-
nen nicht exakt konstant. Sie miissen dann vom
Kopf des Verstiarkungsteils ausgehend mit Hilfe
der Gleichungen (6.9) und (6.4) berechnet wer-
den. Mit diesem wesentlich umstindlicheren
Vorgehen erhilt man anstelle der Verstarkungs-
geraden leicht gekriimmte Bilanzlinien ([116),
S. 312/315, [152]). Zweck dieser Bilanzlinien ist
letztlich die Dimensionierung von Rektifizier-
kolonnen. Fiir die dabei erreichbare Genauig-
keit ist die Ndherung (6.15) im allgemeinen
durchaus geniigend.

6.1.3 Abtriebsteil

Zur Ermittlung der Bilanzlinie des Abtriebs-
teils schneiden wir diese ebenfalls an einer be-
liebigen - Stelle und legen das Bilanzgebiet so,
daB es auch den Verdampfer einschlieBt:
Bild 6.6. Daraus finden wir die Stoffstrombilan-
zen fiir das Gemisch und die leichter fliichtige
Komponente zu:

N, = N+ Ng (6.16)

x Ny =y N;+xz N 6.17)

N, aus (6.16) liefert uns die folgende Bilanzglei-
chung fiir den Abtriebsteil:
N Ns
YERERG T NN,

Xg (6. 1 8)
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Bild 6.6. Zur Herleitung der Bilanzgleichung flir den Ab-
triebsteil.

Die Energiestrombilanz lassen wir hier weg. Sie
wiirde uns mit den am Verstirkungsteil bespro-
chenen Niherungen zeigen, daB auch im Ab-
triebsteil im allgemeinen mit konstanten Stoff-
stromen der beiden Phasen gerechnet werden
darf.

Mit dieser vereinfachenden Annahme wird
die durch die Gleichung (6.18) beschriebene Bi-
lanzlinie ebenfalls zur Geraden. Sie wird als
Abtriebsgerade bezeichnet. Der Stoffstrom der
fliissigen Phase im Abtriebsteil N, ist vorerst
noch unbekannt. Fiir x = xg kdnnen wir der
Gleichung (6.18) aber bereits y = xz entneh-
men. Die Abtriebsgerade muB also im x-y-Dia-
gramm die Diagonale bei x = xp schneiden.

6.1.4 Zulaufzone

Weil sich die Stoffstrome infolge des Zu-
laufs dndern, miissen wir fiir die Zulaufzone
eigene Bilanzen aufstellen: Bild 6.7. Wir neh-
men dazu an, daB sich in der Zulaufzone zwi-
schen dem Verstarkungs- und dem Abtriebsteil
keine Zusammensetzungsinderung der beiden
Phasen ergeben kann. Wir vernachlissigen also
eine allfillige Trennwirkung der Zulaufzone.
Weiter schlieen wir auch Zusammensetzungs-
dnderungen tber den Kolonnenquerschnitt aus.
Die Molenbriiche in der Zulaufzone bezeichnen
wir mit X’ und y’. Zum Unterscheiden der Stoff-
strome im Abtriebs- und im Verstirkungsteil fii-
gen wir den jeweiligen Symbolen den Index A
beziehungsweise V bei. Anhand des Bildes 6.7
kénnen wir die beiden Stoffstrombilanzen und
die Energiestrombilanz fiir die Zulaufzone auf-
stellen:
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Ne+Nea+ Ny = Nyv+ Ny (6.19)
XFf NF+ y’ NgA+X’ va = y’ NgV+ NlA
(6.20)

IQF hmF+ NgA h,mg+ va l'l,ml =

Ny B'mg + Nja b’y (6.21)
Unter Beachtung der Gleichung (6.8) liefern uns
diese Gleichungen nach einigem Umformen
den Stoffstrom der fliissigen Phase im Abtriebs-
teil

N = N+ Np [h_ml_ﬁ + 1]4

und die Bilanzgleichung fiir die Zulaufzone:

‘h! ] h’
L mlg s _ mig
y [l +h,ml - hmF x h’ml - hmF XF"

.

(6.23)

Darin ist h’y,, die molare Verdampfungsen-
thalpie (in J/kmol) des Gemischs und h’y, die
molare Enthalpie (in J/kmol) der fliissigen
Phase bei der Zusammensetzung in der Zulauf-
zone (X = Xx’).

Die Erwiarmung des Zulaufs auf Siedetem-
peratur erfolgt durch Kondensation von Ge-
mischdampf in der Zulaufzone. Wie die Glei-
chung (6.22) zeigt, erh6ht sich dadurch der
Stoffstrom der fliissigen Phase im Abtriebsteil
gegeniiber jenem in der Zulaufzone nicht nur
um den Zulauf, sondern zusitzlich noch um
den Kondensatstrom zur Erwdrmung des Zu-
laufs. Im Spezialfall des fliissigen Zulaufs mit
Siedetemperatur (h,r = h’y) verschwindet die-
ser Kondensatstrom. Wenn der Zulauf als Satt-
dampf erfolgt (W’ — h up = ~ h’yy), erfihrt der
Fliissigkeitsstrom in der Zulaufzone iiberhaupt
keine Anderung. Sieht man von der Zusammen-
setzungsabhingigkeit der molaren Verdamp-
fungsenthalpie h’y, und der molaren Enthalpie
der fliissigen Phase h’, ab, wird auch der Aus-
druck (6.23) zur Geradengleichung. Die damit
festgelegte Schnittpunktgerade gibt zu jedem x’
das in der Zulaufzone mégliche y’ an. Man
kann die Schnittpunktgerade beispielsweise mit
den beiden Punkten (X’ = X, y° = x¢) und (x’



Xp
VRmin + 1

= Xp/[1+ (0 mi=hnp)/ D rgl, y° = 0) ins x-y-Dia-
gramm einzeichnen: Punkte A und B in
Bild 6.8.

Bild 6.7. Zur Herleitung der Bilanzgleichung fiir die Zulauf-
zone.

1

>

Bild 6.8. Bilanzgeraden im x-y-Diagramm und Bestimmung
des minimalen Ricklaufverhaitnisses. 1 Schnittpunktge-
rade (Spezialfdlle: 1a fliissiger Zulauf mit Siedetempera-
tur, 1b Zulauf als Sattdampf), 2 Verstarkungsgerade, 3 Ab-
triebsgerade, 4 Gleichgewichtslinie.

Da die Zulaufzone an den Verstarkungsteil
grenzt, mufl der einzig mogliche Betriebspunkt
der Schnittpunktgeraden auch auf der Verstir-

kungsgeraden liegen: Punkt C in Bild 6.8. Weil
der Abtriebsteil ebenfalls an die Zulaufzone
stoBt, muB der Schnittpunkt C der Schnitt-
punkt- und der Verstirkungsgeraden auch ein
Punkt der Abtriebsgeraden sein. Wir kennen
damit auch den im Abschnitt 6.1.3 noch offen
gelassenen zweiten Punkt der Abtriebsgeraden.

Beispiel 6.2

Wir wollen nun fiir unsere Rektifizierko-
lonne (Beispiel 6.1) die Bilanzgeraden ins
x-y-Diagramm einzeichnen sowie die Mol-
strome in der Rektifizierkolonne wad—die—tm—
Riseltauflcond i ; —

. . be-
rechnen. Wir wihlen fiir dieses Auslegungsbei-

. spiel ein Riicklaufverhiltnis von 2. Die Rektifi-
“kation erfolge bei einem Druck von 10° Pa. Die

molare Verdampfungsenthalpie von Benzol be-
tragt bei diesem Druck 3,07-107 J/kmol, jene
von Toluol 3,31-107 J/kmol. Die molaren Wir-
mekapazititen konnen im  interessierenden

Temperaturbereich mit 1,45-10° J/kmol K fiir

Benzol und mit 1,70 -\105 J/kmol K fiir Toluol
angenommen werden {151]. Fiir die folgenden
Rechnungen geniigt es, daraus die entsprechen-
den Werte des Gemischs durch lineare Interpo-

lation zu bestimmen.

Die Verstirkungsgerade tragen wir mit Xp/
(v + 1) = 0975/2 + 1) = 0,325 gemil
Bild 6.5 direkt in das x-y-Diagramm ein. Fiir
das Einzeichnen der Schnittpunktgeraden be-
notigen wir den in Bild 6.8 gezeigten Abszissen-
abschnitt xg/[1 + (B’m = hgp)/b’pl. Sowohl
b’y wie auch b’y sind vom Molenbruch x* in
der Zulaufzone abhingig. Da wir dessen Wert
noch nicht kennen, rechnen wir vorerst mit x’
= xg und erhalten damit fiir h’y — hpp = Cp
(T, - Tp) = [0,4-1,45-10° + (1 - 0,4)-1,70-10%]

(367,84 - 343,15) J/kmol = 3,95-10° J/kmol

(Siedetemperatur T, aus Bild 5.7) und fiir. h’p,
= 0,4-3,07-10" + (1 - 0,4) 3,31-107 J/kmol =
3,21-107 J/kmol. Der Abszissenabschnitt der
Schnittpunktgeraden xg/[1 + (0’1 = hmp)/ B ]
betragt somit 0,4/[1 + 3,95-10¢/3,21.107] =
0,356. Durch Einzeichnen der Schnittpunktge-
raden in das x-y-Diagramm finden wir einen
Molenbruch der leichter fliichtigen Kompo-
nente im Zulauf von x’=~0,42. Mit diesem
neuén Wert liefert die gezeigte Rechnung ein
b’ — hgr von 3,84.10% J/kmol, ein b’y von -
3,21-107 J/kmol und einen neuen Abszissenab-
schnitt von 0,378. Die neue Schnittpunktgerade
liefert damit ein x* von ungefdhr 0,415
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(Bild 6.9). Weitere Iterationsschritte sind nicht
mehr ndtig. Nun konnen wir auch die Abtriebs-
gerade ins x-y-Diagramm eintragen.

Zum Bestimmen der Molstrome in der Rek-
tifizierkolonne gehen wir vom Kopf aus. Dort
entspricht der Molstrom der fliissigen Phase
dem Riicklaufmolstrom (N, = Ng) und kann
mit (6.14) berechnet werden: Ny = vg Np =
2.0,009124 kmol/s = 0,01825 kmol/s. Diesen
Molstrom nehmen wir im Verstirkungsteil als
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Bild 6.9. Bestimmung der Anzahl Trennstufen und der Bo-
denzahl fiir das Auslegungsbeispiel.

konstant an. Den Molstrom der Gasphase im
Verstirkungsteil erhalten wir aus (6.4): Ngv =
Ny + Np = 0,01825 + 0,009124 kmol/s =
0,02737 kmol/s.

Die Gleichung (6.22) liefert fiir den Mol-
strom der fliissigen Phase im Abtriebsteil Nj, =
0,01825 + 0,02311 [3,84-10/3,21-10" + 1]
kmol/s = 0,0441 kmol/s. Er ist um den Zulauf
und das Kondensat zur Zulauferwdarmung gré-
Ber als der Fliissigkeitsmolstrom im Verstir-
kungsteil. Der Molstrom der Gasphase im Ab-
triebsteil folgt schlieBlich aus (6.16): N A = Nia
- Ny = 0,0441 ~ 0,01399 kmol/s = 0,0301
kmol/s.

Bei diesen Rechnungen sind wir von der
Annahme konstanter Molstrome in den beiden
Kolonnenabschnitten ausgegangen. Wie man
sich nun beispielsweise fiir den Verstirkungsteil
anhand der Gleichung (6.9) iiberzeugen kann,
ist diese Ndherung im Hinblick auf die bei der
spiteren Stoffiibergangsberechnung erreichbare
Genauigkeit durchaus gerechtfertigt.
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6.1.5 Minimales Riicklaufverhdltnis

Bei der Auslegung von Wirmeiibertragern
haben wir gesehen, da der Abstand zwischen
der Bilanz- und der Gleichgewichtslinie, das
treibende Temperaturgefille, fiir die bendtigte
Wirmeibertragerfliche entscheidend ist. Im
Grenzfall sich beriihrender Bilanz- und Gleich-
gewichtslinien (beim Erreichen des maximalen
Stromverhiltnisses) verschwindet das treibende
Temperaturgefidlle ganz. Wenn man sich dem
maximalen Stromverhiltnis ndhert, geht die be-
notigte Wairmeiibertragungsoberfliche gegen
Unendlich.

Das Analoge gilt nun auch fiir die Rektifi-
zierkolonne. Durch Verkleinern des Riicklauf-
verhiltnisses kann man zwar den durch die Ver-
dampfungswirme bedingten hohen Energiebe-
darf zur Rektifikation reduzieren. Die Verstir-
kungs- und Abtriebsgeraden verschieben sich
dabei aber gemdB Bild 6,5 in Richtung der
Gleichgewichtslinie. Das den Stofftransport
verursachende treibende Zusammensetzungsge-
falle wird deshalb kleiner. Wie wir im folgen-
den noch sehen werden, nimmt damit die erfor-
derliche Kolonnenhdhe zu. Im Grenzfall beriith-
ren sich die Bilanzgeraden und die Gleichge-
wichtslinie. Bei diesem Betrieb mit minimalem
Riicklaufverhiltnis wiirde die Kolonnenhohe
unendlich groB.

Wir kénnen das minimale Riicklaufverhilt-
nis mit der in Bild 6.8 gezeigten Konstruktion
aus dem: x-y-Diagramm ermitteln. Bei realen
Gemischen weist die Gleichgewichtskurve unter
Umstdnden einen anderen Verlauf auf. Dann ist
fiir die erwidhnte Konstruktion jene Verstir-
kungsgerade mafigebend, welche die Gleichge-
wichtslinie gerade noch beriihrt.

Im Spezialfall konstanter relativer Fliichtig-
keit und fliissigem Zulauf mit Siedetemperatur
kann das minimale Riicklaufverhiltnis aus der
nachstehenden Gleichung berechnet werden
(beispielsweise [20], S. 349):

1 E_alz(l-xb)

(6.24)
[+ T 1 1- Xg

VRmin =

Auch fiir den Spezialfall gasformigen Zulaufs
als Sattdampf kann das minimale Riicklaufver-
hiltnis bei konstanter Fliichtigkeit leicht ermit-
telt werden:

- 1 [04,2 Xp _ 1~ XD]
a2-1L1 yg -ypd

(6.25)

VRmin



Obwohl Gemische mit konstanter relativer
Fliichtigkeit kaum vorkommen, leisten diese
Gleichungen fiir eine erste grobe Abschitzung
des minimalen Riicklaufverhiltnisses oft niitz-
liche Dienste.

Beispiel 6.3

Wie grof} ist das minimale Riicklaufverhilt-
nis fiir unser Auslegungsbeispiel?

Bild 6.9 ergibt mit der in Bild 6.8 gezeigten
Konstruktion: Xp/(Vrmin+ 1) = 0,385. Daraus
VRmin = 0,975/0,385 - 1 = 1,53.

6.2 Stoffaustausch in Rektifizierkolonnen

Der Kontakt zwischen der fliissigen und der
gasformigen Phase kann durch verschiedene
Kolonneneinbauten herbeigefithrt  werden.
Diese Kolonneneinbauten kdnnen in zwei
Hauptgruppen, ndmlich in Boden (trays) und
Fiillkérper (packings), unterteilt werden. Die
mit Béden ausgestatteten Rektifizierkolonnen
werden als Bodenkolonnen (tray towers) be-
zeichnet. Bei diesen wird die fliissige Phase auf
den in regelmiBigen Abstdnden iibereinander
angeordneten Boden angestaut. Der Dampf
muf3 durch die dabei entstehende Fliissigkeits-
schicht treten. Dabei kommt es zu einem inten-
siven Kontakt zwischen den beiden Phasen, der
den erwiinschten Stoffaustausch ermdglicht.
Deshalb findet die Zusammensetzungsinderung
in den Bodenkolonnen von Boden zu Boden
stufenweise statt.

Bei den Fiillkorperkolonnen rieselt die Fliis-
sigkeit iiber die Oberflache der Filllkdrper vom
Kopf zum Sumpf, wihrend die Gasphase im
Liickenvolumen nach oben stromt. Der Stoff-
austausch zwischen der fliissigen und der gas-
formigen Phase erfolgt lings der ganzen Ko-
lonne kontinuierlich. Diese prinzipiellen Unter-
schiede rechtfertigen eine getrennte Behandlung
des Stofftransports in den beiden Kolonnenar-
ten.

6.2.1 Bodenkolonnen

Im folgenden werden drei Grundausfithrun-
gen von Bodenkonstruktionen vorgestellt. Da-
neben werden viele weitere Bodenarten gebaut,
die mit diesen verwandt sind [134), S. 347/365,
[157]. Einzelheiten zu den Bodenkonstruktionen
und der Bodenbefestigung sind in [134)], S. 310/
316 zusammengestellt.

6.2.1.1 Bodenarten

Der einfachste Boden ist der Siebboden
(sieve tray). Er besteht aus einer gelochten
Platte, einem Zulaufwehr zur gleichmiBigen
Fliissigkeitsverteilung iiber den ganzen Quer-
schnitt, einem Ablaufwehr und einem Ablauf-
stutzen. Bild 6.10 zeigt einen Schnitt durch die
drei untersten Boden einer Siebbodenkolonne.
Der aufsteigende Dampf verhindert das Abflie-
Ben der durch das Ablaufwehr aufgestauten
Fliissigkeit durch die Locher des Siebbodens.
Der Ablaufstutzen des oberen Bodens taucht in
die aufgestaute Fliissigkeitsschicht des darunter
liegenden Bodens ein. Durch entsprechende
Querschnittverengungen ist das Niveau im Ab-
laufschacht so hoch zu halten, daB der Dampf
nicht durch diesen aufsteigen kann. Die Siebb6-
den weisen bei niedrigem Preis mit anderen Bo-
den durchaus vergleichbare Trenneigenschaften
auf. Sie sind aber fiir den Betrieb mit stark #n-
dernden Betriebsbedingungen nicht geeignet,
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Bild 6.10. Unterste Boden einer Siebbodenkolonne.




weil ihre Trennwirkung bei zu geringem Gas-
durchsatz infolge Durchregnens der Flissigkeit
durch die Locher stark beeintrachtigt wird. Bei
zu hohen Gasbelastungen kommt es zu einem
starken MitreiBen der Flissigkeit mit der Gas-
strdmung auf die ndchsthdheren Boden.

Glockenbdden (bubble-cap trays) ertragen
unterschiedlichere Belastungsverhdltnisse. Die
iiber den Dampfhilsen (Bild 6.11) angeordne-
ten Glocken weisen an der Peripherie Schlitze
auf, durch welche der Dampf in horizontaler
Richtung in die fliissige Phase eintritt. Dadurch
wird das MitreiBen der Fliissigkeit gegeniiber
dem Siebboden erschwert. Bei geringem
Dampfdurchsatz verhindern die Dampfhilse
das Durchregnen.

Die Glocken haben 80 bis 150 mm Durch-
messer. Der Glockenabstand geht je nach
Druck bis zum Anderthalbfachen des Glocken-
durchmessers (weitere Angaben in [134], S. 325/
333).

Der Ventilboden (valve tray) hat den teure-
ren Glockenboden weitgehend verdringt, weil
er bei groBer Anpassungsfihigkeit an verdn-
derte Betriebsbedingungen bessere Stoffaus-
tauscheigenschaften aufweist. Bild 6.12 zeigt
einen Schnitt durch ein Element eines Ventilbo-
dens. In den Offnungen einer Lochplatte sind
bewegliche Ventilteller angeordnet. Diese wer-
den je nach Dampfdurchsatz mehr oder weni-
ger von der Lochplatte abgehoben. Der maxi-
male Hub der Ventilteller wird durch meist drei
DistanzfiiBe begrenzt. Der freie Stromungsquer-
schnitt kann sich demzufolge beim Ventilboden

_den jeweiligen Durchsatzverhiltnissen inner-
halb weiter Grenzen anpassen. Ventilbéden
sind auch gegenuiber der in der Praxis gefiirch-
teten Verkrustung weniger empfindlich als die
anderen Bodenarten, weil die Bewegung der
Ventilteller einen Selbstreinigungseffekt ergibt.
Die Ventilteller weisen einen Durchmesser von
40 bis 50 mm auf. Die Teilung betridgt je nach
Druck das Anderthalb- bis Dreifache des
Durchmessers (Nidheres zu den Ventilbéden in
[134], S. 342/347).

Besonders interessant ist auch die Kombina-
tion von Sieb- und Ventilboden. Bei diesen
Siebventilbéden werden zwischen den Ventilen
Locher angeordnet. Gegeniiber den gewdhnli-
chen Siebbdden lassen sich damit hohere
Durchsitze bei geringeren Druckverlusten er-
reichen [156].

6.2.1.2 Kolonnendurchmesser
und Bodenabstand

Die Gasgeschwindigkeit wird nach oben
(obere Belastungsgrenze) durch das Mitreilen
von Fliissigkeit aus der Sprudelschicht auf den
Boden und nach unten (untere Belastungs-
grenze) durch den Abfall der Trennwirkung in-
folge unvollstindiger Durchstromung der Bo-
dendffnungen beziehungsweise das Durchreg-
nen begrenzt. Die obere Belastungsgrenze ist
mit dem gewdhlten Bodenabstand verkniipft.

Wir beschrinken uns im folgenden auf eine
Besprechung der fiir Siebbodenkolonnen zur
Verfiigung stehenden Berechnungsunterlagen.
Fiir ausfiihrliche Darstellungen zur Strémung
auf Kolonnenbdden, zum Druckverlust und zu
den Belastungsgrenzen von Bodenkolonnen sei
auf [19], S. 800/847 verwiesen.

Untere Belastungsgrenze
von Siebbodenkolonnen

Bei kleinen Lochdurchmessern und zu nied-
rigem Gasstrom werden nicht mehr alle Locher
des Bodens durchstrémt. Dadurch werden auf
den Boden unerwiinschte Vermischungseffekte
begiinstigt, was zu einem starken Abfall der
Trennwirkung fithrt. Die Grenze fiir eine gleich-
miilige Begasung 148t sich nach [158] durch eine
Bedingung fiir die mit dem Lochdurchmesser d,
und der mittleren Gasgeschwindigkeit w’; in
den Lochern gebildete WeBERzahl ([1], S. 44) be-
rechnen:

We = Re¥e L w’2dL= 2

o (6.26)

Diese Beziechung gilt bis zu einem Lochdurch-
messer von:

di, = 2,32 |/&[—"&—]5/8 (6.27)
o= % peg Lpi-p :

Bei groBeren Lochdurchmessern setzt bei zu
kleinen Gasgeschwindigkeiten das Durchregnen
ein. Auch dies fiihrt zu einer starken Beein-
trachtigung der Trennwirkung einer Bodenko-
lonne. Die modifizierte FRouDEzahl ([1], S. 44),
ab der das Durchregnen beginnt, betragt nach
[158]:

s ﬁ P 5/4
Fr = 3£ | =] =037 (628
LE 4
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Bild 6.11. Ausschnitt aus einem Glockenboden (aus [134]).

Beispiel 6.4

Wir wihlen fiir unser Auslegungsbeispiel
eine Siebbodenkolonne mit einem Lochdurch-
messer von 10 mm und einer freien Stromungs-
fliche von 10% des aktiven Kolonnenquer-
schnitts (Kolonnenquerschnitt minus Quer-
schnitte von Zu- und Ablauf). Wie groB ist die
untere Belastungsgrenze im Verstirkungsteil?

Die Oberflichenspannung und die Fliissig-
keitsdichten der reinen. Komponenten betragen
am Siedepunkt bei einem Druck von 105 Pa
{151]: Benzol 65, = 0,021 N/m, p;; = 816 kg/
m?; Toluol 64, = 0,0187 N/m, p;; = 776 kg/m3,

Die mittleren Molenbriiche der leichter
flichtigen Komponente im Verstirkungsteil
entnehmen wir dem Bild 6.9 zu x = 0,70 und
y = 0,79. Dafiir ergeben sich ndherungsweise
(lineare Interpolation) die folgenden mittleren
Stoffwerte im Verstirkungsteil: 6, =~ 0,0205
N/m, p; ~ 804 kg/m?®. Die Dichte der Gasphase

berechnen wir mit der Gasgleichung (l.ﬁ bezie-

hungsweise der Tabelle 1.1 mit der mittleren
Molmasse von 0,79-78,11 + (1-0,79) 92,14 kg/
kmol = 81,06 kg/kmol und der mittleren Tem-
peratur von 362K aus Bild57 zu p, =
10°-81,06/(8314,3-362) kg/m* = 2,69 kg/m?.
Y

Nun berechnen wir d;, aus Formel (6.27):
d, = 2,32 [0,0205/(2,69-9,81)]%5 [2,69/(804 —
2,69))8 m = 1,84-10-3m. Da d;, kleiner ist
als der Lochdurchmesser, ist das Durchregnen
fiir die untere Belastungsgrenze entscheidend.
Die Gleichung (6.28) liefert nach der Gasge-

schwindigkeit im Loch aufgelost: w', =
(0,37-0,01-9,81)0.5-[2,69/(804 - 2,69)]-0.625 m/s
= 6,70 m/s. Da der freie Strémungsquerschnitt
10 % des aktiven Kolonnenquerschnitts betrigt, '
muf die auf den aktiven Kolonnenquerschnitt
bezogene mittlere Gasgeschwindigkeit zum Ver-
meiden des Durchregnens mehr als 0,67 m/ )
betragen. . -

Obere Belastungsgrenze

Die obere Belastungsgrenze wird erreicht,
wenn’ die Fliissigkeit in erheblichem MaB mit
der Dampfstromung nach oben mitgerissen
wird. Wir haben in der Verfahrenstechnik 1 [1]
gesehen, daB die Stromungskrifte in turbulen-
ten Strémungen dem Staudruck (p/2) w? pro-
portional sind [1]. Fiir den Vergleich und die
Darstellung von MeBergebnissen wird deshalb
oft die einen gleichen Staudruck ergebende Ge-
schwindigkeit von Umgebungsluft, die ver-
gleichbare Luftgeschwindigkeit, angegeben:

Wey = (Pg/PrLu ) Wy (6.29)
Darin ist p;, die Dichte von Umgebungsluft
(1,2 kg/m?). Besonders in der englischsprachi-
gen Literatur ist es iiblich, fiir die Dichte der
Luft vereinfachend 1 kg/m? einzusetzen. Leider
146t man dann py, einfach weg und erhilt damit
den sogenannten F-Faktor mit der Einheit

kg 0,5 m-0.5 s—l:
F=wg]/p_g

6.30)
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. Fiir den F-Faktor an der oberen Belastungs-
grenze hat STICHLMAIR [154] fiir unterschiedliche
Béden (Vergleich mit MeBergebnissen in Sieb-
und Glockenbdden in [154], S. 21) die nachste-
hende Formel angegeben:

F 2.5 (02 025[ vy ]0’06
max = < [‘P OaA (pl = pg) g] i 0,01 Vg

gt
0,1V,

In dieser Gleichung ist ¢@ das Verhiltnis des
freien Strémungsquerschnitts des Bodens zu sei-
nem aktiven Querschnitt, V, der Volumenstrom
der fliissigen Phase und V, der Volumenstrom
der Gasphase. Die Boden arbeiten im Bereich
guter Trennwirkung, wenn die Geschwindigkeit
etwa 70 % der oberen Belastungsgrenze betrigt.
Die Geschwindigkeit in den Gleichungen (6.30)
und (6.31) ist auf den aktiven Kolonnenquer-
schnitt bezogen. Der Kolonnenquerschnitt ist
um die beiden Kreissegmente des Zu- und des
Ablaufs gréBer. Der Kolonnendurchmesser
kann deshalb mit dem Winkel y im BogenmafR

(6.31)

y = 2 arc sin (s,/dg) (6.32)

aus der Beziehung

dy =

berechnet werden ([160], S. 88). Das Verhiltnis
der Wehrlinges, zum Kolonnendurchmes-
ser dy liegt je nach Druck zwischen 0,5 und 0,85
(Richtwerte in [154], S. 8).

Bodenabstand

Der minimale Bodenabstand z, darf das An-
derthalbfache der Sprudelschichthéhe nicht un-
terschreiten und kann nach STICHLMAIR [159]
mit C = 0,65 m?3, der Ablaufwehrhéhe z,, (An-
haltswerte in [154], S. 8), der Wehrldnge s,, und
der Uberlaufhéhe

VI 2/3
z; = 1,5 [;w—go—s]

aus der Bezichung

Zpmin = 1,5 [ZW+C z;!/3 |, -l%:—l:]

(6.35)

(6.34)
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Aakt :
2 I/ - y+siny (6.33)

berechnet werden.

Beispiel 6.5

Fir den Verstirkungsteil unseres Ausle-
gungsbeispiels sind der Kolonnendurchmesser
und der Bodenabstand festzulegen. Neben den
Angaben in den vorangegangenen Beispielen
benétigen wir noch die Hohe des Ablaufwehrs
z,, = 0,03 m und das Verhiltnis von Wehrlinge
zu Kolonnendurchmesser s,,/dg = 0,6.

Die Volumenstrome der beiden Phasen be-
tragen im Verstirkungsteil:

Vi = N\M/p, = 0,01825.82,3/804 m3/s =
1,87-10-3 m¥/s.

Vg = NgMg/pg = 0,02737-81,06/2,69 m*/s =
0,825 m3/s.

Die Gleichung (6.31) liefert damit den maxi-
malen F-Faktor zu:

1,87 - 10-To0s
) ). _ 025 | 227« 197
Frax = 2,5 [0,12 - 0,0205(804 - 2,69) 9,81] [0,01.0,825
1,87 - lo—s]-°~-‘ s 0.5 /0.5
[' SO og)  Ke/meds = 2,60 keds/mots

Die maximale auf den aktiven Querschnitt be-
zogene Gasgeschwindigkeit folgt nun aus
(6.30): Wymax = 2,61/(2,69)%5 m/s = 1,59 m/s.

Fiir den Betrieb unseres Siebbodens sind da-
mit Geschwindigkeiten zwischen 0,67 m/s (Bei-
spiel 6.4) und 1,59 m/s denkbar. Die Betriebs-
geschwindigkeit wihlen wir mit 70 % der maxi-
malen Gasgeschwindigkeit zu w,. = 1,11 m/s.
Aus der Kontinuititsgleichung erhalten wir fiir
den aktiven Kolonnenquerschnitt A, = Vg/ W,
= 0,825/1,11m?> = 0743m2. Mit y =
2 arc sin 0,6 = 1,287 aus (6.32) liefert (6.33) den
gesuchten Kolonnendurchmesser von dgx =
2[0,743/(n - 1,287 + sin 1,287)]% m = 1,03 m.
Selbstverstindlich ist hier fiir die Kolonnen-
konstruktion noch eine leichte Anpassung an
verfiijgbare Normdurchmesser vorzunehmen.

Den minimalen Bodenabstand finden wir
mit der Uberlaufhéhe zz = 1,5
[1,87-10-3/(0,6-1,03-9,8105)23 m = 0,0148 m
aus der Gleichung (6.35): z, =~ 1,5{0,03+0,65-
0,0148!73[1,827/(2,61 - 1,827)1%}m = 0,41 m.
Man wiirde hier einen Bodenabstand von 0,5 m
wihlen.

6.2.1.3 Anzahl Trennstufen

Wir haben gesehen, daBl der Kolonnen-
durchmesser und der Bodenabstand durch die
Zweiphasenstrdomung auf dem Boden bestimmt
werden. Nun ist noch die Zahl der fiir eine be-




stimmte Trennaufgabe bendtigten Bdden offen.
Dafiir ist der Stoffaustausch zwischen den bei-
den Phasen mafBigebend.

Um die Bodenzahl zu bestimmen, erértern
wir zundchst die Verhiltnisse in einer Rektifi-
zierkolonne mit idealen Boden oder Trennstufen
(theoretical plate). Darunter versteht man Bo-
den mit idealer Fliissigkeitsvermischung und
idealem Stoffaustausch zwischen den beiden
Phasen. Das bedeutet, daBl das ab einem sol-
chen idealen Boden aufsteigende Dampfge-
misch mit dem von ihm abflieBenden Fliissig-
keitsgemisch im Gleichgewicht sein muB und
daB3 liber den Kolonnenquerschnitt keine Zu-
sammensetzungsinderungen auftreten.

Den Zusammensetzungsverlauf verfolgen
wir anhand des Bildes 6.10. Wir gehen dabei
vom Sumpf der Kolonne aus. Darin befinde
sich ein Flissigkeitsgemisch mit dem Molen-
bruch xg der leichter fliichtigen Komponente.
Aus dem Verdampfer tritt Dampf mit dem
Gleichgewichtsmolenbruch yj: Bild 6.13.
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Bild 6.13. Zusammensetzungsverlauf bei idealen Béden:
Bestimmung der Trennstufenzahl.

In einem beliebigen Schnitt durch die Ko-
lonne miissen die Bilanzgleichungen erfiillt
sein. Wir konnen deshalb im ersten Schnitt den
Molenbruch x; der vom ersten Boden abflieBen-
den Fliissigkeit fiir y = yp mit der Abtriebsgera-
den aus dem x-y-Diagramm ablesen. Der vom
ersten idealen Boden aufsteigende Dampf muB
mit der abstrémenden Fliissigkeit im Gleichge-
wicht sein. Seine Zusammensetzung y, erhalten
wir deshalb fiir x = x, mit der Gleichgewichtsli-
nie des x-y-Diagramms. Nun wiederholt sich
das Vorgehen: Der Schnittpunkt von x, und Y
muf} auf der Abtriebsgeraden liegen. Wir finden
damit x,. Aus x, folgt mit der Gleichgewichtsli-
nie y,. In dieser Art fahren wir weiter, bis wir
mit einer «Treppenstufe» die Zusammenset-
zung im Zulauf erreichen. Ab der Zulaufzone ist
die erlduterte Treppenkonstruktion bis zum Er-
reichen der Zusammensetzung des Kopfpro-
dukts fortzusetzen.

Die Treppenzahl (Stufenzahl) abziiglich der
durch den Verdampfer bewirkten Stufe liefert
uns die Zahl der Trennstufen fiir den Abtriebs-
teil nya. Im Verstirkungsteil entspricht die Zahl

. der Trennstufen nyy der Zahl der Treppenstu-

fen im x-y-Diagramm.

Beispiel 6.6

Wie groB ist die Zahl der Trennstufen des
Verstdrkungs- und des Abtriebsteils unseres
Auslegungsbeispiels?

Die beschriebene Treppenkonstruktion lie-
fert mit dem x-y-Diagramm 6.9 fiir den Verstir-
kungsteil nyy = 8 und fiir den Abtriebsteil ng,

7.

6.2.1.4 Wirkliche Bodenzahi

Auf wirklichen Béden sind weder die Fliis-
sigkeitsvermischung noch der Stoffaustausch
ideal.

Die unvollkommene Flissigkeitsvermi-
schung fiihrt zu einer gegeniiber einer Trenn-
stufe hoheren Trennwirkung. Je geringer die
Vermischung der Fliissigkeit auf einem Boden
ist, um so ausgeprigter stellt sich in der Spru-
delschicht vom Zulauf zum Ablauf ein Zusam-
mensetzungsunterschied ein. Dieser fiihrt zu
einem groBeren treibenden Zusammensetzungs-
gefdlle zwischen den beiden Phasen und damit
zu einem hoheren Trenneffekt (Niheres dazu in
[3], S.525/528, [154], S.124/130, [161, 162)).
Man versucht deshalb, die Fliissigkeit moglichst
riickvermischungsfrei vom Zulauf zum Ablauf
zu fiihren.
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Der unvollkommene Stofftransport redu-
ziert dagegen die Trennwirkung.

Gesamthaft lassen sich diese Effekte in dem
auf die Gasphase bezogenen Bodenverstir-
kungsverhiltnis (MURPHREE efficiency)

_ Yo~ Ya-i

YuE = Yn-t
wiedergeben. Es ist das Verhiltnis der auf
~ einem Boden im Mittel tatsdchlich erreichten
Anreicherung der leichter fliichtigen Kompo-

nente zur Anreicherung auf einer Trennstufe:
Bild 6.14. Die GroBenordnung des Bodenver-

. (6.36)

Yo T

yn—1

Xn

Bild 6.14. Zur Definition des Bodenverstarkungsverhiltnis-
ses.

stirkungsverhiltnisses liegt bei der Rektifika-
tion im giinstigsten Betriebsbereich um 0,7 bei
Sieb- und Glockenbéden und um 0,8 bei Ventil-
bdden. Es ist in sehr komplizierter Weise von
den Stoffwerten der beiden Phasen, der Boden-
geometrie, den beiden Stoffstrémen und der
Fliissigkeitsvermischung abhingig. Die Voraus-
berechnung des Bodenverstirkungsverhiltnis-
ses ist deshalb erst iiberschligig moglich. Zu-
sammenfassende Darstellungen hierzu findet
man in [3], S.525/528, [17), S.639/661, [154,
163 und 164]. [163] enthilt ein durchgerechnetes
Beispiel fiir das Gemisch Benzol/Toluol.

Auch Unterlagen von Bodenherstellern (bei-
spielsweise [165]) konnen bei der Abschitzung
des Bodenverstiarkungsverhiltnisses wertvolle
Dienste leisten.
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Fiir genauere Kolonnenauslegungen ist man
im allgemeinen noch auf Messungen des Ver-
stdrkungsverhiltnisses angewiesen, wie sie in
[134] beschrieben sind. Dabei ist zu beachten,
dafl die GroBe der Versuchsbéden jenen der
auszulegenden technischen Kolonne einigerma-

- Ben entsprechen sollte, da besonders die Riick-

vermischung der Sprudelschicht durch die Bo-
dengréBe stark beeinflult wird.

Beispiel 6.7

Wie hoch werden in unserem Auslegungs-
beispiel die Boden tragenden Kolonnenteile,
wenn mit einem konstanten Bodenverstir-
kungsverhiltnis von 0,7 gerechnet werden
kann? ,

Die Bodenzahl erhalten wir mit der in
Bild 6.9 ausgezogenen Treppenkonstruktion.
Wir gehen dabei fiir den Abtriebsteil vom Ver-
dampfer beziehungsweise fiir den Verstarkungs-
teil von der Zulaufzone aus. Dabei miissen wir
im Abtriebsteil x’ beziehungsweise im' Verstir-
kungsteil xp erreichen oder iiberschreiten. Das
Ergebnis lautet fiir den Abtriebsteil ny, = 10’
und fiir den Verstirkungsteil ny = 12. Mit
einem Bodenabstand von 0,5m (Beispiel 6.5)
miiBlte also der Abtriebsteil 5m und der Ver-
stirkungsteil 6 m hoch sein. Dazu kommen
noch die fiir den Sumpf, die Zulaufzone und
den Kopf (Tropfenabscheider, Fliissigkeitsver-
teiler) ndtigen Zuschldge. Die GesamthGhe der
Kolonne wiirde folglich iiber 13 m betragen.

Die Dampfstromung durch die 22 Boden
und Sprudelschichten ist mit einem erheblichen
Druckverlust verbunden. Deshalb miiite nun
der Sumpfdruck fiir einen Kopfdruck von 105
Pa bestimmt werden. Die Stoffwerte und allen-
falls die Gleichgewichtslinie (hier ist der Druck-
einflufl allerdings gering) wiren dann zu korri-
gieren, und die bisher gezeigte Durchrechnung
miifite nochmals von vorne begonnen werden.
Sie wiirde jedoch keine neuen Erkenntnisse
bringen, weshalb hier darauf verzichtet sei.

" Die Berechnung des Druckverlusts in Bo-
denkolonnen wird in [19], S. 800/847 und [154),
S. 111/121 behandelt. Als grobe Anhaltswerte
seien fiir Bodenkolonnen 300 Pa (Vakuumrekti-
fikation) bis 700 Pa (Druckrektifikation) pro
Boden genannt.

Zur Rektifikation thermisch empfindlicher
Stoffe ist nicht nur ein kleiner Druckverlust
(keine vermeidbare Siedetemperaturerhdhun-
gen), sondern auch ein geringer Fliissigkeitsbe-
triebsinhalt (holdup) von grofler Bedeutung.



Wie wir schon bei der Besprechung der Ver-
dampfer gesehen haben, 148t sich durch einen
geringen Fliissigkeitsbetriebsinhalt die mittlere
Verweilzeit des Gemischs in der Kolonne kurz
halten ([1], S. 116). Zum Berechnen des Fliissig-
keitsbetriebsinhalts von Bodenkolonnen sei auf
{154}, S.51/71 und [163] verwiesen.

6.2.2 Fiillkérperkolonnen

Die Fiillkorperkolonnen haben einen klei-
neren Fliissigkeitsbetriebsinhalt und einen ge-
ringeren Druckverlust als die Bodenkolonnen.
Fiir die Vakuumrektifikation thermisch emp-
findlicher Stoffe wie auch in der Rektifikation

bei Umgebungsdruck werden die Fiillkérperko-

lonnen deshalb bevorzugt.

Bild 6.15 verdeutlicht den Aufbau einer
Fillkorperkolonne. Die Fiillkorperschiittung
oder Fiillkorperpackung ruht auf einem Rost
oder Auflageboden. Die fliissige Phase (Riick-
lauf, Zulauf) wird durch Flissigkeitsverteiler
moglichst gleichmiaBig iiber den ganzen Kolon-

% - Fliissigkeitsverteiler

Niederhaltebdden

Schittung

— Auflagevorrichtung

A:\ v
1WAl
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_ Niederhalteplatte
g wam ~>Schiittung
[( A ﬂib | Kombinierte Auflage -
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Zwischenverteiler -
funktion

: D > Schttung
; nANnAN ; |- Auflagevorrichtung

Bild 6.15. Aufbau einer Fiillkérperkolonne (aus [134]).

nenquerschnitt verteilt. Sie flieBt iiber die Ober-
fliche der Fillkérper als diinner (meist unter
0,5 mm) Rieselfilm nach unten, wihrend der
Dampf in Gegenrichtung vom Sumpf zum Kopf
stromt. Zum Verhindern des MitreiBens von
Fillkérpern werden iiber diesen hiufig Gitter-
roste (Niederhaltebéden) angeordnet. Eine
Ubersicht zur konstruktiven Gestaltung der
Fliussigkeitsverteiler, Niederhaltebdden und
Auflageboden findet man in [134], S. 455/464.
Der iiber dén ganzen Kolonnenquerschnitt
gleichméBigen Flissigkeitsverteilung ist beson-
dere Aufmerksamkeit zu schenken. Zwar ver-
mag die Fillkorperschiittung auch nach der
Flissigkeitsaufgabe einen gewissen Ausgleich
herbeizufiihren [166, 167]; eine sorgfiltige Aus-
legung des Fliissigkeitsverteilers [168, 169]
bringt aber eine hohere Trennwirksamkeit der
Fillkdrperschiittung bei weitgehender Unab-
hingigkeit vom Kolonnendurchmesser {170].

6.2.2.1 Fullkorperarten

Die Fiillkorper lassen sich in Fullkdrper-
schiittungen (random packing) und Fiillkorper-
packungen mit regelméBiger Geometrie (regu-
lar packing) einteilen.

Fiir die Fiillkérperschiittungen wird eine nur.
noch schwer iiberschaubare Vielfalt von Fiill-
korperformen angeboten. Sie reicht vom einfa-
chen RASCHIGring bis zu den bizarrsten Gebil-
den. Die Bilder 6.16 und-6.17 vermitteln davon
einen Eindruck und verdeutlichen die Haupt-
richtungen, die bei der Entwicklung stets neuer
Fiillkorper neben giinstigem Preis sowie ausrei-
chender mechanischer, thermischer und chemi-
scher Bestdndigkeit verfolgt werden:

1. Verbessern der Benetzbarkeit, damit die flis-
sige Phase nicht als Rinnsal ablduft (Bachbil-
dung), sondern moglichst gleichmiBig tiber
die ganze Fiillkdrperoberfliche ausgebreitet
wird. Dazu wird beispielsweise die Kapillar-
wirkung rauher Oberflachen von Metallgewe-
ben und Drahtwendeln genutzt.

2. Schaffung einer moglichst groBen Oberfliche,
weil die durch den Stoffaustausch iibertreten-
den Stoffstrome der Grenzfliche zwischen
dem Fliissigkeitsfilm und dem Dampf pro-
portional sind. Zu diesem Zweck werden die
Oberflachen gerillt oder die Fillkérper mit
Rippen und Stegen versehen.

3. Reduktion des Druckverlusts durch Anbringen
von Dampfdurchtrittséffnungen an den
Mantelflichen von Ringfillkérpern.
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Bild 6.16. Haufige Ringfiillkrper (aus [171]).

Die Fiillkorper werden in Grdfen von 1| bis
100 mm hergestellt. Sie ergeben bei regelloser
Schiittung bezogene Oberflichen (Oberfliche
pro Gesamtvolumen der Schiittung) von 50 bis
4000 m2/m?. Zwischen der bezogenen Oberfli-
chea = A/V, der Porositit € und dem gleich-
wertigen Kugeldurchmesser d,, besteht nach den
Ausfiihrungen in der Verfahrenstechnik I ([1],
S. 39) folgender Zusammenhang:

=6 (1 -¢e)d, 6.37)

Da die Fiillkorper in der Regel gleich grof3 sind,
148t sich der gleichwertige Kugeldurchmesser
aus dem Volumen V, und der Oberfliche A,
eines einzelnen Fiillk6rpers berechnen:

dp, = 6 V/A, (6.38)
Eine ausfiihrliche tabellarische Ubersicht iiber
die Nennabmessungen, die bezogene Ober-
fliche, die Porositit und den gleichwertigen
Kugeldurchmesser ist in [171], S. 34/35, fiir die
haufigsten Fiillkorper zusammengestellt (wei-
tere Einzelheiten zu den Fiillkorperschiittungen
in [134], S. 259/301 und [171], S. 24/57).

Die Fiillkérperschiittungen weisen einige
prinzipielle Nachteile auf:
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1. Die Lage der einzelnen Fiillkdrper ist rein zu-
fillig. Dies kann bei einem Fiillkdrper eine
giinstige Rieselfilmausbildung gewihrleisten,
bei einem anderen begiinstigt es die Bachbil-
dung oder die Ansammlung grofler Fliissig-
keitsmengen an den Beriihrungsstellen zu den
Nachbarfiillkorpern (Totgebiete).

2. Fiir einen guten Stoffiibergang bei kleinem

Druckverlust ist der Dampf moglichst in Par-
allelstromiung zur Phasengrenzfliche zwi-
schen Film und Dampf zu fiihren [173). In
Schiittungen nimmt aber nur ein geringer An-
teil der Gesamtfiillkrperoberfliche diese
ideale Lage ein.

3. Auch bei Beachtung der Regel, daB8 die Fiill-

korperabmessungen einen Zehntel des Ko-
lonnendurchmessers nicht iiberschreiten diir-
fen, ist nicht zu verhindern, daB sich gegen
die Kolonnenwand Zonen mit vom Kern un-
terschiedlicher Porositit bilden. Die damit
verbundene Ungleichverteilung der Dampfge-
schwindigkeit iber den Kolonnenquerschnitt
reduziert die Trennwnrkung ([19], S. 421/424,
(174]).

4. Die einmal an die Kolonnenwand gelangte

. Fliissigkeit trifft nur mit kleiner Wahrschein-
lichkeit wieder auf Fiillk6rper, welche sie in
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Bild 6.17. Haufige Sattelfiillkérper (aus [171]).

die Kolonne zuriickleiten. An der Kolonnen-
wand stromt deshalb Fliissigkeit ab, die nur
in bescheidenem MafB am Stoffaustausch teil-
nimmt. Messungen an Fiillkdrperschiittungen
ergaben auch in der ganzen Randzone der
Schiittung einen nach unten zunehmenden
Flissigkeitsdurchsatz. Diese Erscheinung
wird als Randgingigkeit bezeichnet ([171],
S.121/128). Sie wirkt sich ebenfalls negativ
auf die Trennwirkung aus. Man begegnet ihr
deshalb bei hoheren Fiillkdrperschiittungen
(z/dx>4) oft durch eine Wiederverteilung
der fliissigen Phase ([20], S. 154).

5. Druckverlust und Stofftransport werden
durch die Porositiit stark beeinflufit. Die Po-
rositdt ist aber ebenfalls von Zufilligkeiten
beim Einfiillen der Schiittung abhingig
([134], S.279/280). Dies erschwert die Vor-
ausberechnung von Kolonnen mit Fiillkor-
perschiittungen zusétzlich.

Das Vermeiden dieser Nachteile hat zur Ent-
wicklung von Fiillkorperpackungen mit regelmi-
Biger Geometrie gefiihrt. Diese sind zwar pro
Volumeneinheit teurer als Schiittungen aus ein-
fachen Fiillkorpern. Die mit regelmaBigen Fiill-
korperpackungen bei geringeren Druckverlu-
sten erreichbare hohere Trennwirkung sichert
ihnen trotzdem eine stets weitere Verbreitung.
Obwohl eine ganze Anzahl neuer Packun-
gen mit geordneter Geometrie auf den Markt
gebracht wurde (3], S. 533/534, [175, 176 und
177]), konnte die SurLzerpackung (Bild 6.18)
ihre besondere Stellung behaupten. Die ur-
spriingliche SuLzerpackung [178] war wie das

v

verlust

Supersatte!

abgebildete Packungselement aus mehreren La-
gen gezahnter Metallgewebebidnder zusammen-
gesetzt. Inzwischen wird diese Packung auch
aus Kunststoff, keramischem Material und Me-
tallblech gefertigt [179].

Wie aus Bild 6.18 erkennbar ist, sind die
Zahnungen gegeniiber der Kolonnenachse ab-
wechselnd positiv und negativ geneigt. Dadurch
kommt eine duBerst intensive seitliche Vermi-
schung der Dampfstromung zustande ([180],
S. 20/28). Damit sich die seitliche Vermischung
nicht nur in einer Ebene abspielt, werden die
150 bis 250 mm hohen Packungspakete jeweils
um einen rechten Winkel verdreht aufeinander-
gesetzt. Diese MaBnahmen gewiéhren iiber den

Bild 6.18. Metallgewebepackung BX. (Sulzer)



ganzen Kolonnenquerschnitt einen ausgezeich-
neten Zusammensetzungsausgleich. Das ist
nicht nur zum Erzielen einer hohen Trennwir-
kung von Bedeutung, sondern ermdglicht auch
eine vom Kolonnendurchmesser fiir praktische
Zwecke unabhingige Auslegung.

Das feinmaschige Gewebe sorgt durch seine
Kapillarwirkung auch bei kleinen Fliissigkeits-
stromen fir die Ausbildung eines gleichmifii-
gen Rieselfilms. Die lokale Porositdt und damit
die Gasgeschwindigkeit sind dank der regelmé-
Bigen Packungsgeometrie iiber den ganzen
Querschnitt konstant.

Zum Vermeiden des erwidhnten Fliissigkeits-
stroms an der Kolonnenwand werden die bei-
den peripheren EinfaBbidnder oben so ausgebo-

. gen, daB ein satter Sitz der einzelnen Packungs-
elemente in der Kolonne gewéhrleistet ist. Wie
die in [180 und 181] besprochenen Untersu-
chungen bestitigten, bildet sich innerhalb der
durch die Gewebezihne gebildeten Dreieckska-
nile eine eigentliche Kanalstréomung aus. Damit
ist (trotz der guten seitlichen Vermischung)
auch die Forderung nach einer zur Grenzflache
zwischen Film und Dampf moglichst parallelen
Strémung erfiillt.

Die bezogene Oberfliche der verschiedenen
Packungsarten liegt zwischen 150 und 700 m?/
m?, ihr hydraulischer Durchmesser zwischen 6
-und 15 mm und ihre Porositit zwischen 0,75
und 0,95. In [179] sind die einzelnen Packungs-
arten ausfiihrlich beschrieben.

