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1. EINLEITUNG

Die steigende Umweltverschmutzung und damit verbunden eine steigende Konzentration von
Losungsmittelriickstdanden in der Umwelt haben in weiten Kreisen der Bevolkerung eine Er-
hohung der Sensibilisierung gegen den Einsatz organischer Losungsmittel ausgeldst. Die
Auswirkungen der verschiedenen Losungsmittel auf die Umwelt sind dabei sehr unterschied-
lich zu bewerten. Wahrend die einen, sollten sie in die Umwelt gelangen, relativ rasch biolo-
gisch abgebaut werden, gibt es wieder andere, wie z.B. die chlorierten Kohlenwasserstoffe,
die duRerst stabil sind und selbst nach Jahrzehnten nachgewiesen werden kénnen. Dies fuhrt
dazu, dass sie sich Uber die gesamte Erde ausbreiten und selbst bei den Pinguinen auf der

Antarktis nachgewiesen werden kdnnen.

Die Verwendung von organischen Losungsmitteln bei der Nahrungsmittelproduktion oder
deren Vorprodukten fuhrt weiters dazu, dass geringe Mengen in den menschlichen Organis-
mus gelangen und diesen schadigen kénnen.

Welche Mdglichkeiten gibt es nun, Restkonzentrationen von organischen Losungsmitteln zu

reduzieren oder diese durch Einsatz anderer Verfahren zu ersetzen?

Im Folgenden sollen vor allem Lésungsmittel besprochen werden, die in der Naturstofftech-

nologie Verwendung finden.

a) Auswahl von Ldsungsmitteln, die sich aus dem Extrakt moglichst leicht abtrennen lassen.

b) Erhéhung der Temperatur oder Reduzierung des Druckes bis ins Hochvakuum.

c) Spezielle Verfahren, wie Abtrennung tUber Membranen oder Adsorption an Aktivkohle
oder lonenaustauschern.

d) Ersetzen der organischen flissigen Losungsmittel durch Substanzen, die ohnedies in gro-
Ren Mengen in der Umwelt vorhanden sind, wie Wasser, Stickstoff, Sauerstoff und Koh-
lendioxid oder durch Lésungsmittel, mit deren Verwendung und deren Auswirkungen auf

den Menschen Uber Generationen Erfahrungen vorhanden sind (z.B. Ethanol).
Ad a):
Die Auswahl des Losungsmittels wird stark durch das Stofftrennproblem beeinflusst. Beein-

flussungsfaktoren sind z.B. Polaritat der Substanz, deren thermische Belastbarkeit, zugelasse-
ne Toxizitat des Losungsmittels bei der Verwendung in der Pharma- oder Nahrungsmittelin-
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dustrie, zugelassener Losungsmittelriickstand im verwendeten Extrakt usw. Muss man aus
verfahrenstechnischen oder wirtschaftlichen Griinden chlorierte Kohlenwasserstoffe verwen-
den, dann wéhlt man meist jenes einer homologen Reihe, das die oben genannten Bedingun-

gen am ehesten erfillt.

Als am haufigsten verwendeter chlorierter Kohlenwasserstoff wére hier Dichlormethan zu
nennen. Dieses Losungsmittel erfullt derzeit noch am ehesten die toxikologischen Auflagen
der Behdorde, besitzt einen niedrigen Siedepunkt und l&sst sich daher leicht destillieren. In
seiner Polaritét liegt es etwa in der Mitte, hat eine hohe Loseféhigkeit fur die verschiedensten
Substanzen und eignet sich gut zur Erzeugung von Oleoresinen. Obwohl Dichlormethan als
letzter Vertreter der chlorierten Kohlenwasserstoffe fur die Nahrungsmittelindustrie noch zu-
gelassen ist, gibt es auch hier zunehmenden Widerstand gegen diese Substanz. Probleme ma-
chen u.a. die gute Loslichkeit fiir Ole und Fette und damit verbunden die schwierige riick-

standsfreie Abtrennung aus diesen Extrakten.

Ad b): /55/

Das Abtrennen von Losungsmittelriickstanden wird umso aufwendiger, und vor allem kosten-
intensiver, je niedriger die Rickstandskonzentrationen werden. Bei niedrigen Konzentratio-
nen beeinflussen neben dem thermodynamischen Gleichgewicht im verstarkten MalRe Stoff-
austauschphédnomene, wie Schichtdicke, Diffusion und Z&higkeit den Trennprozess. Verénde-
rungen der Stoffdaten durch Temperaturerh6hung werden meist durch die thermische Stabili-
tat des Extraktes begrenzt. Bei Vakuumbetrieb kann zwar bei niedrigeren Temperaturen gear-
beitet werden, andererseits werden fliichtige Substanzen, die wichtige Bestandteile von Aro-
maextrakten ausmachen, mitdestilliert und damit das Extrakt wertgemindert.