'6.2.2.2 Kolonnendurchmesser

Fliissigkeits- und Dampfstromung beeinflus-

sen sich in einer Fiillkorperkolonne gegenseitig.
‘Die Geschwindigkeit an der Filmoberfliche

wird bei der iiblichen Gegenstromanordnung
durch den nach oben stromenden Dampf redu-
ziert. Als Folge wird der Film etwas dicker. Da-
mit wird der freie Strémungsquerschnitt klei-
ner, und der Druckverlust in der Gasphase
steigt entsprechend an. Die Gasgeschwindig-
keit, ab welcher der Druckverlust in der
Dampfstromung durch den Flissigkeitsaufstau
spiirbar beeinflufit wird, nennt man untere Be-
lastungsgrenze (loading point). Sie gilt als un-
tere Gasgeschwindigkeitsgrenze fiir den Betrieb
von Fillkorperkolonnen.

An der oberen Belastungsgrenze (Flutpunkt,
flooding point) wird die Fliissigkeit durch die
Dampfstromung derart stark aufgestaut, daB sie
iiberhaupt nicht mehr richtig abflieBen kann.
Man darf deshalb beim Betrieb einer Fiillkor-

100

perkolonne diese obere Belastungsgrenze nicht
erreichen (Niheres zu diesen Erscheinungen in
[19], S. 766/791 und [171], S. 128/161).

Regellose Fillkdrperschiittungen

Fiir die Ermittlung der oberen Belastungs-
grenze hat MERSMANN [182] aus Messungen (in
den  Bereichen 0,08 kg/m?<p, <2 kg/m’?,
800 kg/m? <p; < 1600 kg/m>, 0,65-10-6 kg/ms
<(M/p)<21-10-6 kg/ms, 0,41<£<0,978 und
0,8 mm <d, < 12mm) an unterschiedlichen
Fullkorperschuttungen mit verschiedenen Ge-
mischen eine einheitliche dimensionslose Dar-
stellung gefunden. Er hat dabei die dimensions-
lose Gasgeschwindigkeit an der oberen Bela-
stungsgrenze

1-8& py (Vi/Ax)?

& P g dp
iiber der dimensionslosen Flissigkeitsgeschwin-
digkeit

Wg = ci (6.39)

173
Wi = [g2 p|] i A('i‘:(l 2 (6.40)

aufgezeichnet. BRAUER ([19], S. 782/789) gab die
aus den Messungen in den Bereichen 6-10-%
<WI<6-10-3 und 4-10-4< Wg<0,15 gewon-
nene Abhingigkeit mit der nachstehenden Be-
zichung wieder:

0,15
1 42430 W1+[10430 W12/(0,007 - WI)]

6.41)

Wg =

Fir den Widerstandsbeiwert der unberieselten
Fiillkérperschiittung gilt nach Kast ({172], [19],
S. 437/439):

¢ = cpk [(26,7/Rey) + (3,76/Re )] (6.42)
Die in diesem Ausdruck vorkommende Fiillkoér-
perkonstante cpk betrigt 1,58 fiir Raschigringe,
1,08 fiir Pallringe und 0,855 fiir Berl- oder Inta-
loxsittel. Die REYNoLDszahl der Gasstromung
iibernehmen wir aus der Definition (1.61),
schreiben sie aber mit der Beziehung (6.37) und
durch Weglassen des Faktors 6 als:

re. = Va/A0) py

6.43
g an, (6.43)




An der oberen Belastungsgrenze stimmen die
aus den Gleichungen (6.39) und (6.41) berech-
neten dimensionslosen Gasgeschwindigkeiten
iiberein. Diese Bedingung liefert mit dem im
Beispiel 6.8 erlduterten iterativen Vorgehen den
minimalen Kolonnenquerschnitt Ao, bei dem
die obere Belastungsgrenze erreicht wiirde.
Fiillkérperkolonnen werden meist mit Gas-
geschwindigkeiten von etwa 75 % des Werts an
der oberen Belastungsgrenze betrieben ([134],
S. 301). Weil sich die Porositit von Fillkorper-
schiittungen nur unsicher voraussagen 14Bt (sie
wird von Zufilligkeiten beim Einfiillen mitbe-
einfluBt), wihlen wir den Kolonnenquerschnitt
um wenigstens 40 % iiber dem fiir die obere Be-
lastungsgrenze errechneten Querschnitt:

Ak = 1,4 Ak (6.44)

Beispiel 6.8

Welchen Durchmesser miiBte der Verstar-
kungsteil unseres Auslegungsbeispiels aufwei-
sen, wenn er als Fillkorperkolonne mit
25 x25x3 mm Porzellanraschigringen (Porosi-
tit der Schiittung: 0,73) ausgefiihrt wiirde?. Zu
den bereits in den vorangegangenen Beispielen
angegebenen Stoffwerten bendtigen Wwir noch
die mittleren dynamischen Viskositdten des
Benzol/Toluol-Gémisches im Verstiarkungsteil.
Sie betragen am Siedepunkt bei 10° Pa:
2,94-10- kg/ms in
- 9,31-10-¢ kg/ms im Dampf.

Den gleichwertigen Kugeldurchmesser der
Raschigringe bestimmen wir aus (6.38) zu d, =
6-5,18-10-6/3,87-103m = 0,00804 m. Bezo-
gene Packungsoberfliche a aus 6.37): a =
6 (1 - 0,73)70,00804 mi/m? = 201,5 m?/m’.
Erste Annahme: Ago, = 0,8 m?

(6.43):Re, = (0,825/0,8) 2,69/(201,5-9,31-10-6)
= 1479

(6.42): cp = 1,58 [(26,7/1479) + (3,76/147901)]
= 2,89
(6.39): Wg = 2,89 [(1-0,73)/0,73°] 2,69

(0,825/0,8)*/ (804-9,81-0,00804)] = 0,0905
(6.40): Wl = 2,94 10-4/(9,812-804)}'/3
[(1,87-10-3/0,8) (1 - 0,73)/(0,00804-0,73)} =
1,68-10-4
6.41): Wg = 0,1034

Da die dimensionslosen Gasgeschwindigkei-
ten aus (6.39) und (6.41) verschieden sind, miis-
sen wir die Rechnung mit neuen Kolonnen-
querschnitten - wiederholen, bis die beiden
Wg-Werte iibereinstimmen. Wir finden auf
diese Weise als Ergebnis: Ago = 0,754 m% Ge-

der fliissigen Phase und

miB der Bedingung (6.44) muB Ag wenigstens
1,06 m? betragen. Wir wihlen einen Kolonnen-
querschnitt von Ag = 1,11 m?, was einen Ko-
lonneninnendurchmesser von dg¢ = 1,19 m er-
gibt. Damit folgt die auf den leeren Kolonnen-
querschnitt bezogene mittlere Gasgeschwindig-
keit im Verstirkungsteil zu W, = 0,825/
1,11 m/s = 0,743 m/s.

Packungen mit regelmiBiger Geometrie

Packungen mit regelmaBiger Geometrie und
geordneter, ebener Filmstromung ergeben im
allgemeinen Fliissigkeits- und Gasstromungen,
die am ehesten mit den Verhiltnissen in Riesel-
rohren verglichen werden konnen. Die Stro-
mung in senkrechten, innen berieselten, gas-
durchstromten Rohren wurde von FEIND einge-
hend untersucht. In Anlehnung an die von ihm
eingefithrte Kennzahl [19}, S. 742/746, [183]
kann man auch die Zweiphasenstromung in
Packungen mit geordneter Geometrie mit einer
ahnlichen dimensionslosen Stromungskennzahls
beschreiben:

Rom Re [&]0,4 [1_1&]2/3 ﬁ

Res®?5 Lp, il dy,
Die RevnoLDszahl der Gasstromung folgt bei
bekannter bezogener Packungsoberfliche a aus
der Gleichung (6.43). Die ReynoLpszahl des’

Fliissigkeitsfilms an einer um den Neigungswin-
kel y geneigten Rieselebene betrigt [181]:

(6.45)

(V/Ax) pi
amsiny
Die Rieselfilmdicke folgt fur Jaminare Riesel-
filme (Res<400) aus der Gleichung (4.15).

Diese kann mit der Rieselfilmbreiteb =
a Ag sin y auf die nachstehende Form gebracht

werden: .
S = 3 3 ™ vl ‘ | (6 47)
‘_l/ a Ag pigsinzy '

Dutrch Auswerten von Messungen an den SuL-
zER-Metallgewebepackungen BX (MeBbereiche
1,3<Re<19;50< Re, <750) und CY (Mef3be-
reiche 0,65<Re;s<6; 50 < Re, < 400) fand
ZoGG [184] fiir Kolonnen industrieller Grofle
(dg > 250 mm) die in Tabelle 6.1 angegebenen
Werte fiir die Betriebsstromungskennzahl und
die Stromungskennzahlen an der oberen Bela-

eis = (6.46)
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stungsgrehze. Den hydraulischen Durchmesser
erhilt man aus (181]:

d, = (4/a) - 2 8¢ (6.48)
Darin ist die Gesamtdicke des beidseitig berie-
selten Gewebes &1 aus der Dicke des Gewebes
8¢ und der Rieselfilmdicke 3, zu berechnen:

St = 8g+2 9 (6.49)

Beispiel 6.9

Wie grofl wird der Durchmesser des Verstar-
kungsteils unseres Auslegungsbeispiels, wenn er
mit der SuLzer-Metallgewebepackung BX ge-
fillt wird?

Wir berechnen zunidchst die Stromungs-
kennzahl Rz mit einem angenommenen Kolon-
nendurchmesser dg von | m (Agx = 0,7854 m?)
und den Packungsdaten aus Tabelle 6.1:

647): & = [3-2,94-10-4-1,87-10-3/(500-
0,7854-804-9,81-sin? 67,1°)]3m = 8,56-
10-5m

(6.49): 8y = 0,00045+2-8,56-10-5 m = .
6,21-10-4m

(6.48): d, = (4/500) - 2-6,21-10-*m = 6,76-
10-3m

(6.46): Res = (1,87-10-3/0,7854) 804/

(500-2,94- 10-4-sin 67,1°) = 14,14

(643): Re;, = 2,69-0,825/(500-0,7854-9,31-
10-6) = 607

(6.45): Rz = (607/14,14025) (804/2,69)04
(9,31-10-6/2,94.- 10-42/3 (8,56-10-5/6,76 - 10-3)0.5
= 34,5.

S

N ]

Fiir den Betrieb mit der BX-Metallgewebe-
packung ist gemif} Tabelle 6.1 eine Strémungs-
kennzahl von 37,5 zuldssig. Die gezeigte Rech-
nung ist deshalb fiir kieinere Kolonnendurch-
messer zu wiederholen, bis die Stromungskenn-
zahl den Wert von ungefihr 37,5 annimmt. Wir
finden so den gesuchten Kolonnendurchmesser
dg zu 0,96 m (Zwischenergebnisse: Ag =
0,7238 m?, §; = 8,80-10-Sm, &1 = 6,26-10-4 m,
dy = 6,75.10-3* m, Re;s = 15,34, Re; = 659, Rz
= 37,2). Die Kontinuititsgleichung liefert dafiir
eine Gasgeschwindigkeit von w, = 0,825/
0,7238 m/s = 1,14 m/s.

6.2.2.3 Hohe von Fiillkérperkolonnen

In den Fullkérperkolonnen findet die Stoff-
iibertragung lings der Kolonne kontinuierlich
statt. Folglich besteht eine enge Verwandtschaft
zur Wirmeiibertragung in einem Gegenstrom-
wirmeiibertrager. Wir werden deshalb im fol-
genden den bereits im Abschnitt 2.3 angestell-
ten Uberlegungen erneut begegnen.

Auch zum Berechnen der Hohe einer Fiill-
korperkolonne betrachten wir zundchst nur
einen Abschnitt des Verstirkungsteils mit der
infinitesimalen Hohe dz. Wir denken uns dabei
die Packungs- oder Fiillkdrperoberfliche als
senkrechte, ebene Wand mit der Breite b. Uber
diese flieBe die fliissige Phase als Rieselfilm
nach unten. Die daran grenzende Gasphase
stromt dazu im Gegenstrom nach oben:
Bild 6.19. Diese Anordnung trifft man in sogé-
nannten Rieselkolonnen. i

Wir wollen zunidchst den Zusammenset-
zungs- und Temperaturverlauf im Kolonnen-
schnitt anhand der in Bild 6.19 ebenfalls einge-

dz

Yo | N

LN\

,—\/\_;-\'_

N =
X I y XE/
& .
Ly 5 74
l : .
1

Xgo/ XX

Xe >'<y )'/E

Bild 6.19. Zusammensetzungs- und Temperaturverlauf in einem Ausschnitt einer Filmkolonne.
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zeichneten x-y- und Gleichgewichtstemperatur-
verliufe verfolgen. Der mittlere Molenbruch
der leichter fliichtigen Komponente in der fliis-
sigen Phase betrage x. Der zugehorige mittlere
Molenbruch der leichter fliichtigen Kompo-
nente im Dampf kann in Bild 6.19 auf der Bi-
lanzgeraden abgelesen werden. Die Siede- und
die Taulinien des Bildes 6.19 liefern zu diesen
Zusammensetzungen die mittleren Temperatu-
ren der fliissigen Phase T, und der Gasphase T,
Da diese nicht gleich sind, erkennen wir, daf3
mit der Rektifikation auch ein Wérmetransport
verbunden ist. In den der Filmoberfldche nahen
Zonen muBl die Temperatur vom Wert in der
Kernstromung des Gases auf jenen in der Kern-
stromung des Rieselfilms abnehmen: Bild 6.19.

An der Phasengrenze muf3 die Temperatur
Tg zwischen T, und T, liegen. Wir nehmen dafiir
vorerst einen Wert an (wir werden noch sehen,
wie er zu bestimmen ist) und kdnnen nun
den mutmaBlichen Temperaturverlauf in das
Bild 6.19 einzeichnen. Dabei haben wir an der
Phasengrenze einen Temperatursprung ausge-
schlossen und damit angenommen, daf3 an der
Phasengrenzfliche Flissigkeit und Dampf im
Gleichgewicht sind. Wir kénnen deshalb die
Zusammensetzung der beiden Phasen an der
Phasengrenze mit T, = Tg auf den Siede- und
Taulinien des Bildes 6.19 ablesen: xg und yg.
Nun kdnnen wir auch das mutmaBliche Zusam-
mensetzungsprofil einzeichnen. Wir stellen da-
bei fest, dall das Zusammensetzungsgefille in
beiden Phasen einen Stofftransport der leichter
fliichtigen Komponente in Richtung des Damp-
fes bewirkt.

Da die Molenbriiche der schwerer fliichti-
gen Komponente 1 - x beziehungsweise 1 -y
betragen, entsteht bei der schwerer fliichtigen

Komponente ein Zusammensetzungsgefille in

der entgegengesetzten Richtung: die schwerer
fliichtige Komponente wird vom Dampf in die
Fliissigkeit transportiert.

Fiir die Auslegung einer Kolonne geniigt es,
den Stofftransport weiter zu verfolgen, weil der
Wirmetransport in diesem Zusammenhang nur
von untergeordneter Bedeutung ist [190]. Weiter
kdnnen wir uns auf die Ubertragung der leich-
ter flichtigen Komponente beschrianken.

Der im infinitesimalen Kolonnenausschnitt
des Bildes 6.19 an den Dampf iibergehende
Massenstrom der leichter fliichtigen Kompo-
nente dM, folgt nach den Ausfiithrungen des
Abschnitts 1.4 als Produkt aus dem Stoffiiber-
gangskoeffizienten B, dem treibenden Konzen-

tratiorisgefille Ac; und der Oberfliche der
Grenze zwischen den beiden Phasen dA zu:
Wir setzen unsere Rechnungen zweckmiBiger-

weise mit Molstrémen statt mit Massenstromen
fort:

dM, = dN, M, (6.51)

Weiter ist es vorteilhaft, die Konzentrationsdif-
ferenz mit Hilfe der Tabelle 1.1 in eine Molen-
bruchdifferenz umzurechnen (p = Dichte des
Gemischs, M = Molmasse des Gemischs):

Ac, = Ax MiP

v (6.52)

Durch Einfiihren der Gleichungen (6.51) und
(6.52) und den Molenbruchdifferenzen aus
Bild 6.19 geht die Stoffiibergangsbeziehung
(6.50) fiir die beiden Phasen iiber in:

dNi, = [Bip/M) (x - xg) dA  (6.53)

dNg = [By p/ M (ye - Y) dA  (6.5)

Die Ausdriicke in den eckigen Klammern wer-
den unter der Bezeichnung molare Stoffiiber-

gangskoeffizienten zu einer GroBe zusammenge-
fal3t:

ki = B p/M (6.55)

ky = By pg/M (6.56)

Weiter kann die Phasengrenzflache aus der auf
das Gesamtvolumen bezogenen Phasengrenz-
flache a; berechnet werden:

dA = a; Ay dz (6.57)

Damit erhalten wir schlieBlich aus (6.53) und
(6.54) folgende Gleichungen fiir die in den bei-
den Phasen des infinitesimalen Kolonnenaus-
schnitts iibergehenden Stoffstrome:

dN“ k] (X - XE) a; AK dz (658)

dNg = kg (Ye-Y)ai Ak dz  (6.59)
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Was vom leichter fliichtigen Stoff aus dem In-
nern des Rieselfilms an die Phasengrenze trans-
portiert wird, muf} von dieser auch wieder abge-
fihrt werden:

dN;; = dN, (6.60)
Aus dieser Bedingung erhalten wir ein fiir die
Bestimmung der treibenden Molenbruchdiffe-
renz wichtiges Zwischenergebnis. Der im
x-y-Diagramm des Bildes 6.19 mit ¢ bezeich-
nete Winkel 14Bt sich nidmlich durch Gleichset-
zen von (6.58) und (6.59) berechnen:

Ye-Y _ ki
X - Xg kg

tgo = (6.61)
Fiir irgendeinen Punkt A auf der Bilanzgeraden
ist damit der Punkt B auf der Gleichgewichtsli-
nie leicht zu finden. Die bei der Erlduterung der
Zusammensetzungs- und Temperaturprofile ge-
troffene Annahme einer Phasengrenztempera-
tur ist deshalb hinfillig geworden. Die Lage von
B auf der Gleichgewichtslinie wird durch das
Verhiltnis der molaren Stoffiibergangskoeffi-
zienten eindeutig fixiert.

Die iibergehenden Stoffstrome bewirken in
den beiden Phasen eine Zusammensetzungsin-
derung. Man findet beispielsweise die Zusam-
mensetzungsidnderung in der fliissigen Phase im
infinitesimalen Kolonnenausschnitt durch eine
Stoffstrombilanz fiir die leichter fliichtige Kom-
ponente: Bild 6.20. In der Bilanzzone nimmt

-z

—X ‘.......y._~_.._._z+dz

- \m\;\s.\;m;\x;.\sﬁ&;s%

-x-dx

N,
Bild 6.20. Zur Zusammensetzungsidnderung im infinitesi-
malen Kolonnenausschnitt.
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der Molenbruch der leichter fliichtigen Kompo-
nente infolge des iibergehenden Stoffstroms
dN, von x am Eintritt auf x - dx am Austritt ab.
Der Molstrom des Fliissigkeitsgemischs erfidhrt
keine Anderung, weil das aus der Phasengrenze
tretende dN, durch das in dieses eintretende
dN;, (schwerer fliichtige Komponente) kompen-
siert wird. Die Stoffstrombilanz fiir die leichter
fliichtige Komponente lautet deshalb:
x N} = (x=dx) N;+dN;, (6.62)
Diese Bilanz liefert uns die im infinitesimalen
Kolonnenausschnitt bewirkte Zusammenset-
zungsdnderung der fliissigen Phase:

dx = dN“/Nl (6.63)

Fir die Gasphase erhalten wir in analoger
Weise:

dy = dN, /N, (6.64)

Durch Einsetzen der Ausdriicke (6.58) und
(6.59) und Auflésen nach dz finden wir die zur
Anderung der Molenbriiche der leichter fliichti-
gen Komponente um dx (beziehungsweise dy)
erforderlichen Kolonnenhohen:

NI ) dx

N dy
dz = —F&— 6.66
2w Ak ky YE-¥ (6.66)

Die fiir eine bestimmte Trennaufgabe benétigte
Kolonnenhéhe. finden wir daraus durch Inte-
gration von der Anfangszusammensetzung X,
(beziehungsweise y,) bis zur Endzusammenset-
zung X, (bezichungsweise y,). Wir haben im
Abschnitt 6.1 gesehen, daB die Molstré6me im
Verstirkungs- und im Abtriebsteil mit guter Ni-
herung als konstant angenommen werden diir-
fen. Die molaren Stoffiibergangskoeffizienten
dndern sich zwar im allgemeinen lings den bei-
den Kolonnenteilen etwas stirker. Meistens ge-
niigt es aber, auch dafiir mit einem Mittelwert
zu rechnen. Die bezogene Phasengrenzfliche
kann bei guter Fliissigkeitsverteilung und guter
Benetzung der Rieselfliche ebenfalls als kon-
stant angenommen werden. Die KolonnenhGhe
148t sich deshalb aus einer der nachfolgenden
Beziehungen berechnen:



_ N| ] X dx
z= [ai AK k| ;l(a X - Xé (667)
N, dy
= 6.68
§ [ai Ak kg {,a YE-Y (6.6%)

Damit wire die fiir eine bestimmte Trennauf-
gabe erforderliche Fiillkdrperkolonnenhdhe be-
reits zu berechnen. Dies wire aber etwas um-
stindlich, weil wir dann im x-y-Diagramm das
treibende Gefiélle (x — xg oder yg — y) mit dem
Winkel ¢ aus (6.61) durch die im Bild 6.19 an-
gedeutete Konstruktion fiir zahlreiche Punkte
bestimmen miiflten. Dieses treibende Gefille ist
somit von den Stoffaustauscheigenschaften der
in Frage kommenden Fillkérper abhingig.
Man kann die Packungs- oder Fiillkorpereigen-

schaften von der Schwierigkeit der Trennauf-

gabe separieren, wenn man die Integranden mit
¢ = 0° oder ¢ = 90° bildet (physikalisch be-
deutet dies die Annahme eines Stoffiibergangs-
widerstands nur auf der Fliissigkeits- oder nur
auf der Gasseite):

. 4d’x‘: e B
NTU; = S (6.69)
Yo dy
NTU, = | —— i
& VYo YEo = ¥ (6.70)

Entsprechend Abschnitt 2.3.1 nennen wir auch
diese Integrale «Anzahl Ubertragungseinheiten»
oder «Number of Transfer Units». Sie sind von
den Fillkdrpereigenschaften unabhingig und
geben lediglich die Schwierigkeit der Trennauf-
gabe wieder.

Wie dem Bild 6.19 entnommen werden
kann, berechnen wir damit die Kolonnenh6he
mit im Vergleich zu den Gleichungen (6.67) und
(6.68) zu groflen treibenden Molenbruchdiffe-
renzen. Wir miissen deshalb die Klammeraus-
driicke entsprechend reduzieren. Wir fiihren
dazu anstelle der molaren Stoffiibergangskoef-
fizienten k die molaren Stoffdurchgangskoeffi-
zienten K ein. Auf die Fliissigkeitsseite bezogen
muf} dann beispielsweise gelten:

K; (x = Xgo) = ki (x - Xg) (6.71)

Die Molenbruchdifferenz x - xg, setzt sich nach
Bild 6.19 wie folgt zusammen:

X = Xgo = (X =~ Xg)+(Xg — Xgo)  (6.72)

Wenn man nun die Gleichgewichtslinié im be-
treffenden Bereich als Gerade mit der Steigung
m anndhert, folgt aus Bild 6.19:

YE- ¥
m

(6.73)

XE — XEo =

Die Molenbruchdifferenz yg - y kann man mit

der Beziehung (6.61) in Funktion von x - xg
ausdriicken. Durch Einsetzen des Ergebnisses
in (6.73) und (6.72) erhilt man schlieBlich:

X = Xgo = (x = xg) [1+ki/(m k,)] (6.74)

Damit kénnen wir aus (6.71) den auf die Fliis-
sigkeitsseite bezogenen molaren Stoffdurch-
gangskoeffizienten aus den beiden molaren
Stoffiibergangskoeffizienten berechnen:

1

-1
K, = X + m—kg] (6.75)

Der auf die Gasseite bezogene molare Stoff-

durchgangskoeffizient 148t sich in gleicher
Weise ermitteln. Das Ergebnis lautet: ’

1 m]!
Kg=[k—g+E

An die Stelle der molaren Stoffiibergangskoeffi-
zienten setzen wir nun in den Klammerausdriik-
ken der Gleichungen (6.67) und (6.68) die mola-
ren Stoffdurchgangskoeffizienten. Die entste-
henden Ausdriicke bezeichnen wir als Héhe
einer Ubertragungseinheit (Height of one Trans-
fer Unit)

(6.76)

N
HTU, = 2 A K, 6.77)
beziehungsweise:
HTU, = —NL— (6.78)
TR a A(QK, )
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Der HTU-Wert gibt die fiir die Trennwirkung
einer Ubertragungseinheit bendétigte Packungs-
hohe an. Er ist deshalb ein MabB fiir die Giite der
Fiillkérper. FiillkGrperschiittungen weisen um
so bessere Stoffaustauscheigenschaften auf, je
kleiner ihr HTU-Wert ist. Die gesamte Hohe
der Fillkorperschiittung kann somit (in Analo-
gie zur behandelten Wirmeiibertragerausle-
gung) wahlweise berechnet werden aus

HTU, NTU, 6.79)

oder:

(6.80)

N
I

HTU, NTU,

Der NTU-Wert ist von dhnlicher GroBenord-
nung wie die Zahl der Trennstufen n,,. Wie in
[185], S.315/319 eroértert wird, ist das Verhalt-
nis NTU/ng, von der Steigung der Gleichge-
wichtslinie und der Bilanzgeraden abhingig.

Beispiel 6.10

Die auf die Gasphase bezogenen NTU-
Werte sind fiir den Verstirkungs- und den Ab-
triebsteil unseres Auslegungsbeispiels zu be-
stimmen.

Die Integration der Gleichung (6.70) von y,
=y = 0,6bisy, =.yp = xp = 0,975 ist mit
einer numerischen Methode (beispielsweise mit
der SiMpsonschen Regel) durchzufiihren. Dazu
konnen die Stiitzwerte wie folgt bestimmt wer-
den:

1. Ermittlung des zu einem y-Wert gehérenden
x-Werts aus der Gleichung der Bilanzgera-
den.

2. Berechnung der relativen Fliichtigkeit in Ab-
héngigkeit des Molenbruchs der fliissigen
Phase mit einer Niherungsgleichung (auch
fiir nichtideale Gemische geniigt meist der
Polynomansatz o, = ¢+ ¢ X+ ¢, X2+ ¢3x3).

3. Bestimmen des Gleichgewichtsmolenbruchs

YEo aus der Gleichung (fgl) 7513

Das Ergebnis der numerischen Integration lau-
tet fiir den Verstirkungsteil NTU,y = 8,17 und
fir den Abtriebsteil NTU,, = 7,45. Diese
Werte weichen von den im Beispiel 6.6 ermittel-
ten Trennstufenzahlen nur wenig ab, weil die
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Steigungen der Gleichgewichtslinie und der Bi-
lanzgeraden im Mittel iiber die beiden Kolon-
nenteile dhnlich sind. Bei gleichen Steigungen
der Gleichgewichts- und Bilanzlinien im ganzen
Bereich zwischen den Integrationsgrenzen wiir-
den der NTU-Wert und die Trennstufenzahl .
vollig ibereinstimmen.

6.2.2/.4 Unterlagen zum Bestimmen des
HTU-Werts

Steigung der Gleichgewichtslinie

Die fiir die Berechnung der molaren Stoff-
durchgangskoeffizienten benétigte Steigung der
Gleichgewichtslinie ist im allgemeinen nume-
risch zu bestimmen (Differenzenquotient). Fiir
den Spezialfall konstanter relativer Fliichtigkeit
findet man durch Ableitung der Gleichung
(5.13):

012

Dx+1p 6.81)

m =

[(oty2 -

H

Bezogene Phasengrenzfliche

Zur Ermittlung des HTU-Werts bendtigt
man die bezogene Phasengrenzfliche a;. Sie ent-
spricht bei Metallgewebepackungen mit regel-
miBiger Geometrie und guten Benetzungseigen-
schaften ndherungsweise der bezogenen Pak-
kungsoberflache.

Bei Fiillkdrperschiittungen kann die bezo-
gene Packungsoberfliche dagegen wesentlich
davon abweichen. In der Literatur werden dazu
zahlreiche Untersuchungen mit leider unter-
schiedlichen Aussagen [171, 186, 187, 188, 189]
beschrieben. Da schon (in der Praxis stets-zu
erwartende) geringste Verunreinigungen die
Oberflichenspannung und damit die Benetz-
barkeit der Fiillkdrper stark beeinflussen, ist
dies auch nicht verwunderlich. Aus der Vielzahl
der vorgeschlagenen Bezichungen sei jene von
PuraNIK und VOGELPOHL [188] herausgegriffen:

a;/a = 1,05 Re[0.041 Web.133 (Gp/040)00182
(6.82)

Darin sind a die bezogene Oberfliache der trok-
kenen Fiillkérperschiittung, a, die bezogene be-
netzte Oberfliche, 6,4, ein MaB fiir die Benetz-
barkeit des Fiillkorpermaterials (nach ONDA
[189] ungefiahr 0,073 N/m fiir Glas, 0,061 N/m
fir Keramik, 0,071 N/m fir Stahl .und



0,040 N/m fiir PVC), o, die Oberflichenspan-
nung der Fliissigkeit, Re, die REYNOLDszah! der
fliissigen Phase :

‘Re, = WAL R (6.83)
an ‘
und We die WEBERzahl:
v 2 )
we = /A D (6.84)
ACH

Im Giiltigkeitsbereich der Gleichung (6.82)
(0,5<Re;<85; 2,1-10-6<We<1,2; 0,3<0,/
64c<1,05) sind bei Fiillkérpern mit Abmessun-
gen von 10 mm bis 40 mm Abweichungen der
bezogenen Phasengrenzfliche von +20% ge-
geniiber den berechneten Werten zu erwarten.

Stoffiibergang in Fiillkdrperschiittungen

In Fillkorperkolonnen werden sowohl die
Gasstromung als auch die Fliissigkeitsstromung
laufend vermischt. Deshalb sind hier nur mitt-
lere Stoffiibergangskoeffizienten (beziehungs-
weise mittlere SHERwWooDzahlen) sinnvoll. Aus
diesem Grund werden wir im folgenden unter
einer SHERwOODzahl oder einem Stoffiiber-
gangskoeffizienten ohne besondere Kennzeich-
nung Mittelwerte verstehen.

Die meisten brauchbaren Gleichungen zum
Berechnen der gas- und fliissigkeitsseitigen
Stoffiibergangskoeffizienten in  Fiillkdrper-
schiittungen stammen aus Absorptionsmessun-
gen ([17], S. 664/683, [189, 191]). Die einzigen
neueren Beziehungen, die aus Rektifizierversu-
chen gewonnen wurden, gelten nur fiir Raschig-
ringschiittungen {192]. Sie sind zusammengefaft
in [171], 8. 209/211. Wir werden nachstehend je
eine durch Absorptionsversuche gewonnene
Gleichung kennen lernen. Obwohl deren Uber-
tragung auf die Rektifikation umstritten ist
[193], sind die dabei nicht beriicksichtigten Ef-
fekte offenbar doch nur von untergeordneter
Bedeutung [189, 194]. Weitere Unterlagen fiir
- den Stoffiibergang in regellosen Fiillkorper-
schiittungen sind zusammengestellt in [17),
S. 673/683, [171], S. 166/221, und [186].

RICHTER ([17], S. 490/491) fand durch Mes-
sungen an verschiedenen Fillkérperschiittun-
gen im Bereich 1,7<Re, <1350, daB die Glei-
chung (1.60) fiir den gasseitigen Stoffiibergang
in Kugelschiittungen durch Einfithren eines
Koeffizienten auch fiir Fillkérperschiittungen

iibernommen werden kann. Sie lautet mit der
hier beniitzten Definition (6.43) der gasseitigen
REYNoLDszahl:

Shy = crks (0,12+€) 6 Re, Sc,/?

1,06

3,72
[ 30+ Reg)l/B] (6:85)

(6 Re?3

+

Der Koeffizient cggs betrigt fiir Kugeln und
Berlsittel 1, fiir Raschigringe 0,625 und fiir Ra-
schigringe mit Steg 0,5. Die SHERWOODzahl der
trockenen Schiittung Sh,, ist mit der Beziehung
(1.62) definiert. Die Gleichung (6.85) liefert da-
mit den Stoffiibergangskoeffizienten der trocke-
nen Schiittung B,. WEHMANN ([17], S. 678/680)
gab aufgrund von Absorptionsmessungen an
Kugel- und Raschigringschiittungen in den Be-
reichen 8,5<Re, <850 und 1,5<Re; <85 die
nachstehenden Ausdriicke fiir das Verhiltnis
der gasseitigen Stoffiibergangskoeffizienten in
berieselten zu trockenen Fiillkdrperschiittungen
an:

Re, < 100:
B _
Bet
Frl]o,zzs [pl]o,os [T] ]0,133
) 0175 | 1 B g
3,24 (a/a;) Rey [Re| D, ™
(6.86)
Re, = 100:
0,225 0,08 0,133
B _ 743 ara [fﬂ] [P_n] ﬂ&]
Bgt ( al) Re Pg m
(6.87)
Darin sind Fr, die FRouDEzahl
v 2
Fr, — (—V‘/’:& (6.88)

und Re; die mit der Gleichung (6.83) zu bil-
dende ReyNoLDszahl der fliissigen Phase.

Fir den fliissigkeitsseitigen Stoffiibergang
fand Mika ([195], [17), S. 675) durch Auswerten
zahlreicher Absorptionsversuche mit Kugel-,
Raschigring- und Berlsattelschiittungen im Be-
reich Re, (a/a;))<27,2

Joar
Sh, = 0,0421 [%] Re 083 Sc05 Ga,l/3
' (6.89)
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und im Bereich Re, (a/a;)=27,2:

0,4
Relo,ﬁ SCIO,S GaII/J

(6.90)

Sh, = 0,0898 [%

In diesen Gleichungen bedeuten Sh; die nach
(1.62) definierte fliissigkeitsseitige SHERWOOD-
zahl, Re; die flissigkeitsseitige REYNOLDszahl
aus (6.83), Sc, die fliissigkeitsseitige' SCHMIDT-
zahl aus (1.46) und Ga, die fliissigkeitsseitige

GaLILEIzahl:
_gp?ée
Ga, = e 6.91)
Beispiel 6.11
Die fiir den Verstarkungsteil unseres Aus-
legungsbeispiels  erforderliche Hohe  der

Raschigringschiittung von 25x25x3 mm ist
abzuschitzen. Neben den Angaben aus den frii-
heren Beispielen benétigen wir dazu noch die
mittleren Diffusionskoeffizienten im Verstir-
kungsteil: D; = 4,85-10°m?*/s und D, =
4,10-10-¢ m2/s. Der HTU-Wert ist einfachheits-
halber nur fiir die mittlere Zusammensetzung
im Verstdrkungsteil zu berechnen.

a) Bezogene Phasengrenzfliche:
Fliissigkeitsvolumenstromdichte: V/Agx =

1,87-10-3/1,11 m/s = 1,68-10~3 m?*/m3s

(6.83): Re; = 1,68-10-3-804/(201,5-2,94-10-4)

= 22,8

(6.84): We = (1,68-10-3)2.804/(201,5-0,0205)

= 5,50-10-4

(6.82): ai/a = 1,05.22,80041 (5,50.10-4) 0133

(0,0205/0,061)-0.182 = 0,537; a; = (a;/a) a =

0,537-201,5 m*/m? = 108 m2/m?

b) Gasseitiger molarer Stoffiibergangskoeffi-

zient:

(6.43): Re, = (0,825/1,11) 2,69/(201,5-9,31-

10-6) = 1064

(1.46): Sc, = 9,31-106/(2,69-4,10-10-6) =

0,844

(6.85): Shy = 0,625 (0,12+0 73)6 1064-0,8441/3
1,06

30+(6-1064)1/3] = 105

[ 3,72
(6-1064)73

Stoffiibergangskoeffizient in der trockenen
Schiittung aus (1.62):
Bg,}?y = Shy(l-¢) D,/(e d;) = 105 (1-0,73)
4,10-10-6/(0,73-0,00804) m/s = 0,0197 m/s

(6.88): Fr; = (1,68-10%)? 201,5/9,81 = 5,81-10-5

108 /7

Fri/Re = 5,81-10-5/22,8 = 2,54-10-6

da Re,> 100:

(6.87): Bg/By = 7,43 (1/0,537) (2,54-10-6)0225
(804/2,69)0.08 (9,31-10-6/2,94-10-4)0.133 = 0,761

Bg = 0,761-0,0197 m/s = 0,0150 m/s
(6.56): k, = 0,0150-2,69/81,06 kmol/m?s =
4,98 -10-# kmol/m?2s /4(

c) Fliissigkeitsseitiger molarer Stoffiibergangs-
koeffizient:

(1.46): Sc; = 2,94-10-4/(804-4,85-10-9) = 75,4
(691): Ga, = 9,81-8042.0,733/[(2,94-10-4)
.201,5%] = 3,49-106

Refa/a) = 22,8 (1/0,537) = 42,5>27,2:
(6.90): Sh, = 0,0898-0,53704.22,806.75 405.
(3,49 - 109173 = 602

(1.62): B =  602-(1 -0,73)-4,85-10-%/

(0,73-0,00804) m/s = 1,34-10~4m/s
(6.55): k; = 1,34-10-4.804/82,3 kmol/m2s =
1,31-10-3 kmol/m2s

d) Auf die Gasphase bezogener HTU-Wert:

m aus (6.81) mit einem mittleren o, von
2,543 fiir einen mittleren Molenbruch im Ver-
starkungsteil von x, = 0,7: m = 2,543/[(2,543
-1)0,7+4+ 1 = 0,588
(6.76): K, = [(1/4,98-10-4)+(0,588/1,31-
10-3)]-! kmol/m?2s = 4,07-10-4 kmol/m?s
(6.78): HTU, = 0,02737/[108-1,11-4,07-10~4] m
= 0,560 m

¢) Rechnerische Hohe z der Raschigringschiit-
tung:
(6.80): z = 0,560-8,17m = 4,58 m

Dleses Ergebnis ist mit erheblichen Un-
sicherheiten behaftet, weil die Porositit einer
Fillkorperschiittung innerhalb eines weiten Be-
reichs von Zufilligkeiten beim Einfiillen der
Fillkorper abhingt und da die Phasengrenz-
fliche von der aus der Gleichung (6.82) be-
stimmten um +20 % abweichen kann. Um die
Trennaufgabe sicher erfiillen zu kdnnen, ist des-
halb die Hohe der Fiillkorper um rund 25 %
iiber dem errechneten Wert zu wihlen. Sie
miite demzufolge etwa 5,75 m betragen.

Stoffiibergang in Packungen mit regelméBiger
Geometrie

Fiir alle Packungen mit regelmiBiger Geo-
metrie, die geordnete Film- und Gasstromun-
gen ermoglichen, sind die Beziehungen fiir das
gasdurchstromte, innen berieselte Rohr von
grundlegender Bedeutung. Sie wurden von
BrAUER [17], S. 538/577 fiir den Stoffiibergang



auf der Rieselfilmseite zusammengestellt. BAko-
POULOS [196] hat dazu eine wertvolle Ergdnzung
verdffentlicht. Zum Schitzen des gasseitigen
Stoffiibergangs konnen die gesicherten Kennt-
nisse des Stoffiibergangs in einphasig durch-
stromten Rohren ([17], S. 405/459) herangezo-
gen werden. Dabei ist in den betreffenden Be-
ziehungen als Gasgeschwindigkeit die Relativ-
geschwindigkeit zwischen dem Dampf und der
Oberflachengeschwindigkeit des Films einzuset-
zen. Da bei hoheren Filmreynoldszahlen die
Welligkeit des Films die Gasstromung beein-
fluBt [197], sind fiir den gasseitigen Stoffiiber-
gangskoeffizienten die aus Absorptionsmessun-
gen in Rieselrohren gewonnenen Beziehungen
von BRAUN und HiBy [198] verldBlicher. Zum
Bestimmen der gasseitigen SHERwooODzahl in
Rieselrohren ist auch das mit Absorptionsmes-
sungen liberpriifte theoretische Modell von
HikiTA und Mitarbeitern [199] von Interesse.

Bei der Auswertung von Rektifizierversu-
chen mit den SuLzZER-Metallgewebepackungen
BX und CY bei Driicken von 700 bis 4-104 Pa
(Versuchsbereiche: 0,5<Re/<11; 87,5<Re,
<500; Rz<37,5; 70<8¢<2000; 0,725<Sc,
<0,743; 0,5m=<dx<1m) fand ZogG [180,
181], daB} sich der fliissigkeitsseitige Stoffiiber-
gang hinreichend genau durch den Stoffiiber-
gang an der freien Grenzfliche eines laminaren
Rieselfilms beschreiben 1ift, wenn man an je-
der Gewebeknickstelle eine vollstindige Fliis-
sigkeitsvermischung annimmt. BRAUER ([17],
S. 555) gibt fiir den Fall vernachlissigbarer Ein-
fliisse der Oberflichenkonzentrationsdnderung
und der Oberflichenschubspannung folgende
Gleichung zur Ermittlung der mittleren fliissig-
keitsseitigen SHERwoODzahl laminarer Riesel-
filme an: / s

0,276 Ez-12

(6.92)

Die SHERwooDzahl Sh, ist mit der Filmdicke §,
aus (6.47) zu bilden:

Sh; = B, 8/D, (6.93)

Die Einlaufkennzahl Ez folgt mit der fliissig-
keitsseitigen REYNoLDszahl Rejs aus (6.46), der
fliissigkeitsseitigen Schmidtzahl Sc; aus (1.46),
der Filmdicke &, aus (6.47) und der vermi-
schungsfreien Filmlinge zwischen zwei Pak-
kungsknickstellen zg (Tabelle 6.1) aus:

(6.945

/és

Der Giiltigkeitsbereich der Beziehung (6.92) ist
auf wellenfreie, laminare Rieselfilme be-
schriankt. In [27], S. 683/691 werden die Gren-
zen fiir die Entstehung von Oberflichenwellen
ausfiihrlich erértert. Sie sind von der dynami-
schen Viskositét, der Oberflichenspannung und
der Dichte des Flissigkeitsfilms abhingig. Da
sich in der SuLzer-Gewebepackung nach den
Gewebeknickstellen wieder eine Anlaufstro-
mung ausbildet (vergleiche dazu [196]) und weil
die Gleichung (6.92) in jedem Fall einen unte-
ren Grenzwert fiir den fliissigkeitsseitigen Stoff-
ibergang liefert, ist die Beziehung (6.95) fiir die
normalerweise bei der Rektifikation in der Sut-
ZErR-Gewebepackung vorliegenden Verhiltnisse
bis zu Driicken von etwa 10° Pa anwendbar.

Der gasseitige Stoffiibergang 148t sich nach
Z0oGG {181} mit a; = a fiir die Metallgewebepak-
kung der Bauart BX (im angegebenen Bereich
mit maximalen Abweichungen von * 15 %) mit

Ez = zK/(Re/Scl o)

Shy = 0,194 Re,0:803 Sc,1/3 (6.95)
und der Bauart CY mit
Sh, = 0,228 Reg80 Sc,i/3 (6.96)

berechnen. In diesen Gleichungen ist die mitt-
lere gasseitige SHERwWooDzahl mit dem hydrauli-
schen Durchmesser aus (6.48) zu bilden:

Sh, = Bg dn/D, (6.97)

Die gasseitige REyNoLDszahl ist mit der Glei-
chung (6.43) zu berechnen.

Tabelle 6.1. Auslegungsdaten der Metallgewebepackungen BX und CY (Sulzer).

Packung bezogene Gewebedicke Filmldnge Neigung der maximale Stro- | Betriebsstro-
Oberflache Rieselebene mungskennzah! [ mungskennzahl|
a[mz/m?] 8¢ {m) zK {m] w[°] Rzmax [-] Rz[-]

BX 500 0,00045 0,0237 67,1 50 37,5

CY 700 0,00045 0,0103 57,4 4 33,0
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Der fliissigkeitsseitige Stoffiilbergang bei der
Absorption mit der SULZER-Metallgewebepak-
kung wurde in [200] untersucht. Darauf aufbau-
ende Angaben zur Ermittlung des HTU-Werts
bei der Absorption mit SULZER-Kunststoffgewe-
bepackungen findet man in [201].

Beispiel 6.12

Fiir unser Auslegungsbeispiel ist die Pak-
kungshoéhe eines mit SULZER-Metallgewebe BX
ausgeriisteten Verstiarkungsteils zu berechnen.

Mittlerer, flissigkeitsseitiger molarer Stoffiiber-
gangskoeffizient:
Sc, aus dem Beispiel 6.11: Sc;, = 75,4

Dem Beispiel 6.9 entnehmen wir dy =
0,96 m; 5, = 8,80-10-5 m und Re/= 15,34; der
Tabelle 6.1: zx = 0,0237 m
(6.94): Ez = 0,0237/(15,34-75,4-8,80-10-5) =
0,2328

6.92): Sh; = 3,415 + 0276 - 0,2328-12/
(140,20-0,2328-0.7) = 4,44
(6.93): B = Shy D/§ = 4,44-485-10-%/

8,80-10-m/s = 2,43-10-4m/s
(6.55): k;, = 2,43-10-4-804/82,3 kmol/m2s =
2,37-10-3 kmol/m2s /(S

Mittlerer, gasseitiger molarer Stoffiibergangsko-
effizient:

Beispiel 6.9: Re; = 659, d, = 6,75-10-3 m;
Beispiel 6.11: Sc, = 0,844 ‘
(6.95): Sh, = 0,194-6590.803.0,8441/3 = 33,6
6.97): B, = Shy Dg/dp = 33,6-4,10-10-6/
6,75-10-3m/s = 0,0204 m/s
(6.56): k, = 0,0204-2,69/81,06 kmol/m? =
6,78 - 10-4 kmol/m3s

Mittlerer, gasseitiger HTU-Wert:

Aus Beispiel 6.11: m = 0,588 :
676 K; = '[(1/6,78-10-4)+(0,588/2,37 .
10-3! kmol/m? s = 5,80-10-4 kmol/m?2s mit a;
= a = 500 m2/m3 aus Tabelle 6.1:

(6.78): HTU, = 0,02737/[500 (n/4) 0,96 -
5,80-10-Im = 0,130 m

Wir erhalten damit aus (6.80) eine gegen-
iiber der Raschigringschiittung des Beispiels
6.11 wesentlich geringere Packungshohe des
Verstarkungsteils von z = 0,130-8,17m =
1,06 m. Da wir fiir dieses Beispiel etwas tiber
den angegebenen Bereich, aus dem die Glei-
chungen (6.95) und (6.96) gewonnen wurden,
extrapolieren mufBten, ist ein Zuschlag von
rund 25 % angebracht: z.x =~ 1,35 m.
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Damit ergibt sich fiir unser Beispiel ein Pak-
kungsvolumen von 0,98 m3. Fiir die gleiche
Trennaufgabe wurden gemifBl den Ergebnissen
der Beispiele 6.8 und 6.11 Raschigringe mit
einem Gesamtvolumen von 6,4 m3 benotigt. Die
wichtigsten Daten der drei in den Beispielen
dieses Kapitels ausgelegten Verstiarkungsteile
sind in Tabelle 6.2 zusammengestellt.

Zur genaueren Auslegung miiBite nun der
Druckverlust im Verstirkungs- und im Ab-

" triebsteil berechnet werden. Dann miifiten die

Stoffwerte und Gleichgewichtsdaten (zumindest
fiir die mittleren Zusammensetzungen in den
beiden Kolonnenteilen) fiir die -effektiven
Driicke in der Kolonne neu bestimmt werden.
Die Auslegung wire damit auf dem hier gezeig-
ten Weg zu wiederholen.

Zusammenfassende Darstellungen zum
Druckverlust in Kolonnen mit Fiillkérperschiit-
tungen findet man bei BRAUER ([19], S. 766/
794), REICHELT ([171], S.59/163, [172] und
SCHUMACHER [202]. Der Druckverlust in innen
berieselten Rohren wird in BRAUER ([19],
S. 713/761) ausfiihrlich behandelt. '

Der Druckverlust in der SuLzZER-Gewebe-
packung kann nach einem Vorschlag von ZoGG
[184] aus der Beziehung fiir den Druckverlust in
einer Kanalstromung K

Ap = ci(py/2) w2 (z/dy)  (6.98)

4

berechnet werden, wenn der Widerstandsbei-
wert ¢ in Abhéingigkeit der nach (6.45) definier-
ten Zweiphasenstromungskennzahl Rz und des
dimensionslosen Kolonnendurchmessers (a dg)
bestimmt wird. Fiir den normalen Betriebs-
punkt (Rz = 37,5 fiir die BX-Packung und Rz
= 32,5 fir die CY-Packung) betragen die
Widerstandsbeiwerte der BX-Packung

¢ = 0,331419,3/(a dg) (6.99)
und der CY-Packung:
cr = 0,68+112/(a dy) (6.100)

Diese Naherungsgleichungen vermdgen die
Druckverluste im bei den Beziehungen zum
Stoffiibergang angegebenen Bereich mit einer
mittleren Abweichung von +20 % wiederzuge-
ben.



Tabelle 6.2. Ergebni

der Beispiele zur Ausl

gung des Verstirkungsteils einer Rektifizierkolonne.

fliissige Phase Gasphase Beispiele
Molenbruch am Zulauf -] 0,415 0,6 2
Molenbruch des Kopfprodukts -1 0,975 0,975 2
mittlere Molmassen [kg/kmol] 82,3 81,06 4
mittlere Dichten [kg/m?) 804 2,69 4
mittlere dynamische Viskositit [kg/ms] 2,94-10—-4 9,31.10-6 8
- mittlere Diffusionskoeffizienten [m2/s] 4,85-10-9 4.10-10=6 11
mittlere Oberflichenspannung [N/m] 0,0205 ? 4
Molstrome [kmol/s] 0,01825 . 0.02737 2
Volumenstréme [m3/s] 1,87-10-3 0’825 5
Sieb- 25-mm- Sulzer- Beispiele
boden- Raschig- packung '
kolonne ringe BX
Kolonnendurchmesser o [m] 1,03 1,19 0,96 5,8,9
mittlere Gasgeschwindigkeit [m/s) 1,11 0,743 1,14 58,9
Bodenabstand [m] 0,5 5
Anzahl Trennstufen [-] 8 [ - 6
NTUj (gasseitige Ubertragungseinheiten) [-] 8,17 8,17 10 £
effektive Bodenzahl -1 1 7
aktive Kolonnenhdhe ) [m] 6
HTUg (Héhe einer Ubertragungseinheit) [m] 0,560 0,130 11,12
Fiillkdrperhohe berechnet [m] 4,58 1,06 11,12
Fiillkérperhohe mit Sicherheitszuschlag [m] - 5,75 1,35 11,12
Gesamtvolumen der Fiillkorper [m?] 6.4 0,98 12 i

Beispiel 6.13

in der
Verstiarkungs-

Wie groB ist der Druckverlust
BX-Metallgewebepackung des
teils unseres Auslegungsbeispiels?

Beispiel 6.4: p;, = 2,69 kg/m3; Beispiel 6.9:
dg = 0,96 m,d, = 6,75-10-* m, w, = 1,14 m/s,
Rz = 37,2; Beispiel 6.12:z = 1,35 m
(6.99): ¢r = 0,331+19,3/(500-0,96) = 0,371
(698): Ap = 0,371 (2,69/2) 1,142.1,35/
6,75-10-3 Pa = 130 Pa ‘

Bei einem Kopfdruck von 105 Pa wiirde
demzufolge an der Zulaufstelle ein nur gering-
fiigig héherer Druck von ungefdhr 1,001.105 Pa
herrschen. In der Raschigringschiittung wire
der Druckverlust wesentlich groBer.

6.3 Energiebedarf zur Rektifikation

Der Energiebedarf zur Rektifikation ist un-
ter anderem vom Riicklaufverhiltnis und von
der Nutzung der im Kondensator anfallenden
Abwirme abhéngig. Er ist betrdchtlich und er-
reicht beispielsweise in den USA 3 % des Ge-
samtenergieumsatzes [203].

Weil der zu verdampfende Massenstrom
durch das Riicklaufverhiltnis beeinfluSt werden
kann, ist man bestrebt, dieses moglichst klein zu

halten. Wie wir erfahren haben, nimmt aber da-
durch die benétigte Anzahl Trennstufen bezie-
hungsweise der NTU-Wert und damit die not-
wendige KolonnenhShe zu. Der Reduktion des
Riicklaufverhiltnisses sind deshalb, besonders
bei der Verwendung von Kolonneneinbauten
mit miBiger Trennwirksamkeit, Grenzen ge-
setzt.

*11
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Bild 6.21. Warmeriickgewinnung bei der Rektifikation:
Briidenkompression (rechts) und Warmepumpe mit sepa-
ratem Heizkreislauf (links). B Sumpfprodukt, D Kopfpro-
dukt (Destillat), F Zulauf. (Suizer)
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Falls die Kondensatorwiirme iiberhaupt
nicht genutzt wird (und das ist noch in manchen
Anlagen wie beispielsweise bei luftgekiihlten
Kondensatoren direkt auf dem Kolonnenkopf,
[134], S. 468, der Fall), entspricht der Leistungs-
bedarf zur Rektifikation der nach der Glei-
chung (5.17) dem Verdampfer zuzufiihrenden
Leistung. Unter dem Druck steigender Energie-
preise ist man gezwungen, die im Kondensator
anfallende Abwirme mdglichst weitgehend zu
nutzen. Das kann mit der im Abschnitt 5.3.2.2
besprochenen Briidenkompression oder durch
Wirmepumpen mit Hilfskreislauf realisiert wer-
den: Bild 6.21.

In beiden Fillen geht es darum, das Tempe-
raturniveau der Kondensatorabwirme so weit
zu heben, daB damit der Verdampfer beheizt
werden kann. Dies geht um so leichter, je gerin-
ger der Druckverlust in der Kolonne (und da-
mit der Temperaturunterschied zwischen Kopf
und Sumpf der Kolonne) ist. Der Forderung
hach méglichst geringem Druckverlust pro
Trennstufe oder Ubertragungseinheit kommt
deshalb noch vermehrte Bedeutung zu. Bei Fiill-
kdrperpackungen mit geringem Druckverlust
1aBt sich der Leistungsbedarf durch Briiden-
kompression auf unter 20 % des Leistungsbe-
darfs ohne Wirmeriickgewinnung senken [204]
(Niheres dazu in {204 bis 207]).

Wir haben uns in diesem Kapitel nur mit
der Rektifikation von Zweistoffgemischen be-
schiftigt. Das Eingehen auf die Rektifikation
von Mehrstoffgemischen wiirde den Rahmen
dieser Einfiihrung sprengen. Hierzu sei ledig-
lich bemerkt, daB zum Trennen eines Mehr-
stoffgemischs in n Komponenten n-1 Rektifi-
zierkolonnen bendtigt werden. Die Rektifika-
tion von Mehrstoffgemischen wird im Buch von
HoLLAND [208] und einigen neueren Arbeiten
[209 bis 213] ausfiihrlich behandelt.
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7. Absorption

Flissigkeiten vermdgen im allgemeinen ge-
ringe Mengen von Gasen zu l6sen. Aus dem
Alltag ist uns die physikalische Losung von Ga-
sen in Fliissigkeiten vertraut. Die physikalische
Léoslichkeit wird mit zunehmendem Druck und
sinkender Temperatur groBer. Wir kennen dies
etwa vom Entweichen des Kohlendioxids beim
Offnen von Getrinkeflaschen
Druckreduktion oder vom Ausscheiden geldster
Gase bei der Wassererwdrmung in der
Kochpfanne.

Gase konnen von Fliissigkeiten auch che-
misch gebunden werden. Als Beispiel ist aus dem
elementaren Chemieunterricht die Triibung von
Kalkwasser durch Kohlendioxid bekannt. Da-
bei entsteht aus dem Ca(OH), im Kalkwasser
und dem CO; Calciumcarbonat CaCO;.

Die Fihigkeit von Fliissigkeiten, Gase phy-
sikalisch zu 16sen oder chemisch zu binden, ist
stoffspezifisch. Wasser kann beispielsweise bei
Umgebungsbedingungen im Vergleich zu
Sauerstoff rund das tausendeinhundertfache
Schwefeldioxidvolumen oder das einunddrei-
Bigfache Kohlendioxidvolumen aufnehmen.
Diese selektive Loslichkeit wird zur technischen
Trennung von Gasgemischen genutzt. Falls
dazu physikalisch losende Fliissigkeiten ver-
wendet werden, spricht man von physikalischer
Absorption. Bei der chemischen Absorption wer-
den die aus dem Gasgemisch zu entfernenden
Komponenten durch eine chemische Reaktion
an die fliissige Phase gebunden.

Die Absorption hat von der Trennung der
bei chemischen Reaktionen oder biochemischen
Vorgingen entstehenden Gasgemische (Kohle-
vergasung, Biogas aus pflanzlichen Abfillen
und anderes mehr) bis zur Reinigung von Abga-
sen (beispielsweise Entfernen von Schwefeldio-
xid und Chlorwasserstoffen aus Rauchgasen)
ein weites Anwendungsgebiet. Die erwihnten
Beispiele unterstreichen die zunehmende Be-
deutung der Absorption.

Im folgenden beschrianken wir uns auf die
Behandlung der Absorption einer Komponente.
Fiir die gleichzeitige Absorption von zwei oder

mehr Stoffen sei verwiesen auf [22], S. 515/422,

466/473 und [30}, S. 263/273.

Bei der Absorption findet wie bei der Rekti-
fikation ein Stofftransport zwischen einer gas-
formigen und einer fliissigen Phase statt. Des-
halb werden wir an manchen Stellen auf das bei
der Rektifikation Erarbeitete zuriickgreifen
konnen.

infolge der.

7.1 Absorptionsgleichgewicht

7.1.1 Physikalische Léoslichkeit von Gasen-
in Fliissigkeiten

Die physikalische Laslichkeit von Gasen in
Fliissigkeiten (solubility of gases in liquids) 148t
sich aus dem bei der Destillation erorterten
RaouLtschen Gesetz (5.5) abschitzen, falls das
Losemittel und die geloste Komponente ein
hinreichend ideales Gemisch bilden. Die Pro-
portionalitit zwischen dem Partialdruck einer
Komponente in der Gasphase und ihrem Mo-
lenbruch-in der fliissigen Phase 148t sich (beson-
ders bei kleinen Konzentrationen der geldsten
Komponente) auch bei realem Verhalten der
fliissigen Phase beobachten. An die Stelle des
Dampfdrucks P; tritt dann aber der HENRY-
Koeffizient H;:

pi = xi H; a.n

Der HENRY-Koeffizient weicht um so stirker
vom Dampfdruck des betreffenden Stoffs ab, je
realer sich das Gemisch aus dem Lésungsmittel
und dem geldsten Stoff verhilt. Falls sich die
Gasphase bis zu miBigen Driicken noch mit ge-
niigender Genauigkeit wie ein ideales Gas ver-
hiilt, 146t sich das Henrysche Gesetz (7.1) (Hen-
rys law) in Analogie zur Gleichung (5.6) auf die
nachstehende Form bringen:

yi = xi Hi/p (1.2
Bei hohen reduzierten Driicken wird die Ermitt-
lung des Zusammenhangs zwischen den Molen-
briichen der beiden Phasen wesentlich kompli-
zierter ([220 bis 222], [3], S.578/579, [223],
S. 4-51/4-56). Deshalb kann hier nicht darauf
eingegangen werden.

Zur rechnerischen Erfassung der Absorp-
tion ist es zweckmiBig, als Zusammensetzungs-
mal anstelle der Molenbriiche die nach (1.7)
definierten Molbeladungen einzufiihren. Dabei
wihlt man fir die Gasphase die an der Absorp-
tion nicht (oder nur unwesentlich) teilneh-
mende Komponente und fiir die fliissige Phase
das Losungsmittel als Tragerkomponenten Der
Tabelle 1.1 entnehmen wir fiir Zweistoffgemi-
sche die folgenden Umrechnungsformeln:

x; = Xi/(1 + X)) 7.3)
Yi=Y/(l +Y) (7.4)

Damit ergibt sich aus der Gleichung (7.2) die
Gleichgewichtsmolbeladung der zu absorbie-
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renden Komponente in der Gasphase aus der
Molbeladung der gelosten Komponente in der
flissigen Phase:

Xi H;

Yi= S0+ x)-X H, (75)

Um die Abhéngigkeit der physikalischen Lds-
lichkeit vom Druck und der Téemperatur besser
erkennen zu konnen, 18sen wir die Gleichung
(7.5) nach der Molbehandlung der geldsten
Komponente auf:

p

X =Ha+1/Y)-p
Wir sehen daraus, daB3 ein Lésemittel aus einem
gegebenen Gasgemisch (konstante Molbela-
dung Y;) um so mehr einer Komponente i phy-
sikalisch absorbieren kann, je héher der Ge-
samtdruck und je kleiner der HENRY-Koeffi-
zient ist. Da der HENRY-Koeffizient dem
Dampfdruck dhnlich ist, nimmt er mit sinken-
der Temperatur ebenfalls im allgemeinen ab.
Daraus konnen wir den SchluB3 ziehen, daB3 die
physikalische Absorption bei mdglichst hohem
Gesamtdruck und mdoglichst tiefer Temperatur
durchgefiihrt werden soll.

Die Léslichkeit von Gasen in Fliissigkeiten
wurde fiir zahlreiche Stoffpaare gemessen. Um-
fangreiche Sammlungen experimentell ermittel-
ter Loslichkeitsdaten findet man in [214] und
[215]. In [216] wird auf weitere Zusammenstel-
lungen verwiesen. Leider erfolgen die Léslich-
keitsangaben nicht immer in der Form von
HEeNnry-Koeffizienten. Diese kdnnen aber mit
Hilfe der Tabelle 1.1 meist ohne weiteres be-
rechnet werden. Dabei ist zu beachten, daB sich
die oft angegebenen Normkubikmeter (m3,)
durch die folgende Zahlenwertgleichung in die
Stoffmenge in [kmol] umrechnen lassen ([217],
S. 325, [218], S.418/419, DIN 1343):

N; = m3,;-0,0446/Z; .7

Darin ist Z; der nach den Ausfithrungen des Ab-
schnitts 5.1.1.1 fir T = 273,15K und p =
1,013.10° Pa aus Bild 5.2 zu bestimmende Real-
gasfaktor.
Beispiel 7.1

In technischen Anlagen wird zur physikali-
schen Absorption von Kohlendioxid unter an-
deren das Losemittel NMP (N-Methylpyrroli-
don; CsHyNO) verwendet. In [219] werden fiir
die Loslichkeit von Kohlendioxid in NMP fol-
gende BUNSENsche Laslichkeitskoeffizienten
(bei einem Partialdruck von 1,013-10° Pa in

(7.6)
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1 m? NMP geloste Normkubikmeter Kohlen-
dioxid) angegeben:

® 273K:6,2 m3,/m}
® 293 K: 3,95 m’,/m?
® 313 K:2,6 m?/m?
® 333 K: 1,8 m}/m?

Der kritische .Druck von Kohlendioxid betrigt
73,76-10° Pa, seine kritische Temperatur
304,15 K ([34), S. 183).

Mit diesen Angaben und den Stoffwerten
aus der Tabelle 7.1 ist die Temperaturabhingig-
keit des HENRY-Koeffizienten zu bestimmen
und mit dem Dampfdruck des Kohlendioxids
zu vergleichen.

Tabelle 7.1. Gleichgewicht fiir die physikalische Absorption von
Kohlendioxid in N-Methylpyrrolidon (NMP).

Temperatur [K] | p1 von NMP [kg/m3] | HENry-Koeffizient|
Hco, [Pa)

273,15 1029 3,87-10¢

293,15 1020 5,98-10¢

313,15 1008 8,94-10¢

333,15 996 12,7-10¢

Die Berechnung des HeNry-Koeffizienten
verfolgen wir fiir die Léslichkeitsangabe bei
293 K:

® reduzierte Temperatur T, =:293/304,15 =
0,963
@ reduzierter
0,0137
@ Realgasfaktor aus Bild 5.2: Zco2 = 0,994
® in 1 m* NMP geldste CO,-Menge aus (7.7):
kmol = 0,177

Druck p, = 1,013/73,76 =

Nco, = 3,95-0,0446/0,994

kmoi

Stoffmenge von 1m® NMP aus (1.2):

Nnmp = Pnmp Vmp/ Mimp = 1020-1/99,14

kmol = 10,29 kmol

@® Molenbruch von CO; in der flissigen Phase
aus (1.4): xco, = 0,177/(0,177+10,29) =
0,0169

® HEenry-Koeffizient aus (7.1): Heo, = pco,/
Xco, = 1,013-10°/0,0169 Pa = 5,68'106 Pa.

Die Ergebnisse fiir die iibrigen Léslichkeitsan-
gaben sind in Tabelle 7.1 aufgefiihrt. In Bild 7.1
ist der HENRY-Koeffizient zusammen mit dem
Dampfdruck des Kohlendioxids (aus [34],
S.201) iiber der Temperatur aufgetragen. Bei
diesem Beispiel stimmen der Dampfdruck und
der HEeNry-Koeffizient auBergewohnlich gut
iiberein. Meist treten deutlichere Abweichungen
zwischen dem HEeNnRry-Koeffizienten und dem
Dampfdruck auf.
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Bild 7.1. Temperaturabhangigkeit des Henry-Koeffizienten
fir die physikalische Losung von Kohlendioxid in NMP bei

Umgebungsdruck. Zum Vergleich gestrichelt: Dampf-
druck von Kohlendioxid.

In Bild 7.2 sind die mit den HENRY-Koeffi-
zienten des Beispiels 7.1 aus der Gleichung (7.5)
fiir Gesamtdriicke von 10% und 20-10% Pa und
Temperaturen von 273 und 313 K berechneten
Gleichgewichtskurven (equilibrium line) darge-
stellt. Dieses Diagramm mit den Molbeladun-
gen der Gasphase und der flissigen Phase wer-
den wir kiinftig als Beladungsdiagramm bezeich-
nen. Da die Gasphase bei 20-10° Pa schon er-
hebliche Abweichungen vom idealen Gas zeigt,
konnen die mit (7.5) berechneten Kurven bei
diesem Druck nur noch als Ndherung betrach-
tet werden. Die exakte Berechnung des Lo-
sungsgleichgewichts bei hohen Driicken wiirde
den Rahmen dieser Einfilhrung sprengen. Sie
wird beispielsweise in [220] und [221] erliutert.

-Bild 7.2 veranschaulicht die starke Druck-
und Temperaturabhingigkeit der Lbslichkeit.
Falls in der Gasphase beispielsweise eine Mol-
beladung an Kohlendioxid von 0,5 und ein Ge-
samtdruck von 10° Pa herrscht, kann NMP bei
einer Temperatur von 273 K Kohlendioxid bis
zu einer Molbeladung von 0,00907 15sen. Bei ei-
ner Druckerhdhung auf 20-10° Pa steigt dieser
Wert auf etwa 0,22. Bei einer um 40 K hoéheren
Temperatur von 313 K betragen die Gleichge-
wichtsmolbeladungen in der fliissigen Phase
nur noch 0,0039 bei einem Gesamtdruck von
10° Pa beziehungsweise noch 0,085 bei einem
Gesamtdruck von 20-10° Pa.
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Bild 7.2. Gleichgewichtskurven fiir die physikalische Ab-
sorption von Kohlendioxid aus einem idealen Gasgemisch
mit NMP (N-Methylpyrrolidon).

Daraus erkennen wir, daBl die physikalische
Absorption bei hohem Druck und méglichst tie-
fer Temperatur erfolgen soll. Normalerweise
sind die Losemittel nach dem Verlassen des Ab-
sorbers zur erneuten Verwendung durch Aus-
treiben der gelosten Gase wieder zu regenerie-
ren. Diesen Vorgang nennen wir Desorption.
Fiir eine gute Losemittelregenerierung muB die
Desorption bei tiefem Druck und eventuell
(groBer Energiebedarf!) erhohter Temperatur
stattfinden.

Falls fiir ein Stoffpaar keine experimentell
ermittelten Loslichkeitsdaten vorliegen, ist das
Losungsgleichgewicht mit den beispielsweise in
[128, 220 und 221] erlduterten Methoden zu be-
rechnen. Die dabei erreichbaren Genauigkeiten
sind beim derzeitigen Stand der Theorie des
Gas-Fliissig-Phasengleichgewichts  allerdings
noch bescheiden.

7.1.2 Chemisch wirkende Absorptionsmittel

Chemisch wirkende Absorptionsmittel ge-
hen mit dem absorbierten Stoff, dem Absorptiv,
eine chemische Reaktion ein. Um das beladene
Waschmittel regenerieren zu kénnen, muf3 diese
Reaktion unter verinderten Bedingungen im
Desorber riickwirts ablaufen. Das Absorptions-
mittel muBl also mit dem Absorptiv eine reversi-
ble chemische Reaktion eingehen.

Wir wollen dies verfolgen am Beispiel der
auch technisch bedeutsamen chemischen Ab-
sorption (absorption associated with chemical
reaction) von Kohlendioxid mit einem Absorp-
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tionsmittelgemisch aus Monoé4thanolamin/
Wasser (Massenbruch von Monoéthanolamin:
0,153; mittlere Molmasse des Waschmittel-
gemischs: 20,2 kg/kmol). Die hier zweistufige
Reaktion verlduft nach den Gleichungen ([224],
S.327): .

2 RNH; + H,0 + CO, = (RHNH,),CO;

(RHNH,),CO; + H,0 + CO,
2 2 RHNH,HCO,

Darin ist R die Gruppe -CH,-CH,0H. Die Re-
aktionen verlaufen bei der Absorption von links
nach rechts und bei der Desorption in umge-
kehrter Richtung. Bei der Absorptionsreaktion
wird dabei gemiB den Reaktionsgleichungen in
beiden Schritten Kohlendioxid bendtigt, wih-
rend es bei der Desorption wieder frei wird.

Bild 7.3 zeigt die aus den Angaben in [225],
S.14-10 unter der vereinfachenden Annahme
einer idealen Gasphase berechneten Gleichge-
wichtskurven im Beladungsdiagramm. Ihr Ver-
lauf zeigt uns, daB die Gleichgewichtsbeladung
des Absorptionsmittels mit steigender Kohlen-
dioxidbeladung im Gasgemisch zunichst sehr
stark anwidchst. Bei hoheren Kohlendioxid-
gehalten im Gasgemisch nimmt die Gleich-
gewichtswaschmittelbeladung aber nur noch
schwach zu. Dieser Verlauf ist fiir die meisten
chemischen Absorptionen charakteristisch.

Aus diesem Grund ist die chemische Ab-
sorption zum Abtrennen von Komponenten,
die im Gasgemisch nur in geringer Konzentra-
tion vorkommen, besonders interessant. Das ist
beispielsweise bei den meisten Abgasreini-
gungsaufgaben der Fall. Oft wird auch zweistu-
fig absorbiert. In der ersten Stufe wird"dann die
Grobtrennung mit einer physikalischen Absorp-
tion und in der zweiten die Feinreinigung mit
einer chemischen Absorption durchgefiihrt.

Wir wollen die Unterschiede zwischen der
physikalischen und der chemischen Absorption
anhand der Bilder 7.2 und 7.3 an einem konkre-
ten Beispiel diskutieren. Dazu gehen wir von ei-
ner Molbeladung der Gasphase von Y = 0,3
und einem Druck von 10° Pa aus. Die Gleichge-
wichtsmolbeladung des NMP betrigt dann bei
313 K 0,0272, jene des MEA/W (Monoéthanol-
amin/Wasser) bei 353 K 0,0240. Das Herabset-
zen der Temperatur um 40 K bewirkt bei sonst
gleichen Bedingungen eine Zunahme der
Gleichgewichtsmolbeladung des NMP um
130% und des MEA/W um lediglich 28 %.
Durch Erhdhen des Gesamtdrucks von 10% auf
20-10° Pa wird die Gleichgewichtsmolbeladung
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des NMP gegeniiber den Ausgangsbedingungen
um das Einundzwanzigfache gesteigert, wih-
rend sie beim MEA/W nur um den Faktor 1,43
groBer wird.

Diese Feststellungen kdénnen wir wie folgt
veraligemeinern: Das Gleichgewicht ist bei der
chemischen Absorption im allgemeinen weniger
temperaturabhiingig als bei der physikalischen.
Bei zahlreichen chemischen Absorptionen ge-
niigt die Temperaturabhingigkeit des Gleichge-
wichts aber doch fiir eine ausreichende Wasch-
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Bild 7.3. Gleichgewichtskurven im Beladungsdiagramm fiir
die chemische Absorption von Kohlendioxid aus einem
idealen Gasgemisch mit einem Monoathanolamin/Was-
ser-Gemisch. Die Molbeladung der fliissigen Phase be-
zieht sich auf das Absorptionsmittelgemisch mit einem
Massenbruch an Monoathanolamin von 0,153,

mittelregenerierung. Demgegeniiber ist die
Druckabhingigkeit des Gleichgewichts bei der
chemischen Absorption im Gegensatz zur phy-
sikalischen fiir die technische Nutzung meist zu
gering. Chemische Absorptionen werden des-
halb im Gegensatz zu physikalischen hiufig bei
Umgebungsdruck durchgefiihrt.

Die Theorie des Gleichgewichts bei der che-
mischen Absorption wird in den Lehrbiichern
der physikalischen Chemie (beispielsweise [8],
[77) und [127]) behandelt. Fiir in der Technik
hiufig vorkommende chemische Absorptions-
prozesse sind Gleichgewichtsdaten in [215],
[224], [225], S. 14-2/12, [226] und [227] zusam-
mengestellt.



7.2 Absorptionswirme

Wir haben gesehen, daBl das Absorptions-
gleichgewicht bei der physikalischen Absorp-
tion ausgeprigt temperaturabhingig ist. Auch
bei der chemischen Absorption ist das Gleich-
gewicht temperaturabhingig, wenn auch im all-
‘gemeinen etwas weniger stark. Bevor wir zur
Auslegung eines Absorbers iibergehen konnen,
miissen wir uns deshalb noch mit der Frage
nach der bei der Absorption erzeugten Wirme,
der Absorptionswiirme (heat of absorption) be-
schiftigen.

Bei der Absorption erfihrt das Absorptiv
eine Phasenumwandlung. Beim Ubergang von
der Gasphase in die fliissige Phase wird die
Kondensationswirme des Absorptivs frei. Falls
das Absorptionsmittel und das Absorptiv (fliis-
sige Phase) ein reales Gemisch bilden, tritt zur
Kondensationswirme noch die Losungswiirme,
Im Falle der chemischen Absorption iibertrifft
die dann zusétzlich auftretende Reaktionswirme
die Kondensationswirme meist deutlich. Ta-
belle 7.2 illustriert dies am Beispiel der Absorp-
tion von Kohlendioxid in einigen physikalisch
l6senden und chemisch wirkenden Absorp-
tionsmitteln.

Bei der Absorption mit physikalisch 16sen-
den Absorptionsmitteln kann die Absorptions-
enthalpie aus der CrLausius-CLAPEYRONschen
Gleichung (beispielsweise [8], S. 191/192) abge-
schitzt werden, wenn man darin den Dampf-
druck durch den Henry-Koeffizienten ersetzt,
das spezifische Volumen der fliissigen Phase ge-
geniiber jenem der Gasphase vernachlissigt
und das spezifische Volumen der Gasphase aus
der Gleichung fiir ideale Gase berechnet:

RT? dH;

0 dT (7.8)

hmA =z

Fiir die chemische Absorption sind die Reak-
tionsenthalpien aus den Bildungswirmen zu be-
rechnen. Diese findet man beispielsweise in
[223], S. 3-137/144 tabelliert.

Beispiel 7.2

Die molare Absorptionsenthalpie ist fiir die
Absorption von Kohlendioxid in NMP (Bei-
spiel 7.1) mit der Gleichung (7.8) fiir eine Tem-
peratur von 40 °C zu berechnen.

Die Ableitung dH;/dT kénnen wir durch
Aufzeichnen der HENRY-Koeffizienten aus der
Tabelle 7.1 tiber der absoluten Temperatur gra-
phisch oder (genauer) iiber eine Ausgleichsrech-
nung numerisch bestimmen. Auf diese Weise

Tabelle 7.2. Molare Absorptionsenthalpie fiir die Absorption
von Kohlendoxid bei einem Druck von 10° Pa (aus [3], S. 579).
P: vorwiegend physikalisch losendes Absorpti ittel. C: vor-
wiegend chemisch reagierendes Absorptionsmittel. Vergleich:
molare Kondensationsenthalpie von Kohlendioxid bei 273,15 K:
10,1 MJ/kmol.

Absorptionsmittel physikalische/ | molare
chemische Absorptions-
Absorption enthalpie
hyaA [MJ/kmol]
N-Methylpyrrolidon|{ P 13,4
Propylencarbonat P 13,4
Methanol P 13,8
Wasser P 19,9
konzentrierte
K2CO3-Losung bei .
rund 100 °C C 28,0
Monoéthanolamin -
(MEA)-Wasser
(XmMEA = 0,153) C 84,5

finden wir ein dH,;/dT von 1,68-10° Pa/K. Die
Gleichung (7.8) liefert damit:

hn,a = (8314,4-313,152/8,52-10%) 1,68.10°
J/kmol = 1,53-107 J/kmol = 15,3 MJ/kmol.
Die gleiche Rechnung ergibt fiir eine Tempera-
tur von 0 °C eine molare Absorptionsenthalpie
von 13,7 MJ/kmol.

7.3 Durchfithrung der Absorption

Um das Absorptionsmittel nach dem Bela-
den im Absorber wieder verwenden zu kdnnen,
mufl eine Absorptionsanlage zwei Hauptkom-
ponenten, nimlich den Absorber und den Rege-
nerator, enthalten: Bild 7.4. Im Absorber wird

Absorptiv
(+evtl.

Reingas Strippgas)

regeneriertes Waschmittel

Absorber Regenerator
|
beladenes Waschmittel ﬁk
Rohgas eventuell
Strippgas

Bild 7.4. GrundflieBbild einer Absorptionsanlage mit Re-
generator.
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Reingas

K

Absorber

Rohgas

regeneriertes
Waschmittel

Warmeubertrager 1

Bild 7.5. VerfahrensflieRbild einer Absorptionsanlage mit
erhohter Temperatur und reduziertem Druck.

das Absorptionsmittel mit dem Absorptiv bela-
den; im Regenerator wird es davon wieder be-
freit.

In beiden Apparaten findet somit ein Stoff-
transport zwischen einer Gasphase und einer
fliissigen Phase statt. Im allgemeinen werden
deshalb auch fiir die. Absorption die im Kapi-
tel 6 vorgesteliten Fiillkorper- oder Bodenkolon-
nen verwendet. In Sonderfillen gelangen aller-
dings auch Apparate zum Einsatz, in denen das
Waschmittel zerstiubt wird (Spriith-, Strahl-,
Venturi- und Zyklonabsorber) oder durch wel-
che die Gasphase in der Form von Blasen durch
das im ganzen Apparat zusammenhingende
Waschmittel stromt (Riihrbehilter, Blasensiu-
len). Néheres dazu in [222], [228] und {229]. Im
folgenden werden wir uns auf die Absorption in
Fillkorper- oder Bodenkolonnen beschrianken.

Wir haben bereits erfahren, daBl die Absorp-
tion bei tiefer Temperatur erfolgen soll. Die
‘physikalische Absorption ist gemiB der Glei-
chung (7.6) zum Erzielen einer hohen Beladung
des Absorptionsmittels zudem bei hohem Druck
durchzufiihren.

Die Regeneration des Waschmittels soll sei-
nen Gehalt an Absorptiv moéglichst weitgehend
reduzieren. Die Regeneration eines physikalisch
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Regeneration des Waschmittels durch Rektifikation bei

losenden Waschmittels muf demzufolge bei
niedrigem Druck und hoher Temperatur statt-
finden.

Im einfachsten Fall kann man sich zur Re-
generation auf eine Druckabsenkung beschrin-
ken. Diese Entspannungsregeneration ist dank
geringem Energiebedarf und geringem appara-
tivem Aufwand die kostengiinstigste Losung.
Die sich dabei abspielende Desorption ist aus
dem Alltag vom Offnen mit kohlendioxidhaiti-
gen Getrinken gefiillter Flaschen bekannt. Bei
der Entspannungsregeneration verdunstet auch
ein Teil des Absorptionsmittels. Der damit ver-
bundene Absorptionsmittelverlust kann durch
eine Entspannung iiber mehrere Stufen gemin-
dert werden.

Die ,mit der Entspannungsregeneration er-
reichbare Reinheit des Waschmittels ist nicht
immer geniigend. Durch zusétzliche Erwiirmung
148t sich weiteres Absorptiv entfernen. Falls bei
der Regeneration sowohl das Absorptiv (keine
Absorptionsmittelverluste) als auch das Absorp-
tionsmittel mit hoher Reinheit anfallen sollen,
wird das beladene Waschmittel zusétzlich durch
eine Rektifikation getrennt. Man gelangt dann
zu der in Bild 7.5 gezeigten Anordnung. Das be-
ladene Waschmittel wird dabei in einem Wir-



meiibertrager durch das zum Absorber zuriick-
flieBende regenerierte Waschmittel erwérmt
und im Regenerator in Absorptiv und Absorp-
' tionsmittel getrennt. Das regenerierte Wasch-
mittel wird im Wirmeibertrager 1 und im Kiih-
ler 2 auf die fir die Absorption gewiinschte
Temperatur gekiihlt.

Bei gegebener Zusammensetzung der Gas-
phase wird gemiB der Gleichung (1.13) durch
eine Reduktion des Gesamtdrucks auch der
Partialdruck des Absorptivs erniedrigt. Damit
nimmt nach dem HENRyschen Gesetz (7.1) die
physikalische Loslichkeit ab. Diesen Effekt
nutzt man zur Entspannungsregeneration. Man
kann nun aber im Regenerator gemiB der Glei-
chung (1.13) auch ohne Gesamtdruckdnderung
eine Reduktion des Partialdrucks des Absorp-
tivs erreichen, wenn man der Gasphase ein wei-
teres Gas (beispielsweise Wasserdampf oder ein
Inertgas) beimischt. Man nennt das beige-
mischte Gas Strippgas. Die auf diesem Vorgang
beruhende Regeneration wird als Strippen be-
zeichnet.

Da die Beladung chemisch wirkender Ab-
sorptionsmittel in weiten Bereichen vom Par-
tialdruck des Absorptivs nur wenig abhingt,
wird die Regenerierung chemischer Waschmittel
soweit moglich durch Erwidrmen vorgenommen.
Sie kann ebenfalls durch eine Rektifikation un-
terstiitzt werden. Auch Fillungsreaktionen wer-
den zur Regeneration chemischer Waschmittel
genutzt. Weitere Angaben zur Regeneration
physikalischer und chemischer Waschmittel
kann man [3], S. 586/589, [230] und [231] ent-
nehmen.

7.4 Stoff- und Energiestrombilanzen

Wir haben schon bei der Rektifikation er-
fahren, daB der fiir die Trennung noétige Stoff-
transport durch den Unterschied zwischen dem
aus Bilanzgriinden moglichen Zustand in einer
Kolonne und dem Gleichgewichtszustand ver-
ursacht wird. Das gleiche gilt auch fiir die Ab-
sorption. Nachdem wir das Absorptionsgleich-
gewicht im Abschnitt 7.1 behandelt haben, wen-
den wir uns deshalb im folgenden den Stoff-
und Energiestrombilanzen zu. Dabei stiitzen wir
uns auf das bei der Rektlﬁkatlon ausfiihrlich
Erarbeitete.

7.4.1 Stoffstrombilan:z fiir das Absorptiv

Ein geeignetes Absorptionsmittel 16st nur
unbedeutende Mengen des Trigergases und
verdunstet in geringem Maf} in den Gasstrom.

Die Molstréme des Trigergases Ng und des rei-
nen Absorptionsmittels N; erfahren dann inner-
halb des Absorbers keine wesentlichen Ande-
rungen. Deshalb stellen wir die Bilanzgleichun-
gen am zweckmiBigsten mit den als konstant
angenommenen Molstrémen der Tragerkompo-
nenten auf: Bild 7.6.

No Ya 9ga N Xo, O
K
| |
| o & I
| > <
| |

|

Ni. Xa, 9

Ng, Yo, 94e

Bild 7.6. Stoff- und Energiestrombilanzen an einer Gegen-
strom-Absorptionskolonne.

Die Molstrome des Absorptivs erhalten wir
als Produkt der Molstrome der Trigerkompo-
nenten und ihrer Molbeladungen am Absorptiv.
Die Stoffstrombilanz fiir das Absorptiv lautet
deshalb mit den Bezeichnungen nach Bild 7.6
fiir einen beliebigen Schmtt durch die Absorp-
tionskolonne:

NgYe+ N X = NgY + N. X, (7.9)

Daraus erhalten wir den Zusammenhang zwi-
schen den Molbeladungen der beiden Phasen
im Absorber:

= [Y. - (N/Ng) X,] + (No/No) X.

(7.10)

Daraus folgt, daB3 die Bilanzlinie eines Absor-
bers im Beladungsdiagramm eine Gerade ist.
Wir bezeichnen sie deshalb als Bilanzgerade
(operating line).
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Zur Auslegung eines Absorbers ist von den
vorgeschricbenen Molbeladungen der Gas-
phase Y. und Y, auszugehen. Weiter kann man
die Molbeladungen X. und X, der fliissigen
Phase als Auslegungsparameter wihlen. Sie
missen allerdings kleiner sein als die entspre-
chenden Gleichgewichtsbeladungen, Bild 7.7,

x
&
2

~
N

SN
X%, B, By

Molbeladung Gasphase Y [ — ] =
° .
k-

\\\ N

o
w

ANAN

T 7 //y ;
| . |
Y dms
0.1 ' e
g’_ ) Xl . XaE
0X, 002 004 006 008 03

Molbeladung flissige Phase X [—] —»

Bild 7.7. Bilanzgeraden und Gleichgewichtslinie fir das
Beispiel 7.3.

da sonst kein Stofftransport mehr in der er-
wiinschten Richtung stattfinden kann. Bei der
Wwahl der Eintrittsmolbeladung des . Absorp-
tionsmittels X, ist der mit steigenden Reinheits-
anforderungen hohere Regenerationsaufwand
zu beriicksichtigen. Nach der Wahl von X, und
X, kann die Bilanzgerade gemiB Bild 7.7 mit
den Punkten an den beiden Absorberenden auf-
gezeichnet werden.

Aus der Bilanzgleichung (7.10) erkennen
wir, daB8 mit der Wahl der Molbeladungen der
‘fliissigen Phase am Ein- und Austritt das Ver-
hiltnis des Molstroms des reinen Absorptions-
mittels zu jenem des Trigergases festgelegt ist:

N

Ye - Ya
Ng

X, - X,

(7.11)
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Um den Aufwand zur Umwilzung und Regene-
ration des Waschmittels gering zu halten,
mochte man dieses Verhidltnis moglichst klein
wihlen. Wie aus Bild 7.7 hervorgeht, sind dem
Grenzen gesetzt: Der Trennaufwand wird um
so groBer, je mehr sich die Bilanzgerade der
Gleichgewichtslinie ndhert. Das fiir den Stoff-
transport erforderliche treibende Konzentra-
tionsgefille verschwindet schlieBlich bei der Be-
rithrung der Bilanzgeraden und der Gleichge-
wichtslinie ganz. In Analogie zum minimalen
Riicklaufverhiltnis der Rektifikation finden wir
deshalb auch bei der Absorption ein minimales
Stromverhiiltnis, bei dem die Trennaufgabe nur
noch bei unendlich groBer Phasengrenzfliche
zu bewiltigen wire:

IqL) Ye'Ya
Je)  _Jemls 7.12
Ng Xae— Xe (.12

min

Das Beispiel 7.3 verdeutlicht die beschriebenen
Zusammenhinge.

. Beispiel 7.3

In den folgenden Beispielen werden wir eine
Absorptionskolonne zum Entfernen von Koh-
lendioxid aus einem Gemisch von Methan und
Kohlendioxid bei einem Druck von 20 bar mit
N-Methylpyrrolidon auslegen. Der zu tren-
nende Gemischmassenstrom betrdgt 0,75 kg/s.
Der Kohlendioxidgehalt des Gasgemisches ist
von einer Anfangsmolbeladung von 0,5 auf eine
Endmolbeladung von 0,025 zu reduzieren. Die
Temperaturen der beiden Phasen nehmen wir
vorerst als gleich groB und als konstant an (iso-
therme Absorption). Sie betragen 308,15 K.

Wie groB ist der minimale Massenstrom des
regenerierten Waschmittels, wenn seine CO»-
Molbeladung 0,004 betrigt?

Zunichst zeichnen wir mit Hilfe der Glei-
chung (7.5) und dem HENRyY-Koeffizienten aus
Tabelle 7.1 die Gleichgewichtslinie fiir 308,15 K
auf (Bild 7.7). Unabhingig von der Wahl der
Austrittsbeladung des Waschmittels ist der
Bilanzgeradenpunkt mit den Koordinaten
X=X,=0,004und Y = Y, = 0,025 fixiert
(Aufgabenstellung). Fiir Y. = 0,5 liefert die
Gleichgewichtslinie eine Gleichgewichtsmolbe-
ladung des austretenden Waschmittels von X,
= 0,0895. Das minimale Stromverhiltnis N/
N folgt damit aus (7.12) zu: (N./Ng)min = (0,5
-0,025)/(0,0895-0,004) = 5,56.

Den Massenstrom des Gasgemischs kdnnen
wir aus dem Molstrom des Trigergases, seiner



Molmasse, der Molbeladung und der Molmasse
des Absorptivs berechnen.

M, = Ng (Mg + Y M,) (7.13)

Mit dem in den Absorber tretenden Gasmassen-
strom finden wir daraus den Trigergasmol-
strom (Molmasse von Methan: 16,04 kg/kmol,
von CO,: 44,01 kg/kmol): Ng = M,/
(Mg+YM,) = 0,75/(16,04 + 0,5 - 44,01)
kmol/s = 0,01971 kmol/s. SchlieBlich liefert
uns die der Gleichung (7.13) analoge Beziehung

M = Ny (M +XM,) (7.14)

den minimalen Massenstrom des in den Ab-
sorber tretenden Waschmittels: M,, =
5,56-0,01971 (99,14 +0,004-44,01) kg/s =
10,88 kg/s. Schon bei diesem minimalen
Waschmittelmassenstrom miiite die Zuleitung
fiir eine mittlere Stromungsgeschwindigkeit von
1,5 m/s einen Innendurchmesser von 95 mm
aufweisen! Der tatsidchliche Waschmittelmas-
senstrom ist noch grofler zu wihlen.

Dieses Ergebnis verdeutlicht, daBl bei der
physikalischen Absorption groBe Waschmittel-
strome bendtigt werden. In solchen Fillen kann
es sich lohnen, die Druckreduktion statt mit ei-
nem Ventil in einer Turbine vorzunehmen und
die dabei gewonnene Energie der Hochdruck-
pumpe zuzufiihren [232].

Fiir spitere Uberlegungen sind in Bild 7.7
auch Gleichgewichtslinien fiir tiefere Tempera-
turen und eine Bilanzlinie fiir X, = 0,075 einge-
zeichnet. Dem entspricht nach der Gleichung
(7.11) ein N1./Ng-Wert von 6,69. Der Molstrom
des reinen Absorptionsmittels betrdgt dann N
= 6,69-0,01971 kmol/s = 0,1319 kmol/s.

7.4.2 Energiestrombilanzen

Wie die in Bild 7.7 eingetragenen Gleichge-
wichtslinien verdeutlichen, ist das Absorptions-
gleichgewicht stark temperaturabhingig. Bei
der Absorption wird die im Abschnitt 7.2 erdr-
terte Absorptionswirme frei, weshalb im Absor-
ber mit einer Erwdrmung des Waschmittels zu
rechnen ist. Da sich die beiden Phasen lings ei-
ner groBen freien Oberfldche berithren, wird
dadurch auch die Temperatur des Gasgemischs
beeinfluBt (Wiarmedurchgang von der wérme-
ren zur kilteren Phase).

Die Temperaturanderungen smd im allge-
meinen so grofB3, daB sie das Absorptionsgleich-
gewicht merklich zu verschieben vermogen. Im
Gegensatz zur Rektifikation geniigt es deshalb
fiir die Auslegung von Absorbern im allgemei-

nen nicht, nur den Stofftransport zu betrachten.
Beim Absorber spielt iiber die Beeinflussung
des Gleichgewichts auch der Wirmetransport
eine wichtige Rolle. Daher miissen wir uns im
folgenden mit den fiir die Temperaturédnderun-
gen der beiden Phasen mafigebenden Energie-.
strombilanzen befassen.

7.4.2.1 Gesamtenergiestrombilanz

Fiir die Energiestrome in Absorbern bezieht
man die molaren Enthalpien der Gemische
zweckmiBigerweise auf 1 kmol der Trigerkom-
ponente. Fiir die molare Enthalpie der fliissigen
Phase sind die Losungswirme und aliféllige Re-
aktionswidrmen zu beriicksichtigen. Wir erhal-
ten sie als Differenz zwischen der Absorptions-
und der Verdampfungsenthalpie:

th = cme Sl + X [cpmlA Sl - (hmA - hmlgA)]
(7.15)

Darin ist ¢, die mittlere molare Wiarmekapa-
zitdt des Absorptionsmittels, c,ma die mittlere
molare Wirmekapazitdt des fliissigen Absorp-
tivs, hy,s die molare Absorptionswirme und 9,
die Temperatur der fliissigen Phase in °C.

Die auf 1 kmol Tragergas bezogene molare
Enthalpie der Gasphase kann aus den mittleren

‘molaren Wirmekapazititen des Trigergases

(Cpma), des Absorptivs (cpmga) und der molaren
Verdampfungsenthalpie des Absorptivs bei
0°C (hpea) bestimmt werden (beispielsweise
[128], S.226/227):

hmG = ComG Sg +Y (hmlgA + CpmgA Sg)
(7.16)

Mit diesen molaren Enthalpien lautet die Ener-
giestrombilanz fiir das in Bild 7.6 eingezeich-
nete Bilanzgebiet bei Vernachlidssigung einer
Wirmeiibertragung an die Umgebung (adiabate
Absorption):

lQG hpge + NL hpy, = NG hpg + NL | (0

.17

Die Bilanzgleichung (7.17) verknilipft mit den
Beziehungen (7.15) und (7.16) die vier Tempera-
turen 9,, 9, 9, und 9. Von diesen ist zunédchst
nur die Eintrittstemperatur des Rohgases 9, ge-
geben. Wenn man zur Auslegung des Absorbers
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Bild 7.8. Energiestrombilanz fiir die Gasphase.

von der Wahl einer Waschmittelaustrittstempe-
ratur 9, ausgeht, sind noch zwei Temperaturen
unbekannt, ndmlich 3; und 9. Deshalb beniti-
gen wir eine weitere Beziehung, die wir aus
einer Energiestrombilanz an einer der beiden
Phasen finden.

7.4.2.2 Energiestrombilanz fiir die Gasphase

Infolge des Stofftransports tritt der Mol-
strom des Absorptivs

AN, = NG (Y.-Y) (7.18)
mit einer mittleren Temperatur von
= (9g + 872 (7.19)

und einer mittleren molaren Enthalpie von

Nmga = hmiga + Cpmga I (7.20)
aus dem Bilanzgebiet um die Gasphase:
Bild 7.8. Bei Temperaturunterschieden zwi-
schen den beiden Phasen dringt zusétzlich der
Wirmestrom

AQ = k(8 -9)AA @721

durch die Bilanzgrenze. Die Energiestrombilanz
fiir die Gasphase lautet deshalb:
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NG hmGe = NG hmG + NG(Ye - Y)hmgA + AQ

(7.22)

Mit den Energiestrombilanzen (7.17) und (7.21)
sind wir nun prinzipiell in der Lage, die uns
noch fehlenden Temperaturen 9, und 9, auf ite-
rativem Weg zu bestimmen. Dazu bendtigen wir
allerdings noch die auch durch den Stofftrans-
port bestimmte Phasengrenzfliche A.

7.5 Auslegung bei isothermer Absorption

Die Auslegung von Absorptionsapparaten
mit chemisch wirkenden Absorptionsmittein
entspricht jener mit physikalisch 16senden Ab-
sorptionsmitteln, solange der fliissigkeitsseitige
Stoffiibergang nur von geringem EinfluBl auf
den Stoffdurchgangskoeffizienten ist. Liegt der
Stoffiibergangswiderstand jedoch hauptsichlich
auf der Fliissigkeitsseite, kann die Absorption
bei rasch ablaufenden chemischen Reaktionen
verbessert werden. Die in den folgenden Ab-
schnitten fiir die physikalische Absorption eror-
terte Berechnungsmethode kann aber auch in
diesen Fillen fiir die chemische Absorption
ibernommen werden, wenn man den fliissig-
keitsseitigen Stoffiibergangskoeffizienten ent-
sprechend vergr6Bert (Unterlagen dazu in [233],
S. 246/248, [234], S. 547/552, [235 bis 237)).

Deshalb beschrinken wir uns im folgenden
auf die Absorberauslegung fiir physﬂ(ahsch
wirkende Absorptionsmittel. Dabei kdnnen wir
uns auf das bei der Rektifikation Erarbeitete
stiitzen. Wir behandeln in diesem Abschnitt den
einfachsten Fall der isothermen Absorption
(isothermal absorption). Bei dieser werden die
Temperaturen der beiden Phasen als gleich
groB3 und lings der Kolonne als konstant ange-
nommen.

7.5.1 Bodenkolonnen

Obwohl die Absorption hiufiger in Fiillk6r-
perkolonnen durchgefiihrt wird, werden auch
Absorber mit Boden gebaut. Bodenkolonnen
werden eingesetzt, wenn die Flu551gke1tsbela-
stung V)/Ag unter rund 0,003 m3/m?s liegt oder
falls Fiillkorperkolonnen infolge Verkrustungs-
gefahr nicht in Frage kommen. Auch bei Ko-
lonnendurchmessern iiber 1,5 m werden oft Bo-

‘denkolonnen vorgezogen.

Die Bodenarten entsprechen auch fiir die
Absorption den im Abschnitt 6.2.1 behandelten.
Infolge des gegeniiber der Rektifikation meist



grofBeren Fliissigkeitsvolumenstroms sind die
freien Querschnitte fiir die fliissige Phase groBer
und fiir die Gasphase kleiner. Die Berechnung
des Kolonnendurchmessers und des Bodenab-
stands kann nach den Ausfilhrungen in Ab-
schnitt 6.2.1.2 erfolgen. Die Bodenverstirkungs-
verhiiltnisse sind bei der Absorption im allge-
meinen wesentlich kleiner (GréBenordnung:
0,05 bis 0,6) als bei der Rektifikation. Fiir die
rechnerische Abschitzung des Bodenverstir-
kungsverhiltnisses sei auf die im Abschnitt
6.2.1.4 zitierte Literatur verwiesen.

Auch bei der-Absorption versteht man unter
einer Trennstufe einen Boden mit idealer Fliis-
sigkeitsvermischung und idealem Stoffaus-
tausch zwischen den beiden Phasen. Die Trenn-
stufenzahl kann deshalb mit zum Abschnitt
6.2.1.3 analogen Uberlegungen ermittelt wer-

Beispiel 7.4

Fiir unser Auslegungsbeispiel (Y. = 0,5, Y,
= 0,025, X, = 0,004, X, = 0,075 und T =
308 K) sind die erforderliche Trennstufenzahl
und die Bodenzahl fiir ein Verstirkungsverhilt-
nis von 0,25 zu bestimmen.

Das zur untersten Trennstufe stromende
Gas weist die Kohlendioxidmolbeladung Y, =
0,5 auf, wihrend die Kohlendioxidmolbela-
dung des abstromenden Absorptionsmittels X,
= 0,075 betrégt: Punkt A in Bild 7.9. Auf der
untersten Trennstufe stellt sich zwischen dem
aufsteigenden Gas und der abflieBenden Fliis-
sigkeit Gleichgewicht ein. Die CO,-Beladung
des Methans wird auf Y, = 0,395 reduziert:
Punkt B in Bild 7.9. Im iiber der untersten
Trennstufe durch die Kolonne gedachten

den. Schnitt ist der Zusammenhang zwischen den
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Bild 7.9. Bestimmung der Trennstufenzahl und der Boden zahl fiir das Beispie! 7.4.
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Molbeladungen durch die Bilanzgerade festge-
legt. Daraus erhalten wir den Molenbruch der
von der zweituntersten Trennstufe abflieBenden
Flissigkeit X, = 0,0593: Punkt C in Bild 7.9.
Dazu ergibt sich auf der zweiten Trennstufe die
Gleichgewichtsmolbeladung Y, = 0,292:
Punkt D in Bild 7.9. Durch die Fortsetzung die-
ser schon von der Rektifikation her bekannten
Treppenkonstruktion erhalten wir eine Trenn-
stufenzahl von 8.

Auf den wirklichen Bdden werden nur 25 %
der Anreicherung einer Trennstufe erzielt. Zur
Ermittlung der Bodenzahl ergibt sich in Analo-
gie zur Rektifikation die in Bild 7.9 eingezeich-
nete Konstruktion. Sie liefert eine Bodenzahl
von 32. :

7.5.2 Fiillkérperkolonnen

Die Fiillkérperkolonnen sind in technischen
Absorptionsprozessen  héufiger anzutreffen,
weshalb wir die Auslegung von Absorptionsko-
lonnen im folgenden am Beispiel der Fiillkor-

perkolonne ausfithrlich behandeln werden. -

Analog zur Rektifikation wird der Durchmesser
von Absorptionskolonnen durch die Zweipha-
senstrdomung und die erforderliche Packungs-
h6éhe durch den Stofftransport zwischen den
beiden Phasen bestimmt. Das letztere trifft al-
lerdings nur fiir die in Wirklichkeit strengge-
nommen nicht vorkommende isotherme Ab-

sorption zu. Wie wir im Abschnitt 7.6 noch se-
hen werden, ist in Wirklichkeit ein gekoppelter
Stoff- und Wirmetransport fiir die Kolonnen-
hohe bestimmend. Die wesentlich einfachere
Auslegung fiir die isotherme Absorption liefert
allerdings in vielen Fillen durchaus geniigende
Ergebnisse.

7.5.2.1 Kolonnendurchmesser

Schon bei der Rektifikation haben wir gese-
hen, daB8 der Durchmesser von Gegenstromko-
lonnen durch den Fliissigkeitsaufstau an der
oberen Belastungsgrenze festgelegt wird. Des-
halb ist auch der Durchmesser von Absorp-
tionskolonnen mit den Beziehungen des ‘Ab-
schnitts 6.2.2.2 zu berechnen.

Bei Absorptionskolonnen ist aber zu beach-
ten, daB der Gasvolumenstrom bei Durchstro-
men von Absorbern stark abnehmen kann. Der
Kolonnendurchmesser ist deshalb so zu wahlen,
daB die obere Belastungsgrenze an der Gasein-
trittsstelle nicht erreicht wird. Wir wollen das
rechnerische Vorgehen zur Ermittlung des
Durchmessers von Absorptionskolonnen an-
hand unseres Auslegungsbeispiels verfolgen.

Beispiel 7.5

Fiir die Absorptionsaufgabe des Beispiels
7.3 ist der Durchmesser einer Fiillkérperko-
lonne mit 25%25x3 mm Porzellanraschigrin-

Tabelle 7.3 Stoffwerte, Stoff- und Volumenstréme fiir das A gsbeispiel dieses Kapitel
Einheit Gasphase: CO-CHg fliissige Phase: CO2-NMP
unten mittlere oben unten mittlere oben
; . Zusammen- Zusammen-
setzung setzung

Molbeladung . : [-]' 0,5 0,263 {0,025 0,0750 0,0395 0,0040
Molenbruch [-] 0,333 0,208 0,0244 0,0698 0,0380 0,0040
Molmasse [kg/kmol]} 25,4 21,9 16,7 95,3 97,0 98,9
Massenstrom aus (7.13) und (7.14) [kg/s] 0,750 0,544 0,338 13,5 13,3 13,1
Molstrom [kmol/s] | 0,0295 0,0249 0,0202 0,142 0,137 0,132
Volumenstrom [m3/s] 0,0359 0,0301 0,0249 ° | 0,0139 0,0135 0,0130
Dichte [kg/m?3] 20,9 18,0 13,6 969 988 1010
dynamische Viskositit ’ [kg/ms] 1,82-10-5 [ 1,84-10-5 | 1,88-10-5 [ 9,46.10-5 | 9,78.104 | 10,1.10-3
Wirmeleitfahigkeit [W/mK] | 0,0343 0,0349 0,0355 0,155 0,158 0,161
Diffusionskoeffizient [m2/s] 8,00-10-7 1 8,38-1077 | 8,93-10-7 | 3,51-10-9 | 3,08.10°9 | 2,62-10-9
spezifische Wirmekapazitit [/kgK] | 1,59-10% | 1,80:105 [ 2,25.105 [ 1,70-105 | 1,68-105 | 1,66-105
molare Wirmekapazitit ~ {J/kmolK)[ 4.03-106 | 3,92-106 | 3,77.106 | 1,62-107 | 1,63-107 | 1,64-107
Oberflichenspannung -1 [N/m] ' 0,039 0,039 0,039
Molmassen, reine Stoffe [kg/kmol] | Kohlendioxid: 44,01 Methan: 16,04 NMP: 99,14
molare Verdampfungsenthalpien bei 273,15 K | [J/kmol] | Kohlendioxid: 1,012-107 Methan: -- (iiberkritischer Zustand)
Koeffizienten der Gleichung (7.54) - c| = 5,749-107 [Pa] c2 = 4,780- 105 [Pa/K] c3 = 1,031-104[Pa/K?] .
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gen festzulegen. Die Fiillkorperdaten sind mit
jenen des Beispiels 6.8 identisch (Porositit:
0,73, bezogene Packungsoberflidche: 201,5 m?/
m?, gleichwertiger Kugeldurchmesser:
0,00804 m). Die Stoffwerte und Volumenstrome
koénnen der Tabelle 7.3 entnommen werden.

Der Berechnungsweg stimmt mit jenem des
Beispieles 6.8 vollig iiberein. Nachstehend wer-
den deshalb lediglich die Zwischenergebnisse
fiir den iterativ gefundenen Kolonnenquer-
schnitt am Fluidisierungspunkt von 0,438 m?
wiedergegeben: Re; aus (6.43) = 466,7: cq aus
(6.42) = 3,30: Wg aus (6.39) = 0,004148: Wl
aus (6.40) = 0,00317: Wg aus (6.41) =
0,004148.

Der minimale Kolonnenquerschnitt von
0,438 m? ergibe einen Kolonnendurchmesser
von 0,747 m. Die gleiche Rechnung ergibt ibri-
gens fiir den Kolonnenkopf (vorab infolge des
dort wesentlich kleineren Gasvolumenstroms)
einen minimalen Durchmesser von lediglich
0,650 m.

Mit der Wahl eines Kolonnendurchmessers
von dg = 0,882 m (entspricht DIN 2634) ist die
Bedingung (6.44) auch in der untersten Fiillk6r-
perschicht hinreichend erfiillt.

7.5.2.2 Hohe der Fiillkorperschiittung

Im folgenden iibertragen wir das im Ab-
schnitt 6.2.2.3 Erarbeitete auf die Absorption.
Wir gehen dazu wieder von den Gleichungen
(6.50) und (6.51) fiir einen Kolonnenabschnitt
mit der infinitesimalen-Hohe dz aus. Die Kon-
zentrationsdifferenz des iibergehenden Absorp-
tivs Ac, miissen wir nun aber als Differenz der
entsprechenden Molbeladungen ausdriicken:
Bild 7.10. Die mittleren Molbeladungen der bei-
den Phasen im betrachteten Abschnitt betragen
X und Y. Die Zusammensetzungen der beiden
Phasen an der Phasengrenzfliche sind durch
die Gleichgewichtslinie bestimmt. Damit ein
Stofftransport von der Gasphase in die fliissige
Phase stattfinden kann, muB die mittlere molbe-
ladung im Gas Y groBer sein als die Molbela-
dung des Absorptivs an der Phasengrenzfli-
che Yg. Die Molbeladung an der Fliissigkeits-
oberfliche Xg muBl aus demselben Grund gro-
Ber sein als die mittlere Molbeladung der fliissi-
gen Phase X. Diesen Bedingungen ist nur inner-
halb des durch die Punkte A und B des Bil-
des 7.10 gegebenen Bereichs der Gleichge-
wichtslinie zu geniigen. Wir nehmen vorerst
eine mogliche Molbeladung Xg an und erhalten

* ’ X‘E xEo

Bild 7.10. Treibende Zusammensetzungsgefille bei der
Absorption.

dazu mit der Gleichgewichtslinie den entspre-
chenden Yg-Wert. Die treibenden Zusammen-
setzungsdifferenzen betragen folglich Xg - X in
der fliissigen Phase und Y - Yg in der Gas-
phase. Tabelle 1.1 liefert damit fiir die flissige
Phase die nachstehende Konzentrationsdiffe-
renz:

XEg _
[Xe/pial+[ML/ (M4 p1))

X
[X7pial + ML/ (M, pp)]

Da sich Xg und X zumindest bei schwierigen
Trennaufgaben nur wenig unterscheiden, kén-
nen wir diesen Ausdruck mit geniigender Ge-
nauigkeit vereinfachen zu:

Xe-X)pia
X+ My pia/(Mjy p1)

Anstelle der Gleichung (6.53) erhalten wir nun
fiir die Absorption den folgenden Ausdruck fiir
den von einer infinitesimalen Filmoberfla-
che dA ins Filminnere iibergehenden Absorp-
tivmolstrom dN,:

AC]A =

(7.23)

AC]A =

(7.24)

dN‘=[ B ] X5 - X) dA
w = LX 8 M, rond K270
' (7.25)
Fiir die Gasphase liefert das gleiche Vorgehen:
aN =[ L ] Y - Yg) dA
= LM+ Mg oga/pod ¢ Y9
(7.26)
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Die Ausdriicke in den eckigen Klammern der
Gleichungen (7.25) und (7.26) mit der Einheit
[kmol/m?s} bezeichnen wir analog zur Rektifi-
kation als molare Stoffiibergangskoeffizienten:

Bi pia
k = : 7.27
XM+ M ey | U
k, = By Pea 7.28
$ = Y Mot Mg pgarpe) | 02

In diesen Gleichungen sind B, und B, die Stoff-
iibergangskoeffizienten, pia und p,4 die Dichten
des Absorptivs in den beiden Phasen, p, die
Dichte des reinen Absorptionsmittels und pg
die Dichte des Trigergases. My, M; und Mg
sind die Molmassen des Absorptivs, des Ab-
sorptionsmittels und des Trigergases. Durch
Einfiihrung der Phasengrenzfliche des infinite-
simalen Kolonnenabschnitts aus der Gleichung
(6.57) und der molaren Stoffiibergangskoeffi-
zienten gehen die Beziehungen (7.25) und (7.26)
iber in:

dNIA = k| (XE - X) a; AK dz (7.29)

dNga = k; (Y- Yg) a;Agdz  (7.30)

Da der aus dem Gasgemisch an die Phasen-
grenzfliche iibergehende Absorptivmolstrom
dN, dem in die Fliissigkeit iibergehenden dN;,
entsprechen muf}, folgt aus (7.29) und (7.30) in
Analogie zur Beziehung (6.61) der Rektifika-
tion:

Y-Y Kk

Xe-X kg

Damit ist der bisher angenommene Punkt C auf
der Gleichgewichtslinie des Bildes 7.10 eben-
falls bestimmt. Durch eine Stoffstrombilanz fiir
das Absorptiv (vergleiche dazu Bild 6.20) erhal-
ten wir die durch die libergehenden Molstréme
dNj, und dNg, im infinitesimalen Kolonnen-
abschnitt verursachte Anderung der Molbela-
dung der beiden Phasen:

dX = dNi/NL (1.32)
dY = dN/Ng (1.33)

Damit finden wir durch Einsetzen von (7.32) in
(7.29) bezichungsweise von (7.33) in (7.30) fol-
gende Ausdriicke fiir die Berechnung der fiir
eine Anderung der Molbeladungen um dX be-
ziehungsweise um dY erforderlichen Packungs-
hohen:

(7.31)

dz Ny dX (7.34)

ThaA Xe-X)
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NG dy ‘

dz = ——— o~ 7.35

k& a; AK (Y - YE) ( )
Mit den Gleichungen (7.34) oder (7.35) wire es
grundsitzlich moglich, die bendtigte Hohe der
Fiillkérperschiittung oder einer Packung mit re-
gelmifliger Geometrie zu berechnen. Dazu
miilte aber die Lage der in Bild 7.10 punktier-
ten Geraden mit Hilfe von (7.31) stets neu fest-
gelegt werden. Zur Vermeidung dieses umstind-
lichen Vorgehens ist es auch bei den Absorp-
tionskolonnen zweckmiBig, molare Stoffdurch-
gangskoeffizienten einzufiihren. Dies ermoglicht
die Kolonnenauslegung mit den wesentlich ein-
facher zu berechnenden Molbeladungsdifferen-
zen Y - Yg, anstelle von Y - Yg und X, - X
anstelle von Xg - X (Bild 7.10).

Um damit aus der Gleichung (7.35) die glei-
che Kolonnenhdhe zu erhalten, mufl der auf die
Gasseite bezogene molare Stoffdurchgangskoef-
fizient wie folgt definiert werden.

Kg (Y - Yeo) = kg (Y - Yg) (7.36)
Die Molbeladungsdifferenz Yg - Yg, (Bild 7.10)
folgt aus der Steigung der Gleichgewichtsli-
nie m und dem Abschnitt Xg - X zu:
Ye-Yg, = m (Xg-X) (1.37)
Mit der Beziehung (7.31) konnen wir daraus Xg
- X eliminieren durch:
Xpg-X = (Y -Yp k/k (7.38)
Aus (7.37), (7.38) und Bild 7.10 erhalten wir fiir
Y - YEo:

Y - Yeo = [1+m (kg/kD} (Y - Yg) (7.39)

Durch Einfiihren in die Gleichung (7.36) ergibt
sich der schon aus der Rektifikation bekannte
Ausdruck fiir den auf die Gasseite bezogenen
molaren Stoffdurchgangskoeffizienten:

K; = [17kg+m/k L (7.40)
In gleicher Weise folgt fiir den mit
KiXgo-X) =k (Xg-X)  (74])

definierten, auf die Fliissigkeitsseite bezogenen
molaren Stoffdurchgangskoeffizienten:

K, = [I/k+ 1/(m kp}! (7.42)
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Das Einsetzen der Bezichungen (7.36) und
(7.41) in (7.34) und (7.35) liefert uns durch Inte-
gration iiber den ganzen Zusammensetzungsbe-
reich folgende Gesamthohe der Fiillkdrper-
schiittung:

X
s N _dx
1.4
2= ] Kmhg Xg-xX 9
oder
Ng dy (7.44)

z= ia K,aiAx Y—YEo

GemidB den Gleichungen (7.27) und (7.28)
ist eine deutliche Abhingigkeit der molaren
Stoffiibergangskoeffizienten von der Zusam-
mensetzung zu erwarten: auch die Steigung der
Gleichgewichtslinie ist nicht konstant. Deshalb
kénnen im allgemeinen die molaren Stoff-
durchgangskoeffizienten nicht als iiber die
ganze Kolonnenhdhe hinreichend konstant an-
genommen werden. Innerhalb geniigend kleiner
Abschnitte kann man aber durchaus mit kon-
stanten Mittelwerten rechnen. Man kann dann
.auch bei der Absorption die innerhalb eines
Abschnitts kontanten GréB8en vom zu integrie-
renden Rest abtrennen. Auf diese Weise erhilt
man als Hohe einer Ubertragungseinheit:

N
HTU, = gl (7.45)
oder
ITU. = —No__ 7.46
HTU, = g v (7.46)

Die zur Ermittlung der HTU-Werte erfor-
derlichen Berechnungsunterlagen haben wir
schon bei der Rektifikation kennengelernt. Bei
der Absorption tritt nun aber eine Besonderheit
hinzu. Im Abschnitt 1.2.3 haben wir gesehen,

daB der Stofftransport bei einseitiger Diffusion

infolge des STEFANstroms gegeniiber der mol-
stromgleichen Gegendiffusion verbessert wird.
Im Gegensatz zur Rektifikation herrscht auch
bei der Absorption ein einseitiger Stofftrans-
port. Die Absorption wird deshalb durch den
im Abschnitt 1.2.3 erdrterten Effekt begiinstigt.
Gegeniiber dem dort behandelten Beispiel fin-
det der Stofftransport nun zwar in umgekehrter
Richtung statt: aber der SEFANstrom wechselt
seine Richtung ebenfalls. Dies konnen wir be-
riicksichtigen, indem wir die Diffusionskoeffi-
zienten der beiden Phasen entsprechend vergro-
Bern.

Mit p, = y p (DALTONsches Gesetz) geht der
Ausdruck D[p/(p - p,)] der Gleichung (1.29) in
D[1/(1 -y)] iiber. Wenn wir darin den Molen-
bruch durch die Molbeladung ersetzen und
auch in (1.30) die Molkonzentration durch die
Molbeladung ausdriicken, erhalten wir fiir die
Absorption die folgenden Korrigierten Diffu-
sionskoeffizienten:

Dga = Dy (1+Y) (1.47)

D = Dy (1+X) (7.48)

Diese Korrekturen sind fiir die Kolonnenausle-
gung durchaus geniigend. Sie sind vom theoreti-
schen Standpunkt aus allerdings nicht ganz kor-
rekt, weil in den partiellen Differentialgleichun-
gen des Stofftransports zumindest im Bereich
der Anlaufvorginge auch Terme fiir die Langs-
diffusion vorkommen. Diese werden durch den
STeEFANstrom nicht beeinflufit. Sie sind aber
meist nur von untergeordneter Bedeutung. Die
Korrekturen (7.47) und (7.48) fallen erst bei ho-
hen Molbeladungen deutlich ins Gewicht. In
unserem Auslegungsbeispiel mit einer Eintritts-
molbeladung der Gasphase von 0,5 ergibt sich
dadurch erst eine Verkiirzung der notwendigen
Kolonnenhdhe um rund 5% gegeniiber der
Rechnung ohne Beriicksichtigung des einseiti-
gen Stofftransports.

Dank den als abschnittweise konstant ange-
nommenen HTU-Werten reduziert sich die In-
tegration auf die Bestimmung der Anzahl Uber-
tragungseinheiten:

NTU, = j T X (7.49)
beziehungsweise
U dy
NTU, = (7.50)
¢ £2 Y- YEo

Die Integration dieser Gleichungen ist nume-
risch durchzufiihren. Der Index 1 in den Inte-
grationsgrenzen steht fiir die Zusammensetzung
am unteren Ende des Kolonnenabschnitts, der
Index 2 fiir die kleineren Molbeladungen am

‘oberen Abschnittsende. Bei vergleichbaren Stei-

gungen von Bilanzgerade und Gleichgewichtsli-
nie sind die NTU-Werte von dhnlicher Gro3e
wie die im Abschnitt 7.5.1 erorterte Trennstu-
fenzahl.

Jetzt kann die zum Bewiiltigen einer be-
stimmten Absorptionsaufgabe erforderliche
Hohe der Fiillkorperschiittung wahlweise aus

127




einer der folgenden Gleichungen berechnet
werden:

= HTU,; NTU, (7.51)

z = HTU, NTU, (7.52)

Fiir eine erste, grobe Auslegung kann der HTU-
Wert fiir die Stoffwerte und Volumenstrome fiir
mittlere Molbeladungen der beiden Phasen be-
rechnet werden. Eine exaktere Auslegung er-
fordert allerdings ein abschnittweises - Durch-
rechnen. Darauf werden wir im néchsten Ab-
schnitt eingehen.

Beispiel 7.6

Nachdem wir fiir unser Auslegungsbeispiel
einen Kolonnendurchmesser festgelegt haben,
ist nun die fiir eine isotherme Absorption er-
forderliche Hohe der Raschigringschiittung zu
ermitteln. Wir nehmen dazu an, daB3 die beiden
Phasen eine konstante Temperatur von
308,15 K aufweisen.

Fiir eine erste Durchrechnung bestimmen
wir einen mittleren HTU,-Wert fiir die ganze
Kolonne. Dazu berechnen wir zunichst die gas-
und fliissigkeitsseitigen Stoffiibergangskoeffi-
zienten mit den Unterlagen des Abschnitts
6.2.2.4, den Angaben aus den vorangegangenen
Beispielen und der Tabelle 7.3 fiir die mittleren
Zusammensetzungen in der Kolonne.

a) Bezogene Phasengrenzfliche:

) Fliissigkeitsvolumenstromdichte:

V/Akx = 0,0135/0,611 m*/m?* = 0,0221 m3/
m?s. _

(6.83): Re; = 0,0221-988/(201,5-9,78-10"%) =
111

(6.84): We = 0,0221%-988/(201,5-0,039)
0,0614

(6.82): ay/a = 1,05-1119%41.0,0614%133
-(0,039/0,061)~%1%2 = 0,953
Phasengrenzfliche:

a; = 0,953-201,5 m*/m’® = 192 m*/m?

vb) Gasseitiger molarer Stoffubergangskoefﬁ-
zZient:

(6.43): Re, =
18,0/(201,5:1 84 10-5) = 239
Korrigierter gasseitiger Diffusionskoeffizient
aus (7.47):

D,a = 8,38- 10~7 (1+0,263) m%/s = 1,06-10¢
m?/s

(0,0301/0,611)
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(1.46):
0,964
(6.85): Shg, = 0,625 (0,124 0,73) 6-239-0,964 13
[3,72/(6-239)>3 + 1,06/[30 + (6- 239)13]] = 41,4
(162): By = 44 (1 - 0,73) 1,06-10-¢/
(0.73-0,00804) m/s = 2,02-10-> m/s

(6.88): Fr, = (0,0135/0,611)2-201,5/9,81 =
0,0100

Fr,/Re, = 0,0100/111 = 9,05-10"5

(6.87): By/Bg = 7,43 (1/0,953)-(9,05-10-5)0225.
(988, 18,0)°08. (1,84 -10-5/9,78 - 10-4013 = 0,779

Scg = 1,84:1075/(18,0-1,06-10%) =

- Bg = 0,779-2,02 10 m/s = 1,57-10> m/s

Gasseitiger molarer Stoffdurchgangskoeffizient
mit der Dichte des Absorptivs (Kohlendioxid)
von 37,8 kg/m?, des Trigergases (Methan) von
12,90 kg/m? und der mittleren Kohlendioxid-
molbeladung der Gasphase von 0,263 aus

(7.28): kg = 1,57-1073.37,8/(0,263 -44,01+
16,04-37,8/12,9) kmol/m2s = 1,02-107
kmol/m?3s.

¢) Fliissigkeitsseitiger molarer Stoffiibergangs-
koeffizient:

691) Ga, = 9,81-988%.0,73°/[(9,78-107%7
-201,5°] = 4,76-10°
Re(a/a;) = 111:(1/0,953) = 116>27,2

Korrigierter fliissigkeitsseitiger Diffusionskoef-
fizient aus (7.48):
Dja = 3,08-10-%-(1+0,0395) m?/s = 3,20-107°
m?/s
(1.46): Sc; = 9,78-107%/(988-3,20-10"%) = 309
(6.90): Sh; = 0,0898-0,953%#.111%6.320%5.(4,76
-10%)13 = 2040
(1.62): B, = 2040 (1 - 0,73) 3,20-10"%/(0,73
-0,00804) m/s = 3,00-10-* m/s
Fliissigkeitsseitiger molarer Stoffiibergangs-
koeffizient mit der Dichte des Absorptivs von
400 kg/m?, der Dichte des Absorptionsmittels
von 1011 kg/m? und der mittleren Kohlendio-
xidmolbeladung der fliissigen Phase von 0,0395
aus (7.27): k, = 3,00-10*-400/(0,0395-44,01
+99,14-400/1011) kmol/m?s = 2,93.1073
kmol/m?3s.

d) Hohe einer auf die Gasseite bezogenen
Ubertragungseinheit:

Mittlere Steigung der Gleichgewichtslinie . aus
Bild 7.9: m = 5,33

(7.40): K, = [(1/1,02-10-%)+(5,33/2,93- 103!
kmol/m?s = 3,57-10~* kmol/m?s

(7.46): HTU, = 0,0197/

(3,57-107*. 192 -0,611) m = 0,471 m



e) Hohe der Packung:

Die Zahl der Ubertragungseinheiten erhal-
ten wir durch eine numerische Integration des
Ausdrucks (7.50) von 0,025 bis 0,5. Dazu kann
Y - Yg, mit den Gleichungen fiir die Gleichge-
wichtslinie (7.5) und die Bilanzgerade (7.10) be-
rechnet werden (oder direktes Ablesen einiger
Y ~ Ygo-Werte aus Bild 7.9). Das Ergebnis lau-
tet: NTU, = 9,27. Damit folgt aus der Glei-
chung (7.52) als erste Ndherung fiir die Kolon-
nenhdhe: z = 0,471-9,27m = 4,37 m. ’

Der HTU,-Wert ist lings der Kolonne nicht
konstant. Deshalb ist fiir eine genauere Berech-
nung der Kolonnenhéhe ein Unterteilen des
Absorbers in mehrere Abschnitte unumging-
lich. Zum Berechnen der Héhe der einzelnen
Kolonnenabschnitte ist die im Beispiel 7.6 ge-
zeigte Rechnung fiir simtliche Abschnitte zu
wiederholen. Da auch die Volumenstrdme und
die Stoffwerte jeweils neu zu bestimmen sind,
fithrt dies zu einem erheblichen Berechnungs-
aufwand. Deshalb ist es angebracht, dazu den
Computer zu verwenden.
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Bild 7.11. Abhéngigkeit der Hhe einer Ubertragungsein-
heit und ihrer EinfluBgr6Ben vom Abstand ab dem Gasein-
tritt in den Absorber fiir das Auslegungsbeispiel dieses
Kapitels.

Gasmolbeladung und EinfluRgréRen fiir die Kolonnenh
w

Bild 7.11 zeigt die Ergebnisse eines entspre-
chenden Computerprogramms [138] fiir unser
Auslegungsbeispiel. Das Beladungsdiagramm
7.9 1aBt erkennen, dall am Gaseintritt ein
groBeres treibendes Zusammensetzungsgefille
herrscht als in den obersten Fiillkdrperschich-
ten. Dementsprechend ist die Beladungsab-
nahme nach dem Gaseintritt (z = 0) stirker als
gegen den Gasaustritt. Von den EinfluBgroBen

- des Stoffdurchgangskoeffizienten dndern lings

der Kolonne die Steigung der Gleichgewichtsli-
nie und der molare gasseitige Stoffiibergangs-
koeffizient besonders stark. Das fiihrt zu einer
entsprechenden Abhiéngigkeit des HTU,-Wertes
von der Kolonnenhéhe z. Die Anderung der be-
zogenen Phasengrenzfliche a; ist demgegeniiber
vernachldssigbar klein. Auf die Abhingigkeit
der Kolonnenhéhe vom Stromverhiltnis wer-
den wir im nichsten Abschnitt zuriickkommen.

. Dort werden wir auch die Grenzen der An-

wendbarkeit des isothermen Berechnungsmo-
dells besprechen.

7.6 Auslegung fiir gekoppelten Wiirme-
und Stofftransport

Bisher haben wir die Energiestrombilanzen
und die Wiarmeiibertragung zwischen den bei-
den Phasen auBer acht gelassen. Damit haben
wir Temperaturdnderungen innerhalb des Ab-
sorbers vernachlassigt. Das ist nur fiir eine erste
grobe Abschitzung statthaft, weil das Absorp-
tionsgleichgewicht (besonders bei der physikali-
schen Absorption) stark temperaturabhingig
ist. Um den Aufwand fiir die Regeneration des
Waschmittels und die. Pumpleistung klein zu
halten, ist man bestrebt, die Absorptionskolon-

. nen moglichst nahe an dem mit der Gleichung

(7.12) definierten minimalen Stromverhiltnis zu
betreiben. Wie wir an unserem Auslegungsbei-
spiel noch erkennen werden, kann die iso-
therme Behandlung der Absorption dann zu
vollig unbrauchbaren Ergebnissen fithren. Das
gleiche gilt auch beim Auftreten groBer Absorp-
tionswirmen.

Zur Auslegung mit Beriicksichtigung der
Temperaturinderungen (non-isothermal absorp-
tion) ist die Absorptionskolonne in mehrere Ab-
schnitte zu unterteilen Bild 7.12. Der einfachste
Losungsweg fiir den gekoppelten Wirme- und
Stofftransport ergibt sich bei einem Durchrech-
nen der Kolonne von unten nach oben.
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gesucht: Ty, Y, Tio, X2
A — O
3 -

gegeben: Ty, Y, T, X4

Bild 7.12. Ausschnitt aus einer Absorptionskolonne zum
Berechnen der Temperatur- und Zusammensetzungsénde-
rung.

Fiir den untersten Abschnitt kennt man die
Zusammensetzung (Y, = Y,) und die Tempera-
tur (T, = Tg) des in den Absorber eintreten-
den Gasgemisches. Die Zusammensetzung der
austretenden Fliissigkeit (X, Xia) kann mit
Hilfe eines Beladungsdiagramms (Bild 7.7) als
Auslegungsparameter gewihlt werden. Sie muf

im Beladungsdiagramm mit der vorgeschriebe-
nen Austrittsmolbeladung des Gases Y, einen
Punkt iiber der Gleichgewichtslinie ergeben. Je
ndher dieser Punkt zur Gleichgewichtslinie
riickt, um so gréBler wird die erforderliche Ko-
lonnenhdhe: je weiter er von der Gleichge-
wichtslinie weggelegt wird, um so aufwendiger
wird die Regeneration des Waschmittels. Hier
ist iiber mehrere Durchrechnungen die wirt-
schaftlichste Losung zu finden. Auch die Tem-
peratur des aus der Kolonne tretenden Wasch-
mittels (T,, = T,,) ist vorerst anzunehmen. Die
vollstindige Kolonnenauslegung fithrt damit
auf eine Waschmitteleintrittstemperatur T.
Falls diese nicht befriedigt, ist die Rechnung
mit einem gednderten Wert von Ty, zu wieder-
holen.

Fiir die folgenden Abschnitte sind dic Werte
an der unteren Abschnittsbegrenzung (Tg;, Tj,
Y, und X,) jeweils den Berechnungsergebnissen
fiir die obere Grenze des vorangehenden Ab-
schnitts gleichzusetzen.

Die fiir das Absorptionsgleichgewicht in den
einzelnen Abschnitten mafligebende Temperatur
an der Phasengrenzfliche T kann mit den
Uberlegungen nach Abschnitt 2.1 aus den gas-
und fliissigkeitsseitigen Wirmeiibergangskoeffi-
zienten ¢, und o, und den mittleren Temperatu-

Bild 7.13. Vorgehen zum Auslegen von Fiillkdrperkolonnen bei Beriicksichtigung der Absorptionswérme und des ge-
koppelten Wiarme- und Stofftransports (Programmablaufplan zu [239]).

/Einlesen der Moibeladungen Ye.

ar Xes X

a» der Temperaturen
Tges T1a und des eintretenden Gasmassenstromes Moo

Stoffwerte des Absorptivs,

des Absorptionsmittels und des Trédgergases
Absorptionswirme, Parameter fiir den Hemrykoeffizienten, Daten der Fiullkorperschiittung

I Stoffwerte beider Phasen im Sumpf:v/‘(;. fg. ?g‘ /(1. f;. l] I

Molstrom des Tragergases aus Mg aus (7.13), Molstrom des Absorptionsmittels f aus (7. H)
Massenstrom des Waschmittels im Sumpf aus {7.%4), Volumenstrome beider Phasen im Sumpf aus V = M/g

aus (6.39) bis (6.43)

iterative Bestimmung des Kolonnendurchmessers an der oberen Belastungsgrenze
{siehe Beispiel 7.5]

[

/Ausgabe des minimalen Kolonnendurcmessers/

|

/Eingabe des gewdhlten Kolonnendurchmessers dy und der Anzahi Berechnungsabschnitte n/

lmlbeladungsschritte 4Y und 8X aus (7.55) und (7.56)]

[W)lbeladungen und Temperaturen am unteren Ende des ersten Abschnitts Yq=Yg, X4=Xj, Tg1=Tge: T11=Tlal

l
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[Moibeladungen am oberen Ende des Abschnitts v und Xp aus (7.57) und (7.58) |

Istoffuerte und Volumenstrome der beiden Phasen I

n bezogene Phasengrenzfliche a; gemdss Absatz a) des Beispiels 7.6“

II gasseitiger molarer Stofflbergangskoeffizient kg gemiss Absatz b) des Beispiels 7.6

flussigkeitsseitiger molarer Stoffiibergangskoeffizient k; gemiss Absatz c) des Beispiels 7.7

1

gas- und flisssigkeitsseitige Wirmeilibergangskoeffizienten O(g und &) unter Benitzung der
im Abschnitt 1.4.1 erérterten Analogie aus (6.85) bis (6.91)

Wirmedurchgangskoeffizient aus (7.59)

[Temperatur Tg @n der Phasengrenzfliche aus (7.53)I

Henrykoeffizient aus (7.54)
Anzahl Uebertragungseinheiten NTug durch numerische Integration von
(7.50) mit Ygo aus {7.5) und X aus der Gleichung der Bilanzgeraden (7.10)

i steigung der Gleicngewichtslinie m mit Ygq und g, aus (7.5) fur Xy und x, |

molarer Stoffdurchgangskoeffizient Kg aus (7.40)
Hohe einer Uebertragungseinheit HTUg aus (7.46)
Hohe des Kolonnenabschnitts z aus (7.52)

lAnnahme einer Flissigkeitseintrittstemperatur lel

k

Gesamtenergiestrombilanz (7.17)

Gasaustrittstemperatur ng1 aus der
mit den molaren Enthalpien aus (7.15) und (7.16)
Iwischen den Phasen (ibertragener Wirmestrom Q aus (7.21)

Gasaustrittstemperatur Tgop aus der Energiestrombilanz fir die Gasphase (7.22)

L neue Temperatur an der Phasengrenz-
flache mit mittleren Gas- und Flissig-
keitstemperaturen aus (7.53)

fur néchsten Abschnitt: ja
1= Yo, Xy =X

.

neve Flissigkeitseintrittstemp. T2
mit numerischer Methode zur Null-
stellenbestimmung (z.B.Newtonsche Methode)

/ Ausgabe der Ergebnissc/

ren der beiden Phasen T, und T, bestimmt wer-
den:

Te = Ty+[1/(1 +o/ap)] (T, - T.) (7.53)

Fiir die erste Durchrechnung eines Abschnitts
sind die Temperaturen an der unteren Ab-

schnittsbegrenzung (T und Tyy) einzusetzen, da
die mittleren Temperaturen in einem Abschnitt
vorerst noch unbekannt sind. Die mittlere Tem-
peratur Tg an der Phasengrenze liefert mit der
Naherungsgleichung

H; = ¢;+¢; Tg+¢; Tg? (7.54)
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den mittleren HENRY-Koeffizienten. Auf diese
Weise wird die Gleichgewichtslinie fiir jeden
Abschnitt neu festgelegt.

Falls die gesamte Zusammensetzungsinde-
rung in n Abschnitte unterteilt wird, betragen
die pro Kolonnenabschnitt zu bewiltigenden
Beladungsunterschiede:

AY = (Y. - Ya)/n (7.55)

AX = (X, - X )/n (7.56)
Damit stehen die Molbeladungen an den obe-
ren Begrenzungen der einzelnen Abschnitte
fest: :
Y, =Y -AY (7.57)

X, = X;-AX (7.58)
Fiir die Durchrechnung eines Abschnitts ist eine
Flissigkeitseintrittstemperatur T}, anzunehmen.
Diese liefert mit der Energiestrombilanz um die
ganze Kolonne (7.17) unter Beniitzung der Glei-
chungen (7.15) und (7.16) eine Austrittstempera-
tur der Gasphase von Tp;,.

Da nun alle vier Temperaturen fiir einen
Abschnitt bekannt sind, kann der von der wir-
meren an die kiltere Phase iibergehende Wirme-
strom AQ aus der Beziehung (7.21) ermittelt
werden. Weil sich beide Phasen direkt beriih-
ren, folgt der Wirmedurchgangskoeffizient mit
der Gleichung (2.6) aus den Wirmeiibergangs-
koeffizienten der beiden Phasen zu:

k = [1/og+ 1/} (7.59)

SchlieBlich liefert die Energiestrombilanz fiir die
Gasphase (7.22) mit den Gleichungen (7.15) und
(7.16) ebenfalls eine Gasaustrittstemperatur:
Tg2:. Die Annahme fiir die Waschmitteleintritts-
temperatur ist nun so lange zu dndern, bis die
beiden aus der Gesamtenergiestrombilanz und
der Energiestrombilanz fiir die Gasphase er-
rechneten Gasaustrittstemperaturen Ty und
Ty, libereinstimmen.

Bild 7.13 veranschaulicht den besprochenen
Berechnungsablauf. Es enthidlt auch die zur
Wahl eines geeigneten Kolonnendurchmessers
notwendigen Berechnungsschritte. Die recht
umfangreichen Rechnungen mit zahlreichen
numerischen Integrationen und numerischen
Losungen von Gleichungen sind nur noch
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durch einen Computer mit vertretbarem Auf-
wand zu bewiltigen. Die zum Erzielen eines
brauchbaren Ergebnisses notwendige Zahl der
Unterteilungen ist von den Stoffwerten, den Zu-
sammensetzungen der beiden Phasen an Ein-
und Austritt, von den Molstromen der beiden
Phasen und von den FiillkOrpereigenschaften
abhingig. Die Zahl der Abschnitte wird zweck-
méBigerweise so lange verdoppelt, bis sich die
berechnete Kolonnenhéhe nicht mehr merklich
dndert. Das ist je nach Anwendungsfall nach
etwa fiinf bis dreilig Unterteilungen der Fall.

Im folgenden wollen wir die Ergebnisse ei-
nes nach dem Ablaufplan des Bildes 7.13 aufge-
bauten Computerprogramms [239] kurz erdr-
tern. Zum Vergleich mit dem im Abschnitt 7.5
behandelten Auslegungsbeispiel fir die iso-
therme Absorption wird die Absorption mit ge-
koppeltem Wirme- und Stofftransport mit den
gleichen Eintrittstemperaturen der beiden Pha-
sen durchgerechnet, ndmlich mit T, = Ty =
308,15 K. Auch die Ein- und Austrittszusam-
mensetzungen der beiden Phasen (Y. = 0,5: Y,
= 0,025; X, = 0,004 und X, = 0,075) und alle
iibrigen Daten werden aus dem Auslegungsbei-
spiel fiir die isotherme Absorption iibernom-
men.
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Bild 7.14. Temperatur der beiden Phasen in Abhéangigkeit
von der Kolonnenh&he fiir das Auslegungsbeispiel dieses
Kapitels.

Bild 7.14 zeigt den sich in der Kolonne erge-
benden Temperaturverlauf. Infolge der Absorp-
tionswiarme wird die fliissige Phase von 308,15
auf 313,16 K um rund 5 K erwirmt. Der Gas-
strom wird nach dem Eintritt in die Kolonne in



den untersten 0,6 m der Fiillkorperschiittung
um 4,75 K erwidrmt. In der dariiberliegenden
Fiillkorperschiittung wird der Gasstrom an-
schlieBend infolge des sehr guten Warmedurch-
gangs (direkter Kontakt der beiden Strome,
groBe Phasengrenzfliche, hoher Warmedurch-
gangskoeffizient) nahezu auf die Fliissigkeits-
eintrittstemperatur abgekiihlt. Er verlafit den
Absorber mit einer Temperatur von 308,19 K.

In Bild 7.15 ist die Kolonnenhghe in Abhén-
gigkeit des mit der Gleichung (7.12) definierten
Stromverhiltnisse aufgetragen. Wir haben
schon erwihnt, da3 man den Absorber mit ei-
nem moglichst geringen Waschmittelstrom be-
treiben mochte, um die Kosten fiir die Wasch-
mittelregenerierung und die Pumpenergie klein
zu halten. Bild 7.15 zeigt deutlich, daB die da-

- durch bedingten kleinen Stromverhiltnisse zu
groflien Kolonnenhohen fiithren. Gegen das mi-
nimale Stromverhéltnis nimmt die erforderliche
Kolonnenhéhe sehr stark zu. Zum Vergleich mit
den Ergebnissen der isothermen Absorption ist
in Bild 7.15 auch die dafiir erhaltene Kolonnen-
hohe eingezeichnet. Wir sehen, daf3 sie beson-

- ders im Bereich kleiner Stromverhiltnisse, in

denen man die Kolonne ja aus den erwihnten

Griinden moglichst betreiben mdéchte, zu ge-

ringe Hohen der FiillkSrperschiittung ergibt.

Das ist zu erwarten, weil sich die Gleichge-

wichtslinie infolge der Erwdrmung des Wasch-
mittels in Richtung der Bilanzgeraden ver-
schiebt (Bild 7.7). Damit ist eine Abnahme des
treibenden Zusammensetzungsgefilles verbun-
den. Wie wir aus Bild 7.15 weiter erkennen, ist

8
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Bild 7.15. EinfluB des Stromverhiitnisses auf die Héhe der
Fiillkdrperschittung und den Kolonnendurchmesser fir
das Auslegungsbeispiel dieses Kapitels.

es mit der isothermen Rechnung gar nicht még-
lich, auf das minimale Stromverhiltnis zu
schlieBen. In Bild 7.15 ist auch die Abhingig-
keit des Kolonnendurchmessers vom Stromver-
hiltnis dargestellt. Diese ist nicht sehr ausge-
prigt, weil der Gasstrom ja nicht verdndert
wird.

Bei groBem Wirmeeffekt kann die Absorp-
tionswidrme auch durch in die Kolonne einge-
baute Kiihler abgefiihrt werden. Die Berech-
nung von Absorbern mit Kiihlern kann eben-
falls auf dem gezeigten Weg erfolgen, wenn die
abgefilhrten Wirmestréme in den Enérgie-
strombilanzen (7.17) und (7.21) entsprechend
beriicksichtigt werden.

Die Auslegung von Bodenkolonnen mit Be-
riicksichtigung des Warmeeffekts wird in [240]
erortert. In [241]) wird die Auslegung von Fiill-
korperkolonnen mit Warmeeffekt und gleich-
zeitiger chemischer Reaktion behandelt.
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8. Sorption

Gas- oder Flussigkeitsgemische lassen sich
durch Anlagern einzelner Komponenten an die
Oberfliche von Feststoffen (Adsorption) und
durch Kondensation in feinsten Poren von
Feststoffen (Kapillarkondensation) trennen.
Adsorption und Kapillarkondensation treten
oft gleichzeitig auf und lassen sich dann nur
schwer einzeln erfassen. Deshalb bezeichnen

wir die Entfernung von Gemischkomponenten

aus Fluiden durch eine Stoffiibertragung an
Feststoffe als Serption. Diese Definition der
Sorption umfaBt nicht nur die Adsorption und
die Kapillarkondensation, sondern auch den
Ionenaustausch.

Die Anlagerung einzelner Stoffe an Festkor-
peroberflichen, die Adsorption, ist an allen
Feststoffen mehr oder weniger ausgeprigt zu
beobachten. Die dabei an der Grenzfliche an-
gelagerten Schichten sind aber im allgemeinen
infolge der geringen Reichweite der fiir die Bin-
dung verantwortlichen Krifte nur wenige Mole-
kiildurchmesser dick. Zur technischen Stoff-
trennung 148t sich die Adsorption deshalb nur
nutzen, wenn die FestkOrper eine enorme spezi-
fische Oberfliche aufweisen. Solche als Sorp-
tionsmittel (Sorbens, Adsorbens, sorbent, adsor-
bent) bezeichnete Feststoffe weisen spezifische
Oberflachen bis iiber 10° m?/kg auf!

Die Bindung des aus dem Fluid zu entfer-
nenden Stoffs, des Sorptivs (sorptive), an die
Feststoffoberflache kann lose durch molekulare
Wechselwirkungskrifte erfolgen (physikalische
Adsorption). Diese lose physikalische Bindung
ist durch Erwirmen oder Drucksenkung leicht
wieder zu 16sen. Die Bindung an den Feststoff
kann aber auch chemischer Natur sein (Chemi-
sorption). Sie ist stdrker als die physikalische
Bindung. Die Regeneration des beladenen
Sorptionsmittels wird deshalb bei der Chemi-
sorption wesentlich aufwendiger.

Die Sorption gehdrt zu den neueren Stoff-
transportverfahren. Die erste technische Anlage
zur Sorption von Alkohol und Benzol an Aktiv-
kohle wurde im Jahr 1923 in Betrieb genom-
men. Inzwischen ist die Sorption aus der Abgas-
reinigung, der Wasseraufbereitung, der Abwas-
serreinigung und beim Entfernen von Wasser
aus Gasen (Gastrocknung) und Fliissigkeiten
(Fliissigkeitstrocknung) nicht mehr wegzuden-
ken. Eine weitere Ausbreitung auf Kosten der
Absorption, der Rektifikation, der Extraktion
und anderer Trennverfahren ist zu erwarten.
Besonders interessant ist die Sorption zum Ent-
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fernen von Komponenten, die in Gasen oder
Fliissigkeiten in nur geringer Konzentration
vorkommen.

8.1 Sorptionsmittel

Als Sorptionsmittel kommen nur hochpo-
rose Stoffe mit einer groBen inneren Oberfliche
(internal surface) in Frage. Eine Aktivkohle-
schiittung aus Teilchen mit einem gleichwer-
tigen Kugeldurchmesser von 3 mm wiirde bei
einer Feststoffdichte von 2000 kg/m? nach den
Ausfithrungen im Kapitel 2 der «Verfahrens-
technik I» [1] ohne Beriicksichtigung der Poren
im Korninnern eine spezifische duBere Oberfla-
che (external surface) von 1 m®/kg aufweisen.
Die tatsdchliche Oberfliche von 1 kg einer Ak-
tivkohleschiittung kann aber iiber 10° m?/kg be-
tragen. Gegeniiber dieser enormen Gesamtober-
fliche ist die duBere Oberfliche verschwindend
klein. Die erstaunlichen spezifischen Oberfla-
chen der Sorptionsmittel stammen aus feinsten
Hohlrdumen im Korninnern, die durch spe-
zielle Herstellungsverfahren ([244], S.499/509,
[246]) erzeugt werden.

Die Porenradien der iiblichen Sorptionsmit-
tel liegen zwischen 3,5-107'm und 10> m. Die
enorme innere Oberfliche ist hauptsichlich
auf die Mikroporen mit Porenradien unter
75-1071° m zuriickzufiihren.

Ein gutes Sorptionsmittel soll nur die ge-
wiinschten Substanzen aus einem Gemisch ent-
fernen: Es muB selektiv wirken. Die Selektivitit
eines Sorptionsmittels wird wesentlich mitbe-
stimmt durch seine Porenradienverteilung ([3],
S. 603, {245, 246 und 247)]), weil die stark zur
inneren Oberfliche beitragenden Mikroporen
bereits die GroBenordnung der Molekiildurch-
messer (Tabelle 8.2) aufweisen. Wir werden dar-
auf bei der Besprechung der Molekularsiebe zu-
riickkommen.

Fiir die Selektivitit von Sorptionsmitteln ist
weiter entscheidend, ob ihre Oberfldche polare
Verbindungen wie Wasser anzieht (hydrophile
Sorptionsmittel) ober ob unpolare Verbindun-
gen bevorzugt werden (hydrophobe Sorptions-
mittel). Fiir die Eignung eines Stoffs als Sorp-
tionsmittel sind aber auch seine mechanische
Festigkeit, seine chemische Bestindigkeit und
seine Temperaturbestindigkeit von Bedeutung.
SchlieBlich muf3 ein beladenes Sorptionsmittel
zur Wiederverwendung leicht regeneriert wer-
den konnen. :

Die fiir technische Sorptionsprozesse am
hiufigsten eingesetzten Sorptionsmittel sind in
Tabelle 8.1 zusammengestellt.
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Tabelle 8.1. Daten der wichtigsten Sorptionsmittel. Die angegebenen Stoffwerte gelten fiir 293 K und unbeladene Sorptionsmittel.
Me ist das Alkali- oder Erdalkaliion der Ladung n.

Sorptionsmittel Zusammen- | Affinitdt zu Korn- Handelsform | Verhiltnis Spezifische

setzung polaren Ver- | groBe F: geformt Makro-/ Oberfliche

bindungen B: gebrochen | Mikroporen-
P: Pulver volumen
| [mm] [m*/kg}
‘Aktivkohle, kdrnig )
Sorption aus Gasphase iiber 90% C | hydrophob 1 .5 F/B 08 .. 1 1 ..1,5-10¢
Sorption aus Fliissigkeit iiber 90 % C | hydrophob w2 F/B 0,7 .. 1 0,5...0,8-10¢

Aktivkohle, pulverformig iiber 90 % C | hydrophob w1 P 1,1 ..L6 0,7...1,4-10¢
Silicagel, engporig iiber 95 %

SiO; hydrophil 1 ..6 F/B , .0,3 0,6...0,8-10¢
Silicagel, weitporig iiber 95 %

SiO2 hydrophil 1 .6 F/B 0,15..0,25 0,3...0,4-10¢
Aluminiumoxid, aktiviert iber 95 % B

Al O3 hydrophil 2 .10 F 0,2 ..0,3 0,3...0,4-10¢
Molekularsiebe Meyx/n ‘

(AlO2)x- ,

(SiO2)-mH20 | hydrophil 0,5.. 4 F/P - 1,3..1,3- 0,5..1,0-10¢ -
Sorptionsmittel Mittlere Dichte Porositit Spezifische Wirme- Temperatur-

der Schiittung (duBere) Wirme- leitfahigkeit bestindig bis

kapazitét

[kg/m?] [-1 [17kgK] [W/mK] K]
Aktivkohle, kornig 200...500 0,5...0,75 840 1000
Aktivkohle, pulverformig 150...400 0,6..0,8 840 1000
Silicagel, engporig 700...800 0,4..0,7 920 0,15 600
Silicagel, weitporig 300...400 0,4..0,7 920 0,15 600
Aluminiumoxid, aktiviert 700...800 0,4..0,7 880 0,12 600
‘Molekularsiebe 500...850 0,4..0,6 920 0,13 900

Aktivkohle (activated carbon) wird aus koh-
lenstoffhaltigen Stoffen wie Holzkohle, Sige-
spinen, Torf, Braunkohle, Steinkohle und Ko-
kosnuBschalen hergestellt. Sie besteht aus Koh-
lenstoff und Asche. Engporige Aktivkohlen zur
Adsorption  niedrigmolekularer Substanzen
werden durch Gasaktivierung bei 800 bis
1000 °C mit Wasserdampf aus verkohltem Ma-
terial hergestellt. Weitporige Aktivkohlen wer-
den bei tieferen Temperaturen aus unverkohi-
ten, zellulosehaltigen Rohmaterialien wie Sige-
mehl oder Torf chemisch aktiviert. Je nach den
Aktivierungsbedingungen entstehen Aktivkoh-
len mit unterschiedlichsten Sorptionseigen-
schaften ([3], S. 603/605, [247, 248]).

Infolge ihres hydrophoben Verhaltens wer-
den Aktivkohlen zum Entfernen organischer
und anderer unpolarer Stoffe aus Gasen (Ab-
gasreinigung, Losemittelriickgewinnung, Luft-
reinigung in Atemschutzgeriten und anderes
mehr) und Fliissigkeiten (Ent6len und Entfir-
ben wisseriger Losungen, Sorption organischer
Substanzen aus Trinkwasser und Abwasser und
weiteres mehr) verwendet. Bei der Reinigung
sauerstoffhaltiger Gase ist allerdings zu beach-

ten, dafl die Oxidation der adsorbierten Kom-
ponenten Brénde entfachen kann [249].

. Silicagel (Kieselgel, silica gel) besteht zur
Hauptsache aus amorphem Siliciumoxid und
gehort wie das aktive Aluminiumoxid und die
Molekularsiebe zu den hydrophilen Sorptions-
mitteln. Silicagel weist ein hohes Wasserauf-
nahmevermégen auf und wird deshalb in gro-
Bem Umfang zum Entfernen von Wasser aus
Gasen (Gastrocknung) eingesetzt. Falls die zu
trocknenden Gase Wassertropfchen enthalten,
werden diese durch weitporige «Puffergele»
entfernt. Die eigentliche Wasserdampfabschei-
dung erfolgt in den nachfolgenden engporigen
Silicagelen. Die besonders abriebfesten kugel-
formigen Silicagele werden als Trockenperlen
bezeichnet.

Das aktivierte Aluminiumoxid (Aluminium-
oxidgel, activated alumina) zeichnet sich durch
eine besonders hohe mechanische Festigkeit aus
und eignet sich deshalb auch fiir den konti-
nuierlichen Betrieb von Sorbern. Es wird eben-
falls fiir die Gastrocknung (hohe Spritzwasser-
bestindigkeit), vor allem aber fiir die Entfer-
nung polarer Substanzen aus Fliissigkeiten ver-
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wendet. Im Gegensatz zum Silicagel ist es aller-
dings nicht siurebestindig.

Die Molekularsiebe (molecular sieve) sind
kristalline Alkali- oder Erdalkalialuminosili-
kate. Thr Kristallgitter (crystall lattice) ergibt
nach dem Austreiben des Kristallwassers durch
Erhitzen Poren definierter GroBe und Gestalt:
Bild 8.1. Die erste Laborsynthese der kristallo-
graphisch zur Gruppe der Zeolithe gehdrenden
Molekularsiebe gelang im Jahr 1950. Thre her-
vorragende Selektivitit sicherte ihnen eine ra-
sche Verbreitung. Zahlreiche Hersteller bieten
heute Molekularsiebe mit PorengréB8en von 2,
4,5,8und 10-10"°m (10-°m = 1 A) an. Auf-
grund ihres hydrophilen Verhaltens sorbieren
sie bevorzugte polare Stoffe (etwa in der Rei-
henfolge Hzo, CH3OH, CH3SH, NH;, st,
COS, CO,). Sie ermdglichen deshalb beispiels-
weise das Entfernen von Wasser aus Gasen
oder organischen Fliissigkeiten auf sehr nied-
rige Restgehalte (Intensivtrocknung) oder das
Abtrennen von Wasser, Kohlendioxid und
Schwefelwasserstoff aus Erdgas. Die hervorra-
gende Selektivitit verdanken die Molekular-
siebe ihrer definierten PorengrofBe. Diese verun-
moglicht den zu groBen Molekiilen das Ein-
dringen in die Poren: sie werden «ausgesiebt»,
Der fiir das Eindringen in Molekularsiebe kriti-
sche Molekiildurchmesser ist fiir einige haufig zu
sorbierende Stoffe der Tabelle 8.2 zu entneh-
men (weitere Angaben in [3], S.606, [244],
S. 501). Er entspricht bei sphirischen Molekii-
len dem Durchmesser der das Molekiil umbhiil-

Bild 8.1. Aufbau von Molekularsieben (Chemische Fabrik
Uetikon).
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-lenden Kugel oder bei Kettenmolekiilen dem

Durchmesser des groBten Umkreises senkrecht
zur Kette..Im allgemeinen kann ein Molekular-
sieb nur die Stoffe mit einem kritischen Mole-
kiildurchmesser unterhalb seiner Porengréfie
sorbieren. Von dieser Regel sind infolge der
Elastizitit der sorbierten Molekiile und der
Schwingungen des Kristallgitters allerdings Ab-
weichungen hiufig. Die Selektivitit aufgrund
der definierten PorengrBe von Molekularsie-
ben nutzt man beispielsweise zum Trennen von
gerade- und verzweigtkettigen Kohlenwasser-
stoffen. Wie Aktivkohle ertragen auch die Mo-
lekularsiebe hohe Regenerationstemperaturen.
Im Gegensatz zur Aktivkohle sind sie aber auch
bei hohen Temperaturen unempfindlich gegen
Sauerstoff.

Herstellung, Eigenschaften und Einsatzge-
biete technischer Sorptionsmittel sind ausfiihrli-
cher behandelt in [3], S. 602/607, 613/618 und
[245] bis [252].

Tabelle 8.2. Fiir die Sorption maBgebende kritische Molekiil-
durchmesser [240].

Stoff Kritischer
Molekiil-
durchmesser
[10-10m]

Helium 2,0

Argon 38 -

Azetylen 2,4 A

Wasserstoff ’ 2,4 v

Wasser 2,8

Sauerstoff 2,8

Kohlenmonoxid 2,8

Kohlendioxid - 2,8

" Stickstoff 3,0

Methanol - 4.4

Ammoniak 3,6

Methan 4.0

Schwefelwasserstoff : 3,6

~ Athylen’ 4,2

Athan 4,4

Athanol v

Chlordifluormethan (R 22) 49

Dichlordifluormethan (R 12) 4,9

Propan 4,9

n-Butan und héhere

n-Kohlenwasserstoffe 4.9

Propene 5,0

Methylmerkaptan ‘ 4,5

Athylmerkaptanr - 5,1

Benzol 6.8

i-Butan und héhere

i-Kohlenwasserstoffe 5,6

Cyclohexan - 6,1




8.2 Sorptionsgleichgewicht

Im folgenden werden wir nur das Gleichge-
wicht bei der Sorption einer Komponente erdr-
tern. Fir die Mehrkomponentensorption sei auf
[244], S. 541/542; [252] und [254] verwiesen.

8.2.1 Sorptionsgleichgewicht
im Beladungsdiagramm

Wie bei der Absorption wird auch bei der
Sorption aus der Gasphase die durch das Sorp-
tionsmittel aufnehmbare Sorptivmenge mit sin-
kender Temperatur und zunehmendem Druck
groBer. Es ist iiblich, die Gleichgewichtskennli-
nien fir konstante Temperaturen aufzuzeich-
nen. Sie werden dann als Sorptionsisothermen
(Adsorptionsisotherme, sorption isotherm) be-
zeichnet. Bild 8.2 illustriert die Druck- und
Temperaturabhingigkeit des Sorptionsgleichge-
wichts-am Beispiel der Sorption von Wasser-
dampf an einem 3A-Molekularsieb. Es 148t die
schori bei der Absorption erlduterten Regenera-
tionsmoglichkeiten durch Temperaturerhdhung
und/oder Partialdrucksenkung (Senken des Ge-
samtdrucks, Strippen) erkennen. Wir werden
darauf noch zuriickkommen.

Fiir die Darstellung des Gleichgewichts der
Sorption aus der Gasphase ist es zweckmaiBiger,
den Partialdruck des Sorptivs auf seinen
Dampfdruck bei der betreffenden Temperatur
zu beziehen, weil dieser den fiir eine bestimmte
Temperatur hochstméglichen Sorptivpartial-
druck darstellt (Sittigungswert). Man bezeich-
net deshalb das Verhiltnis von Partialdruck zu
Dampfdruck als Sattigungsgrad oder relative
Feuchtigkeit (relative Sattigung, relative humi-
dity):

pi/P

0= (8.1

Die relative Feuchtigkeit gibt den Anteil einer
Komponente i zu ihrem hochstméglichen Ge-
halt in einem Gas wieder. Falls die relative
Feuchtigkeit des Sorptivs aus seiner Massenbe-
ladung Y; berechnet werden muB, ist der Par-
tialdruck mit Hilfe der Tabelle 1.1 aus der Mas-
senbeladung zu bestimmen. Unter Beniitzung
der Beziehung (1.13) erhdlt man fiir die Um-
rechnung des Massenbruchs der Komponente i
eines Zweistoffgemischs in die relative Feuch-
tigkeit:

Y;

MIMY, Yi 8.2)
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Bild 8.2. Sorptionsisothermen von Wasserdampf an 3A-
Molekularsieb mit einer PorengroRe von 3-16-1° m (Werte
aus [340]).

Darin sind p der Gesamtdruck, M, die Mol-
masse des Sorptivs und Mt die Molmasse des
Tragergases.

Bild 8.3 zeigt die Gleichgewichtsmassenbe-
ladung eines 3A-Molekularsiebes in Abhingig-
keit von der relativen Feuchtigkeit der Gas-
phase und der Temperatur. Diesem Diagramm
liegen die gleichen Daten zugrunde wie dem
Bild 8.2. Die Sorptionsisothermen riicken in der
neuen Darstellung nahe zueinander. Nach einer
duBerst steilen Zunahme der Wasserbeladung
des Sorptionsmittels vermag dieses bei hohen
relativen Feuchtigkeiten nur noch wenig weite-
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Bild 8.3. Darstellung der Gleichgewichtsdaten des Bil-
des 8.2 (Sorption von Wasserdampf an 3A-Molekularsieb)
in Abhéngigkeit der relativen Feuchtigkeit der Gasphase.
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res Wasser zu binden. Der Verlauf der Sorp-
tionsisothermen verdeutlicht, daB Molekular-
siebe fiir eine weitgehende Lufttrocknung sehr
geeignet sind, weil sie schon bei niedrigen rela-
tiven Feuchtigkeiten viel Wasser aufzunehmen
vermdgen.

Die Stirke der Wechselwirkungskrifte zwi-
schen dem sorbierten Stoff und dem Sorptions-
mittel fihrt zu unterschiedlichen Verldufen der
Sorptionsisothermen: Bild8.4. Bei starken
Wechselwirkungskriften (groBe Affinitit zum
Sorptiv) wird das Sorptiv schon bei geringen
Gehalten im Gasgemisch begierig aufgenom-
men. Dies fiihrt bei kleinen relativen Feuchtig-
keiten zu einem steilen Anstieg der Sorptions-
isothermen, wie er am Beispiel der Sorption
von Wasserdampf an einem 3A-Molekularsieb
zu beobachten ist. Die einheitlich kleinen Poren
werden durch das angelagerte Sorptiv rasch
aufgefiillt. Deshalb nimmt die Beladung des
Sorptionsmittels mit steigender relativer Feuch-
tigkeit dann nur noch wenig zu. Dieser Verlauf
rder Sorptionsisothermen ist fiir Sorptionsmittel
mit starken Wechselwirkungskriften und enger
PorengroBenverteilung typisch.

Der Verlauf der Sorptionsisothermen von
Wasserdampf an Silicagel ist fiir mittlere Wech-
selwirkungskriifte zwischen dem sorbierten Stoff
und dem Sorptionsmittel typisch. Mit zuneh-
mender relativer Feuchtigkeit der Gasphase
wird zunidchst eine monomolekulare Schicht
des Sorptivs gebunden. Dann werden dieser
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Bild 8.4. Isothermen fiir die Sorption von Wasserdampf an
A: Aktivkohle bei 298 K (Chemviron-Aktivkohle CPIV nach
[242]). S: Silicagel E bei 293 K (Diamantgel Uetikon E,
Werte aus [252]), M: 3A-Molekularsieb bei 298 K (Werte
aus [250]).
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weitere Molekiilschichten iiberlagert. Da die
Oberflichenkrifte nur eine kurze Reichweite
aufweisen, nimmt ihre Wirksamkeit auf die
iiberlagerten Schichten rasch ab. Der «Sorptiv-
hunger» schwiicht sich deshalb ab; der Verlauf
der Sorptionsisotherme wird flacher. Weil die
Eigenschaften der Sorptionsmittel sowohl von
den Herstellungsbedingungen wie auch von den
Ausgangsmaterialien gepridgt werden, streuen
sie innerhalb gewisser Grenzen. Dies ist in
Bild 8.4 am Beispiel eines Silicagels gezeigt.

Schwache Wechselwirkungskrifte ergeben
einen Verlauf, wie er in Bild 8.4 fiir die Sorp-
tion von Wasserdampf an Aktivkohle eingetra-
gen ist. Im eigentlichen Adsorptionsbereich
wird bei geringen Wechselwirkungskraften nur
wenig Sorptiv gebunden. Gegen hohere relative
Feuchtigkeiten ist trotzdem eine starke Zu-
nahme der Gleichgewichtsbeladung festzustel-
len. In diesem Bereich wird der Anlagerung von
Sorptiv durch Wechselwirkungskrifte die Ka-
pillarkondensation (capillary condensation)
iiberlagert. Im Falle der Sorption von Wasser-
dampf an Aktivkohle iibertrifft die Wirkung der
Kapillarkondensation jene der Adsorption um
ein Mehrfaches.

8.2.2 Kapillarkondensation

Uber stark gekriimmten Flichen ist der
Dampfdruck P, merklich kleiner als der
Dampfdruck P bei ebenen Fliissigkeitsoberfla-
chen. Er 148t sich fiir zylindrische Kapillaren
mit dem Radius r nach der Beziehung

Moy, cos 0)

Py = Pexp(— RTpr

(8.3)

berechnen (Herleitung in [244], S.536/537,
552/553). In dieser Gleichung sind M die Mol-
masse des Sorptivs, 64 die Oberflichenspan-
nung des Sorptivs und p, die Dichte des fliissi-
gen Sorptivs bei der Temperatur T. Der Cosinus
des Randwinkels 0 zwischen dem Fliissigkeits-
meniskus und der Wand der zylindrischen Ka-
pillare betrdgt beispielsweise fiir die Sorption
von Wasserdampf an Aktivkohle 0,6 [246, 255].
Er ist 1, wenn das kondensierte Sorptiv die
Winde des Sorptionsmittels vollstindig benetzt
(beispielsweise polare Stoffe an Molekularsie-
ben, organische Stoffe an Aktivkohle).



Beispiel 8.1

Bei welcher relativen Feuchtigkeit konden-
siert Wasserdampf aus Luft in einer zylin-
drischen Aktivkohlepore mit einem Radius von
5-10"m bei einer Temperatur von 298 K?
Stoffwerte von Wasser bei 298 K: Molmasse
18,02 kg/kmol, Oberflichenspannung 0,0720
N/m, Dichte 997 kg/m3.

Dampfdruckverhiltnis aus (8.3):

P./P = exp [-18,02-0,072-0,6/
(8314,3.298-997-5-10"19] = 0,532.

Das bedeutet, daB der Wasserdampf in der zy-
lindrischen Kapillare schon ab einer relativen
Feuchtigkeit von 0,532 (und nicht erst bei 1 wie
bei ebener Fliissigkeitsoberfliche) kondensieren
wiirde.

In Bild 8.5 ist die mit der Gleichung (8.3) be-
rechnete Dampfdrucksenkung von Wasser in
als zylindrisch angenommenen Aktivkohlepo-
ren fiir verschiedene Temperaturen in Abhdn-
gigkeit des Porenradius aufgetragen. Wir erken-
nen daraus, daB die Kapillarkondensation in
den feinsten Aktivkohleporen (Porenradien um
3-10-1m) schon ab relativen Feuchtigkeiten
unter 0,4 auftreten kann. Damit wird der in
Bild 8.4 ab einer relativen Feuchtigkeit von
etwa 0,35 festzustellende Anstieg der Sorptions-
isothermen verstdndlich.

Die Kapillarkondensation ist auch verant-
wortlich fiir den als Hysterese bezeichneten Un-
terschied zwischen den Gleichgewichtsbeladun-
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Bild 8.5. Zur Kapillarkondensation: Dampfdrucksenkung
von Wasser in 2zylindrischen Aktivkohleporen.

gen bei der Sorption und der Desorption (Wie-
deraustreiben der sorbierten Substanz). Sie ist
auf den bei der Sorption und der Desorption
unterschiedlichen Kriimmungsradius an der
Oberfliche des Kondensats zuriickzufiihren.
Der kleinere Kriimmungsradius bei der Desorp-
tion fiihrt nach der Gleichung (8.3) auf eine gro-
Bere Gleichgewichtsbeladung als bei der Sorp-
tion. Die Hysterese ist auf das Gebiet der Ka-
pillarkondensation beschrinkt. Sie tritt demzu-
folge nur im Bereich groBerer relativer Feuch-
tigkeiten auf ([246], [247), S. 553/554).

Zusammenfassend stellen wir fest, dafl der
Verlauf der Sorptionsisothermen von der Stirke
der Wechselwirkungskrifte (Adsorption) und
der PorengréBenverteilung (Kapillarkonden-
sation, «Fiillungsgrad») abhingt. Obwohl es
nicht an theoretischen Modellen fehlt (LANG-
MUIR-Isotherme, BET-Gleichung, Potentialtheo-
rie von DUBININ, HARKINS-JURA-Gleichung und
anderes mehr, [233], S.276/278, [243], [244],
S. 528/547, [246)), ist der auslegende Ingenieur
im allgemeinen auf gemessene Gleichgewichts-
daten angewiesen.

8.2.3 Sorptionsgleichgewicht
im Konzentrationsdiagramm

Bei der Sorption aus der flissigen Phase
wird anstelle der relativen Feuchtigkeit oder des
Sorptivpartialdrucks als Zusammensetzungs-
maB fiir das Flissigkeitsgemisch der Massen-
bruch oder die Massenbeladung verwendet.
Zum Auslegen von Sorptionsapparaten ist es
fiir die Sorption -aus der Gasphase und aus der
fliissigen Phase zweckmiBig, die Konzentration
des vom Sorptionsmittel sorbierten Stoffs iiber
der Sorptivkonzentration in der Gasphase be-
ziechungsweise in der fliissigen Phase aufzutra-
gen. Die Konzentration des sorbierten Stoffs ist
das Verhiltnis der sorbierten Masse zum Ge-
samtvolumen (Porenvolumen und Feststoff-
volumen) des Sorptionsmittels. Es kann nach
den Ausfitlhrungen in Abschnitt 1.1 wie folgt
aus der Massenbeladung des Sorptionsmittels

" berechnet werden:

X

Cs=mps

8.4

Die GroBenordnungen der (duBleren) Porositit
¢ und der mittleren Feststoffdichten p; haufiger
Sorptionsmittelschiittungen sind in Tabelle 8.1
zusammengestellt. Die Sorptivkonzentration in
der Gasphase kann mit Gleichung (8.1) und Ta-




belle 1.1 fiir eine Temperatur T aus der relativen
Feuchtigkeit ¢, dér Molmasse M und dem
Dampfdruck P des Sorptivs bestimmt werden:

PM

CF=0pT (8.5)

Beispiel 8.2

1m? einer unbeladenen Schiittung aus
Silicagel (Diamantgel E) weist eine Masse von
720 kg auf. Die Porositit betrigt 0,4. Wie grofl
sind die Wasserkonzentrationen im Sorp-
tionsmittel und in der Gasphase bei einer
Temperatur von 293 K (Wasserdampfdruck
0,02337-10° Pa) und einer relativen Feuchtig-
keit von 0,67

Wasserkonzentration in der Luft aus (8.5):

cp=0,6-0,02337.10°-18,02/(8314,3-293)kg/m’
= 0,0104 kg/m>.

Wasserkonzentration im Sorptionsmittel aus
8.4):

Gleichgewichtsbeladungen aus Bild 8.4:
Xmin = 0,262, Xpax = 0,288
Camin = [0,262/(1 - 0,4)] 720 kg/m?
= 314kg/m?
Comax = 10,288/(1 - 0,4)] 720 kg/m’?
= 346 kg/m?
In Bild 8.6 sind die auf diese Weise aus dem
Bild 8.4 umgerechneten Sorptionsisothermen
fiir das Beispiel des Silicagels eingetragen.
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Bild 8.6. Sorptionsisotherme von Wasserdampf an Silica-
gel E (Diamantgel E [252]) fir 293 K im Konzentrationsdia-
gramm.
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8.3 Sorptionswiirme

~ Fir die Sorptivmolekiile bedeutet die Bin-
dung an das Sorptionsmittel einen Verlust an
Bewegungsenergie. Sie geben diese als Serp-
tionswirme (heat of Sorption) an das Sorptions-
mittel ab. Die Sorptionswirme ist bei der Sorp-
tion aus der Gasphase von gleicher Gréenord-
nung wie die Kondensationswirme (heat of con-
densation). Je nach der Stirke der Bindung an
das Sorptionsmittel tritt zur Kondensations-
wirme eine mehr oder weniger grof3e Bindungs-
wirme (heat of linkage) auf. Die molare Sorp-
tionsenthalpie hps 148t sich mit den Gleichun-
gen (7.1) und (7.8) aus den Gleichgewichtsdaten
bestimmen:

_RT (a_p)
hps = b 7T/ « (8.6)

Sie gibt die bei der Sorption von 1 kmol Sorptiv
bei einer konstanten Beladung X des Sorptions-
mittels frei werdende Energie an. Da sich die
Beladung des Sorptionsmittels nur bei der Sorp-
tion einer sehr geringen Sorptivmenge nicht
spiirbar #ndert, wird die mit (8.6) definierte
Sorptionsenthalpie als differentielle molare
Sorptionsenthalpie bezeichnet. Zum Bestimmen
der differentiellen Sorptionsenthalpie ist der
Gleichgewichtspartialdruck des Sorptivs (bei-
spielsweise aus einem dem Bild 8.2 analogen
Diagramm) fiir konstante Sorptionsmittelbela-
dungen {iber der Temperatur aufzutragen:
Bild 8.7. Durch eine Ausgleichsrechnung kén-
nen daraus die partiellen Ableitungen des Par-
tialdrucks nach der Temperatur fiir einige
Werte der Sorptionsmittelbeladung bestimmt
werden. Dies liefert mit der Gleichung (8.6) die
in Bild 8.8 fiir das Beispiel von Wasser an ei-
nem 3A-Molekularsieb bei einer Temperatur
von 333 K dargestellte Abhiingigkeit der diffe-
rentiellen molaren Sorptionsenthalpie von der
Sorptionsmittelbeladung. Der Verlauf - der
Kurve fiir die differentielle molare Sorptions-
enthalpie bestitigt, da8 die Bindungskrifte mit
zunehmender Schichtdicke der sorbierten Sub-
stanz schwicher werden. Bei Wassermassenbe-
ladungen gegen die Sittigungsbeladung ver-
schwindet deshalb auch die Bindungsenthalpie.
Die differentielle Sorptionsenthalpie nimmt
dann den Wert der Kondensationsenthalpie an.

Da sich die Sorptionsmittelbeladung bei
technischen Sorptionsprozessen erheblich édn-
dert, ist firr die Berechnung der bei der Sorption
frei werdenden Wirme die integrale molare



Sorptionsenthalpie zu bestimmen. Diese erhal-
ten wir durch eine Integration der differentiel-
len Sorptionswirme vom unbeladenen Sorp-
tionsmittel (X = 0) bis zu einer beliebigen Mas-

senbeladung X: X
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Bild 8.7. Sorptionsisosteren (Gleichgewichtslinien fir kon-
stante Sorptionsmittelbeiadung) von Wasserdampf an 3A-
Molekularsieb.
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Bild 8.8. Differentielle und integrale molare Sorptions-
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Gleichung (8.6) fir 333 K.

——_

Fiir das Beispiel der Sorption von Wasser an
ein 3A-Molekularsieb ist die damit berechnete
integrale molare Sorptionsenthalpie fiir eine
Temperatur von 333 K ebenfalls in Bild 8.8 ein-
getragen. Die Bestimmung der differentiellen
und molaren Sorptionsenthalpie mit den Glei-
chungen (8.6) und (8.7) ist nur moglich, wenn
sehr viele Gleichgewichtsdaten bekannt sind.
Falls diese nicht zur Verfiigung stehen, kann die
mittlere integrale Sorptionsenthalpie mit den
Angaben in [242], [3], S. 601, und [246] und in
der groben Niherung, daB die Sorptionsenthal-
pie bei benetzenden Stoffen etwa das Andert-
halbfache der Kondensationsenthalpie betrigt,
geschitzt werden. Tabellenwerte fiir die inte-
grale Sorptionswirme findet man in [36],
S. 1-1328/29, und [260), S. 836/841. Wir benoti-
gen die integrale Sorptionswirme auch fiir die
Vorausberechnung von Trocknungsvorgingen.
Darauf werden wir im nichsten Kapitel zuriick-
kommen.

8.4 Durchfiihrung der Sorption

Auch die Sorption kann nach dem bei der
Absorption erdrterten Gegenstromprinzip kon-
tinuierlich durchgefiithrt werden. Aus noch zu
erliuternden Griinden wird aber die diskonti-
nuierliche Sorption weit haufiger angewendet.

8.4.1 Kontinuierliche Sorption

Bei der kontinuierlichen Sorption wird dem
Sorber laufend unbeladenes Sorptionsmittel zu-
gefiihrt und beladenes entnommen. Analog zur
Absorption wird das ans Sorptionsmittel gebun-
dene Sorptiv in einem Regenerator bei héheren
Temperaturen und/oder tieferen Sorptivpartial-
driicken desorbiert. Das zu reinigende Fluid
wird méglichst im Gegenstrom zum Sorptions-
mittel gefiihrt. Damit ergibt sich eine zum
Bild 7.4 analoge Anordnung.

Das Sorptionsmittel durchliduft den Sorber
mit gegenseitiger Beriihrung der Teilchen als
Wanderbett (moving bed) oder als Fliefibett
(Verfahrenstechnik I, Kapitel 5, [1]). Der Be-
rechnungsweg fiir kontinuierlich arbeitende Ge-
genstromsorber stimmt mit dem fiir die Absorp-
tionskolonnen gezeigten in manchen Teilen
iiberein ([244], S.575/580, [20], S.534/537,
[256D). : ’

Der kontinuierliche Gegenstrombetrieb ist
mit dem Nachteil eines aufwendigen Transports
der Sorptionsmittelschiittung behaftet (stéran-
fallige und teure Schleusen und Transportmit-
tel). Mit dem Feststofftransport ist auch ein er-




heblicher Abrieb der pordsen Sorptionsmittel
verbunden. Die kontinuierliche Gegenstrom-
sorption ist deshalb nur interessant, wenn die
diskontinuierliche Sorption mit bedeutenden
Nachteilen verbunden ist. Das kann beispiels-
weise der Fall sein, wenn aus staubhaltigen Ga-
sen zu sorbieren ist, weil dann der freie Stro-
mungsquerschnitt in ruhenden Schiittungen ver-
stopft werden kann. Kontinuierliche Sorptions-
anlagen werden deshalb erfolgreich zur Rauch-
gasreinigung eingesetzt [257]. Die kontinuierli-
che Gegenstromsorption ist vorteilhaft, wenn
das Sorptionsmittel infolge Belegung der Ober-
fliche des Sorptionsmittels mit organischen
Verunreinigungen hiufig reaktiviert werden
mufl. Zum Reaktivieren der Sorptionsmittel
miissen die Riickstinde bei Temperaturen iiber
1000 K chemisch umgewandelt werden ([3],
S.612/613, [243, 258, 259]). Dazu mul} das
Sorptionsmittel aus dem Sorber entfernt wer-
den. Das geschieht bei der kontinuierlichen
Sorption ohnehin laufend. Kontinuierliche Ver-
fahren werden deshalb auch angewandt, wenn
(wie in der Abwasserreinigung [265]) mit einem
hohen Anfall an organischen Verunreinigungen
zu rechnen ist.

8.4.2 Diskontinuierliche Sorption

Die meisten Sorptionsapparate zur Gastren-
nung arbeiten mit Festbetten. Festbettanlagen
werden zum Teil auch fiir die Absorption aus
der fliissigen Phase eingesetzt. Sie bestehen im
Minimum aus zwei mit Sorptionsmittelschiit-
tungen gefiillten Behiltern: Bild 8.9. Wihrend
im Behiilter 1 sorbiert wird, wird das Sorptions-
mittel im Behilter 2 regeneriert. Im néichsten
Zyklus wird im Behilter | regeneriert und im
Behilter 2 sorbiert.

Bei der Sorption erfolgt die Beladung des
Sorptionsmittels von der Rohgaseintrittsseite
her. Nach einer gewissen Zeit ist das eintrittssei-
tige Sorptionsmittel vollstindig beladen, wih-
rend das Sorptionsmittel gegen den Reingasaus-
tritt noch kein Sorptiv aufgenommen hat. Die
eigentliche Sorptionszone (sorption zone) wan-
dert im Laufe der Sorption durch das Festbett
gegen den Reingasaustritt. Sobald die Sorptiv-
konzentration im Reingas (purified gas) gegen
den zuldssigen Grenzwert zu steigen beginnt, ist
der Durchbruchpunkt (break point) erreicht,
und der Sorptionszyklus (sorption cycle) ist zu
beenden. Uber eine Zusammensetzungs- oder
Temperaturmessung (Erwdrmung der Absorp-
tionszone durch die frei werdende Sorptions-
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wirme) am Reingasaustritt oder iiber eine ein-
fache Zeitsteuerung kann das Umschalten auto-
matisch ausgelost werden.

Fiir die Regeneration des Sorptionsmittels
stehen mehrere Wege offen. Die wichtigsten,
nimlich die Temperaturerh6hung und/oder die
Senkung des Sorptivpartialdrucks erkennt man
aus dem Verlauf der Sorptionsisothermen
(Bild 8.2).

Sorptionsverfahren, bei denen die Regene-
ration durch Temperaturerh6hung erfolgt, wer-
den als Temperaturwechselverfahren (tempera-
ture swing) bezeichnet. Zur Temperaturerhd-
hung wird das Festbett entgegen der Sorptions-
richtung mit heien Gasen (iiberhitzter Wasser-
dampf, Luft, ProzeBgas, Inertgas) durchstrémt.
In Bild 8.9 ist die Regeneration im geschlosse-
nen Kreislauf dargestellt. Im Erhitzer erwarm-
tes Regenerationsgas nimmt im Behélter 2 Sorp-
tiv auf. Durch Kondensation (Kiihler in
Bild 8.9) wird es iiber einen Abscheider wieder
aus dem Regenerationsgas entfernt. Durch die
anschlieBende Wiedererhitzung wird die rela-
tive Feuchtigkeit reduziert und damit die er-
neute Sorptivaufnahmefihigkeit des Kreislauf-
gases gewihrleistet. Als Kreislaufgas kommen
das der Apparatur zugefiihrte Trégergas oder
gegebenenfalls ein Inertgas in Frage. Falls nur
harmlose Stoffe wie Wasser zu desorbieren
sind, ist kein geschlossener Kreislauf notig. Das
beladene Regenerationsgas kann dann direkt
an die Umgebung abgegeben werden. Bei offe-
nem Kreislauf entfallen der Kiihler und der Ab-
scheider.

Damit das Sorptionsmittel erneut Sorptiv
aufnehmen kann, ist es nach beendeter Desorp-
tion wieder zu kiihlen. Das kann durch Kithlen
des Kreislaufgases (Erhitzer in Bild 8.9 als Kiih-
ler betrieben) oder durch Einleiten von Reingas
erfolgen. Bild 8.9 zeigt nur eine Moglichkeit fiir
die Regeneration durch Temperaturerh6hung.
Weitere Schaltungen fiir das Temperaturwech-
selverfahren sind in [3], S.611, [244],
S. 507/509, und {261] zusammengestellt.

Die Regeneration durch Erhitzen erlaubt es,
auch bei starker Bindung des sorbierten Gases
(sogar bei der Chemisorption), sehr kleine Rest-
gehalte an sorbierten Stoffen zu erreichen. Das
Temperaturwechselverfahren weist aber einen
hohen Energiebedarf auf. Das Erwidrmen und
Abkiihlen der teilweise schlecht wirmeleitenden
Sorptionsmittel bedingt zudem lange Zykluszei-.
ten (meist in der GréBenordnung von 6 bis
12 Stunden).
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Bild 8.9. FlieBbild einer diskontinuierlich arbeitenden Sorptionsanlage mit zwei Festbet-

ten.

Beim . Druckwechselverfahren  (pressure
swing) wird das Sorptionsmittel durch Senken
des Sorptivpartialdrucks regeneriert. Dies er-
moglicht (bei allerdings bescheideneren Rege-
nerationsergebnissen) wesentlich kiirzere Zy-
kluszeiten in der GroBenordnung von einigen
Minuten. Dadurch 148t sich mit viel kleineren
Sorbervolumen auskommen, und der Energie-
bedarf zur Regeneration ist ebenfalls wesentlich
geringer. .

Kurze Zykluszeiten sind Voraussetzung fiir
die Gastrennung durch Sorption (Sauerstoff- und
Stickstoffgewinnung aus Luft, Wasserstoffge-
winnung aus Synthesegas [262, 263]). Bei der
Gastrennung durch Sorption nutzt man die
unterschiedliche Stofftransportgeschwindigkeit
einzelner Gemischkomponenten. Aus der Luft
wird beispielsweise Sauerstoff rascher sorbiert
als Stickstoff. Sauerstoff wird deshalb wih-
rend kurzen . Zyklen bei hohem Druck
(2...8-10° Pa) sorbiert und bei tiefem Druck
(0,1...1-10° Pa) desorbiert. Auf diese Weise
146t sich aus Luft bei einem Energiebedarf von
lediglich rund 5-10°J/kg Sauerstoff bis zu
einem Massenbruch von etwa 0,8 anreichern.
Niheres iiber die Druckwechselverfahren zur
Gastrennung in [264].

Weitere Regenerationsmoglichkeiten beste-
hen in der Verdringung des sorbierten Stoffs
durch Substanzen mit hoherer Affinitit zum

Sorptionsmittel oder durch die Extraktion mit
Losemitteln ([3], S. 612/613).

Beim wiederholten Beladen und Entladen
der Sorptionsmittel bleiben in diesen bei der
Regeneration stets nichtdesorbierbare Reste zu-
riick. Die Sorptivaufnahmefihigkeit nimmt des-
halb mit steigender Zykluszahl ab. Im Beispiel
der Lufttrocknung mit einem 4A-Molekularsieb
und einer thermischen Regeneration bei 573 K
sinkt die Aufnahmefdhigkeit nach 1000 Zyklen
auf etwa 90 % des urspriinglichen Wertes [252].
Man nennt diese Erscheinung Alterung des
Sorptionsmittels. Die durch die normale Rege-
neration nicht auszutreibenden Stoffe konnen
nur durch die erwdhnte chemische Reaktivie-
rung wieder entfernt werden, ohne daB3 dabei
die urspriingliche Kapazitit wieder ganz er-
reicht wird. Niheres dazu in [266, 267] und
[268].

Bild 8.10 zeigt eine einfache Sorptionsan-
lage mit zwei Sorbern, wie sie hdufig anzutref-
fen ist. Mit mehreren Sorbern 148t sich der Vor-
gang durch einen Gegenstromeffekt verbessern
([3], S. 608). Neben den in den Bildern 8.9 und
8.10 gezeigten vertikalen Sorptionskolonnen
werden auch horizontale Apparate gebaut ([3],
S. 607, [20], S. 545/546, [243]). Die zur Regene-
ration bendtigte Wiarme wird der Schiittung bei
speziellen' Bauarten durch Heizregister oder
Rippen direkt zugéfithrt [299).
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Der Druckverlust in Sorberschiittungen
kann nach Kapitel 5 der «Verfahrenstechnik I»
[1] berechnet werden. Er ist natiirlich um so gro-
Ber, je kleiner der gleichwertige Kugeldurch-
messer und je kleiner die Porositiat der Sorp-
tionsmittelschiittung ist. Der-gute fluidseitige
Stoffiibergang erlaubt es, bei der Sorption aus
Gasen SorptionsmittelkorngréBen von 1 .bis
10 mm zu verwenden. Bei der Sorption aus
Fliissigkeiten bedingt der wesentlich schlechtere
fluidseitige Stoffilbergang den Einsatz feinerer
Sorptionsmittel -mit entsprechend hdherem
Druckverlust. Als Anhaltswerte fiir die auf den
leeren Behilter bezogene Gasgeschwindigkeit
in Festbettapparaten seien 0,2 bis 0,5 m/s fiir
Gase und 0,002 bis 0,008 m/s fiir Fliissigkeiten
- genannt.

Die durch die viel kleineren fliissigkeitsseiti-
gen Diffusionskoeffizienten (Abschnitt 1.2) be-
hinderte Sorption aus Flissigkeiten erfordert
oft die Verwendung pulverformiger Sorptions-
mittel. Diese werden meist mit Rithrorganen in
die zu reinigenden Fliissigkeiten suspendiert
(Einriihrverfahren, Suspensionsverfahren).
Nach der Beladung werden sie in Filterpressen
oder Filterzentrifugen (Kapitel 4, Verfahrens-
technik 1 [1]) wieder von der fliissigen Phase ge-
trennt. Mit pulverformigen Sorptionsmitteln
kénnen auch Filterkuchen angeschwemmt wer-
den: Die Sorption findet dann bei der Durch-
stromung des ' Sorptionsmittelkuchens statt
(Schichtverfahren). Nédheres zu den Verfahren
der Pulversorption in [3], S. 609/610, und [247).

8.5 Auslegung von Festbettsorbern

Die Berechnung des Konzentrationsverlaufs
in diskontinuierlich arbeitenden Festbettsor-
bern beruht auf der Kenntnis des Sorptions-
gleichgewichts,” der Massenstrombilanz und
dem Stofftransport vom Fluid ins Sorptionsmit-
tel. Die Auslegung der im vorangehenden Kapi-
tel behandelten Absorptionskolonnen stiitzte
sich zwar auch auf Gleichgewichts-, Bilanz-,
Wirme- und Stofftransportbeziehungen. Auch
die Sorption ist durch einen gekoppelten
Wirme- und  Stofftransport gekennzeichnet,
weil das Sorptionsgleichgewicht analog zum
Lésungsgleichgewicht der Absorption stark
temperaturabhingig ist und weil die Sorptions-
wirmen von #hnlicher GroBenordnung sind
wie Absorptionswirmen. Bei der Sorption in
Festbetten ergibt sich aber durch den instationéi-
ren Stoff- und Wirmetransport aus dem Fluid
ins Innere des Sorptionsmittels eine zusétzliche
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Bild 8.10. Sorptionsanlage mit zwei Festbetten.
(Buckau-Walther, D-4080 Grevenbroich)

Schwierigkeit. Die vollstindige Berechnung dis-
kontinuierlich arbeitender Festbettsorber be-
ruht deshalb auf umfangreichen numerischen
Rechnungen [270 bis 274]. Analytische Nihe-
rungslésungen lassen sich nur unter stark ver-
einfachenden Annahmen angeben {275 bis 279].
Da der Stofftransport im Inneren der Sorp-
tionsmittel rein rechnerisch kaum vorausbe-
stimmbar ist, sind zum Auslegen von Sorptions-
apparaten Sorptionsversuche ohnehin unum-
giénglich [279). Zum Ubertragen der Versuchser-
gebnisse auf Apparate technischer Abmessun-
gen (scale-up) geniigen dann meist auch einfa-
chere, physikalisch begriindete Berechnungs-
modelle.

ROSEN [275] fand fiir lineare Sorptionsiso-
thermen unter Vernachlidssigung des Wéirme-
effekts eine leicht zu handhabende Niherungs-
16sung. Sie stiitzt sich auf die folgenden verein-
fachenden Annahmen:

1.In der Schiittung herrscht Pfropfenstromung
(keine radialen Geschwindigkeitsgradien-
ten; als Folge davon auch keine radialen
Zusammensetzungsgradienten).

2. Die Stromungsgeschwindigkeit des Fluids
wird durch die Abtrennung des Sorptivs
nicht spiirbar veridndert.

3. Der Trigerstoff beeinflulit den Sorptions-
vorgang nicht.

4. Die Sorption erfolgt bei konstanter Tempe-
ratur.



5. Die Sorptionsisotherme 148t sich im interes-
sierenden Bereich als Gerade annédhern.

6. Der Stofi‘transport ins Innere dér Sorptions-
mittelkdrner 148t sich durch einen konstan-
ten effektiven Diffusionskoeffizienten erfas-
sen.

7. Die axiale Diffusion im Fluid ist vernachlis-

" sigbar. :

8. Das Sorptionsmittel ist kugelfrmig.

9. Das Sorptionsmittel erfihrt wihrend des
Sorptionsvorganges keine Volumenénde-
rung.

10. Die Regeneration des beladenen Sorptions-
mittels ist so gut, daB die Sorptionsmittelbe-
ladung zu Beginn der Sorption vernachlis-
sigt werden kann.

Trotz dieser teilweise einschneidenden Verein-

fachungen erweist sich das Modell von ROSEN"
als hinreichend genau, solange bei der Sorption

keine groBen Wirmeeffekte auftreten. So kann
es beispielsweise Versuchsergebnisse fiir die
Sorption aus der Gasphase an Molekularsieben
und Aktivkohle und aus der fliissigen Phase an
Aktivkohle gut wiedergeben [279].

8.5.1 Sorptivmassenstrombilanz
fiir infinitesimalen Festbettabschnitt

Bild 8.11 zeigt einen Abschnitt aus einem
Festbettsorber der infinitesimalen Hohe dz an
einer beliebigen Stelle z ab dem Gaseintritt. Das
Sorptionsmittelfestbett wird von unten nach
oben mit der (auf den leeren Querschnitt bezo-
genen) Geschwindigkeit wg durchstrémt. Zu ei-
ner ebenfalls beliebigen Zeit t betrage die Sorp-
tivkonzentration des Fluids an dieser Stelle cg.
Infolge der Sorption nimmt sie bis zum Schnitt
an der Stelle z+ dz um (6cg/8z) dz ab. Die mitt-
lere Sorptivkonzentration des Sorptionsmittels
betrigt im betrachteten Abschnitt C,.

We
| cc,
z+dz4—— -———t-c, + —Ldz
€z

24— v—vT-—-—-cF
We

Bild 8.11. Zur Herleitung der Sorptivmassenstrombilanz.
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Die in den Abschnitt ein- und austretenden
Sorptivmassenstrome sind das Produkt aus dem
Fluidvolumenstrom wg A und den Sorptivkon-
zentrationen an den betreffenden Stellen. Der
im infinitesimalen Abschnitt sorbierte Massen-
strom dM, bewirkt eine zeitliche Anderung der
Sorptivkonzentration der Sorptionsmittelschiit-
tung von:

dM, = Adz(1-e) 52 % (8.8)

In diesem Ausdruck ist A dz (1 - €) das Sorp-
tionsmittelvolumen im betrachteten Abschnitt.
In der Massenstrombilanz ist schlieBlich noch
die zeitliche Anderung der Sorptivmasse im

Fluid-des Abschnitts zu beriicksichtigen:

dMF =AdzeZE ‘9;: (8.9)

Der in den Abschnitt eintretende Sorptivmas-
senstrom mufB} der Summe aus dem austreten-
den Sorptivmassenstrom und den zeitlichen An-
derungen innerhalb des Bilanzgebiets nach den
Gleichungen (8.8) und (8.9) entsprechen:

WFACF = WFA (CF+_dZ)

30;:

+Adz(1—e)—+Ad §5E  (810)

Diese Massenstrombilanz des Sorptivs 148t sich
auf die folgende Form bringen:

D L )

= (8.11)

8.5.2 Stoffiibergang an die Feststoffoberfliche

Das Sorptiv muf} aus dem stromenden Fluid
an die Oberfliche des Feststoffs transportiert
werden. Der sich dabei ergebende Konzentra-
tionsverlauf ist in Bild 8.12 skizziert. Damit
iiberhaupt Sorptiv aus dem Fluid ans Sorptions-
mittel iibergehen kann, muB die Sorptivkonzen-
tration an der Phasengrenze cgg kleiner als der
Mittelwert im Fluid cf sein. Den im infinitesi-
malen Abschnitt ans Sorptionsmittel iiberge-
henden Massenstrom erhalten wir mit den Aus-
fiihrungen des Abschnitts 1.4 und der Glei-
chung (6.57) zu:

dM; = B a A dz (cg - ¢rg) (8.12)
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Bild 8.12. Konzentrationsverfauf in Fluid und Sorptionsmit-
tel.

Der fluidseitige Stoffiibergangskoeffizient kann
fiir kugelformige Sorptionsmittel aus (1.60) be-
rechnet werden. Die bezogene Oberfliche von
Kugelschiittungen folgt aus (6.37). An der Pha-
sengrenzfldche herrscht Gleichgewicht zwischen
den beiden Phasen. Die Konzentrationen ¢
und cgg sind deshalb durch die Gleichgewichts-
linie miteinander verkniipft. Mit der angenom-
menen linearen Sorptionsisotherme der Stei-
gung

m= csE/cFE (8.13)

kann in (8.12) cgg durch ¢, /m ersetzt werden.
Der iibergehende Sorptivmassenstrom bewirkt
eine Anderung der mittieren Sorptivkonzentra-
tion im Sorptionsmittel, wie sie mit der Bezie-
hung (8.8) beschrieben wird. Durch Einsetzen
der Gleichungen (8.12), (6.37) und (8.13) in (8.8)
erhalten wir eine zweite Differentialgleichung
zum Bestimmen des Konzentrationsverlaufs:

(8.14)

Die mittlere Sorptivkonzentration im Sorp-
tionsmittel folgt durch eine Integration iiber das
ganze Kugelvolumen aus der ortlichen Konzen-
tration:

+

5= o 815)

dp/3
C, = a——;j 12 ¢i(r) dr
P o
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8.5.3 Stofftransport ins Sorptionsmittel

Der Transport des Sorptivs durch das kom-
plizierte Porensystem von der Oberfliche ins
Innere des Sorptionsmittels ist einer theore-
tischen Vorausberechnung schwer zuginglich.
Er 148t sich grob in Porendiffusion und Ober-
flichendiffusion unterteilen. In den Makropo-
ren iiberwiegt der Stofftransport durch Diffu-
sion in der Gasphase. Diese Porendiffusion ge-
horcht den im Abschnitt 1.2 erdrterten Geset-
zen. In den Mikroporen wird die Bewegungs-
freiheit der Molekiile derart eingeschrankt, da3
sie sich praktisch nur noch parallel zur Poren-
oberfliche bewegen konnen. Der dann als
Oberflichendiffusion bezeichnete molekulare
Stofftransport ist um so intensiver, je schwécher
das Sorptiv ans Sorptionsmittel gebunden wird
(die schwache Bindung dullert sich in einer klei-
nen Sorptionswirme) {243], [279 bis 282]. Eine
getrennte rechnerische Behandlung der Poren-
diffusion und der Oberflichendiffusion ist im
allgemeinen nicht moglich. Man erfaf3t deshalb
die Transportvorginge im Innern des Sorp-
tionsmittels gesamthaft mit einem sogenannten
mittleren scheinbaren Diffusionskoeffizienten.

Der Sorptivtransport ins Korninnere kann
dann formal als gewohnliche instationire Dif-
fusion aufgefaBlt werden. Die instationdre Dif-
fusion in eine Kugel wird in Analogie zur Wir-
meleitung in eine Kugel mit der nachstehenden
Gleichung beschrieben ([13], S. 177/180, [26],
S. 21/23):

: 2
% _p ,‘(%+ (8.16)
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8.5.4 Konzentrationsverlauf in Festbettsorbern

Das aus den partiellen Differentialgleichun-
gen (8.11), (8.14)," (8.16) und der Beziehung
(8.15) bestehende Gleichungssystem beschreibt
den ortlichen und zeitlichen Verlauf der Sorp-
tivkonzentration ¢g im durchstromten Festbett
unter den eingangs erwidhnten vereinfachenden
Annahmen. RoseN hat dieses Gleichungssystem
nach der Einfiihrung geeigneter dimensionslo-
ser Variablen fiir eine konstante Sorptivkonzen-
tration im eintretenden Rohgas cg. und zu Be-
ginn der Sorption ideal regeneriertes Sorptions-
mittel (¢, = 0) numerisch geldst. Das Ergebnis
3einer umfangreichen Rechnungen hat er durch
die folgende analytische Niherungsgleichung
fiir das als Durchbruchskurve (breakthrough



curve) bezeichnete Verhiltnis der Sorptivkon-
zentration zur Eintrittssorptivkonzentration
wiedergegeben:

[3 Rt/(2 Rz)] - | ]}
2/(0+5 RK)/( R2)

E=0,5{1+erf[

Cre

8.17)

Darin ist Rz der dimensionslose Abstand vom
Rohgaseintritt:

12Dy, mz(l -¢)

Rz = e (8.18)
Rt ist die dimensionslose Sorptionszeit:
Rt = M (8.19)

d PZ

Rk ist der dimensionslose Stoffiibergangswider-
stand:
_ 2 Dsch m

de

Die Beziehung (8.17) gibt die Ergebnisse der
numerischen Rechnungen in den Bereichen von
0,2 = Rz = 40,0,1 = Rt/Rz = 2,0und 0 =
Rk/Rz = 0,2 mit maximalen Fehlern von 2 %
wieder. Die Fehlerfunktion

Rk (8.20)

erf (x) = % E exp (-x¥)dx 8.21)

kann durch eine numerische Integration auf je-
dem programmierbaren Taschenrechner be-
rechnet werden. Fiir die Sorberauslegung ge-
niigt es im allgemeinen, die Funktionswerte
dem Bild 8.13 zu entnehmen.

Tabelle 8.3. Mittlere scheinbare Diffusionskoeffizienten fiir die
Sorption von Wasserdampf bei 288 bis 293 K (aus [233], S. 293,
[284, 285]).

Sorptionsmittel Scheinbarer
Diffusionskoeffizient
Dsch  [m?/s]
4A-Molekularsieb 1.2 -10-10
Silicagel ) 0,5..1,5-10~10
Aktivkohle 08- 10-10
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Bild 8.13. Werte der Fehlerfunktion erf (x).

Mit Ausnahme des scheinbaren Diffusions-
koeffizienten. D, lassen sich alle fiir die An-
wendung der Gleichung (8.17) bendtigten Gro-
Ben direkt bestimmen. Der scheinbare Diffu-
sionskoeffizient ist als Anpassungsparameter
aufzufassen und muB durch die Aufnahme von
Durchbruchskurven experimentell bestimmt
werden. Der scheinbare Diffusionskoeffizient
ist stark temperatur-, aber auch konzentrations-
abhiingig. Fiir die Sorption von Wasserdampf
bei Umgebungstemperatur sind in Tabelle 8.3
einige Anhaltswerte zusammengestellt. Weitere
Werte fiir den scheinbaren Diffusionskoeffi-
zienten in [282 bis 283].

Beispiel 8.3

Aus einem Massenstrom von 0,3 kg/s feuch-
ter Luft (Temperatur 293 K, Druck 10° Pa) ist
Wasser im kugelférmigem Silicagel E (Durch-
messer der Sorptionsmittelteilchen 3 mm, Poro-
sitidt der Sorptionsmittelschiittung 0,4) zu ent-
fernen. Die relative Feuchtigkeit der in den Sor-
ber eintretenden Luft betrdgt 0,60. Die getrock-
nete Luft darf eine relative Feuchtigkeit von
0,01 nicht iiberschreiten. Die Regeneration des
Sorptionsmittels erfolge so weitgehend, daB die
Sorptionsmittelbeladung zu Beginn der Sorp-
tion Null gesetzt werden kann. Dichte der Luft
1,2 kg/m?3, dynamische Viskositit der Luft
1,8-107° kg/ms, Diffusionskoeffizient von Was-
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serdampf in Luft 2-78-10~° m?/s. Dampfdruck
von Wasser bei 293 K: 2337 Pa. Wie gro8 ist der
Durchmesser des Festbetts zu wihlen, damit der
Druckverlust 1400 Pa/m nicht iibersteigt, und
wie hoch muB die Sorptionsmittelschiittung
sein, damit der Durchbruch nach einer Sorp-
tionszeit von 30 000 s (8,33 h) erfolgt?

Die Berechnung des erforderlichen Festbett-
durchmessers filhren wir nach Kapitel 5 der
«Verfahrenstechnik I» durch. Mit einer auf den
leeren Querschnitt bezogenen Luftgeschwindig-
keit von wg = 0,33 m/s erhalten wir:

Reynoldszahl aus [1], Gleichung (5.2):
Rer = [1/(1

- 0,4)](0,33-1,2-0,003/1,8-10"%)
=110

Widerstandsbeiwert aus [1], Gleichung (5.3):
Cr = 160/110+3,1/110% = 3,39
Druckvérlust pro Meter aus [1], Gleichung (5.1):
Ap = [(1-

04)/0 4°13,39-1,2-0,332-1/0,003 Pa
=~ 1400 Pa

Der Durchmesser des Sorbers folgt fiir wg =
0,33 m/s aus der Kontinuititsgleichung:

d = /4 M/(n Wg pg)
= /4.0,3/(n-0,33-1,2) m = 0,98 m

Wir wihlen fiir den Apparat einen Aufllen-
durchmesser von 1000 mm und eine Wand-
stirke von 4 mm. Die Luftgeschwindigkeit be-
trdgt dann wg = 0,324 m/s und der Druckver-
lust ungeféhr 1300 Pa/m.

. Nun koénnen wir die notwendige Hohe der
Sorptionsmittelschiittung berechnen. Zum Be-
stimmen der Durchbruchskurve bendtigen wir
den scheinbaren Diffusionskoeffizienten von
Wasserdampf in Silicagel. Aus Tabelle 8.3 ent-
nehmen wir einen Mittelwert von Dy, = 10710
m2/s. ‘

Wie Bild 8.6 zeigt, ist die Steigung der Sorp-
tionsisothermen nicht konstant. Wir néhern sie
innerhalb des uns interessierenden Bereichs
durch die in Bild 8.6 eingetragene Gerade an.
Der relativen Feuchtigkeit der eintretenden
Luft entspricht nach Gleichung (8.5) eine Was-
serkonzentration von cg. = 0,6-2337-18,02/
(8314,3.293) kg/m* = 0,0104 kg/m’. Dazu
kénnen wir aus Bild 8.6 die Wassergleichge-
wichtskonzentration im Sorptionsmittel able-
sen. Sie betrigt fiir den ungiinstigeren Fall der
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unteren Sorptionsisotherme cg = 315 kg/m’
Die Steigung der linearen Niherungsisotherme
betrdgt somit m = cg/cge = 315/0,0104 =
30 300. Da simtliche Punkte der wirklichen Iso-
therme iiber der linearen Niherungsisotherme
liegen, konnte das Sorptionsmittel in Wirklich-

" keit zu jeder Wasserkonzentration in der Luft

mehr Wasser sorbieren. Gegeniiber dem berech-
neten Durchbruchspunkt besteht demzufolge
eine gewisse Sicherheit.

Nun kénnen wir die Durchbruchskurve fur
eine Sorptionszeit von 30 000 s bestimmen. Als
Beispiel sei nachfolgend ein Punkt der Durch-
bruchskurve fiir einen Abstand ab dem Eintritt
der feuchten Luft von z = 0,6 m berechnet:

@ aus (8.18):

Rz = 12-10-'.30000-0,6 (1 - 0,4)/
(0,324.0,0032) = 4,49

@ aus (8.19):
Rt = 8.10-1° (30 000-0,6-0,4/0,324)/0,003*
= 2,67

@ gasseitiger Stoffiibergangskoeffizient in Ku-
gelschiittungen analog zum Beispiel 1.7:
B = 0,124 m/s

® aus (8.20):
Rk =2-10-'°.30 000/(0,003-0,124) = 0,0163

@ Argument der Fehlerfunktion in der Bezie-
hung (8.17):

3:2,67/2:449) -1
2./ +5-0,0163)/(5-4,49)

aus Bild 8.13: erf (- 0,248) = - 0,275

® Verhiltnis der Wasserkonzentration an der
Stellez = 0,6 m bei t = 30000s zur Was-
serkonzentration in der einstrémenden
feuchten Luft aus (8.17):

C¢p/Cre = 0,5 (1 - 0,275) = 0,363

Dieses Ergebnis ist in Bild 8.14 als Punkt A ein-
getragen. Die auf diese Weise ermittelten voll-
stindigen Durchbruchskurven sind in Bild 8.14
fiir verschiedene Sorptionszeiten aufgezeichnet.
Die Durchbruchskurven verschieben sich mit
zunehmender Sorptionszeit gegen den Luftaus-
tritt: Die Front feuchter Luft dringt immer wei-
ter in die Sorptionsmittelschiittung ein. Bei ei-
ner Schiitthdhe von 2 m wire die austretende
Luft bis zu einer Sorptionszeit von etwa 60 000 s
praktisch trocken. Dann ndhme die Wasserkon-
zentration zunichst langsam, dann rasch zu.

-0,248
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Bild 8.14. Durchbruchkurven fiir das Auslegungsbeispiel der Trocknung von Luft mit Silicagel E bei 293 K und

10% Pa. A: im Beispiel 8.3 berechnet. B: Durchbruchpunkt fii

Im Beispiel 8.3 wird gefordert, daf die rela-
tive Feuchtigkeit der austretenden Luft 0,01
nicht iiberschreitet. Aus der Gleichung (8.5)
folgt fiir konstante Temperatur:

(CFa/ Cre)max = (Pa/ Pedmax = 0,01/0,6 = 0,0167

Die Linie fiir Cpamax/Cre = 0,0167 ist in Bild 8.14
strichpunktiert eingetragen. Wir erkennen, dal}
der Durchbruchspunkt B fiir eine Sorptionszeit
von 30000s bei einer Schiitthhe von 1,06 m
liegt (fiir eine Sorptionszeit von 60 000 s wire
der Durchbruchspunkt bei z = 1,74 m). Bei ei-
ner mittleren Schiittdichte von 750 kg/m? wiir-
den demzufolge fiir die Bewiltigung der Luft-
trocknungsaufgabe des Beispiels 8.3 eine Silica-
gelmasse von (n/4) - 0,9922 - 1,06 - 750 kg
=~ 620 kg bendtigt. .

" Zu diesen Rechnungen ist einschriankend zu
bemerken, daB der scheinbare Diffusionskoeffi-
zient nur als Mittelwert aus Literaturangaben
eingesetzt wurde. Der scheinbare Diffusions-
koeffizient wire aber fiir ein bestimmtes Sorp-
tionsmittelfabrikat vorerst aus einigen Sorp-
tionsmessungen bei Auslegungstemperatur zu

r das Beispiel 8.3.

bestimmen. Bild 8.15 verdeutlicht den Einfluf§
des scheinbaren Diffusionskoeffizienten auf
den Verlauf der Durchbruchskurve. Unser Aus-
legungsbeispiel - entspricht der dick ausgezoge-
nen Mittelkurve. Bei halbem scheinbaren Diffu-
sionskoeffizienten (Dyp, = 0,5-10719 m?/s) ver-
lauft der Sorptionsvorgang langsamer; die
Sorptionszone wird breiter. Der Durchbruchs-

punkt fiir Ceama/Cre = 0,0167 wiirde nun bei z

= 1,36 m liegen. Das Gegenteil ist beim gegen-
iber dem Mittelwert aus der Tabelle 8.3 ver-
doppelten scheinbaren Diffusionskoeffizienten
festzustellen: Der raschere Ablauf der Sorption
fiihrt zu einem steileren Verlauf der Durch-
bruchskurve. Die Schiitthéhe am Durchbruchs-
punkt betrdgt noch z = 0,89 m.

Die in Bild 8.15 fiir die maximale Steigung
der Sorptionsisotherme von m = 54 000 gestri-
chelt aufgetragene Durchbruchskurve bestitigt,
daB mit der in Bild 8.6 eingezeichneten Nihe-
rungsisotherme einige Reserve in die Auslegung
getragen wurde.

Die besprochenen Rechnungen basieren auf
der Annahme einer konstanten Temperatur im
Sorber. Die im Abschnitt 8.3 erdrterte Sorp-
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Bild 8.16. EinfluB des scheinbaren Diffusionskoeffizienten und der Steigung der Sorptionsisothermen auf den Ver-
lauf der Durchbruchkurve (Lufttrocknung mi Silicagel E, Sorptionszeit 30 000 s).

tionswirme fiihrt aber in der Sorptionszone zu
einer Temperaturerh6hung. Deshalb bewegt
sich in Wirklichkeit mit der Sorptionszone eine
Temperaturwelle durch das Festbett. In der
Sorptionszone wird in den Sorptionsmittelkdr-

nern die Sorptionswarme frei. Diese erwidrmen

sich, und es kommt zu einer Wirmeiibertragung
vom Sorptionsmittel an den Gasstrom. Das auf-
gewdrmte Reingas bewirkt in der auf die Sorp-
tionszone folgenden Schiittung eine Tempera-
turerh6hung und wird dabei wieder abgekiihit.
Die Temperaturwelle eilt deshalb der Sorptions-
zone voraus. Nach der Hauptsorptivaufnahme
wird das Sorptionsmittel durch das vorbeistro-
mende Rohgas wieder gekiihlt; es kann deshalb
weiteres Sorptiv aufnehmen. Die beschriebenen
Vorginge fiihren zu einer Verbreiterung der
Sorptionszone. Die Berechnung der Tempera-
turwelle wiirde den Rahmen dieser Einfithrung
sprengen. Einem dhnlichen Problem werden wir
bei der Trocknung begegnen. Die Temperatur-
welle ermoglicht iiber einige im Festbett ange-
ordnete Temperaturfiihler die Feststellung der
Lage der Sorptionszone.
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Die Erwirmung des Sorptionsmittels fiihrt
Zu einem gegeniiber unserer isothermen Rech-
nung geringeren Sorptivaufnahmevermdogen des
Sorptionsmittels. Die Beriicksichtigung der
Sorptionswirme ergibt daher groBere Festbett-
héhen.

Der in den Bildern 8.14 und 8.15 gezeigte
Verlauf der Durchbruchskurven verdeutlicht,
daB3 besonders bei langsamem Stofftransport
ins Korninnere (kleiner scheinbarer Diffusions-
koeffizient) die Sorptivaufnahmefihigkeit der
obersten Zone der Sorptionsmittelschiittung
iberhaupt nicht genutzt wird. Nachdem der un-
tere Teil des Festbetts beladen wurde, verur-
sacht er zwar noch Druckverlust, nimmt aber an
einer weiteren Sorptivaufnahme nicht mehr teil.
Diese schlechte Nutzung des Sorptionsmittels
ist einer der Hauptnachteile der diskontinuierli-
chen Sorption. Wie schon erwihnt, wird er aber
durch die Einfachheit der Apparatur und die
geringe mechanische Beanspruchung des Sorp-
tionsmittels in den meisten Fillen kompensiert.



8.6 Ionenaustauscher

Bei den Ionenaustauschern (ion exchanger)
werden zwischen einem kdrnigen Feststoff und
einer Losung Ionen ausgetauscht. Der Aufbau
der Ionenaustauscher entspricht jenem der be-
sprochenen Sorptionsapparate. Neben den iibli-
" chen Festbettanordnungen wird der Ionenaus-
tausch auch im FlieBbett durchgefiihrt.

Ionenaustauscher dienen dem Abtrennen in
geringer Konzentration vorkommender Ionen
aus Losungen. Sie werden hauptsichlich in der
Wasseraufbereitung zum Entfernen von Cal-
cium- und Magnesiumionen (Wasserenthir-
tung) oder zur Wasserentsalzung eingesetzt. Da-
neben gibt es viele weitere Einsatzgebiete wie
das Entfernen von Nitraten aus Trinkwasser,
von giftigen Metallverbindungen (Kuper, Nik-
kel, Cadmium, Blei, Chrom), Cyaniden, Sulfi-
den, Ammoniak und Nitraten aus Abwasser,
Entsalzen von Zuckerldsungen und Molke,
Urananreicherung, Wiederaufbereiten von
Kernbrennstoffen und. anderes mehr. Da die
Tonenaustauscherharze (synthetic resin) sehr
groBe innere Oberflichen aufweisen, werden sie
auch als gewdhnliche Sorptionsmittel verwen-
det (beispielsweise Trinkwasserreinigung, Zuk-
kerentfirbung). Die groBe Variationsfihigkeit
der Ionenaustauscherharze erméglicht das An-
passen an stets neue Trennaufgaben [287 bis
289].

Die Ionenaustauscherharze bestehen aus ei-
nem stabilen Grundgeriist (Matrix), welches re-
. aktionsfihige (sauer oder basisch reagierende)
Gruppen trigt. Diese reaktionsfihigen Gruppen
erméglichen den Austausch von Ionen aus L&-
sungen. Das sich dabei einstellende chemische
Gleichgewicht 148t sich beeinflussen. Der Aus-
tauschvorgang 14Bt sich deshalb zur Regenera-
tion umkehren. Die Ionenaustauscherharze sind
meist kugelférmig und weisen Durchmesser bis
1,5 mm auf.

Am Beispiel von Calciumchlorid (CaCl)
wollen wir den Ionenaustausch aus Wasser ver-
folgen. Dabei gibt der saure Kationenaustau-
scher KI (cation exchanger) Wasserstoffionen
ab und nimmt Calciumionen auf:

2 (H*KI")+Ca* *(CI),
= Ca**+(KI),+2 (H*CI")

Der basische Anionenaustauscher Al (anion ex-
changer) gibt OH-Ionen ans Wasser ab und
nimmt aus diesem Chlorionen auf:

AI*OH +H*Cl- = AI*C1*H,0

Damit ist das Calciumchlorid durch Wasser er-
setzt. Kationen- und Anionenaustausch kénnen
in getrennten Apparaten durchgefiihrt werden.
Kationen- und Anionenaustauscherharze kon-
nen aber auch gemischt werden. Man spricht
dann von Mischbettionenaustauschern (mixed-
bed ion exchanger).

Beim Erreichen des Ionenaustauschgleich-
gewichts ([244], S. 547/550) hort der Austausch-
vorgang auf. Wie beim besprochenen Festbett-
sorber wandert die Austauschzone wihrend
dem Austauschvorgang durch das Festbett. Der
Austauschvorgang ist zu unterbrechen, sobald
die Austauschzone den Losungsaustritt erreicht
(Durchbruchspunkt).

In der anschlieBenden Regeneration der
Harze wird der Austausch umgekehrt. Die Ka-
tionenaustauscher werden dazu mit Siuren (bei-
spiclsweise Salzsdure; Ersatz der gebundenen
Kationen durch H*) oder Kochsalz (Ersatz der
gebundenen Ionen durch Na*) und die Anio-
nenaustauscher mit Laugen (beispielsweise Na-
tronlauge; Ersatz der gebundenen Anionen
durch OH") in Gegenrichtung durchstromt. Vor
der Regeneration von Mischbettaustauschern
sind die Anionen- und Kationenaustauscher-
harze raumlich zu trennen. Da sie sich in der
Dichte unterscheiden, kann dies durch Klassie-
ren im FlieBbett geschehen. AnschlieBend sind
beide Harze separat zu regenerieren. Die Wie-
dervermischung erfolgt schlieBlich im stark
durchmischenden Gas/fest-FlieBbett.

Die Ionenaustauschertechnik wird in [288],
[290], S. 279/346, [291 und 292] ausfiihrlich be-
handelt.




9. Trocknung

Der Entzug von Fliissigkeiten aus Feststoffen
durch Verdunsten oder Verdampfen ist eben-
falls ein gekoppelter Wirme- und Stofftrans-
portprozeB. Wir haben die Schwierigkeiten,
welche mit einer rechnerischen Erfassung des
gekoppelten Wirme- und Stofftransports ver-
bunden sind, am Beispiel der Absorption ken-
nengelernt. Sie werden bei der Trocknung ge-
geniiber der Absorption nach der Entfernung
der Feuchtigkeit an der Gutoberfliche (erster
Trocknungsabschnitt) noch um das Problem
des Wirme- und Stofftransports durchs Innere
des Trocknungsgutes (zweiter Trocknungsab-
schnitt) vermehrt. '

Die Trocknung zihlt zu den wichtigsten Grund-
operationen. Sie dient der Haltbarkeitsverbesse-
rung von Nahrungsmitteln, der besseren Hand-
habbarkeit und der leichteren Transportierbar-
keit verschiedenster Giiter. Man denke etwa an
Milch- oder Tomatenpulver, Dorrfriichte und
Diinger. .

Da zur Trocknung im Minimum die Verdamp-
fungswirme zuzufithren ist, gehort sie zu den
Grundoperationen mit sehr hohem Energiebe-
darf. Man ist deshalb bestrebt, den Fliissigkeits-
gehalt der Feststoffe vor der Trocknung durch
mechanische Trennverfahren (Zentrifugieren,
Auspressen von Filterkuchen und anderes

~ mehr) moglichst weitgehend zu reduzieren. Wie
wir im Kapitel 4 der Verfahrenstechnik I [1] er-
fahren haben, gelingt dies aber nur bis zu einem
gewissen Grad. Fiir die meist unumgingliche
Resttrocknung ist mit méglichst geringem Ener-
giebedarf auszukommen. Dazu ist es wichtig,
nicht nur an Wiarmeriickgewinnungsanlagen zu
denken, sondern den Trocknungsvorgang so-
weit zu verstehen, daBl die Volumenstréme und
Temperaturen optimal gewéhlt werden kdnnen.
Wir haben uns im Beispiel 1.7 bereits mit der
Trocknung einer oberflichenfeuchten Kugel-
schiittung beschiftigt. Dabei haben wir aller-
dings den Warmetransport vollig auBler acht ge-
lassen. Diese Einschrinkung ist fiir die meisten
technischen Trocknungsvorginge unstatthaft,
da sie zu vollig falschen Ergebnissen fithren
kann. Wir miissen deshalb im folgenden auch
den Wairmetransport mitberiicksichtigen und
kommen daher nochmals auf die Aufgabe der
Trocknung einer oberflichenfeuchten Kugel-
schiittung zuriick. Dabei wollen wir zunichst
der Frage nachgehen, welche Temperatur eine
durchstromte, oberflichenfeuchte Kugelschiit-
tung nach ldngerer Zeit annehmen wiirde.
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9.1 Kiihlgrenztemperatur

Der ab einem oberflichenfeuchten Schiittgut-
teilchen verdunstende Feuchtigkeitsmassen-
strom 148t sich nach dem Abschnitt 1.4 und den
Bezeichnungen des Bildes 9.1 wie folgt berech-
nen:

M, = B(cie - cip) A ©.1

Darin sind B der Stoffiibergangskoeffizient, c¢|g
die Sittigungskonzentration des verdunstenden
Stoffs iiber der feuchten Oberfliche, ¢, seine

Bild 9.1. Zur Bestimmung der Kiithigrenztemperatur.

mittlere Konzentration im Trocknungsgas und
A die Teilchenoberfliche. Die Aufrechterhal-
tung dieses Massenstroms bedingt eine stete Zu-
fuhr des zur Verdampfung benétigten Wirme-
stroms:
Q = M by ©2)
Dieser Wirmestrom wird zunichst dem Teil-
chen entnommen: es kiihlt sich ab. In der Folge
entsteht eine Temperaturdifferenz zwischen
dem Teilchen und dem Trocknungsgas. Damit
wird ein wachsender Anteil des zur Verdamp-
fung erforderlichen Warmestroms durch Wiar-
melbertragung vom Trocknungsgas ans Teil-
chen gedeckt:
Q=a(T,-Ty)A 93)
Bei dauernd . ungehindertem NachflieBen des
verdunstenden Stoffs aus dem Gutsinnern stellt
sich nach einer gewissen Abkihlzeit eine
Gleichgewichtstemperatur, die Kiihlgrenztem-
peratur, ein. Der ganze zur Verdampfung er-
forderliche Wirmestrom wird dann durch den
mit der Gleichung (9.3) beschriebenen Wéarme-
iibergang aus der Gasphase gedeckt. Die Bedin-
gung gleicher Wirmestréme nach den Bezie-



hungen (9.2) und (9.3) liefert fiir die Kiihlgrenz-
temperatur (Beharrungstemperatur):

M h

= T ——llig

Tg =T, oA

Mit dem Feuchtigkeitsmassenstrom aus der

Gleichung (9.1) erhalten wir daraus folgende
Kiihlgrenztemperatur:

9.4)

Te =T, - B(ci—cig) hyy

o 9.5)

Das hier fiir ein einzelnes Teilchen Erlduterte
gilt auch fiir eine Schiittung geringer Hohe, so-
lange keine merkliche Anderung der Tempera-
tur und der Zusammensetzung der Gasphase
auftreten. Der Stoffiibergangskoeffizient kann
fiir eine Kugelschiittung mit den Gleichungen
(1.60) und (1.62) berechnet werden. Unter der
Annahme eines gegeniiber dem Massenstrom
des Trocknungsgases kleinen iibergehenden
Stoffstroms erhalten wir den Wirmeiibergangs-
koeffizienten mit der Analogie zwischen
Wirme- und Stoffilbergang ebenfalls aus diesen
Bezichungen:

il 3,72 1,06 )
= =2 —_
Nu=(0,12+¢) Re Pr (Re’/’+30+Re'/’ 9.6)
- & ady
Nu Ty .7

Die Gleichungen (1.60), (1.62), (9.6) und (9.7)
liefern den nachstehenden Ausdruck fiir das
Verhiltnis der Ubergangskoeffizienten:

- () (3)

'

9.8)

Wie im Abschnitt 6.2.2.4 ausgefiihrt wurde, gel-
ten die diesem Verhiltnis zugrunde liegenden
Gleichungen auch fiir Schiittungen aus nichtkuy-
gelfdrmigen Teilchen (vergleiche dazu auch
[17], S. 490/491). Das durch die Beziehung (9.8)
beschriebene Verhiltnis der Stoffiibergangs-
koeffizienten 148t sich deshalb auf Schiittungen
aus Teilchen beliebiger Geometrie verallgemei-
nern.

Die Konzentration des verdunstenden Stoffs
kénnen wir mit Hilfe der Gleichung (8.5) aus
der Temperatur und der relativen Feuchtigkeit
des Trocknungsgases bestimmen. Da die rela-
tive Feuchtigkeit in der'an die feuchte Oberfla-

che grenzenden Gasphase eins sein muB, geht
(9.5) iber in:

B, M, [Pz P
T,- Tg = gh,ST‘ (T_E - "’Tgﬁ) (9.9)

Aus den Gleichungen (9.9) und (9.8) kann nun
die Kiihigrenztemperatur T fiir eine gegebene
Temperatur und eine gegebene relative Feuch-
tigkeit des Trocknungsgases auf iterativem Weg
berechnet werden. '

In die obigen Uberlegungen wurden die Beson-
derheiten des einseitigen Stofftransports nicht
einbezogen. Dies ist geméB Gleichung (1.29) zu-
lassig, solange der Gesamtdruck wesentlich
kleiner ist als der Partialdruck des Wasser-
dampfs. Der Einflul des einseitigen Stofftrans-
ports auf den Wirme- und den Stoffiibergang
wird in [293], S. 249/256, ausfiihrlich diskutiert.
Am héufigsten ist bei der Trocknung Wasser
aus einem Feststoff mit Luft als Trocknungsgas
zu entfernen. In Tabelle 9.1 sind deshalb zur
Lésung von Trocknungsaufgaben hiufig bend-
tigte Stoffwerte der feuchten Luft zusammenge-
stellt. Die Tabelle 9.2 enthilt die fiir Berechnun-
gen der Trocknung wasserfeuchter Giiter mit
Luft interessierenden Stoffwerte von Wasser am
Siedepunkt.
Beispiel 9.1

Wie grofl ist die Kiihlgrenztemperatur einer
oberflichenfeuchten Schiittung, wenn sie von
Luft mit einer Temperatur von 313 K, einem
Druck von 10° Pa und einer relativen Feuchtig-
keit von 0,4 durchstrémt wird? -~

Zur Losung dieser Aufgabe nehmen wir zu-
néchst eine Kiihigrenztemperatur von beispiels-
weise Tg = 303 K an. Die Dampfdriicke fiir
303 K und 313 K entnehmen wir der Tabelle 9.2
(sie kénnen auch mit der Gleichung (5.7) und
den Koeffizienten aus der Tabelle 5.2 berechnet
werden): Pg = 4207 Pa, P, = 7315 Pa. Die spe-
zifische Verdampfungsenthalpie betrigt bei
303 K: hg = 2,43-10° J/kg. Die Stoffwerte der
feuchten Luft entnehmen wir fiir eine mittlere
Temperatur von 308 K und eine mittlere Was-
sermassenbeladung von 0,0232 der Tabelle 9.1:
Dichte = 1,12 kg/m?, spezifische Wirmekapa-
zitit = 1007 J/kgK, Wirmeleitfihigkeit =
0,0269 W/mK. Der Diffusionskoeffizient von
Wasserdampf in Luft betrigt 3,15-10-5 m?/s.
Aus der Gleichung (9.8) folgt damit das Verhilt-
nis der Ubergangskoeffizienten zu:

B/a = [1/(1,12-1007)]'/3 (3,15-107%/0,0269)%3
m*K/J = 1,067-10% m*K/J. Mit der Gleichung
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T U ) Y cq g "Z
1 -1 | [-1 | [kg/m31] [ka/m3]| [kg/ms]

[W/mk3

D Pr Sc
[m2/s] -3 -3

S h(1+Y)
£J/kgK] LJ/kg]

0.0000
0.0038
0.0077

280.0
280.0
.280.0

0.00
0.50
1.00

0.0000
0.0031
0.0062

0.174E-04
0.173E-04
0.173E-04

290.0
290.0
290.0

0.00
0.50
1.00

0.0000
0.0060
0.0122

0.0000
0.0072
0.0143 | 1.192

0.178E-04
0.178E~04
0.177E-04

300.0
300.0
300.0

0.00
0.50
1.00

0.0000
0.0112
0.0228

0.0000
0.0128
0.0255 | 1.146

0.183E-04
0.182E-04
0.180E-04

- 310.0
310.0
310.0

0.00
0.50
.1.00

0.0000
0.0200
0.0413

0.0000
0.0218
0.0435

0.187E-04
0.185E-04
0.183E-04

320.0
320.0
320.0

0.00
0.50
1.00

0.0000
0.0346
0.0732

0.0000
0.0356
0.071311.045

0.192E-04
0.188E-04
0.184E-04

10.1962-04
0.190E-04
0.183E-04

330.0
330.0
| 330.0

0.00
0.50
1.00

0.0000
0.0585
0.1290

0.0000
0.0564
0.1128 | 0.987

340.0
340.0
340.0

0.00
0.50
1.00

0.6000
0.0976
0.2316

0.0000
0.0865
0.1729 | 0.920

0.201E-04
0.191E-04
0.180E-04

[ 0.0000
0.1288
0.2576 | 0.839

350.0
350.0
350.0

0.00
0.50
1.00

0.0000
0.1634
0.4433

0.205E-04
0.189E-04
0.172E-04

0.210E-04
0.185E-04
0.157E-04

360.0
360.0
360.0

0.00
0.50
1.00

0.0000
0.2804
1.0208

0.0000
0.5148
5.9621

0.0000
0.1870
0.3740 | 0.740

370.0
370.0
370.0

0.00
0.50
1.00

0.0000 }.0.941 0.%14E-04
0.2652 {0.780 { 0.177E-04
0.5304 | 0.619 | 0.1308-04

380.0
380.0

0.00
0.50

0.0000
1.1325

- 6.0000
0.3681 | 0.693

0.218E-04
0.162E-04

0.0000
0.5010 | 0.589

0.0000
5.6970

390.0
390.0

0.00
0.50

1 0.222E-04
0.138E-04

400.0 | 0.00 | 0.0000 0.00db 0.227E-04

0.0250
0.0250
0.0250

0.0258
0.0257
0.0256

0.0265
0.0264
0.0263

0.0272
0.0270
0.0268

0.0280
0.0276
0.0272

0.0287
0.0281
0.0275

0.0294
0.0285
0.0275

0.0301
0.0287
0.0272

0.0309
0.0287
0.0265

0.0316
0.0284
0.0253

0.0323
0.0279

0.0330
0.0269

0.0337

0.6896E+04
0.1469E+05
0.2256E+05

0.265E-04
0.265E-04
0.265E-04 ) 0.701 | 0.526

1006.7
1009.3
1012.0

0.283E-04
0.283E-04
0.283E-04 | 0.702| 0.525

1006.8
1011.9
1017.1

0.1696E+05
0.3224E+05
0.4781E+05

0.301E-04
0.301E-04
0.301E-04 | 0.705 ] 0.524

1006.9
1016.4
1026.1

0.2703E+05
0.5560E+05
0.8521E+05

0.3711E+05
0.8848E+05
0.1433E+06

0.319E-04 {-0.693
0.319E-04
0.319e-04 | 0.710) 0.523

1007.0
1024.0
1041.5

0.338E-04
0.338E-04
0.338E-04 | 0.721 | 0.521

1007.1
1036.3
1066.7

0.4718E+05
0.1367E+06
0.2368E+06

0.357E-04.
0.357E~04
0.357E-04 | 0.739 | 0.520

1007.3
1055.8
1107.6

0.5727E+05
0.2098E+06
0.3939E+06

0.377E-04
0.377E-04
0.377E-04 | 0.766 | 0.518

1007.5
1086.0
1173.4

0.6735E+05
0.3239E+06
0.6760E+06

0.397E-04
0.397E-04
0.397E-04 | 0.807 | 0,515

1007.7
1132.4
1280.3

0.7744E+05
0.5101E+06
0.1251E+407

1007.9
1203.5
1458.9

0.418E-04
0.418E-04 ¢
0.418E-04 | 0.861 | 0.506

0.8754E+05
0.8353E+06
0.2810E+07

0.439E-04
0.439E-04
0.439E-04 | 0.916 | 0.479

1008.2
1313.7
1778.0

0,9764E+05
0.14B1E+07
0.1611E+08

0.461E-04
0.461E-04 | 0.867 | 0.507

1008.5
1489.4

0.1078E+06
0.3172E+07

0.483E-04
0.483E-04 10,917 | 0.486

1008.8
1785.6

0.1179E+06
0.1565E+08
0.506E-04 [ 0.678 | 0.514

1009.1 | 0.1280E+06

Tabelle 9.1. Wasser beladung, Wasserk

ration und Stoffwerte feuchter Luft bei einem Druck von 10° Pa in Abhiin-

gigkeit der Temperatur und der relativen Feuchtigkeit. Wirmekapazitit fiir eine mittlere Temperatur von (T +273)/2.

(9.9) kann nun die Temperaturdifferenz zwi-
schen dem Gas und der oberflichenfeuchten
Kugel bestimmt werden:

Te-Tg = 1,067-103.2,43-10° (18,02/8314,3)
[(4202/303) - (0,4-7315/313)] K = 25,4 K. Die
damit errechnete Kiihlgrenztemperatur von 313
- 254K = 287,6 K stimmt mit der angenom-
menen von 303 K nicht iiberein. Die Rechnung
ist deshalb mit neuen Annahmen fiir Tg zu wie-
derholen, bis die angenommene und die berech-
nete Kiihlgrenztemperatur Tg iibereinstimmen.
Wir erhalten auf diese Weise eine Kiihlgrenz-
temperatur von 300 K. Die Zwischenergebnisse
fiir die letzte Durchrechnung lauten: Dampf-
druck Pr = 3534 Pa, spezifische Verdampfungs-
enthalpie = 2,44.10° J/kg, mittlere Lufttem-
peratur = 306,5 K, mittlere Luftfeuchte (Was-
sermassenbeladung der Luft) = 0,021. Stoff-
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werte der Luft: p. = 1,13 kg/m?, ¢, = 1007 J/
kgK, A1 = 0,0268 W/mK, Diffusionskoeffizient
= 3,13-10"% m?/s, Verhiltnis der Ubergangs-
koeffizienten B/a = 1,06-10~> m*K/J, Tempe-
raturdifferenz Ty - Te = 13 K.

Bild 9.2 zeigt den Verlauf der Kiihlgrenztempe-
ratur fir unterschiedliche Lufttemperaturen in
Abhédngigkeit der relativen Luftfeuchtigkeit.
Der in diesem Beispiel berechnete Punkt ist im
Diagramm hervorgehoben. Die Temperaturer-
niedrigung ist um so ausgeprigter, je trockener
die Luft und je hoher ihre Temperatur ist. Diese
Aussage des Bildes 9.2 kennen wir aus eigener
Erfahrung, versagt doch die «Schwitzkiihlung»
unseres Korpers bei hohen Luftfeuchtigkeiten.
Sie funktioniert dagegen in trockenwarmem
Klima ausgezeichnet.



Tabelle 9.2. Stoffwerte von Wasser am Siedepunkt.

T P ' cpl Cpg hig ; P
(K] kg/m’] | [/kgK] [/kgK] [/kgl {Pa]
280.0 1001. 4194, 1873. 0.248E +07 0.991E +03
285.0 1000. 4190. 1872, 0.247E+07 0.139E + 04
290.0 999. 4187. ’ 1873. : 0.246E+07 - 0.192E + 04
295.0 997. 4185. 7} 4 1874, - 0.245E+07 0.262E + 04
300.0 996. 4183. 1877. 0.244E+07 0.353E+04
305.0 9 994, 4181, 1880. 0.243E+07 0471E+04
3100 7 993 4181 1885. 0.242E +07 0.622E + 04
3150 991, 4180. ' 1891 0.241E 407 0.813E + 04
-3200 989. "4180: - 1898. 0.240E +07 0.105E + 05
325.0 987. . 4181. 1906. 0.238E+07 0.135E+05
330.0 984, 4183, 1915. 0.237E+07 0.172E+05
335.0 982. 4184. 1925. 0.236E + 07 0.217E+05
340.0 979. 4187. 1937. 0.235SE+07 0.271E+05 B
345.0 977. 4190. 1949. 0.234E +07 0.337E+05 i
350.0 974. 4193, 1963. 0.232E+07 0.416E +05
355.0 971. 4197. 1977. 0.231E+07 - - 0.510E+05
360.0 968. 4202, 1993, . 0.230E +07 0.621E+05
365.0 964, - 4207, 2010. 0.228E + 07 0.752E +05
370.0 961. 4212, 2028, 0.227E+07 0.905E +05
375.0 957. 4219. 2047. 0.226E+07’ 0.108E + 06
3800 | 9s3. 4225, 2068. 0.224E+07 0.129E + 06
385.0 949. | 4233, 2089. 0.223E+07 0.153E+06
390.0 945. x| 4240. 2111. 0.222E+07 0.180E + 06
395.0 1941 4249. 2135. . 0.220E +07 0.212E+06
400.0 1 937.. 4257. 2160. 0.219E+07 0.247E + 06
t 380 denartiger Trockner gebaut. Sie haben alle die
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Bild 9.2. Kihigrenztemperatur mit feuchter Luft bei 105 Pa

durchstromter, oberflachenfeuchter Kugelschiittungen im -

Bereich 0,1 <Re <10 000.

9.2 Trocknerbauarten

Fir die technische Durchfithrung der Trock-
nung wird entsprechend dem breiten Spektrum
zu trocknender Giiter eine Vielzahl verschie-

Aufgabe, die Zufuhr der fiir die Verdampfung
erforderlichen Wirme und die Abfuhr der
Feuchtigkeit zu gewihrleisten.

Fir kleine Trocknungsgutmengen werden ab-
satzweise arbeitende Trockner gebaut, bei denen
wiihrend der Trocknung keine Feuchtgutzufuhr
und keine Trockengutentnahme stattfindet. Bei
den kontinuierlich arbeitenden Trocknern tritt
das feuchte Gut ohne Unterbruch ein, und das
getrocknete Gut wird laufend entnommen.

Die Art der Hauptwarmezufuhr ist ein wichtiges
Kriterium zur Trocknereinteilung. Falls die
Trocknungswirme hauptsidchlich durch die
Gasphase geliefert wird, spricht man von Kon-
vektionstrocknung. Bei der Kontakttrocknung
wird dem Trocknungsgut die Wirme durch di-
rekten Kontakt mit beheizten Winden zuge-
fiihrt. Bei der Strahlungstrocknung wird die
Wirme durch Strahlung ans Gut iibertragen. Im
hochfrequenten elektrischen Wechselfeld kann
die benoétigte Verdampfungswirme durch In-
duktion direkt im Trocknungsgut erzeugt wer-
den (294], S. 410/426). In diesem Fall spricht
man von Induktionstrocknung.

Bei den kontinuierlich arbeitenden Konvek-
tionstrocknern kann das Trocknungsgas zum
Trocknungsgut im Gleich-, Gegen- oder Kreuz-
strom gefiihrt werden. Wir haben in den voran-
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gegangenen Kapiteln schon wiederholt festge-
stellt, dafl die Gegenstromfiihrung fiir den Stoff-
und den Wirmetransport die grofSten mittleren
treibenden Gefille ergibt. Mit der Gegenstrom-
fiihrung lassen sich deshalb fiir eine bestimmte
Trocknungsaufgabe die kleinsten Konvektions-
trocknerabmessungen erreichen. Da bei der Ge-
genstromfiihrung das heie Trocknungsgas auf
das getrocknete Gut trifft, entfillt in der Gas-
eintrittszone der im Abschnitt 9.1 erliuterte
Kiihleffekt. Das Trocknungsgut erreicht des-
halb bei der Gegenstromtrocknung in der Gas-
eintrittszone sehr hohe Temperaturen. Dies
schlieBt die Gegenstromfiihrung fiir manche
Trocknungsaufgaben aus.

Bei der Gleichstromfithrung trifft das trockene,
heiBe Gas auf das feuchte Gut. Die Verdun-
stungskiihlung funktioniert deshalb bei Gleich-
strom in der Gaseintrittszone sehr gut, solange
das Trocknungsgut oberflichenfeucht ist. Das
hohe Konzentrationsgefille fithrt aber in der
Eintrittszone zu einer starken Feuchtigkeitsab-
nahme. Bei ungeniigendem «Feuchtigkeitsnach-
schub» aus dem Gutinneren stellt sich ein ra-
scher Temperaturanstieg der oberflichennahen
Bereiche des Feststoffs ein. Dies verursacht bei
manchen Trocknungsgiitern (beispielsweise bei
Holz) unerwiinschte RiB3bildungen. Gegen den
Trockneraustritt kiihlt sich das Trocknungsgas
ab, und seine Feuchtigkeit nimmt zu. Damit
vermindern sich die treibende Temperaturdiffe-
renz und das treibende Konzentrationsgefille.
Der Gleichstromtrockner arbeitet deshalb gegen
die Austrittsseite sehr schlecht. Die Gleich-
stromtrocknung vermag daher nur bescheide-
nen Anspriichen an die Endfeuchte des Guts zu
geniigen.

Mit der Kreuzstromfithrung kann den erwihn-
ten Nachteilen der Gegen- und der Gleich-
stromfiithrung weitgehend ausgewichen werden.
'Die Kreuzstromfithrung ermoglicht das Errei-
chen geringer Endfeuchten unter Vermeidung
unzuldssig hoher Guttemperaturen. Letzteres
setzt allerdings eine entsprechende Unterteilung
der Gaszufuhr mit hoher Temperatur zu Beginn
der Trocknung und niedrigerer Temperatur ge-
gen das Ende der Trocknung voraus. Wir wer-
den darauf in einem Auslegungsbeispiel noch
ausfiihrlich zuriickkommen.

Die Trocknung temperaturempfindlicher Giiter
erfolgt aus Griinden, denen wir im Ab-
schnitt 9.3 nachgehen werden, oft bei Unter-
druck. Bei der Vakuumtrocknung ist es nicht
moglich, die erforderliche Trocknungswirme
durch Konvektion zuzufiihren. Vakuumtrock-
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ner sind daher meist Kontakttrockner. Die
Wirmezufuhr kann bei Vakuumtrocknern auch
durch Strahlung oder Induktion erfolgen.

Wir haben bisher den Feuchtigkeitsentzug als
Verdunsten (in Gasgemisch, beispielsweise
Luft/Wasser) oder Verdampfen (nur verdamp-
fender Stoff in der Gasphase, beispielsweise
Wasserdampf oder Losungsmitteldampf) ver-
standen. In Sonderfillen erfolgt die Trocknung
aber auch durch Sublimation (Phaseniibergang
fest-gasformig). Dabei wird die Feuchtigkeit
des Guts durch Abkiihlung zunichst in die feste
Phase und anschlieBend direkt in die Gasphase
tibergefiihrt. Dieses als Gefriertrocknung (Subli-
mationstrocknung, freeze drying) bezeichnete

Trocknungsverfahren erlaubt eine besonders
" schonende Trocknung thermisch empfindlicher

Stoffe (beispielsweise Trocknung von Kaffee-
Extrakt, Blutplasma, Impfstoffen). Anstelle der
Verdampfungswirme ist bei der Gefriertrock-
nung nach dem Wirmeentzug zum Gefrieren
die Sublimationswirme zuzufithren. Auch die
Gefriertrocknung wird meist im Vakuum durch-
gefithrt. Sie wird in [294], S.502/529, [295],
S. 472/571, [296 und 2971 ausfiihrlich behandelt.
Eine umfassende Beschreibung der sehr zahlrei-
chen Trocknerbauarten fiillt ganze Biicher [294,
295] und ist deshalb im Rahmen dieser Einfiih-
rung nicht moglich. Wir wollen aber im folgen-
den doch einige der wichtigsten Trockner ken-
nenlernen, um die bei der Trocknung auftreten-

.den Probleme an konkreten Beispielen studie-

ren zu kdnnen. Wir beschrinken uns dabei auf
Trockner mit kérnigen Feststoffen als Endpro-
dukt.

9.2.1 Konvektionstrocknung mit
Gutiiberstromung und Kontakttrocknung

Als einfachste Trocknungsapparate fiir die ab-
satzweise Konvektionstrocknung sind Kammer-
trockner (Hordentrockner, compartment dryer,
shelf dryer) fiir die Verarbeitung kleiner Gut-
mengen weit verbreitet: Bild 9.3. Bei diesen
wird die Trocknungsluft durch ein. Heizregi-
ster 6 erhitzt, durch die Leitbleche 2 und 3 auf-
geteilt und iber das auf den Horden lagernde
Trocknungsgut geblasen. Ein Teil der Abluft ge-
langt als Umluft iiber Leitbleche wieder zum
Ventilator 5 und wird dort mit Frischluft ver-
mischt. Der andere Abluftanteil gelangt durch
den Kanal 4 ins Freie. Niheres zu den Kam-
mertrocknern in [223], S.20-24/27, [295],
S. 248/256. :

Der Wunsch, dieses Prinzip auch fiir konti-
nuierlichen - Betrieb anwenden zu kénnen,



Bild 9.3. Kammertrockner mit Umluftbetrieb und Horden
auf Gestellwagen. (Bittner-Schilde-Haas, D-4150 Krefeld;
aus [3]}

fiihrte zur Verwendung beweglicher Gutsunter-
lagen, welche den Trockner wdhrend des Be-
triebs langsam durchlaufen. Bild 9.4 zeigt einen
Bandtrockner (band dryer, conveyor dryer). Das
feuchte Gut wird durch eine Dosiervorrichtung
auf das erste Band aufgegeben und durchliuft
dann den Trockner dreimal. Das Trocknungs-
gas wird durch Leitbleche so gefiihrt, daB das
Gut auf allen Bindern moglichst gleichmaBig
iberstromt wird. Wenn man die Forderbiander
iiber die im Bild angedeuteten Heizplatten er-
wirmt, kann dem Gut die Warme vom Forder-
band direkt zugefiihrt werden. Der Bandtrock-
ner arbeitet dann als Kontakttrockner.

Zur thermisch schonenden Trocknung (bei-
spielsweise von Lebensmitteln und pharmazeu-
tischen Produkten) wird der Bandtrockner auch
unter  Vakuum betrieben. Das Feuchtgut wird
dann meist in der Form zéhfliissiger Suspensio-
nen mit Dosierpumpen zugefiihrt. Das Trocken-
gut fillt in fester Form an und muB dem Trock-
ner durch ein aufwendiges Schleusensystem
[298, 299] laufend entnommen werden. Die Va-
kuumbandtrockner (vacuum band dryer) enthal-
ten meist mehrere Bidnder zur Trocknung in
Parallelschaltung und kénnen beachtliche Di-
mensionen erreichen: Bild 9.5. Naheres in [223],
S. 20-27/32, [300, 301].

Bei den Tellertrocknern (disk dryer) wird das
Trocknungsgut durch ein langsam drehendes
Rechensystem in radialer Richtung abwech-
selnd nach innen und nach auBen iiber teller-
férmige Unterlagen gefordert: Bild 9.6. Dabei
werden die Teilchen iber die Schiitthdhe ver-
mischt, was den Wirme- und Stoffaustausch ge-
geniiber einer ruhig lagernden Schiittung erheb-
lich verbessert. Tellertrockner werden wie in
Bild 9.6 mit beheizten Tellern als Kontakttrock-
ner oder mit unbeheizten Tellern als Konvek-
tionstrockner gebaut. Sie werden zur Trock-
nung rieselfdhiger oder zumindest schaufelbarer
Produkte eingesetzt. Weitere Angaben zu den
Tellertrocknern in [294], S.443/444, [295),
S. 284/287 und 434/435.

Zur Trocknung fliissiger NafBgiiter werden hiu-
fig Walzentrockner (drum dryer) eingesetzt. Bei
diesen wird die Verdampfungswirme iiber von
innen mit Dampf oder anderen Wirmetragern

- beheizte Walzen zugefiihrt. Die Walzentrockner

Bild 9.4. Bandtrockner als Konvektionstrockner mit Heizplatten. (Wotag, CH-8000 Ziirich)
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Bild 9.5. Vakuumbandtrockner zur Trocknung von Lebensmitteln. (Zschokke Wartmann AG, CH-5200 Brugg)

Bild 9.6. Tellertrockner mit beheizten Tellern. 1 Trock-
nungsgut, 2 Warmetrdger, 3 Gehause, 4 Rechensystem, 5
Teller; (Krauss Maffei, D-8000 Miinchen, [305]).

sind deshalb Kontakttrockner. Es werden Ein-
und Zweiwalzentrockner gebaut. Bei dem in
Bild 9.7 gezeigten Einwalzentrockner (single
drum dryer) wird ein pastdses NaBgut (bei-
spielsweise Kartoffelbrei) durch spezielle Auf-
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tragswalzen auf die Trockneroberfliche aufge-
bracht. Die Trocknung findet anschlieBend auf
dem ‘Weg bis zum Erreichen des Schabmessers,
welches das Trockengut abstreift, statt. Je nach
den FlieBeigenschaften des NaBgutes kann die
Gutschicht auch durch einfaches Eintauchen in
die Suspension (analog dem in der Verfahrens-
technik I [1] beschriebenen Vakuumtrommelfil-
ter), durch einzelne Auftragswalzen oder durch
Aufsprithen  (Sprithtrommeltrockner, spray
drum dryer) aufgebracht werden.

Bild 9.7. Einwalzentrockner mit Auftragsrollen fiir pastéses
Feuchtgut. (GMF, NL-2800 Gouda)



Im Bild 9.8 ist eine einfache Auftragsméglich-
keit fiir einen Zweiwalzentrockner (double drum
dryer) skizziert. Die Dicke der Trocknungsgut-
schicht 148t sich durch die Einstellung des Wal-
zenabstandes verdndern. Das Trocknungsgut
kann auch durch Aufsprithen der Suspension
erzeugt werden. Solche Trockner bezeichnet
man als Zweiwalzenspriihtrockner: Bild 9.9.
Zweiwalzentrockner sind weit verbreitet (bei-
spielsweise fiir die Herstellung von Milchpul-
vern und Kinderndhrmitteln, fiir die Tomaten-
trocknung und anderes mehr). Niheres zu den
Walzentrocknern in [234], S.733/735, [295],
S. 4197427, [302 bis 304].

Bild 8.8. Zweiwalzentrockner fir diinnflissiges Feuchtgut.
(GMF, NL-2800 Gouda)

Die Kontakttrocknung fliissiger Ausgangspro-
dukte kann auch in Apparaten erfolgen, deren
Aufbau demjenigen des im Kapitel 3 behandel-

Briiden

ﬁ Transportelemente

Mischelemente

-

sy

Bild 9.9. Zweiwalzentrockner fiir die Trocknung von Mol-
kehefe. (Escher Wyss, CH-8000 Zurich)

ten Diinnschichtverdampfers entspricht. Diinn-
schichttrockner werden als horizontale (meist
erste Trocknungsstufe) oder vertikale Apparate
gebaut. Ihre Rotoren weisen zur Forderung und
Durchmischung des Trocknungsguts verschie-
denartige Misch- und Forderelemente auf:
Bild 9.10. Die Rotordrehzahl und die Einstel-
lung der Rotorelemente werden so abgestimmt,
daB} der beheizte Mantel nur durch eine diinne
Gutschicht belegt wird. Diese wird durch be-
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Bild 9.10. Horizontaler Diinnschichttrockner fiir zahfliissiges NaBgut. (Luwa, CH-8000 Ziirich)
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Bild 9.11. Schaufeltrockner fiir hochviskose NaBgiiter. Knet-Kontakttrockner Discotherm B.
(List, CH-4133 Pratteln)

sondere Rotorelemente stets wieder vom Man-
tel getrennt. Dadurch wird eine hervorragende
Wirmeiibertragung ans Gut erzielt, was zu kur-
zen Trocknungszeiten filhrt und damit eine
thermisch schonende Trocknung temperatur-
empfindlicher Stoffe erlaubt. Weitere Informa-
tionen zu den Diinnschichttrocknern in [327 bis
329]. :

Zur kontinuierlichen Kontakttrocknung hoch-
viskoser NaBgiiter und krustenbildender Stoffe
werden spezielle Schaufeltrockner (paddle
dryer) mit an den Rotoren angeordneten Schei-
ben als Knet- und Mischelemente gebaut: Bild
9.11. Bei diesen Knet-Kontakttrocknern kon-
nen der Mantel, der Rotor und die Scheibenseg-
mente beheizt werden. Zum Abstreifen des Guts
von den Scheiben sind am Mantel feststehende
Gegenschaufeln angeordnet. Fiir sehr schwierig
zu handhabende Produkte werden Maschinen
mit zwei gegenldufigen Rotoren und sich iiber-
schneidenden Scheiben eingesetzt. Schaufel-
trockner gewohnlicher Bauart weisen anstelle
der Kreissegmente verschieden ausgebildete
Schaufeln auf und dienen der absatzweisen
Trocknung rieselfdhiger und niedrigviskoser
NaBgiiter. Weitere Angaben zu den Schaufel-
trocknern in [234], 752/755, [295], S. 437/439,
[330].
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9.2.2 Konvektionstrockner
mit Gutdurchstromung

Bei der Uberstromung von Schiittungen wird
nur ein kleiner Teil ihrer groBen Oberfliche fiir
den Wirme- und Stofftransport genutzt. Zur
Konvektionstrocknung von Schiittungen ist es
deshalb sinnvoller, sie zu durchstrémen. Dabei
gehen die Schiittungen nach den Ausfilhrungen
im Kapitel 5 der Verfahrenstechnik I [1] mit zu-
nehmender Gasgeschwindigkeit vom durch-
stromten Festbett zunichst in den FlieBbettzu-
stand iiber. Wihrend die Teilchen im Festbett

“aufeinanderliegen, heben sie sich im FlieBbett

voneinander ab. Bei weiterer Steigerung der
Stromungsgeschwindigkeit gelangt man in den
Bereich der pneumatischen Férderung, in dem
die Teilchen durch den Gasstrom mitgerissen
werden. ‘

Die Festbetttrockner (solid-bed dryer) ermogli-
chen eine mechanisch schonende Konvektions-
trocknung korniger Giiter. Bei absatzweisem
Betrieb werden die Festbetttrockner als Darren
bezeichnet. Der bei der Darre feste Anstrémbo-
den wird beim “Festbettbandtrockner als gas-
durchlissiges Forderband  ausgebildet. Das
Festbett wird dann wie bei den besprochenen
Bandtrocknern langsam von der NaBgutauf-



gabe zum Trockengutabfall bewegt. Dabei wird
es aber vom Trocknungsgas durchstrémt statt
iiberstromt. Niheres zu den Festbettbandtrock-
nern in [295], S. 264/274, [306, 307].

Die in der Verfahrenstechnik I erérterten Vor-
teile des FlieBbetts werden auch zur Trocknung
in groBem Umfang genutzt. Beim FlieBbett tritt
zum ausgezeichneten Wirme- und Stoffiiber-
gang eine leichte Forderbarkeit des Feststoffs
- durch den Trockner. FlieBbetttrockner (Wirbel-
schichttrockner, fluidised bed dryer) werden
von kleinen, absatzweise arbeitenden Labor-
trocknern bis zu groBen, kontinuierlich arbei-
tenden Trocknern mit Anstrémflichen von iiber
10 m? gebaut: Bild 9.12. Sie sind fiir rieselfihige
Produkte mit Korngré8en von 0,05 bis 10 mm
geeignet. Unterhalb dieses KorngréBenbereichs
werden die Krifte zwischen den Teilchen so
groB, daB die Fluidisierung durch Agglomera-
tionen und Kanalbildungen stark gestért wird.
Nach oben wird der KorngréBenbereich durch
den Leistungsbedarf zur Fluidisierung begrenzt.

Die Wirmeiibertragung erfolgt in FlieBbett-

trocknern im allgemeinen durch Konvektion. '

Optimale Wirme- und Stoffiibergangsverhilt-
nisse ergeben sich bei noch vertretbaren Pump-
leistungen im Bereich eines Verhiltnisses der
Gasgeschwindigkeit zur  Fluidisierungsge-

I

schwindigkeit von etwa 2 bis 3. Nach den Aus-
fiihrungen der Verfahrenstechnik I sind die Flui-
disierungs- und die Austraggeschwindigkeit fiir
feine Teilchen wesentlich kleiner als fiir grobe.
Bei FlieBbetten aus Teilchen kleiner KorngréBe
mufB deshalb der Gasvolumenstrom oft so klein
gewihlt werden, dafl die konvektive Wirmezu-
fuhr nicht mehr ausreicht. Deshalb werden in
solchen Fillen Rohrbiindel und andere Einbau-
ten direkt im FlieBbett angeordnet [308 bis 310].
Mit diesen Einbauten 148t sich die Wirme sehr
wirkungsvoll direkt ans Trocknungsgut iibertra-
gen. Der FlieBbetttrockner arbeitet dann zumin-
dest teilweise als Kontakttrockner.

Bild 9.13 verdeutlicht die Funktionsweise eines
kontinuierlichen FlieBbetttrockners. Das riesel-
fahige NaBgut wird dem Trockner durch die
Zellradschleuse 1 oder eine andere Dosierein-

~richtung fiir Schiittungen zugefiihrt. Auf dem

Anstrdmboden 2 wird der feuchte Feststoff
fluidisiert und durch Schwerkraft oder eine
Schwingférderung zum Auslaufwehr 3 trans-
portiert. Ruhende FlieBbetten mit reiner
Schwerkraftforderung des Feststoffs kommen
nur fiir sehr gut fluidisierbare Trocknungsgiiter
(beispielsweise Getreide) in Frage. Zur Auf-

Bild 9.12. Kontinuierlich arbeitender FlieRbetttrockner mit Schwingférderung. (Escher Wyss, CH-8000 Ziirich)
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rechterhaltung einer konstanten Hohe des
FlieBbetts werden die Trockner mit einstellba-
rer Neigung des Anstrombodens gebaut [314].
Trocknungsgiiter, welche im FlieBbett zum Ag-
glomerieren neigen, werden dagegen mit Vorteil
in Apparaten mit Schwingforderung (vibrating
conveyor) getrocknet. Bei diesen ist das Trock-
nergehduse, wie aus Bild 9.12 ersichtlich, fe-
dernd gelagert und wird durch Vibrationsmoto-
ren in Richtung des Gutdurchsatzes in Schwin-
gung versetzt. Dies ermd&glicht auch bei schwer
fluidisierbaren Giitern eine gut steuerbare For-
derung durch den Trockner (theoretische
Grundlagen der Feststoffbewegung in FlieB-
betttrocknern ([315] und [316], S. 138/139 und
146/148).

T 1

Bild 9.13. Schnitt durch einen kontinuierlich arbeitenden
FlieRbetttrockner. 1 Zeliradschleusen, 2 Anstrémboden,
3 Ablaufwehr, 4 Warmelbertragung (Erhitzer), 5 Austritt
der feuchten Luft. sa: Austritt des Trockenguts; se: Eintritt
des NaBguts; ga: Austritt des beladenen Trocknungsga-
ses; geq: Eintritt des heiBen Trocknungsgases; gej: Ein-
tritt des kalten Trocknungsgases.

Die Trocknungsluft wird durch einen Ventilator
gefordert und im Wirmeiibertrager 4 (Bild 9.13)
auf die geforderte Eintrittstemperatur erhitzt.
Falls das feuchte Gut wiahrend der Trocknung
eine merkliche Erwidrmung erfihrt, kann es in
einem zweiten Trocknerteil mit kalter Luft wei-
tergetrocknet werden. Dabei wird die vom Gut
aufgenommene fithlbare Wirme zuriickgewon-
nen. Das feuchte Trocknungsgas verlafit den
Trockner durch den Stutzen 5.

Je nach der Breite der KorngroBenverteilung
des Trocknungsguts wird mit dem austretenden
Gasstrom ein mehr oder weniger grofier Fein-
kornanteil mitgerissen. Damit der Feststoffaus-
trag nicht zu groB wird, sollte das Verhilt-
nis der maximalen zur minimalen Korngrd3e
dpmax/ dpmin fiir die FlieBbetttrocknung unter 10
liegen. Das aus dem Trockner stromende
feuchte Gas ist zur Abtrennung des mitgerisse-
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nen Feinanteils im aligemeinen einem mechani-
schen Trennapparat (meist einem Zyklonab-
scheider) zuzufiihren und zu diesem Zweck mit
einem weiteren Gebldse zu férdern. Den Trock-
nungsverlauf in einem gemiB Bild 9.13 aufge-
bauten, kontinuierlichen FlieBbetttrockner wer-
den wir in einem Auslegungsbeispiel berechnen.

- Die im Bereich der pneumatischen Férderung

arbeitenden  Stromtrockner  (pneumatische
Trockner, pneumatic dryer) erlauben nur sehr
kurze Trocknungszeiten von wenigen Sekun-
den. Da sie im Gleichstrom arbeiten, ndhert
sich oberflichenfeuchtes Gut zunéchst der
Kiihlgrenztemperatur. Dies erlaubt auch bei
thermisch empfindlichen Giitern hohe Eintritts-
temperaturen des Trocknungsgases. Die ein-

 fachsten Stromtrockner bestehen aus einem

senkrechten Rohr, in welchem die groberen
Teilchen langsamer, die feineren rascher steigen
(11, S. 63/67, [317]). Da die Anteile mit kleiner
KorngréBe auch kiirzere Trocknungszeiten er-
fordern, kommt die unterschiedliche Verweil-
zeit verschiedener TeilchengréBen den Erfor-
dernissen der Trocknung entgegen. Falls die
Trocknung wesentlich durch den Feuchtigkeits-
transport aus dem Gutinnern bestimmt wird,
kénnen die groberen Teilchen nach der Ab-
scheidung in einem Zyklon (oder einem ande-
ren Windsichter) erneut der Trocknung zuge-
fiihrt werden. Mit solchen Trocknern lassen
sich deshalb auch Giiter mit sehr breiter Korn-
groBenverteilung gleichméBig trocknen. Die auf
diesem Prinzip beruhenden zahlreichen Ausfiih-
rungsformen werden in [295], S.355/364, be-
sprochen. Um dem Nachteil des groen Platz-
bedarfs der Stromtrockner zu begegnen, wird
oft eine Drallstromung erzwungen, die zu kom-
pakteren Anlagen fiihrt ([295], S. 364/370, [318
und 319]). Der in Bild 9.14 gezeigte Stromtrock-

Bild 9.14. Stromtrockner Convex. (Buss, CH-4133 Pratteln)



ner ist dhnlich einem Zyklonabscheider aufge-
baut. Er vereinigt Trockner und Sichter. Das
mit dem Trocknungsgas tangential einstrd-
mende feuchte Gut kreist so lange im Apparat,
bis seine Masse soweit reduziert worden ist, da
es in die zentrale Austrittséffnung mitgerissen
wird. Durch die Serieschaltung mehrerer dieser
Trockner lassen sich auch lingere Trocknungs-
zeiten erzielen. Niheres zu den Stromtrocknern
in [223), S. 20-55/58, [295], S. 336/377, [320 bis
322].

Auch in den Spriihtrocknern (Zerstiubungs-
trockner, spray dryer) unterliegt die Bewegung
des Trocknungsguts den im Kapitel 4 der Ver-
fahrenstechnik I behandelten Gesetzen der Se-
dimentation. Im Gegensatz zu den Stromtrock-
nern ist aber das NafBgut eine pumpbare Sus-
pension oder Emulsion. Es wird meist mit
Fliehkraftzerstdubern, aber auch mit Druck-
und Zweistoffdiisen (Kapitel 3 der Verfahrens-
technik I) zerstiubt: Bild 9.15. Das Trocknungs-
gas kann wie in Bild 9.15 im Gleichstrom oder
im Gegenstrom zu den nach unten fallenden
Tropfchen gefiihrt werden. Auf dem Weg zum
konischen Teil der Trockenkammer wird die
kontinuierliche fliissige Phase des NaBguts ver-
dampft, und das Trockengut kann dem Spriih-
trockner als Pulver (beispielsweise durch .eine
Zellradschleuse) entnommen werden. Die Zer-
stiubung des Nafigutes zu Trdpfchen mit
Durchmessern unter etwa 0,2 mm ergibt dank
der groBen spezifischen Oberfliche (Abschnitt
2.2 der Verfahrenstechnik I) und dem kleinen

Bild 9.16. Sprihtrockner fiir Gleichstrombetrieb mit Lé-

sungsmittelriickgewinnung und  Teilriickfilhrung  des
Trocknungsgases. 1 Zerstduber, 2 Erhitzer, 3 Entliiftung, 4
Trockenkammer, 6 Luft, 7 Filter, 8 Kiihler, 9 Pumpe. (Anhy-
dro, DK-2860 Sgborg)

Weg fiir die zu entfernende fliissige Phase aus
dem Innern der Trdpfchen einen ausgezeichne-
ten Wirme- und Stofftransport. Dies fiihrt zu
den fiir die Trocknung im Flug erforderlichen
sehr kurzen Trocknungszeiten. Zerstiubungs-
trockner eignen sich. deshalb auch fiir die
Trocknung temperaturempfindlicher Giiter aus
der fliissigen Phase (beispielsweise Milchpulver-
oder Tomatenpulverherstellung). Das entste-
hende feine Pulver 1Bt sich bei spiterer Ver-
wendung leicht wieder aufldsen. Niheres zu
den Spriihtrocknern in [223], S. 20-58/68, [234],
S.735/748, [295], S. 377/518, [323 bis 325].

Zur kontinuierlichen Trocknung groBer Mas-
senstrome koérniger Giiter werden héufig Trom-
meltrockner (rotary dryer) eingesetzt. Diese glei-
chen duBlerlich den im Kapitell der
Verfahrenstechnik I besprochenen Kugelmiih-
len: Bild 9.16. In einer langsam drehenden zy-
lindrischen Trommel wird das Trocknungsgut
mit am Umfang angeordneten Hubschaufeln
oder anderen Einbauten laufend angehoben.

Nach einem gewissen Drehwinkel fillt das Gut
auf darunter folgende Einbauten oder auf den
Grund der Trommel. Zur Gewihrleistung des
Feststofftransports ist die Rotationsachse der
Trommel leicht geneigt. Das Trocknungsgas
(meist Rauchgas) durchstrdmt das von den Ein-
bauten fallende Gut im Gleichstrom. Mit Trom-
meltrocknern werden vorwiegend temperatur-
unempfindliche Giiter mit hohen Trocknungs-
zeiten getrocknet. Weitere Informationen zu
den Trommeltrocknern in [233], S.20-32/44,
[234], S. 727-733, [295], S. 289/304, [326].

Die Wahl des fiir eine bestimmte Trocknungs-
aufgabe bestgeeigneten Trockners ist infolge der
zahlreichen EinfluBBgroBen schwierig. Die je-
weiligen  Eigenschaften eines bestimmten
Trocknungsguts sind meist entscheidend. Eine
stets zunehmende 'Bedeutung kommt dem fiir
die gleiche Trocknungsaufgabe bei verschiede-
nen Trocknerbauarten unterschiedlichen Ener-
giebedarf zu, da sich der Energiebedarf auf die
Betriebskosten erheblich auswirkt. Auch Zuver-
lassigkeit, Betriebssicherheit, einfache Reini-

- gungsmoglichkeiten und geringer Wartungsauf-

wand sind neben den Anschaffungskosten von
Bedeutung. Die erforderliche Vorbehandlung
des Trocknungsguts kann den Entscheid eben-
falls beeinflussen. So kann es etwa zur Verwen-
dung eines Spriihtrockners nétig sein, dem
Nafigut vor der Zerstdubung zusitzliche Feuch-
tigkeit zuzufiithren. Ein weiteres Entscheidungs-
kriterium ist die mechanische Beanspruchung
des Trocknungsguts. Oft sind auch mit be-
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Bild 9.16. Trommeltrockner. (Humboldt Wedag, D-4630 Bochum)

stimmten Bauarten gesammelte Betriebserfah-

rungen ausschlaggebend. Es gibt deshalb keine
einfachen, allgemeingiiltigen Regeln zur Trock-
nerauswahl. Wertvolle Entscheidungshilfen zu
den fiir eine bestimmte Trocknungsaufgabe in
Frage kommenden Trocknerbauarten sind in
[223], S.20-18/20, [295], S. 659/664, und [305]
zusammengestellt.

9.3 Durchfiihrung der Trocknung

Die Trocknung wird meist bei Umgebungs-
druck durchgefiihrt. Das Trocknen temperatur-
empfindlicher Substanzen erfolgt dagegen oft als
Vakuumtrocknung bei niedrigen Driicken. Bei
der Trocknung verlduft der Stofftransport ein-
seitig vom Gut in die Gasphase. Der diffusions-
bedingte Transportanteil wird deshalb durch
das STeFansche Gesetz (1.29) beschrieben. Es
besagt, dal der Stofftransport durch den STE-
FAN-Strom um so deutlicher begiinstigt wird, je
mehr sich der Gesamtdruck dem Partialdruck

des diffundierenden Stoffs nihert. Falls der’

Druck bei der Vakuumtrocknung auf den
Dampfdruck der aus dem Gut zu entfernenden
Fliissigkeit gesenkt wird, kann man mit einer
Verdampfungstrocknung auch Giiter mit hohem
innerem Stofftransportwiderstand gut trocknen
(12931, S. 350/356). Die Vakuumtrocknung wird
besonders interessant, wenn die dem Gut entzo-
gene Feuchtigkeit zuriickgewonnen werden
kann.
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Bei vielen Konvektionstrocknern wird im offe-
nen Betrieb Umgebungsluft als Trocknungsgas
angesaugt, in Warmeiibertragern erhitzt und
nach der Feuchtigkeitsaufnahme iiber einen
hiaufig notwendigen Staubabscheider wieder an
die Umgebung abgegeben. Das Erhitzen des
Trocknungsgases kann auch direkt durch Ver-
brennung (Bild 9.15) erfolgen. Je nach den
Wirme- und Stoffiibertragungsbedingungen im
Trockner ist die austretende warme Abluft noch
fahig, weitere Feuchtigkeit aufzunehmen. Sie
wird dann, wie im Beispiel Bild 9.3 gezeigt, nur
teilweise an die Umgebung ausgestoBen und
zum oft groBeren Teil als Umluft der angesaug-
ten Frischluft beigemischt. Dieser Umluftbetrieb
(recirculation of air) kann gegeniiber dem offe-
nen Betrieb bedeutende Einsparungen ergeben
{332 und 333). Im Beispiel des Bildes 9.15 wird
dem Trocknungsgas nach der Staubabschei-
dung in einem mechanischen Trennapparat der
groBte Teil der Feuchtigkeit durch Konden-
sation entzogen. Das Trocknungsgas gelangt
darauf teils an die Umgebung, teils als Umluft
in den Erhitzer.

SchlieBlich kann die Trocknung im vollig ge-
schlossenen Kreislauf (closed loop) erfolgen:
Bild 9.17. Im geschlossenen Kreislauf wird die
im Trockner aufgenommene Feuchtigkeit in ei-
nem Kondensator ausgeschieden. Das Tréger-
gas wird dem Trockner iiber den Erhitzer wie-
der zugefiihrt. Das Trigergas muf3 nur noch so-
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Bild 9.17. Trocknung im geschlossenen Kreislauf am Bei-
spiel einer Gegenstromspriihtrocknungsanlage. (Anhydro,
DK-2860 Seborg)

weit ersetzt werden, als es durch Undichtheiten
in der Anlage und den Produktaustritt entwei-
chen kann. Anstelle von Luft kénnen fiir Stoffe,
welche mit Sauerstoff nicht in Beriihrung kom-
men diirfen, oder zum Veérmeiden einer Explo-
sionsgefahr Inertgase (wie Stickstoff) als Tri-
gergase verwendet werden. Falls bei Vakuum-
betrieb oder bei hohen Temperaturen [340] im
Verdampfungsbereich getrocknet wird, entfallt
der Tréagergasstrom weitgehend oder ganz. Da-
mit treten auch die mit-dem Kiihlen und Wie-
dererwdrmen des Trigergases verbundenen
Energieverluste nicht mehr auf. Bei der Trock-
nung l6sungsmittelfeuchter Stoffe verhindert
der geschlossene Kreislauf das Austreten von
Losungsmitteln an die Umgebung und ermog-
licht deren Riickgewinnung. Zur Lésungsmittel-
riickgewinnung sind die im Verdampfungsbe-
reich arbeitenden Trockner besonders interes-
sant, weil bei diesen ohne das aufwendige Ab-
kiithlen und Wiedererhitzen eines Trigergases
praktisch reine Losungsmitteldimpfe konden-
siert werden kdnnen. Falls die Kondensatorab-
wirme (beispielsweise mit einer Wirmepumpe)
genutzt werden kann, bietet der geschlossene
Kreislauf auch in bezug auf Energiebedarf Vor-
teile. Weitere Einzelheiten zur Trocknung im
geschlossenen Kreislauf in [295], S. 585/589,
[334 und 335).

Ohne Wairmeriickgewinnung entspricht der
Energiebedarf zum Trocknen mindestens dem
Energiebedarf zum Verdampfen der Feuchtig-
keit. Die Betriebskosten von Trocknungsanla-
gen werden deshalb maBgebend durch die ho-

hen Energiekosten bestimmt. Zur Reduktion
des Energiebedarfs von Konvektionstrocknern
wurde der Umluftbetrieb bereits erwdhnt. Die-
ser kann in gewissen Fillen durch eine Wirme-
ibertragung von der warmen Abluft an die
kalte Zuluft mit Wirmeiibertragung oder Rege-
neratoren (Kapitel 2) ergidnzt werden. Das Er-
reichen kleiner Temperaturdifferenzen zwi-
schen austretender Abluft und eintretender Zu-
luft ist allerdings Voraussetzung fiir den Erfolg
solcher MaBnahmen. In diesem Zusammen-
hang wird deshalb auch die Verwendung von
Wirmeleitrohren (Verdampfung auf warmer
und Kondensation auf kalter Seite sowie Riick-
fluB des Kondensats durch ein Kapillarsystem,
[336 und 337]) vorgeschlagen.

Der Energiebedarf zum Verdampfen der zu ent-
fernenden Feuchtigkeit kann aber nur unter-
schritten werden, wenn die Abluft durch Wir-
meriickgewinnungsanlagen soweit gekiihlt wird,
daB dabei auch Feuchtigkeit auskondensiert.
Bei geringen Feuchtigkeiten, wie sie bei Kon-
vektionstrocknern haufig vorkommen, sind
dazu tiefe Kondensationstemperaturen notig.
Die Abwirmenutzung ist dann im allgemeinen
nur noch mit Warmepumpen moglich. Bei Kon-
vektionstrocknern ist deshalb die Senkung des
Energiebedarfs unter die Verdampfungswérme
mit bedeutenden Investitionskosten verbunden.
Die Riickgewinnung der Kondensationswirme
kann bei um so héherer Temperatur erfolgen, je
groBer der Partialdruck der zu kondensierenden
Losungsmittel ist (vergleiche Kapitel 5). Da aus
im Verdampfungsbereich arbeitenden Trock-
nern (Kontakttrockner, Konvektionstrockner
bei hohen Temperaturen) praktisch reine L&-
sungsmittel anfallen, erfolgt deren Konden-
sation bei hoheren Temperaturen. Dies erleich-
tert die Wirmeriickgewinnung wesentlich. Wei-
terfiihrende Informationen zur Senkung des
Energiebedarfs bei der Trocknung sind zu fin-
den in [332, 333, 338] und [339], S. 92/99.

9.4 Auslegung von Trocknern

Falls sich die Gut- und die Gasbewegung in
Trocknern einigermafBen rechnerisch erfassen
lassen, kann im allgemeinen auch der Wirme-
und- ‘Stofftransport in der Gasphase mit hin-
reichender Genauigkeit vorausberechnet wer-
den. Der Feuchtigkeitstransport aus dem Gut-
inneren und der Wirmetransport ins Gutinnere
sind dagegen ohne Versuche treffenden Voraus-
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sagen kaum zugédnglich. Auch das durch Sorp-
tionsisothermen zu beschreibende Gleichge-
wicht muB fiir jedes Gut durch Versuche ermit-
telt werden. Die Vorausberechnung des Trock-
nungsverlaufs gelingt deshalb nur mit mehr
oder weniger einschneidenden vereinfachenden
Annahmen und (zumindest fiir die durch die
Transportvorgidnge aus dem Gutinnern be-
stimmten Trocknungsabschnitte) einigen expe-
rimentellen Informationen zum jeweiligen
Trocknungsgut.

Die Berechnungsannahmen sind je nach den
Anspriichen an die zu erreichende Genauigkeit
und je nach Art der Wirmeiibertragung, der
Stromfithrung und den Eigenarten der jeweili-
gen Trocknerbauart verschieden. Zur Trockner-
dimensionierung existiert deshalb eine Vielzahl
von Berechnungsmethoden {293, 339, 341 bis
345}

Wir werden die zur Auslegung von Trocknern
erforderlichen Beziehungen anhand des Bei-
spiels eines kontinuierlichen FlieBbetttrockners
gemil Bild 9.13 herleiten und die theoretischen
Uberlegungen an einem Auslegungsbeispiel
verdeutlichen. Die folgenden Ausfithrungen
gelten deshalb in gewissen Teilen nur fiir die
Konvektionstrocknung korniger Feststoffe im
Kreuzstrom. Fiir andere Trocknungsaufgaben
und Trocknerbauarten ist aber analog vorzuge-
hen.

9.4.1 Erster Trocknungsabschnitt

Bei einem oberflichenfeuchten Gut verdunstet
zunéchst ein allféllig vorhandener Fliissigkeits-
film iiber der Gutoberfliche. Das Trocknungs-
gut bleibt aber auch im Verlauf der weiteren
Trocknung noch oberflichenfeucht, solange die
Feuchtigkeit aus dem Gutinnern ohne spiirba-
ren Widerstand an die Oberfliche nachzuflie-
Ben vermag. Man spricht vom ersten Trock-
nungsabschnitt (constant rate period), solange
die Gutoberfliche oberflichenfeucht ist. Im er-
sten Trocknungsabschnitt wird der Trocknungs-
vorgang im wesentlichen durch den Wairme-
und Stofftransport in der Gasphase bestimmt.

9.4.1.1 Strémungsmechanik

Wie in Kapitel 5 der Verfahrenstechnik I [1]
erdrtert wurde, erfahren die Feststoffteilchen in
Gas-fest-FlieBbetten eine intensive Durchmi-
schung. Dies kann man zum Auslegen eines
kontinuierlichen FlieBbetttrockners durch Un-
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terteilen des FlieBbetts in einzelne, vollstindig
durchmischte Zellen beriicksichtigen: Bild 9.18.
Die Verweilzeitverteilung des Feststoffs kann
mit diesem Zellenmodell wie fiir eine Kaskade
idealer Riihrbehilter nach den Ausfithrungen in
der Verfahrenstechnik I bestimmt werden. Der
Vergleich mit Verweilzeitmessungen ergab, daB
die Linge der als ideal durchmischt anzuneh-
menden Zellen im normalen Betriebsbereich
von FlieBbetttrocknern (Verhiltnis der Gasge-
schwindigkeit zur Fluidisierungsgeschwindig-
keit 2 bis 3, geringe FlieBbetthdhen) etwa der
mittleren FlieBbetthéhe der betreffenden Zelle
sy entspricht [347 und 348].

Bild 9.13 14Bt erkennen, daB3 bei Vernachlissi-
gung von Druckverlusten im Trocknergehiuse
der Druck vor dem Anstrémboden p, und nach
dem FlieBbett p, lings dem Trockner konstant
sein mufB3. Der Anstrémboden muB eine gleich-
miBige Gasverteilung iiber den ganzen FlieB-
bettquerschnitt gewahrleisten. Zu diesem Zweck
besteht er aus pordsen Platten (Fritten), Loch-
bdden, Diisenboden und anderen Gasverteil-
einrichtungen ([316], S. 484,485, [349]). Fiir eine
ausreichende Gasverteilung miissen auch stro-
mungstechnisch gut -ausgebildete Anstrémbé-
den einen Druckverlust von mehr als 10 % des
Trocknungsgutdruckverlustes am  Fluidisie-
rungspunkt aufweisen.

Die Berechnung der Fluidisierungsgeschwindig-
keit, der Austragsgeschwindigkeit und des
Druckverlusts am Fluidisierungspunkt wurde in
Kapitel 5 der Verfahrenstechnik I ausfiihrlich ge-
zeigt und wird deshalb an dieser Stelle nicht
wiederholt. Die Bestimmung der mittleren
FlieBbettporositit der im allgemeinen inhomo-
genen FlieBbetten kann ebenfalls nach den An-
gaben in der Verfahrenstechnik I erfolgen. Fiir
die Trocknung geniigt es aber, die mittlere
FlieBbettporositit durch Gleichsetzen der Be-
ziehungen fir den Druckverlust am Fluidisie-
rungspunkt und den Druckverlust in einer
durchstromten Schiittung zu berechnen. Mit
den betreffenden Gleichungen aus [1] erhilt
man damit fiir das Beispiel einer Kugelschiit-
tung:

(-¢) 1,9
———(160 Re+3,1 Re!%) - Ar = 0 (9.10)
83

Darin sind Re die REYNOLDS-Zahl aus der Glei-
chung (1.61) und Ar die ARCHIMEDES-Zahl ({1],
S. 68):

3 (D~
Ar = 895" (0P g

™ 9.11)



Die Porositdt € kann damit numerisch aus der

. Beziehung (9.10) bestimmt werden. Da sich im
Verlauf der Trocknung die Temperatur der
Gasphase dndert, bleiben auch die Dichte und
die dynamische Viskositat der Gasphase nicht
konstant. Bei konstantem Gesamtdruckverlust
wird dadurch eine lings dem Trockner leichte
Anderung der Gasgeschwindigkeit verursacht.
Aus den Beziehungen (1.61), (9.10) und (9.11)
folgt deshalb, daB sich im allgemeinen auch die
FlieBbettporositit mit fortschreitender Trock-
nung andert. Dies kompliziert die Berechnung
cines FlieBbetttrockners etwas, weil die Porosi-
tit des FlieBbetts und die darin herrschende
Gasgeschwindigkeit von Zelle zu Zelle neu zu
errechnen sind.

MG,Ya,Tga
Al
- ™
MGn:Yan:Tgan
P,
J i 1
MS:xn»'I:Tsn-'Ii n IMS:Xn:Tsni ol
' } : ' 3
Xe:Tse J i [ i lL Xa, Tsa
P P4
e :
Q.
MGrYe:Tge

4

n

Bild 9.18. Zellenmodell zum Berechnen kontinuierlich ar-
beitender FlieBbetttrockner.

9.4.1.2 Bilanz- und Transportgleichungen

Da die Massenstrome des reinen Feststoffs Ms
und des reinen Trocknungsgases (Trégergas)
Mg durch die Trocknung nicht verdndert wer-
den, beniitzen wir zur Angabe der Feuchtigkeit
in beiden Phasen zweckméBigerweise die Mas-
senbeladungen X und Y. Im folgenden werden
wir die Feuchtigkeitsmassenbeladungen ein-
fachheitshalber als «Feuchte» bezeichnen. In
der Literatur findet man fiir die Feuchtigkeits-
massenbeladung der Luft auch den Ausdruck
«absolute Luftfeuchtigkeit».

Die Feuchtigkeitsmassenstrombilanz lautet fiir
eine beliebige Zelle n (Bild 9.18):

Ms Xoo1 + Mg Ye = Ms Xn + Mon Yan (9:12)

Den durch eine Zelle tretenden Trégergasmas-
senstrom erhalten wir bei gegebener Trockner-
breite b aus der Beziehung:

Mon = WeZa b pg/(1 + Yar)  (9.13)

Darin sind die mittlere, auf den leeren Quer-
schnitt bezogene Gasgeschwindigkeit des feuch-
ten Gases w,, die der FlieBbetthdhe entspre-
chende Zellenlinge z;, die Dichte der feuchten
Gasphase p, und die Feuchte der Gasphase am
Austritt Y,, fiir jede Zelle neu zu bestimmen.
Mit dem Trigergasmassenstrom aus der Glei-
chung (9.13) liefert die Feuchtigkeitsmassen-
strombilanz fiir die ganze Zelle (9.12) folgende
Gasfeuchte am Austritt aus einer beliebigen
Zelle:

(9.18)

Yan = Ye + (%/MGn) (Xn—l - Xn)

Die Gesamtenergiestrombilanz bilden wir ana-
log zur Absorption zweckmiBigerweise mit der
auf (1 +X) Kilogramm bezogenen spezifischen
Enthalpie des feuchten Trocknungsguts. Sie
setzt sich entsprechend der Gleichung (7.15) aus
der spezifischen Enthalpie des Trigergases und
der um die Bindungsenthalpie verminderten
spezifischen Enthalpie der flissigen Phase zu-
sammen:

hs = Cps 95 + X (Cpn Ss - hB) (915)

Die spezifische Bindungsenthalpie hg entspricht
bei Trocknungsgiitern mit sorbierter Feuchtig-
keit der Differenz zwischen der im Abschnitt
8.3 erdrterten Sorptionsenthalpie und der Ver-
dampfungsenthalpie. Falls die Feuchtigkeit in
Losungen gebunden wird, entspricht die Bin-
dungswirme der Ldsungswirme ([293], S. 11/13
und 64/67). Die zum Uberfithren der Feuchtig-
keit aus dem Trocknungsgut in die Gasphase er-

forderliche Wirme kann deshalb (beispiels-

weise bei der Trocknung wasserfeuchter, stark
hygroskopischer Giiter auf geringste Endfeuch-
ten) merklich groBer sein als die zur Verdamp-
fung benotigte Wirme.

Die auf (1+Y) Kilogramm feuchtes Trock-
nungsgas bezogene spezifische Enthalpie ergibt
sich in Analogie zur Gleichung (7.16) aus den
Anteilen des Trigergases und der gasférmigen
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Feuchtigkeit (Wasser— oder Losungsmittel-
dampf):

h = o6 9 + Y (higo + Cpig 8p)  (9.16)

In den Gleichungen (9.15) und (9.16) sind Cps
beziehungsweise ¢, die mittleren spezifischen
Wirmekapazititen des reinen Feststoffs bezie-
hungsweise des reinen Trocknungsgases und
o1 beziehungsweise ¢, die mittleren Wirme-
kapazitdten der Feuchtigkeit (Wasser oder L§-
sungsmittel) in den beiden Phasen. h,, ist die
spezifische Verdampfungsenthalpie der Feuch-
tigkeit bei 0°C. Fir die Trocknung wasser-
feuchter Produkte mit Luft kénnen c,g, Cpn und
Cpig den Tabellen 9.1 und 9.2 entnommen wer-
den; die spezifische Verdampfungsenthalpie
von Wasser betrégt bei 0 °C 2,502-10¢ J/kg [41].

Da auch FlieBbetttrockner mit im FlieBbett an-
geordneten Heizregistern ausgeriistet werden
konnen, stellen wir die Gesamtenergiestrombi-
lanz einer beliebigen Zelle n unter Beriicksichti-
gung eines ihr allfdllig zugefiihrten Wirme-
stroms Q, auf:

IMS hSn—l + l\‘/IGn 1'lGe"'(Qn = MS 11Sn'|" 1\'/IGn hGan
(9.17)

Daraus erhalten wir fiir die spezifische Enthal-
pie des aus der Zelle n tretenden Trocknungsga-
ses:

hGan = hGe+ Qn/MGn + (MS/MGn) (hSn»I'“hSn)

(9.18)

Zur Beriicksichtigung des Wirme- und Stoff-
transports stellen wir fiir die Gasphase noch
zwei separate Bilanzgleichungen auf.

Bei Vernachldssigung der im Abschnitt 1.2.3
erdrterten Besonderheiten des einseitigen Stoff-
transports kann der in eine Zelle iibergehende
Stoffstrom aus der Gleichung (9.1) berechnet
werden. Die Wassermassenstrombilanz fiir die
Gasphase lautet deshalb fiir eine beliebige
Zelle n:

MGn Ye + B (ClEn - clgn) An = MGn Yan (9-19)

168

Daraus erhalten wir die Feuchte der aus der
Zelle tretenden Gasphase zu:

- < n) An ‘

L ClE +(9.20
Yo = ¥, + o (9.20)

Gn

Die Gleichgewichtskonzentration des Wassers
(oder Losungsmittels) in der an die feuchte
Oberfliche grenzenden Gasphase folgt mit der
Tabelle 1.1 aus dem Dampfdruck des Wassers
(oder Losungsmittels) Pg, bei der Temperatur
Tg, an der Gutoberfliache:

- PEn PEn Ml

T (9.21)

ClEn

In dieser Gleichung ist @g, die relative Feuch-
tigkeit, bei der die Gasphase mit der fliissigen
Phase des tibergehenden Stoffs im Gleichge-
wicht ist. Sie ist in Abhiingigkeit der Gutfeuch-
tigkeit mit der Sorptionsisotherme bestimmt.
Die relative Gleichgewichtsfeuchtigkeit g, er-
faBt die im Abschnitt 5.3.1 erérterte Dampf-
druckerniedrigung, wenn die Gutfeuchte als
Losung vorliegt. Sie betrédgt beispielsweise bei
gesittigten Kochsalzlésungen zwischen 10 und
90 °C rund 0,75 ([350], S. 527). Wenn die zu ver-
dunstende Fliissigkeit im feuchten Gut nicht ge-
bunden ist, betrigt die relative Gleichgewichts-
feuchtigkeit @g, = 1.

Das hier beniitzte Zelenmodell geht von der
Annahme einer idealen Vermischung beider
Phasen innerhalb einer Zelle aus. Die Feuchte
der Gasphase ist deshalb innerhalb einer Zelle
konstant und somit mit dem Austrittswert Y,,
identisch. Dasselbe gilt auch fiir die Gastempe-
ratur (T = T,,,). Die Feuchtigkeitskonzentra-
tion in der Gasphase c;; kann deshalb mit den
Molmassen der Feuchtigkeit M, und des Tri-
gergases Mg aus ihrer Feuchte berechnet wer-
den:

p Yan
RT g (Yan/ My + 17Mg)

Cign = 9.22)

Die Gleichungen (9.21) und (9.22) fiihren nach
dem Einsetzen in (9.20) auf eine quadratische
Gleichung zum Bestimmen von Y,, Der von
der Gasphase ans Trocknungsgas iibergehende
Wirmestrom kann aus der Gleichung (9.3) be-
rechnet werden. Von dem pro Zelle allenfalls
zusitzlich zugefiihrten Wirmestrom Q, geht der
Anteil v Q, (0 = v = 1) an die Gasphase. Mit
dem iibergehenden Feuchtigkeitsmassenstrom



M, = Mgy (Yan — Ye) erhilt die Gasphase den
zusitzlichen Energiestrom M, hyg (hygist die spe-
zifische Enthalpie der gasfoérmigen Feuchtig-
keit). Die Energiestrombilanz fiir die Gasphase
lautet somit:

MGn hge + MGn (Yan - Ye) hls_g +v Qn =
a (Tgan‘ - TEn/ + MGn hGan (9-23)
[DAn o
Diese Energiestrombilanz liefert die auf (1 +
Y) Kilogramm bezogene spezifische' Enthalpie
des aus der Zelle tretenden feuchten Gases:

hgan = hge+(Yan - Yo) hlg +- )
v Qn -a (Tg_tgl i TEn) A,

MGn

(9.24)

Wenn wir nun mit einer weiteren Vereinfa-
chung fiir den ersten Trocknungsabschnitt 6rtli-
che Temperaturdnderungen im Gut vernachlés-
sigen, konnen wir in den Beziechungen (9.21)
und (9.24) die Temperatur an der Gutoberfliche

Tg, durch die Guttemperatur Ty, ersetzen. Die

in den Gleichungen (9.20) und (9.24) bendétigte
Oberfliche des Trocknungsguts in einer Zelle
ist nach dem Kapitel 2 der Verfahrenstechnik I
zu berechnen. Sie betrigt fir kugelformige Teil-
chen: '

Ay =6(-€)bz,s./d, (9.25)

9.4.1.3 Berechnungsablauf

Zur Auslegung eines Trockners bendtigen wir
den Massenstrom Mg des zu trocknenden Gu-
tes, die Feuchte (Wassermassenbeladung) X,
und die Temperatur T, des NaBgutes sowie die
gewiinschte Endfeuchte nach der Trocknung
X, Weiter miissen die Temperatur T,, und die
Feuchte Y. des eintretenden Trocknungsgases,
die Form der Gutteilchen und ihr gleichwertiger
Kugeldurchmesser d,, die Porositit der ruhen-
den Schiittung (Festbettporositit) &, der Druck
vor dem Anstromboden des Trockners p. und
die Stoffwerte der Tréigerphasen und des durch
die Trocknung zu entfernenden Wassers oder
Lésungsmittels bekannt sein. Mit der Wahl ei-
nes Verhiltnisses der Gasgeschwindigkeit zur
Fluidisierungsgeschwindigkeit, eines Druckver-
lustanteils des Anstrombodens, einer Feststoff-
geschwindigkeit in der ersten Zelle w, sowie ei-
ner Trocknerbreite b kann der Trockner von
Zelle zu Zelle durchgerechnet werden.

Zunichst sind die Gasgeschwindigkeit w,, die
FlieBbettporositit € und die FlieBbetthdhe s, in
der ersten Zelle zu bestimmen. Dieser stro-
mungsmechanische Teil der Auslegung stiitzt
sich- mit Ausnahme der Ergédnzungen des Ab-
schnitts 9.4.1.1 auf. Kapitel S der Verfahrens-
technik I [1]. Dabei ist zu beachten, dal der mit
der ersten Zelle festgelegte Austrittsdruck p,

‘(Bild 9.18) lings dem Trockner konstant bleibt.

Aus der Bedingung eines konstanten Gesamt-
druckverlusts p. — p, sind Strémungsgeschwin-
digkeit, Porositit und FlieBbetthohe wie er-
wihnt von Zelle zu Zelle neu zu berechnen.
Dazu sind jeweils die Stoffwerte der Vorzelle
einzusetzen, weil die Temperaturen in den ein-
zelnen Zellen durch den Trocknungsverlauf be-
stimmt werden. Fiir die stromungsmechanische
Durchrechnung der ersten Zelle ist deshalb ein
iteratives Vorgehen notig. )

Nach dem stromungsmechanischen Teil sind
die am Austritt aus einer Zelle zu erwartenden
Temperaturen T, und T, sowie die Feuchten
X, und Y,, zu ermitteln. Fiir die Bestimmung
dieser vier Unbekannten stehen uns die vier Bi-
lanzglteichungen (9.14), (9.18), (9.20) und (9.24)
zur Verfiigung. Falls fiir eine bestimmte Teil-
chenform brauchbare Beziehungen fiir die
Wirme- und Stoffiibergangskoeffizienten ge-
funden werden, lassen sich die unbekannten
Austrittsfeuchten und Austrittstemperaturen be-
rechnen. Der dazu einzuschlagende Berech-
nungsweg ist mit erheblichem Aufwand verbun-
den und deshalb mit einem Computer auszu-
fiihren. Wir wollen das Vorgehen anhand des
Bildes 9.19 fiir das Beispiel kugelférmiger Gut-
teilchen kurz skizzieren:

Zunichst sind die Wirme- und Stoffiibergangs-
koeffizienten mit den Stoffwerten der Vorzelle
zu berechnen. Obwohl fiir FlieBbetten in Trok-
kenrinnen eigene Beziehungen publiziert wur-
den [351], iibernehmen wir fiir das Beispiel ku-
gelformiger Teilchen die bisher fiir Festbetten
benutzten Gleichungen (1.60) und (9.6). Wie in
[17], S. 485/486, erldutert wird, ist dies fiir FlieB3-
bettporosititen bis 0,8 statthaft (vergleiche dazu
auch [352]).

Dann ist mit z, = s, die Gesamtoberfliche der
Gutteilchen in einer Zelle zu bestimmen. Die
Gleichung (9.13) liefert den durch die Zelle tre-
tenden Tréigergasmassenstrom.

Wie Bild 9.19 veranschaulicht, erfolgt die Wei-
terrechnung mit den vier Bilanzgleichungen
(9.14), (9.18), (9.20) und (9.24) durch eine du-
Bere und eine innere Iterationsschleife. Die in-
nere Iteration wird abgebrochen, wenn die aus
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Stromungsmechanik: Porositit £ ;
Gasgeschwindigkeit Wgs Zellenhdhe s, ([13, Kapitel 5)

wirmeiibergangskoeffizient o aus (9.6) u. (9.7), Stoffubergangskoeffizient‘8aus (1.60) -u. (1.62)

Prandtizahl Pr aus (1.41), Schmidtzahl Sc aus (1.46), Reynoldszahl Re aus (1.61)

1

I Gesamtoberfldche A; aus (9.25), Tragergasmassenstrom Mgn mit Yy, der Vorzelle aus (9.13)

I Annahme einer Gutaustrittstemperatur Tsn |

—.I Korrektur der angenommenen Gutstemperatur Tg,

-

I Annahme einer Gutaustrittsfeuchte Xy I

k—' Verbesserung der Annahme fiir X, I{-——

Gasaustr‘itts‘feuchte Yan aus Gesamtfeuchtemassenstrombilanz (9.14)
Gasaustrittsenthalpie hga, aus Gesamtenergiestrombilanz (9.18)
- Gasaustrittstemperqtur Tgan zu berechnetem hg,, aus (9.16) -
Konzentrationsdifferenz aus (9.21) und (9.22)
Gasaustrittsfeuchte Y',, aus Feuchtemassenstrombilanz fir Gasphase (9.20)

nein

Y'an & Yap

ja

I Gasaustrittsenthalpie h'can dus Energiestrombilanz fiir die Gasphase (9.24) I

nein

neue Stoffwerte fiir Trocknungsgas "

neue Stoffwerte fir feuchtes Gutm

Bild 9.19. Berechnungsweg fur die Trocknung in einer Zelle eines kontinuierlichen FlieBbetttrockners fiir das Beispiel
kugelférmiger Feststoffteilchen.
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der Feuchtigkeitsmassenstrombilanz fiir die
ganze Zelle und der Feuchtigkeitsmassenstrom-
bilanz fiir die Gasphase errechneten Feuchten
Uibereinstimmen. Die duBere Iterationsschleife
wird verlassen, wenn sich die Gasaustrittsen-
thalpie aus der Gesamtenergiestrombilanz und
der Energjestrombilanz fiir die Gasphase ent-
sprechen. -

Nach der vollstindigen Durchrechnung einer
Zelle sind die Stoffwerte zum Berechnen der
strdmungsmechanischen Eigenschaften und der
Wirme- und Stoffilbergangskoeffizienten der
folgenden Zelle mit den neuen Temperaturen
Tgan und Ty, zu bestimmen. AnschlieBend an
eine Summation der fiir das SchluBlergebnis in-
teressanten Ergebnisse kann mit der Durchrech-
nung der néichsten Zelle begonnen werden. Die
Rechnung ist abzubrechen, sobald die Gut-
feuchte nach k Zellen den geforderten Endwert
erreicht oder unterschreitet. Dann kénnen wir
die Trocknerldnge aus

z=2Xz, (9.26)

s M

und den Gesamtmassenstrom des Trigergases
aus

k
Mg = X Mg, 9.27)
1

berechnen. Die mittlere Feuchte des aus dem
Trockner tretenden Gases erhalten wir aus der
nun auf den ganzen Trockner zu beziehenden
Feuchtigkeitsmassenstrombilanz (9.14):

Y, = Y. + (Ms/Mg) '(Xc— Xa) (9.28)

Zum Berechnen der mittleren Temperatur des
austretenden Trocknungsgases aus der’ Glei-
chung (9.16) bendtigen wir seine mittlere En-
thalpie:

k
hg, = ()13 hgan Man)/ Mg 9-29)

Den zur Lufterhitzung notwendigen Wirme-
strom erhalten wir mit der spezifischen Enthal-
pie des Trocknungsgases nach dem Geblédse von
hgo zu:

Q = Mg (hg - hgo) (9-30)

SchlieB3lich interessiert noch die verlustlose Ge-
bliseleistung:

-=0,00275 9,2,

Py=ApV=A 9.31)

Mg(1+Y)

p—S~ ¢
pge

Beisptel 9.2
Kochsalz wird nach einer Eindampfkristallisa-
tion durch Schubzentrifugen von der gesittigten
Salzlésung (Mutterlauge) getrennt. Dabei fallen
Ms = 2,78 kg/s Kochsalz mit einer Wassermas-
senbeladung von X, = 0,022 und einer Tempe-
ratur von T, = 305 K an. Die Kochsalzkristalle
weisen infolge der stofftransportkontrollierten
Kristallisation anndhernd kugeldhnliche Gestalt
auf. Thre KorngréBenverteilung 148t sich als
RRSB-Verteilung (Kapitel 2 der Verfahrens-
technik I [1]) mit n = 3,5 und d,” = 0,57 mm
beschreiben. Diese Kochsalzkristalle sind in
einem FlieBbetttrockner gemif Bild 9.13 auf
einen Austrittswassermassenfruelf von X, =
0,0005 zu trocknen. Dazu wird Umgebungsluft
mit einer Feuchte (absolute Luftfeuchtigkeit)
von Y. = 0,01218 im ersten Trocknerteil auf
Teer = 390K erhitzt. Im zweiten Trocknerteil
wird sie ohne Erwdrmung mit Ty, = 295 K ein-
geblasen. Die Trocknerbreite wirdzub = 1,2 m
und die Feststoffgeschwindigkeit im FlieBbett
zu w, = 0,0138 m/s gewihlt. Das Verhiltnis
der Gasgeschwindigkeit zur Fluidisierungsge-
schwindigkeit soll in der ersten FlieBbettzelle
2,5 und der Druckverlustanteil des Anstrémbo-
dens 20 % betragen. Die Luft weist vor dem An-
stromboden einen Druck von p. = 1,02:10° Pa
auf. Im FlieBbett sind keine Einbauten zur di-
rekten Wirmeiibertragung vorgesehen (Q, = 0).

Die Stoffwerte von reinem Kochsalz entnehmen
wir [350]: Dichte ps = 2164 kg/m?, spezifische
Wirmekapazitdt in [J/kg K] in Abhingigkeit
der Temperatur in [°C] cps = 465,9 + 2,157 J;
spezifische Bindungsenthalpie
(= spezifische Losungsenthalpie) hg = 11 800
J/kg. Die relative Gleichgewichtsfeuchtigkeit,
welche die Dampfdruckerniedrigung in der ge-
sittigten Kochsalzlosung beriicksichtigt, kann
im interessierenden Bereich als konstant ange-
nommen werden und betrigt @g, = 0,75. Aus
dem Verlauf der Sorptionsisothermen [353] geht
hervor, daB die Trocknung von Kochsalz bis
zur geforderten Endfeuchte mit geniigender
Niherung als reine Oberflachentrocknung (nur
erster Trocknungsabschnitt) betrachtet werden
darf. Die Stoffwerte von Luft und Wasser sind
den Tabellen 9.1 und 9.2 zu entnehmen.

Wie groB sind die Temperaturen und Feuchten
der Luft (Trocknungsgas) und des Kochsalzes
(Trocknungsgut) nach der ersten Zelle des
FlieBbetttrockners?
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Die im vorangehenden erorterte Theorie geht
von der Annahme gleich groBer Teilchen aus. In
der hier vorliegenden Kochsalzschiittung wei-
sen 90 % der Gesamtmasse KorngréBen von
0,24 bis 0,78 mm auf. Die Trocknerauslegung ist
deshalb mit der hier erérterten Theorie nur
noch als Ndherung mit dem gleichwertigen Ku-
geldurchmesser durchzufiihren. Der gleichwer-
tige Kugeldurchmesser des zu trocknenden
Kochsalzes betrigt nach dem zweiten Kapitel
der Verfahrenstechnik I mit einer Sphérizitit
von 1 und den angegebenen Parametern der
RRSB-Verteilung d, = 0,00046 m.

Bei bekannten Temperaturen der Luft im Flie3-
bett konnten die Luftgeschwindigkeit, die Poro-
sitidt und die Hohe des FlieBbetts nach Kapitel 5
der Verfahrenstechnik I und nach Abschnitt
9.4.1.1 berechnet werden. Da die Lufttempera-
tur erst nach dem Erfassen des Wirme- und
Stofftransports in der ersten Zelle feststeht, ist
vorerst eine Lufttemperatur anzunehmen. Da-
mit ist die ganze Zelle durchzurechnen. Dann
ist die Durchrechnung mit einer korrigierten
Lufttemperatur zu wiederholen. Die Iteration
kann erst abgebrochen werden, wenn die Aus-
gangslufttemperatur mit der aus der vollstiandi-
gen Durchrechnung erhaltenen ibereinstimmt.

Es wiirde viel zu weit fiihren, die zahlreichen
mit einem Computer durchzufiihrenden Itera-
tionen im einzelnen zu zeigen. Wir gehen des-
halb von den Ergebnissen fiir die erste Zelle aus
und werden sie in diesem Beispiel lediglich
iberpriifen. Sie lauten: Luftaustrittstemperatur
Tear = 307,74 K, Luftaustrittsfeuchte Y, =
0,02623, Salzaustrittstemperatur T, = 307,60 K
und Salzaustrittsfeuchte X; = 0,02132. Dafiir
ergeben sich bei einem mittleren Druck in der
Zelle von 1,01-10° Pa folgende Stoffwerte der
Luft: Dichte p; = 1,13 kg/m?, dynamische Vis-
kositit 1, = 1,83-10-% kg/ms, Wirmeleitf4hig-
keit A, = 0,0268 W/mK, PrRanDTLzahl Pr, =
0,705. Der Diffusionskoeffizient von Wasser-
dampf in Luft betrdgt D, = 3,11.10° m%/s, die
ScumipTzahl Sc; = 0,523 und die Dichte des
feuchten Kochsalzes p; = 2140 kg/m?>.

Mit diesen Werten ergibt die stromungsmechani-
sche FlieBbettberechnung nach Kapitel 5 der
Verfahrenstechnik I und nach Abschnitt 9.4.1.1
fiir die-erste Zelle eine FlieBbettporositidt von
£ = 0,586 und eine Gasgeschwindigkeit von
w, = 0,544 m/s. Der Druck nach dem Fliebett
betrdgt p, = 1,00-10° Pa, der Gesamtdruckver-
lust p.-p. = 2000 Pa. Die Kontinui-
titsgleichung
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M
Ps (l - 8) b Ws
liefert damit eine mittlere FlieBbetthéhe von s,
= 0,189 m. Die Zellenldnge z, betrigt somit
ebenfalls 0,189 m.
Die Berechnung der Trocknung in der ersten
Zelle verfolgen wir nun anhand des Bildes 9.19.

Sy (9.32)

Wirme- und Stoffiibergangskoeffizienten

- (1.61) Re = [1/(1 - 0,586)]
(0,544-1,13-0,00046)/1,83-107> = 37,3

- (9.6) Nu = (0,12 + 0,586)37,3-0,705'3
[3,72/37,3%3 + 1,06/(30 + 37,3/3)] = 8,55

- (9.7 o = 8,55 [(1 - 0,586)/0,586] 0,0268/
0,00046 W/m? K = 352 W/m?K

- (1.60) Sh = (0,12 + 0,586) 37,3-0,523'3
[3,72/37,3*3 + 1,06/(30 + 37,313)] = 7,74

- (1.62) g = 7,74 [(1 - 0,586)/0,586]
3,11.1075/0,00046 m/s = 0,370 m/s

Gesamtoberfliche in der ersten Zelle aus (9.25):
A, = 6(1-0,586) 1,2-0,189-0,189/0,00046 m?
= 232 m?

Trigergasmassenstrom durch erste Zelle aus
(9.13):

Mg, = 0,544.0,189-1,2-1,13/(1+0,02623) kg/s
= 0,136 kg/s :

Zum Vermeiden der Iterationen gehen wir auch
fiir die weiteren Rechnungen vom SchluBergeb-
nis (T, = 307,6 K; X; = 0,02132) aus.
Gasaustrittsfeuchte aus - Feuchtigkeitsmassen-
strombilanz (9.14):

Y. = 0,01218 + (2,78/0,136) (0,022 - 0,02132)
= 0,0261. '

Die Abweichung vom Wert des Schluflergebnis-
ses 0,02623 ist auf Rundungsfehler zuriickzu-
fithren. Schon mit X; = 0,02131 wiirde man ein
Y, von 0,0263 erhalten!

Gasaustrittsenthalpie aus Gesamtenergiestrom-
bilanz (9.18) mit

- hge = 1,511-10% J/kg fiir T = 390 Kund Y,
= 0,01218 aus (9.16)

— hgny = 3,006-10* J/kg fiir T,, = 305 K und
X, = 0,022 aus (9.15)

- hg, = 3,245.10* J/kg fiir T;; = 307,6 K und
X = 0,02132 aus (9.15)

n

hga = 1,511 - 10° + (2,78/0,136) (3,006 -10*
-3,245-10% J/kg = 1,02-10° J/kg.
Dazugehorende Temperatur mit Y, = 0,02623
aus (9.16): Tg, = 307,74 K. '
Gleichgewichtswasserkonzentration an  der
Grenze zur Gutoberflache aus (9.21) mit einem



Dampfdruck von 5448 Pa fur Tg = T =
307,6 K:

cigr = 0,75-5448.18,02/(8314,3-307,6) kg/m’
= 0,0287900 kg/m?

Mittlere Wasserkonzentration in der Trock-
nungsluft aus (9.22):

_ -1,01-10%-0,02623
" 8314,3-307,74 (0,02623/18,02 + 1/28,96)
= 0,0287724 kg/m?

Clgl

Gasaustrittsfeuchte aus Feuchtigkeitsmassen-
strombilanz fiir die Gasphase (9.20):

Y., = 001218 + 0,370 (0,0287900 -
0,0287724) 232/0,136 = 0,0233.

Dieser Wert reagiert sehr empfindlich auf
kleine Anderungen von Y,;. So wiirde er bei-
spielsweise fir Y,; = 0,02622 (statt 0,02623) be-
reits 0,0299 betragen. Der Wert Y, = 0, 02622
ist demzufolge geniigend genau; das Abbruch-
kriterium fiir die Iteration ist erreicht. Der phy-
sikalische Grund dafiir ist, daB infolge der ho-
hen Wirme- und Stoffiibergangskoeffizienten
in Verbindung mit einer groflen bezogenen

Oberfliche von iiber 5400 m2/m?® praktisch
Gleichgewicht zwischen den beiden Phasen er-
reicht wird. Dies duBert sich in nahezu ver-
schwindenden Temperaturdifferenzen zwischen
den beiden Phasen und im Austritt von Trock-
nungsluft mit anndhernd relativer Gleichge-
wichtsfeuchtigkeit.

Die spezifische Enthalpie der austretenden
feuchten Luft kann nun ermittelt werden aus
der Energiestrombilanz fiir die Gasphase (9.24)
mit hge = 1,511-10° J/kg, Q, = 0 und der spe-
zifischen Enthalpie des Wasserdampfs h;, bei
Tg, = Ty = 307,6 K von 2,565- 10¢ J7kg.

hga)” = 1,511 - 10° + (0,02623 - 0,01218) 2,565
- 10°-352 (307,74 - 307,60) 232/0,136 J/kg =
1,031 - 10% J/kg.

Dieser Wert stimmt mit dem aus der Gesamt-
energlestrombllanz (9.18) berechneten gut iiber-
ein.

Die Ergebnisse fiir die erste Zelle sind damit be-
stitigt. Selbstverstindlich ist der Aufwand zu
ihrer Ermittlung unvergleichlich hdher, da sie ja
erst nach zahlreichen inneren und 4uBeren Ite-
rationen gefunden werden. Die Korrektur der
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zunichst angenommenen Werte muf3 dabei mit
einer numerischen Methode erfolgen. Wie die-
ses Zahlenbeispiel verdeutlicht, muB} in Fillen,
bei denen sich zwischen den beiden Phasen bei-
nahe Gleichgewicht einzustellen vermag, zudem
sehr genau gerechnet werden. Schon der erste
Trocknungsabschnitt ist deshalb einer «Hand-
rechnung» kaum zugénglich.

In Bild 9.20 sind die mit einem auf dem be-

schriebenen Losungsweg beruhenden Compu-
terprogramm [354] berechneten Ergebnisse fiir
das Beispiel 9.2 iiber dem Abstand ab dem NaB-
guteintritt aufgetragen. Nach dem Erreichen
einer ungefihr konstanten Feststofftempertur
nimmt die Gutfeuchte anndhernd linear ab.
Dieser Bereich - konstanter Trocknungsge-
schwindigkeit ist bei konstanter Guttemperatur
fiir den ersten Trocknungsabschnitt charakteri-
stisch. Bild 9.20 illustriert aber deutlich, daf3
dies nur bei konstanter Guttemperatur zutrifft.

Im zweiten Trocknerteil wird die Luft nach dem
Geblise nicht mehr erhitzt. Hier wird die fiihl-
bare Wirme des im ersten Teil erwirmten Gu-
tes zur Trocknung genutzt. Das Trocknungsgut
kiihlt sich dabei wieder ab, und in der Folge
wird die Trocknungsgeschwindigkeit stets klei-
ner.

Infolge des ausgezeichneten Wirme- und Stoff-
~ transports ist die Temperatur der aus dem

‘. FlieBbett tretenden Luft von der Feststofftem-

peratur um weniger als 0,2 K verschieden und
deshalb nicht separat aufgezeichnet. Aus dem
gleichen Grund erreicht. die aus dem FlieBbett
tretende Luft anniihernd die relative Gleichge-
wichtsfeuchtigkeit von 0,75. Die FlieBbetthohe
‘nimmt im ersten Teil von 0,189 auf 0,187 m und
im zweiten Teil von 0,189 auf 0,188 m ab. Nach
einer Linge des ersten Teils von 2,65 m betrigt
die Wassermassenbeladung des Kochsalzes
noch 0,00524. Im gut 2 m langen zweiten Teil
wird sie ohne Lufterhitzung auf den geforderten
Endwert reduziert. Der Massenstrom der trok-
kenen Luft (Trigergasmassenstrom) betrigt im
ersten Trocknerteil 1,82 und im zweiten 1,52
kg/s. Die aus dem ersten Teil stromende Luft
weist bei einer mittleren Temperatur von
314,0 K eine mittlere Wassermassenbeladung
von 0,03784 auf. Dies entspricht einer relativen
Luftfeuchtigkeit von 0,728. Die aus dem zwei-
ten Trocknerteil tretende Luft weist bei einer
mittleren Temperatur von 303,2 K eine mittlere
Feuchte von 0,02094 auf. Die verlustlose Gebli-
seleistung folgt mit Ap = 2000 Pa, Y. =
0,01218, pge = 1,2 kg/m* und Mg = 1,82 kg/s
beziehungsweise 1,52 kg/s aus der Beziehung
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(9.31) zu 3070 W im ersten-und zu 2560 W im
zweiten Trocknerteil. Der zur Lufterhitzung im
ersten Teil erforderliche Wiarmestrom folgt mit
hge = 1,511-10% J/kg (fir T,e = 390K und Y,
= 0,01218) und hg, = 0,530-10° J/kg (fiir Ty,
= 295 K und Y. = 0,01218) aus der Gleichung
(9.30) zu 1,79-10° W.

Diesen Ergebnissen ist beizufiigen, daB sie auf
der Annahme gleichgroBer kugelformiger Teil-
chen beruhen, obwohl in Wirklichkeit eine
RRSB-KorngréBenverteilung nicht exakt kugel-
formiger Teilchen vorliegt. GemaB3 den Vertei-
lungsparametern der Aufgabenstellung kom-
men Kochsalzkristalle von 0,1 bis 0,95 mm vor.
Gegen den Schlufl der Trocknung ist auch die
Annahme einer konstanten relativen Gleichge-
wichtsfeuchtigkeit nicht mehr ganz erfiillt. Mit
dem rechnerischen Erfassen einer von der Gut-
feuchte abhidngigen relativen Gleichgewichts-
feuchtigkeit werden wir uns im nédchsten Ab-
schnitt noch befassen.

Weiter ist zu bedenken, dal3 in unserer Rech-
nung keine Wirmeverluste beriicksichtigt wur-
den. Bei einem Trockner mit den errechneten
Abmessungen konnen diese betrichtlich sein.
Sie lieBen sich ohne Ergidnzung der hergeleite-
ten Gleichungen iiber negative Q,-Werte erfas-
sen. Auch die Zweiphasenstrémung des Flief3-
betts wurde als ideal angenommen, indem we-
der UnregelméBigkeiten in der Luftverteilung
iiber den ganzen Anstromquerschnitt noch eine
iber die Trocknerbreite ungleichmiBige Vertei-
lung der Trocknungsgutgeschwindigkeit’ be-
riicksichtigt wurde. Die mitgeteilten berechne-
ten Langen der beiden Trocknerteile sind des-

.halb als Minimalwerte aufzufassen. Das gilt

auch fiir die mit der Trocknerlidnge verkniipften
Luftmassenstrome und Ventilatorleistungen wie
auch fir die Heizleistung im ersten Trockner-
teil.

9.4.2 Zweiter Trocknungsabschnitt

Nach dem Erreichen einer kritischen Gutfeuchte
X. (Knickpunktfeuchte, critical moisture con-
tent) kann die Feuchtigkeit nicht mehr ungehin-
dert an die Oberfliche des Trocknungsguts
nachflieBen. Die kritische Gutfeuchte ist im
Grenzfall gleich groBl wie die Gleichgewichts-
feuchte Xg, nach der Sorptionsisotherme des
betreffenden oberflichenfeuchten Stoffs (Ab-
schnitt 8.2). Je nach dem Transportwiderstand
fiir die aus dem Innern an die Oberfliche zu
fiihrende Feuchtigkeit liegt die kritische Gut-
feuchte aber mehr oder weniger unter diesem



Grenzwert. Die kritische Gutfeuchtigkeit ist
demzufolge nicht nur stoffabhingig. Sie wird
auch vom Weg, den die Feuchtigkeit bis zur
Oberfliche zuriickzulegen hat, und von der Ge-
schwindigkeit, mit der die Trocknung verlduft,
beeinfluBBt. Die kritische Gutfeuchte ist somit
auch eine Funktion der KorngréBe (oder der
Dicke ebener Schichten) des Trocknungsguts
und der Trocknungsgeschwindigkeit (iiberge-
hende Feuchtigkeitsmassenstromdichte, rate of
drying):

(9.33)

In [293], S. 297/319, werden diese Zusammen-
hinge ausfiihrlich erértert und mit zahlreichen
MefBergebnissen verdeutlicht. Qualitativ ergibt
sich die in Bild 9.21 dargestelite Abhingigkeit

kritische Gutfeuchte X, ==
b3

C—
Korngroie - Trocknungsgeschw. d,ry,

Bild 9.21. Abhéangigkeit der kritischen Feuchte vom Pro-
dukt aus KorngroRe (beziehungsweise Schichtdicke) und
Trocknungsgeschwindigkeit. Xg, = Gleichgewichtsgut-
feuchte fiir oberflaichenfeuchten Stoff aus der Sorptions-
isotherme.

der kritischen Gutfeuchte vom Produkt aus
Korngréfie (beziehungsweise Schichtdicke) und
Trocknungsgeschwindigkeit. Bei .der techni-
schen Trocknung befindet man sich im allge-
meinen oberhalb des Bereichs mit starkem An-
stieg der kritischen Gutfeuchte. Die kritische
Gutfeuchte ndhert sich dann dem aus der Sorp-
tionsisotherme zu bestimmenden Grenzwert
XEo- Zu der in Bild 9.21 gezeigten Abhdngigkeit
kommt noch ein erheblicher Temperaturein-
fluB, weil sowohl die Gleichgewichtsfeuchte wie
auch der Feuchtigkeitstransport aus dem Gut-
innern temperaturabhingig sind.

Der Feuchtigkeitstransport aus dem Gutinnern
‘erfolgt durch Porendiffusion, Oberflichendiffu-
“sion (Abschnitt 8.5.3) und kapillaren Transport.
Er kann praktisch nur durch Messungen erfaf3t
werden. Deshalb muB3 im allgemeinen auch die
kritische Gutfeuchte durch Versuche bei dem
auszulegenden Trockner moglichst entspre-
chenden Trocknungsgeschwindigkeiten und
Temperaturen bestimmt werden. Wir werden
auf solche Versuchstrockner noch zuriickkom-
men. Fir zahlreiche industriell mit Luft ge-
trocknete Giiter konnen die kritischen Gut-
feuchten aus den in [293], S. 303/368, wiederge-
gebenen Versuchsergebnissen ermittelt werden.
Anhaltswerte fiir weitere Trocknungsgiiter sind
in [3], S. 705/706, zusammengestellt.
Auch die im Abschnitt 8.2 erlduterten Sorp-
tionsisothermen sind experimentell zu bestim-
men. Entsprechende Versuche sind in [295),
S.39/44, und [356] beschrieben. Gemessene
Sorptionsisothermen sind in [3], S.700/701,
[293], S. 54/63, und [357] fiir viele Giiter aufge-
zeichnet.

Nach dem Unterschreiten der kritischen Gut-
feuchte nimmt die Trocknungsgeschwindigkeit
m, infolge des Feuchtigkeitstransports aus dem
Gutinneren gegeniiber dem Wert m;, an der
. Grenze zum ersten Trocknungsabschnitt (X =
X.) ab. Der Trocknungsverlauf ist im zweiten
Trocknungsabschnitt nicht nur temperaturab-
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Bild 9.22. Dimensionsloser Trocknungsverlauf (normierter
Trocknungsverlauf). 1: Trocknung von Kibuschi-Tonerde
bei Lufttemperaturen von 288 bis 318 K und relativen Luft-
feuchtigkeiten von 0,15 bis 0,76; Werte nach KAMEI aus
[3]. 2: Trocknung von Molekularsieb 13X (Durchmesser
2,2 mm) bei Lufttemperaturen von 310 bis 370 K im FlieR-
bett; Werte aus [341]. 3: Trocknung von Aluminiumsilikat
M3 (Durchmesser 3,1 mm) bei Lufttemperaturen von
310 K (Kurve 3a) und 372 K {Kurve 3b); Werte aus [341].
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hiéngig, sondern von Produkt zu Produkt ver-
schieden. Er muBl wie die kritische Gutfeuchte
im allgemeinen aus Messungen bestimmt wer-
den, da der Stofftransport im Gutinnern einer
Berechnung nicht zugénglich ist. Fiir die Auf-
nahme von Trocknungsverlaufskurven kon-
struierte Labortrockner sind beispielsweise in
[293], S. 301/302, [341], [344] und [355] beschrie-
ben.

Die Ergebnisse solcher Trocknungsversuche
werden zweckmaéBigerweise in der in Bild 9.22
gezeigten dimensionslosen Form aufgezeichnet.
Damit 148t sich die Zahl der Einflugr6Ben und
damit auch der Versuchsaufwand reduzieren.
Die spitere Verwendung der MeBergebnisse
zum Auslegen technischer Trockner wird durch
die geringere Zahl von EinfluBgr6Ben ebenfalls
erleichtert. Die dimensionslose Trocknungsge-
schwindigkeit ist das Verhiltnis der Trocknungs-
geschwindigkeit zur Trocknungsgeschwindig-
keit im ersten Trocknungsabschnitt bei kriti-
scher Gutfeuchte:

| 0= rhy/mg, (9.34)

Die dimensionslose Gutfeuchte ist das Verhiltnis
der Differenz zwischen der Gutfeuchte und der
Gleichgewichtsfeuchte zur Differenz. zwischen
der kritischen Gutfeuchte und ‘der Gleichge-
wichtsfeuchte:

(9.35)

4

In der Darstellung nach Bild 9.22 fallen die
Trocknungsverlaufskurven bei gleicher Geome-
trie-des Trocknungsgutes trotz unterschiedlicher
Trocknungstemperaturen und relativer Feuch-
tigkeiten der Trocknungsluft hiufig zusammen.
Die dimensionslosen Trocknungsverlaufskur-
ven decken sich (wie im Beispiel der Tonerde
und des Molekularsiebs in Bild 9.22), wenn das
Gut im zweiten Trocknungsabschnitt in eine in-
‘neré feuchte und eine duBere trockene Zone mit
scharfer, wihrend. der Trocknung nach innen

‘wandernder Front beschrieben werden kann.

Diese Modéllvorstellung bezeichnen wir als
Verdunstungsfrontmodell  (Trockenspiegelmo-
dell). Sie ist gut erfiillt; wenn der kapillare
Feuchtigkeitstransport  aus dem Gutinnern
keine Rolle spielt. Bei andéren Trocknungsgii-
tern ist der Ubergang zwischen der dufBeren
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trockenen und inneren feuchten Zone flieBend.
Dann decken sich die dimensionslosen Trock-
nungsverlaufskurven (wie in Bild 9.22 bei Alu-
miniumsilikat) nicht. Dies wird in [341] und
[344] begriindet.

Fiir die ndherungsweise Auslegung von Trock-
nern geniigt es oft, den dimensionslosen Trock-
nungsverlauf im zweiten Trocknungsabschnitt
als Gerade anzunehmen (n =~ ®). Mit dieser
Néherung sind fir die Berechnung des Trock-
nungsverlaufs im zweiten Abschnitt gegeniiber
dem ersten Trocknungsabschnitt lediglich die
kritischen Gutfeuchten und die Sorptionsiso-
thermen noétig.

Ohne inneren Transportwiderstand konnte der
iibergehende Feuchtigkeitsmassenstrom auch
fiir kleine Gutfeuchten mit dem Ausdruck im
Zihler der Gleichung (9.20) berechnet werden.
Dazu wire die relative Gleichgewichtsfeuchtig-
keit @g, zur Ermittlung der Gleichgewichtskon-
zentration aus (9.21) zum jeweiligen Wert der
Gutfeuchte X aus der Sorptionsisotherme zu be-
stimmen. Zusitzlich ist nun in der Gleichung
(9.20) der innere Transportwiderstand zu beriick-
sichtigen, indem anstelle des Stoffiibergangs-
koeffizienten B das Produkt aus der dimensions-
losen Trocknungsgeschwindigkeit und dem
Stoffiibergangskoeffizienten up eingesetzt wird.

Weiter ist zu beachten, daBl die zum Verdamp-
fen der Feuchtigkeit erforderliche Wirme nun
ins Gutinnere transportiert werden muf3. Dies
ist nur moglich, wenn im Trocknungsgut ein
entsprechender Temperaturabfall entsteht. Die .
Temperatur des feuchten Gutes T, sinkt deshalb
im zweiten Trocknungsabschnitt unter die Tem-
peratur an der Gutoberfliche Tg,. Fir die
Trocknerauslegung ist es im allgemeinen hin-
reichend, fiir den Wirmetransport vom erwihn-
ten Verdunstungsfrontmodell auszugehen: Bild
9.23. Dabei wird angenommen, daB3 das kugel-
formige Teilchen bis zum Durchmesser d die
kritische Feuchte X, und in der duBeren Schicht
(vom Durchmesser d bis zum Durchmesser d)
bereits die mit der Sorptionsisotherme be-
stimmte Gleichgewichtsfeuchte Xg aufweise.
Die Gesamtfeuchtigkeitsmasse im Gut setzt sich
demzufolge aus einem inneren und einem duBe-
ten Anteil zusammen:

(n/6)d, p. X =
(n/6) d* ps Xc+(n/6) (dy>-d?) ps Xk
« (9.36)



Daraus erhalten wir mit der Beziehung (9.35)
den Durchmesser d der Verdunstungsfront:

d=dp3,]/6_
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Die vom Trocknungsgas an das Teilchen iiber-
gehende Verdampfungswirme ist durch Wir-

T
Te
T,
. ‘L"‘
X4
X s
Xe |
. d ) A
/ - —t
\ dy /

\l-/

Bild 9.23. Verdunstungsfrontmodel zum Erfassen des
Warmetransports ins Gutinnere.

meleitung von der Kugeloberfliache bis zur Ver-
dunstungsfront weiterzutransportieren. Die Be-
ziehung (9.3) und die Gleichung fiir die statio-
nidre Warmeleitung in einer Hohlkugel ([21],
S. 28/29, {293], S. 93/95)

27[).5

Q=174- 1/d,

(Te-T)  (938)

liefern mit dem Durchmesser der Verdunstungs-
front aus (9.38) und der Oberfliche der kugel-
férmigen Teilchen (A = 1 d,?) die folgende Be-
zichung zum Bestimmen der Temperatur Ty an
der Phasengrenzfliche:

| T, K (/DD T, + 246 T,

(9.39)
2hs ¥ ad, (I/D-1) - |

Nach unendlich langer Trocknungszeit nimmt
das ganze Trocknungsgut die mit der Sorp-
tionsisotherme  bestimmte  Gleichgewichts-

feuchte Xg an. Da dann keine Feuchtigkeit
mehr verdunstet, also auch keine Verdamp-
fungswidrme mehr bendtigt wird, ist in diesem
Grenzfall T, = T, = Tg.

Die Wirmeleitfahigkeit der im allgemeinen po-
rosen trockenen Feststoffe Ag kann, soweit keine
MeBwerte vorliegen, nach [293], S. 104/113, und
[358] geschitzt werden.

Damit fiir unser Beispiel des FlieBbetttrockners
auch die Energiestrombilanz fiir die Gasphase
(9.24) formal iilbernommen werden kann, ist
darin der Warmeiibergangskoeffizient oo durch
einen Wirmedurchgangskoeffizienten k zu erset-
zen. Wir erhalten den auf die Kugeloberfliche

" bezogenen Wirmedurchgangskoeffizienten mit

den Gleichungen (9.3), (9.37) und (9.38) mit zu
den Ausfiihrungen im Abschnitt 2.1 analogen
Uberlegungen:

o

22%s

Die den Gleichungen (9.39) und (9.40) zugrunde
liegenden Annahmen eines quasistationiren
Wirmetransports ins Gutinnere ist zuléssig, so-
lange die Temperaturinderung im zweiten
Trocknungsabschnitt nicht sehr rasch erfolgt.
Fiir die Auslegung technischer Trockner ist die
quasistationdre Behandlung des- Wirmetrans-
ports im allgemeinen hinreichend.

Im {brigen ist die Berechnung des Trocknungs-
verlaufs im zweiten Trocknungsabschnitt mit je-
nem des ersten identisch. Fiir unser Beispiel des
kontinuierlichen FlieBbetttrockners wollen wir
dies anhand des Bildes 9.19 kurz verfolgen. Bis
zur Gasaustrittsenthalpie aus der Gesamtener-
giestrombilanz (9.18) ergeben sich fiir den zwei-
ten Trocknungsabschnitt keine Anderungen. Es
ist lediglich zu beachten, daB8 die Bindungsen-

* thalpie nach den Ausfithrungen des Abschnitts

8.3 mit fortschreitender Trocknung stark zuneh-
men kann.

Mit der Sorptionsisotherme ist zur relativen
Feuchtigkeit des Trocknungsgases die Gleichge-
wichtsfeuchte Xg zu bestimmen. Die Gleichung
(9.35) liefert daraus mit der kritischen Gut-
feuchte am Ende des ersten Trocknungsab-
schnitts X, und der mittleren Gutfeuchte X die
dimensionslose Gutfeuchte ®. Der experimen-
tell bestimmte dimensionslose Trocknungsver-
lauf (Bild 9.22) oder die Nédherung u ~ @ erge-
ben damit die dimensionslose Trocknungs-
geschwindigkeit. In der Feuchtigkeitsmassen-
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strombilanz fiir die Gasphase (9.20) ist nun der
Stoffiibergangskoeffizient B zu ersetzen durch
den scheinbaren Stoffiibergangskoeffizienten

Bsch = uB (941)

Weiter ist die Gleichgewichtskonzentration ¢g,
mit der fiir die jeweilige Gutfeuchte X aus
der Sorptionsisotherme ermittelten relativen
Gleichgewichtsfeuchtigkeit @g,, der Temperatur
Ten, aus (9.39) und dem Dampfdruck P fiir
T = T, aus (9.21) zu berechnen.

SchlieBlich ist in der Energiestrombilanz fiir die
Gasphase (9.24) der Wirmeiibergangskoeffi-
zient a durch den Stoffdurchgangskoeffizien-
ten k aus der Gleichung (9.40) zu ersetzen.

Beispiel 9.3

Bild 9.24 zeigt den auf die erlduterte Weise er-
rechneten Trocknungsverlauf fiir die Trock-
nung von 1kg/s 3A-Molekularsiebkugeln mit

einem Durchmesser von 3 mm in einem konti-
nuierlichen FlieBbetttrockner. Die mit einem
Computerprogramm  [354]  durchgefiihrten
Rechnungen beruhen auf einer kritischen Gut-
feuchte X, von 0,23, der Sorptionsisotherme aus
dem Bild 8.3, der Nidherung eines linearen di-
mensionslosen Trocknungsverlaufs u = @, ei-
ner Feststoffdichte ps von 1250 kg/m3, einer
Wirmeleitfihigkeit des trockenen Molekular-
siebs von Ag = 0,13 W/mK, der aus dem
Bild 8.8 ermittelten Bindungsenthalpie, einer
Porositét der ruhenden Schiittung von 0,4, einer
Feststoffgeschwindigkeit w, von 0,0071 m/s, ei-
nem Verhiltnis der Gasgeschwindigkeit zur
Fluidisierungsgeschwindigkeit in der ersten
Zelle von 2, einem mittleren Druck im FlieBbett
von 1,008-10° Pa, einer Lufteintrittstemperatur
von 400 K und einer Eintrittsluftfeuchte von
0,00609.

Im ersten Trocknungsabschnitt nimmt die
Feuchte des Molekularsiebs annédhernd linear

1 05 erster ! [ [ zweiter T T 420 T
L Trocknungsabschn. Trocknungsabschnitt o N

! ol X
s LTI TR
@ _— s N
= // - :

S 04 — 3 4 .

2 T
b7 s A c ,

. 7 3 ‘
3 Y N / * 8_ i
L
S 03 / 340 §
() [ A
£ N\
© \ . 20

02 II \\ 300
e
. I~

0,1 ‘ 260

0 1 2 3 4

5 6

Abstand ab Guteintritt (Trocknerldnge) z [m] —e=

Bild 9.24. Berechneter Verlauf der Trocknung von kugelférmigem 3A-Molekularsieb mit einem Durchmesser von
3 mm in einem kontinuierlichen FlieBbetttrockner. Ausgangsdaten im Beispiel 9.3.
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ab. Im zweiten Trocknungsabschnitt verlang-
samt sich dann die Trocknungsgeschwindigkeit
zusehends. Die in gleich langen Trocknerab-
schnitten erreichte Feuchteabnahme wird des-
halb im zweiten Trocknungsabschnitt immer
kleiner und wiirde beim Erreichen der mit der
Sorptionsisotherme durch den Zustand der
Trocknungsluft . gegebenen Gleichgewichts-
feuchte ganz verschwinden.

Da die Teilchen nun wesentlich groBer sind als
die Kochsalzkristalle des Beispiels 9.2, 148t sich
ein deutlicher Unterschied zwischen der Gas-
und der Feststofftemperatur erkennen. Gegen
das Ende des ersten Trocknungsabschnitts neh-
men Gut und Trocknungsluft fast konstante
Temperaturen an. Im zweiten Trocknungsab-
schnitt streben sie nach einer starken Anderung
mit abnehmender Trocknungsgeschwindigkeit
der Eintrittstemperatur der Trocknungsluft zu.

Die relative Feuchtigkeit der aus dem Trockner
tretenden Luft erreicht im ersten Trocknungs-
abschnitt etwa 83 % und fillt dann im zweiten
stark ab. Die (in Bild 9.24 nicht eingetragene)
mittlere FlieBbetthohe sinkt lings des Trockners
von 0,286 m in der ersten Zelle auf 0,257 m in
der letzten Zelle.

Ubersichtshalber seien die wichtigsten zum Be-
rechnen des Trocknungsverlaufs in FlieBbett-
trocknern getroffenen Annahmen nochmals
stichwortartig zusammengestellt:

Erster Trocknungsabschnitt

- L.1: Zellenmodell mit. vollstindiger Durch-
mischung beider Phasen innerhalb der
einzelnen Zellen.

- 1.2:

innerhalb des Gutes im ersten Trock-

nungsabschnitt

— 1.3: Keine Beriicksichtigung des einseitigen
Stofftransports

- 1.4: Alle Teilchen sind gleich grof3

- 1.5;: Uber dem gesamten aktiven Trockner-
querschnitt konstante Gasgeschwindig-
keit

— 1.6: Im ganzen Trockner konstante Gutge-
schwindigkeit

Zweiter Trocknungsébschnitt (zusétzlich)

- 2.1: Die Teilchen sind kugelformig

~ 2.2: Modell einer scharfen Verdunstungs-
front fiir den Wérmetransport

- 2.3: Quasistationdre Berechnung des Wir-
metransports von der Gasphase zur
Verdunstungsfront

Keine ortlichen Temperaturunterschiede ‘

AbschlieBend ist festzuhalten, daB eine rein
rechnerische Trocknerauslegung nur bei einfa-
chen Teilchengeometrien fiir den ersten Trock-
nungsabschnitt moglich ist. Im zweiten Trock-
nungsabschnitt muB sich die rechnerische Aus-
legung auch bei kugelférmigen Teilchen auf ge-
messene Sorptionsisothermen, gemessene kriti-
sche Gutfeuchten und (méglichst) auf experi-
mentell ermittelte dimensionslose Trocknungs-
verldufe stiitzen. Auch die hier erliuterte, auf
zahlreichen Vereinfachungen beruhende Trock-
nerauslegung ist nur mit Hilfe eines Computer-
programms mit vertretbarem Aufwand méglich.
Deshalb ist es nicht verwunderlich, daB Trock-
ner in der Praxis noch weitgehend aufgrund
von Erfahrungswerten und Versuchen an Gro8-
apparaten dimensioniert werden.

Zweck der hier am Beispiel des kontinuierli-
chen FlieBbetttrockners vorgestellten Theorie
ist eine physikalisch besser begriindete Interpre-
tation von MeBergebnissen an industriellen
Trocknern und damit ein sicheres Ubertragen
auf gréBere Apparate (MafBstabvergrdBerung,
scale-up). Dazu sind die notwendigerweise auf
stark vereinfachenden Annahmen beruhenden
Modellrechnungen mit MeBergebnissen an aus-
gefiihrten Trocknern zu vergleichen. Auf diese
Weise konnen Korrekturkoeffizienten gefunden
werden, die mit den gezeigten Rechnungen eine
verldBlichere Trocknerdimensionierung ermég-
lichen.

Bei sehr weitgehender Trocknung ist in der letz-
ten Trocknungsphase nur noch die adsorbierte
Fliissigkeit zu entfernen. Diese - letzte Trock-
nungsphase ist durch einen weiteren Abfall der
Trocknungsgeschwindigkeit  gekennzeichnet.
Sie wird deshalb oft als dritter Trocknungsab-
schnitt bezeichnet. Mit dem erdrterten Vorgehen
wird auch diese letzte Trocknungsphase erfafit.

. Deshalb eriibrigt sich eine separate Behandlung

des dritten Trocknungsabschnitts.
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Doppelrohrkondensator 68

Doppelrohrwirmeibertrager 44, 68

Druck, kritischer 70

— reduzierter 70

Druckverlust, Bodenkolonnen 96

— Fluidisierungspunkt 166

— Fillkérperkolonnen 110

— Sorberschiitterung 144, 148

- Sulzer-Packung 110

Druckwechselverfahren 143

— Energiebedarf 142

Diinnschichttrockner 159

Diinnschichtverdampfer 57

Durchbruchkurve 146

— Einflu8 des Diffusionskoeffizien-
ten 149

Durchbruchpunkt 142, 149, 151

Durchlaufverdampfer 57

Duchmesser, Bodenkolonnen 92, 124

— Fiillkérperkolonnen 100, 124

~ hydraulischer 100, 102

Durchregnen 92

Eindampfung 79

~ Briidenverdichtung 81

— Energiebedarf 81

— Heizdampfverbrauch 81

— Verdampferbauarten 55
Einlaufkennzahl 109
Einlaufstelle 27
Einriihrverfahren 144
Einspritzkondensator 68
Einwalzentrockner 158
Emulsion 163

Energiebedarf, Rektifikation 111
— Sorption 142

— Trocknung 152, 163, 165
Energiestrombilanz, Absorption 121
— Rektifikation 84

— Trocknung 167

— Wirmeiibertrager 35
Enthalpie, Gemisch 69

— Trocknungsgut 167
Entropie 69
Entspannungsregeneration 118
Erwirmungsregeneration 118
Extraktion 143

F-Faktor 93

Fillung 119
Fallfilmverdampfer 57
Fallrohr 55

Fehlerfunktion 147

Festbett 142, 151, 160
Festbettbandtrockner 160
Festbettdurchmesser, Sorption 148
Festbettsorber, Auslegung 144
Festbetttrockner 160

Feuchte 167

Feuchtigkeit, absolute 167

— kritische 174

. — relative 137,153, 168

Feuchtigkeitsmassenstrombilanz 167



Feuchtigkeitstransport im Trock-
nungsgut 175

— kapillarer 176

Ficksches Gesetz 18

Filmaufstau 61

Filmkondensation 60

~ Gasgemische 66

— reine Stoffe 62

Filmldnge, vermischungsfreie 109

Filmverdampfung, instabile 48

— stabile 49

Filterkuchen 144

Filterpresse 144

Filterzentrifuge 144

FlieBbett 141,151, 160

FlieBbettmischung 151

FlieBbetttrockner 161

— Anstromboden 166

— Auslegungsannahmen 179

- Austrag 162, 166

— Berechnung 169

- Gasgeschwindigkeit 161

— kontinuierlicher, Linge 171

— mit Einbauten 161

— mit Schwerkraftforderung 161

— Strémungsmechanik 166

— Zellenmodell 166

FlieBbild 118, 143

FlieBverhalten, Newtonsches 61

Fliichtigkeit, relative 73

Fliissigkeitsbetriebsinhalt 96

Fliissigkeitsgemisch, einphasig 69

~ ideal 71

— real 76

Fliissigkeitsverteiler 57,97

Fluid 24

Fluidisierung 161

Fluidisierungsgeschwindigkeit 166

Flutpunkt 100

Forderung, pneumatische 162

Froudezahl 51,92, 108

Fiillkérper 97

Fiillk6rperarten 97

Fiillkérperkolonne 91, 97 118

— Aufbau 97

Fiillkérperpackung 97

" Fiillkdrperschiittung 97

— Hohe 106, 128

Fugazitit 78

Galileizahl, Fiillkorperschiittun-
gen 108

Gas/Fliissig-Gleichgewicht 69

Gase, ideale 70

~ reale 15,70

Gasgemisch, reales 70

Gasgeschwindigkeit, Festbett-
sorber 144

- Fillkérperkolonne 101

Gasgesetz, ideale Gase 15

— reale Gase 70

Gaskonstante, universelle 15

Gasmischung, ideale 15, 69

Gastheorie, kinetische 18

Gastrennung durch Sorption 143

Gasverteiler 166

Gebléseleistung 171

Gefriertrocknung 156

Gegendiffusion, molstromgleiche 17

Gegenstromfiihrung 35, 41, 68, 141,
156

Gegenstromtrocknung 156

Gemisch, bindres 72

— ideales 69

— negativ azeotropes 78

— positiv azeotropes 77

Gesamtdruck 71

— ideales Gemisch 72

Gewebepackung 99

Gleichgewichtsfeuchtigkeit,
relative 168

Gleichgewichtsgerade, Wiarmeiiber-
tragung 36

Gleichgewichtslinie 75,87, 115,137

Gleichgewichtstemperatur 152

Gleichstromfiihrung 36,41, 156

— Kondensation 66, 68

Gleichstromtrocknung 156

Glockenboden 92

Grashofzahl 28

GrundflieBbild 117

Gutfeuchte, dimensionslose 176

— kritische 174

— kritische, Versuchsergebnisse 175

Gutoberflichentemperatur,
Trocknung 177

Haarnadel-Rohrbiindelwidrmeiiber-
trager 44

Haltbarkeitsverbesserung 152

Hauptstrémung 21

Heizdampfverbrauch, Eindamp-
fung 81

Heizflichenbelastung 49

— aufgezwungene 49

— maximale 49

Heizregister 156

Henrykoeffizient 113

Henrysches Gesetz 113

Hohe, Fullkorperschiittungen 102,
106, 125

— Sorptionsmittelschiittung 148

— einer Ubertragungseinheit 39, 105,
127

HTU-Wert 39, 105, 127

hydrophober Stoff 60, 167

Hysterese 139

Impulsaustauschgrofe 52

Impulstransport 21
Induktionstrocknung 155
Inertgas 66
Inertgasabsaugung 68
Inertgastrocknung 165
Tonenabtrennung 151
Ionenaustauscher 151

— Aufbau 151

— Festbett 151

~ FlieBbett 151

— Regeneration 151
Tonenaustauscherharz 151
Isomerengemisch 71
Isotopengemisch 71

Kammertrockner 156
Kanalbildung 161

Kapillarkondensation 134,139

Kationenaustauscher 151

Kennzahlen, dimensionslose 23

Kettenmolekiil 136

Kieselgel 135

Knetkontakttrockner 160

Knickpunktfeuchte 174

Kohlenwasserstoffe, homologe 71

Kolonnendurchmesser, Bodenkolon-
nen 92,123

— Fiillkérperkolonnen 100, 124

Kolonneneinbauten 91

Kolonnenhoéhe 106

Kompaktwirmeiibertrager 42

Kompensator 42

Komponente, leichter fliichtige 72

— schwerer fliichtige 72

Kondensatabscheider 67, 80

Kondensatfilm 60

Kondensation 60

— bei Inertgasanteil 66

— Gasgemische 66

— Gegenstromfiihrung 68

— Gleichstromfiihrung 68

— RaubhigkeitseinfluB 67

— Stromfithrung 68

— liberhitzte Gase 68

— wellige Oberflidche 67

Kondensationswirme 117, 140, 165

— Riickgewinnung 165

Kondensator, Reinigungsmdglich-
keiten 68

Kondensatorbauarten 67

Kondensatoren, Sonderbauarten 68

Kontakttrockner 156

Kontakttrocknung 155

Konvektion, erzwungene 51

— freic 28, 50

Konvektionstrockner, mit Gutdurch-
stromung 160

Konvektionstrocknung 155

— absatzweise 156

— mit Gutiiberstdmung 156

Konvektionsverdampfung 52

. Konzentrat 55

Konzentration 15

— mittlere 25

Konzentrationsdifferenz, mittlere 28

Konzentrationsgefille, treibendes 25,
156

Kopfprodukt 83

Kopplung von Wirme- und Stoff-
transport 129, 144, 152

KorngroBenverteilung 174

Kreislaufgas 142

Kreuzstromfiithrung 35, 156

Kreuzstromtrocknung 155

Kristallgitter 136

Kristallisator 56

Kiihlgrenztemperatur 152

- Kugelschiittung 154

Kugeldurchmesser, gleichwertiger 98

Kurzrohrverdampfer 55

Labortrockner 176

Lénge, charakteristische 24
Laminarstrémung 21
Langmuir-Isotherme 139

189



Langrohrverdampfer 56
— mit Zwangsumlauf 56

Léslichkeit, Gase in FliiBigkeiten 114

— physikalische 113

— selektive 113

Léslichkeitsdaten 115

Losung, physikalische 113
Losungsmittel 114
Losungsmittelregenerierung 115
Loésungsmittelriickgewinnung 165
Losungsmittelverhéltnis 120
Losungswirme 117, 167

Luft, feuchte, Stoffwerte 154

— — Wasserkonzentration 154

~ —~ Wassermassenbeladung 154
Luftgeschwindigkeit, vergleichbare 93
Lufttrocknung 138

Masse, molare 14
Massenbeladung 15
Massenbruch 14
Massenkonzentration 15
Massenstrom 18
Massenstrombilanz 29, 145, 164, 168
Massenstromdichte 18
MafstabsvergroBerung 144,179
Meerwasserentsalzung 80
Mehrkomponentensorption 137
Mehrstufenverdampfung 80

— optimale Stufenzahl 81
Membran, semipermeable 20
Mikroporen 134
Mischbettionenaustauscher 151
Mischkondensator 67
Mischung, einphasig 69

— ideale 16,71
Mischungsentropie 69
Mischungswirme 69

Mitreiflen 92

— Feinkornanteil 162
Molbeladung 15 '
Molekiil, sphirisches 136
Molekiildurchmesser, kritischer 136
Molekiilvolumen 70
Molekularsieb 136
Molekularstruktur, dhnliche 71
Molenbruch 14
Molkonzentration 15
Molmasse 14

Molstrom 18

Molstromdichte 18

Molzahl 14

Newtonsche Fliissigkeit 61

Niederhalteboden 97

Normkubikmeter 114

Nusseltsche Wasserhauttheorie 62

Nusseltzahl, Konvektionsverdamp-
fung 52

— mittlere 28

— Ortliche 24

— Verdampfung 52

NTU-Wert 39, 105, 127

Oberfliche, bezogene 98, 146
— innere 134

— spezifische 134

— Trocknungsgut 169
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Oberflichendiffusion 146, 175
Oberflichenkraft 138
Oberflichentemperatur 169

Partialdichte 15

Partialdruck 15

Pécletzahl 28

Pfropfenstrémung 144

Phasengleichgewicht 69,113

Phasengrenzfliche 103

— bezogene 103, 106

Phasengrenztemperatur, Trock-
nung 177

Plattenkondensator 68

Plattenwirmeiibertrager 33, 39,45

Porendiffusion 146, 175

PorengréBenverteilung 138

Porenradienverteilung 134

Porenradius 134

Porositidt 99

— FlieBbett 166

— Fiillkérperschiittung 101

Prandtlzahl 24

— Flissigkeiten 25

— Gase 25

Puffergel 135

Pulversorption 144

Randgéngigkeit 99

Randwinkel 138

Raoultsches Gesetz 71,113

— — negative Abweichung vom 78

— — positive Abweichung vom 76

Raschigring 97

Rauchgasreinigung 142

Reaktion, reversible 115

Reaktionswiarme 117

Reaktivierung 142

— chemische 143

Realfaktor (Realgasfaktor) 70

Regeneration, Ionenaustauscher 151

— Sorption 137

— mit Rektifikation 118

Regenerationsbedingungen, chemi-
sche Absorption 119

— physikalische Absorption 118

Regenerationsgas 142

Regenerator 31,117, 141

Reingas 142

Rektifikation 69,83, 118

— Energiebedarf 90

— Mehrstoffgemische 112

~ Wirmeriickgewinnung 112

Rektifizierkolonne 83

Resttrocknung 152

Reynoldszahl 24

— Fiillkérperkolonnen 100, 106

— Rieselfilm 62

— Sulzer-Packung 101

— Verdampfung 51

Rieselfilm 24, 60

— geschlossener 62

— laminar 60

— Oberfldchenschubspannung 61

— Oberflichenwellen 109

Rieselfilmdicke 61, 101

Rieselfilmstromung 60

Rieselkolonne 102

Rieselrohr 101, 109
Ringfiillkorper 98
Robert-Verdampfer 55

Rohgas 142

Rohrboden 42

Rohrbiindel 42,161
Rohrbiindelkondensator 67
Rohrbiindelumlaufverdampfer 55
Rohrbiindelverdampfer 55
Rohrbiindelwidrmetibertrager 42
— Bauteile 43

— Schwimmkopf 44

— Wirmeiibertragungsfliche 44
Rohrschwingungen 43
Riicklauf 83
Riicklaufkondensator 83
Riicklaufverhiltnis 87

— minimales 90

Riihrbehilter 118
Riihrbehilterkaskade 166

Séttigung, relative 137

Sattigungsgrad 137

Séattigungskonzentration 152

Sattelfiillkrper 99

Scale-up (MaBstabsvergroBe-
rung) 144,179

Schaufeltrockner 160

Schaumzerstérung 58

Schichtverfahren 144

Schleppmittel 77

Schmidtzah! 25

— Fliissigkeiten 25

— Gase 25

Schnittpunktgerade 88

Schubspannungskraft 61

Schwankungsbewegung,
turbulente 21

Schwerkraft 61

Schwerkraftforderung 161

Schwingforderung 162

Sedimentation 163

Selektivitdt, Sorptionsmittel 134, 136

Sherwoodzahl, mittlere 28

— Ortliche 25

— Rieselfilm, fliissigkeitsseitig 109

— Sulzer-Packung, gasseitig 109

Sichter 163

Siebboden 91

Siebventilbéden 92

Siedelinie 73

— bei konstantem Druck 74

— bei konstanter Temperatur 72

Sieden, unterkiihltes 51

Siedetemperaturerhéhung 80

Silicagel 135

Sorbens 134

Sorbervolumen 143

Sorption 134

— diskontinuierliche 142

— Durchfithrung 141

— Festbett, Auslegung 144

‘— Festbettsorber, Konzentrations-

verlauf 146

— FlieBbett 141

— kontinuierliche 141

— Regenerationsmoglichkeiten
137,142



— staubhaltiger Gase 142

— Wirmeeffekt 145

— Wanderbett 141

Sorptionsanlage 143

Sorptionsenthalpie 140, 167

— differentielle 140

— integrale 140

— molare 140

Sorptionsgleichgewicht 137

- Beladungsdiagramm 137

— Konzentrationsdiagramm 139

Sorptionsisosteren 141

Sorptionsisotherme 137, 174

— lineare 144

- Steigung 146

— Trocknungsgiiter 175

Sorptionsmittel 134

~ Abrieb 142

— Alterung 143

— hydrophile 134

— hydrophobe 134

— innere Oberfliche 134

— Mikroporen 134

— pulverformig 144

— Reaktivierung 142

— Regeneration 137, 142

— selektives 134

Sorptionsmittelkorngrofe 144

Sorptionsmittelkuchen 144

Sorptionsmittelschiittung, Hohe 148

Sorptionsversuche 144

Sorptionswirme 140

Sorptionszeit, dimensionslose 147

Sorptionszone 142, 150

- Lage 150

Sorptiv 134

Sorptivmassenstrombilanz 145

Spiralkondensator 68

Spiralwirmeiibertrager 45, 68

Sprudelschicht 92

Sprudelschichthéhe 94

Spriihabsorber 118

Spriihkolonnen 31

Spriihtrockner 163

Sprithtrommeltrockner 158

Stantonzahl 28

Staubabscheidung 164

Stefansches Gesetz 20, 164

Stefanstrom 20, 127, 164

Steigung der Gleichgewichtslinie 105,
126

Stoffaustausch, Rektifizierkolon-
nen 91

Stoffdurchgangskoeffizient,
molarer 105, 126

Stoffmenge 14

Stoffstrombilanz, Absorption 119

— Rektifikation 84

— Sorption 145

— Trocknung 167

Stofftransport 14

— einseitiger 127, 153, 164

— im Sorptionsmittel 146

— instationdr 144

~ kapillarer 175

— konvektiver 21

— molekularer 17

— turbulenter 21

Stofftransportgeschwindigkeit 78,
143

Stofftransportwiderstand,
innerer 164

Stoffiibergang 23

— Absorption, chemische 122

— Fiillkorperschiittungen 107

— — fliissigkeitsseitig 107

— — gasseitig 107

— Sorption 145

— — Sulzer-Packung, gasseitig 109

— — flissigkeitsseitig 109

Stofflibergangskoeffizient 25

— Kugelschiittung 153

— mittlerer 27

— molarer 103, 126

— Ortlicher 23,25

— scheinbarer 178

Stoffiibergangswiderstand,
dimensionsloser 147

Stoffwerte, Luft, feuchte 154

— Wasser am Siedepunkt 155

Strahlabsorber 118

Strahlungstrocknung 155

Strippen 119,137

Strippgas 119

Stromungsgeschwindigkeit, Wirme-
iibertragerrohre 43

Strémungskennzahl,
dimensionslose 101

Stromtrockner 162

— Convex 162

Stromverhiltnis 36

— Absorption 120

— — minimales 120

— maximales 36

— optimales 36

Sublimation 156

Sublimationstrocknung 156

Sulzer-Packung 99

Sumpf 83

Sumpfprodukt 83

Suspension 163

Suspensionsverfahren 144

Taulinie 73

- bei konstantem Druck 74

— bei konstanter Temperatur 72

Tellertrockner 157

Temperatur, kritische 70

— mittlere 24

— reduzierte 70

Temperaturdifferenz,
aufgezwungene 49

— mittlere 28

Temperaturempfindlichkeit 55

Temperaturgefille, treibendes 35, 90,
156

Temperaturgradient 17

Temperaturleitfahigkeit 24

Temperaturwechselverfahren 142

— Energiebedarf 142

Temperaturwelle 150

Trégergas, Trocknung 165

Tragerkomponente 15

Transport, molekularer 17

Transportgleichungen 167

Transportwiderstand, innerer 176

Trennmittel 78

Trennstufe 95

Trennstufenzahl 94, 123

Trennverfahren, mechanische 152,
162, 164

Trinkwasserreinigung 151

Trockenperlen 135

Trockenspiegelmodell 176

Trockner, Hauptwarmezufuhr 155

— pneumatische 162

Trocknerauslegung 165, 169

— Berechnungsannahmen 166

— Berechnungsmodelle 166

- Versuche 166, 179

Trocknerauswahl 163

Trocknerbauarten 155

Trocknung 152

- absatzweise 155

— Bilanzgleichungen 167

~ diskontinuierlich 155

— Durchfiihrung 164

— Energiebedarf 152, 163, 165

— Energiestrombilanz 168

— geschlossener Kreislauf 164

~ kontinuierlich 155

— krustenbildender Stoffe 160

— Kugelschiittung, oberflichen-
feuchte 152

— Lebensmittel 157

— 18sungsmittelfeuchter Stoffe 165

— offener Betricb 164

- optimale 152

— pharmazeutische Produkte 157

— rechnerische Auslegung, Gren-
zen 179

- RiBbildung 156

— Stromfithrung 155

- temperaturempfindlicher Stoffe
156, 163

— Transportgleichungen 167

— Umluftbetrieb 164

Trocknungsabschnitt, dritter 179

— erster 152,166

— zweiter 152,174

Trocknungsgeschwindigkeit 175

— dimensionslose 176

Trocknungsgut, oberflichen-
feucht 166

— Oberflichentemperatur 169

— Vorbehandlung 163

— hygroskopisch 167

Trocknungsverlauf, Berechnung 166

Trocknungsverlaufskurven 176

Trocknungsversuche 176

Trommeltrockner 163

Tropfenabscheidung 55, 58

Tropfenkondensation 60

Troutonsche Regel 79

Troutonscher Koeffizient 79

Turboverdichter 82

Turbulenzballen 21

Turbulenzgrad 21 -

U-Biindelwérmeiibertrager 44

Ubergangskoeffizient 23

Ubergangskoeffizienten, Verhilt-
nis 151

Uberlaufhohe 94




Umlenkring 42
Umlenkscheibe 42
Umlenksegment 42
Unmluft 164
Ungleichverteilung 98

Vakuumbandtrockner 157
Vakuumrektifikation 97
Vakuumschleusen 157
Vakuumtrocknung 156, 164
Vakuumverdampfer 55
Ventilboden 92
Ventilteller 92
Venturi-Absorber 118
Verdampfen 48,152,156
Verdampferbauarten 55
Verdampfung bei erzwungener
Konvektion 51
— bei freier Konvektion 48 50
~ thermisch schonende 55, 57
. Verdampfungsenthalpie 167
~.Gemische 79
— reine Stoffe 79
- -Troutonsche Regel 79
— Troutonscher Koeffizient 79
Verdampfungsformen 48
Verdampfungstrocknung 164
Verdampfungswéirme 152
Verdriangungsstrom 20
Verdunsten 152, 156
Verdunstungsfront 176
— Durchmesser der 177
Verdunstungsfrontmodell 176
Verdunstungskiihlung 156
VerfahrensflieBbild 118, 143
Verkrustung 82, 92, 160
Vermischung, ideale 168
— seitliche 100
Verschmutzung, Warmeiibertrager 33
Verstiarkungsgerade 87
Verstarkungsteil 83
Verweilzeit 55
— mittlere 56
Verweilzeitverteilung 56
Vibrationsmotor 162
Viskositit, dynamische 24
— kinematische 24 )
- Volumeninderung beim Mischen 16,
69
Vorwirmer 57

Wiirme-/Stofftransport, gekoppelt
129, 144, 152

Wirmeaustauscher 31

Wirmedurchgang 31

Wirmedurchgangskoeffizient 31

— Absorption 132

— Trocknung 177

Wirmedurchgangskoeffizienten,
Anhaltswerte 33

Wairmekapazitdt 22,24

— Fliissigkeiten 78

— Flissigkeitsgemische 78

Wiirmeleitfihigkeit 17, 25, 32

- Verschmutzungen 32 .

-~ Werkstoffe 32

Wirmeleitrohr 165

Wirmeleitung 17
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Wirmepume 165

— Rektifikation 112

Wirmeriickgewinnung, Eindamp-
fung 80

~ Rektifikation 112

— Trocknung 152, 165

Wirmestrom 17

Wirmestromdichte 17

Wiirmetrdger 40

— Alkalimetalle 42

— fliissige 42

— Hochtemperaturschmelzen 41

— Natrium . 42

— organische 41

- Salze 41

— Wassér 41

Wirmetransport 14

— instationdr 144

— konvektiver 21

— molekularer 17

— turbulenter 21

Wirmeiibergang 23

— Filmkondensation, horlzontales
Einzelrohr 64

— — horizontales Rohrbiindel 64

~ — laminar 62

— — turbulent 65

~ Verdampfung, erzwungene Kon-
vektion 51

— — freie Konvektion 50

- Wirmelibergangskoeffizient 23, 32

— Blasenverdampfung, Gemische 54

— Kugelschiittung 153

— mittlerer 27

— ortlicher 23

— Plattenwirmeitbertrager 34

~ Verdampfer 48 :

Wirmeiibertrager 31

— Bauarten 42

— Ubertragungsfliche 38

— Werkstoffe fiir 33

Wirmeiibertragung 31

Walzentrockner 157

Wanderbett 141

Waschmittel (Absorptionsmittel) 118

Wasser, Stoffwerte am Siede-
punkt 155

Wasseraufbereitung 151

Wasserentsalzung 151

Wassermassenstrombilanz,
Gasphase 168

Wasserenthidrtung 151

Weberzahl, Fillkérperschiittungen
107

— Siebbodenkolonnen 92

Wechselwirkungskriifte 134, 138

Wehrlidnge 94

Widerstandsbeiwert, Fiillkérper-
schiittung, trocken 100

Windsichter 162

Wirbelschichttrockner 161

Zellradschleuse 161, 163

Zentrifugalverdampfer 58

Zentrifugieren 152

Zeolith 136

Zerfall thermisch empfindlicher
Verbindungen 55

Zerstiuber 163
Zerstdubungstrockner 163
Zuckerentfirbung 151
Zulauf 83

Zulaufwehr 91

‘Zulaufzone 88

Zusammensetzungsgefélle,

treibendes 90, 125
Zusammensetzungsmasse 14
Zweiwalzentrockner 158
Zyklonabscheider 56, 162
Zyklonabsorber 118
Zykluszeit 142