Ad c):

Die Abtrennung von Losungsmitteln Gber Membranen soll nur kurz behandelt werden, da sich
diese Verfahren erst im Forschungsstadium befinden und erst selten in GrofRRanlagen einge-
setzt werden. Ahnliches gilt fiir die Adsorptionsverfahren. Bei Extraktionsverfahren mit chlo-
rierten Kohlenwasserstoffen fallen sehr oft Abwésser mit niedrigen Losungsmittelkonzentra-
tionen an. Da eine destillative Trennung nicht mehr wirtschaftlich ist, miissen diese Abwasser

entweder mit einem anderen organischen Losungsmittel /1/ extrahiert werden, oder man blést
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fein verteilte Luft durch das Abwasser und lasst die beladene Luft durch ein Aktivkohlebett

stromen, wobei die chlorierten Kohlenwasserstoffe adsorbiert werden. /54/

Ad d):

Lésungsmittel, die sich moglichst wirtschaftlich von einem nicht destillierbaren Extrakt ab-
trennen lassen, sollten einen Siedepunkt von etwa 55° - 110°C aufweisen. Ausnahmen, wie
Ather mit einem Siedepunkt von 35°C sind schon schwieriger einzusetzen. Um die Probleme
einer ruckstandsfreien Abtrennung besser in den Griff zu bekommen, liegt es nahe, auf L6-
sungsmittel Gberzugehen, die bei Normalbedingungen Gase sind. D.h.: Wird das Extrakt oder
das Raffinat aus dem Extraktionsverfahren ausgeschleust, und auf Normalbedingungen ge-
bracht, dann kdnnen beide Produkte nur in der Hohe ihres Absorptionsgleichgewichtes, gege-
ben durch die Henry-Konstante oder das Adsorptionsgleichgewicht, mit Losungsmitteln bela-
den sein. Kann man auf3erdem, wenn es der Prozess zulasst, ein physiologisch harmloses Gas
wie Co, verwenden, dann bedarf es fur Extrakt und Raffinat, sobald sie den Extraktionspro-
zess verlassen, keiner Nachbehandlung mehr. Diese Vorteile eines Extraktionsverfahrens ha-
ben viele Wissenschaftler davon (berzeugt, sich ndher mit diesem verfahrenstechnischen As-

pekt zu befassen.

Die frihesten Beobachtungen von Loslichkeiten einiger Metallhalogenoide in Ethanol und
Tetrachlorkohlenstoff unter Bedingungen oberhalb des kritischen Punktes (kP C,HsOH:
T.=243°C, P.=63 atm; kP CCl,: T,=283°C, P,=45 atm) stammen aus dem Jahr 1879 /2/. Ob-
wohl die ersten Beobachtungen von Loéslichkeiten in tberkritischen Gasen uber hundert Jahre
alt sind, wurden die ersten grundlegenden Arbeiten flir ein anwendbares Extraktionsverfahren

erst zu Beginn der sechziger Jahre durchgefuhrt.

Mit der Entdeckung der selektiven Extrahierbarkeit von Coffein aus griinem Kaffee ging zu
Beginn der siebziger Jahre das erste grofdtechnische Verfahren zur Entcoffeinierung von Kaf-
fee in Betrieb /3/. Da dieses Verfahren bei hohem Druck arbeitet, nennt man es Hochdruckex-

traktionsverfahren.



2. PROBLEMSTELLUNG

Ziel dieser Arbeit ist es, die zahlreichen Forschungsergebnisse Uber die Hochdruckextraktion,
die von den verschiedensten Instituten verdffentlicht wurden, und den Ergebnissen der eige-
nen Forschungsarbeit einer nédheren verfahrenstechnischen Analyse zu unterziehen und daraus
ein Auslegungskonzept zu entwickeln. Dazu war geplant, mit den Ergebnissen aus der Litera-
tur und den Erfahrungen mit der von Dipl.-Ing. Bunzenberger 6 Monate friiher geplanten

0,5 I-Anlage eine groliere Versucheinheit zu planen und zu bauen.

Schliefilich entschloss man sich fiir eine Anlage mit einem Extraktionsvolumen von 10 I, die
mit einer Ruhrvorrichtung fir den Extraktor ausgeristet sein soll und einen maximalen Lo6-
sungsmitteldurchsatz von etwa 60 kg/h. Die Kosten der doch sehr teuren Hochdruckextrakti-
onsanlage wurden vom Forschungsforderungsfonds der gewerblichen Wirtschaft gefordert.
Als Losungsmittel war in erster Linie CO, vorgesehen. Die Anlage sollte mdglichst universell
einsetzbar sein. Durch die Vielfalt an Einsatzprodukten, die fiir die Hochdruckextraktion in
Frage kommen, wurde der Extraktor in Form eines Ruhrkessels ausgebildet. Dies erméglichte
eine Naturstoffextraktion der verschiedensten Einsatzformen, wie z.B. von Bléattern, Wurzeln,
Bluten, Stangeln, Knollen usw. Weiters kdnnten auch wéssrige Losungen und Rohextrakte in
einem Rihrkessel aufgearbeitet werden. Da geplant war, die Anlage in Agypten aufzustellen,
und an Ort und Stelle die verschiedensten Einsatzprodukte zu testen, sollte die Anlage mog-

lichst einfach zu bedienen sein.

Die Zielvorstellung ist, wie eingangs erwahnt, u.a. mit den Ergebnissen der Versuchsanlage
eine verfahrenstechnische Beurteilung der Hochdruckextraktion zu finden. Sehr viele Institute
oder Forschungsabteilungen, die sich bisher mit der Hochdruckextraktion beschaftigten, un-
tersuchten die verfahrenstechnischen Probleme eher am Rande. Die grof3e Vielfalt an For-
schungsstellen, die sich mit diesem Thema befassen, hdngt meist von deren speziellem Inte-
resse ab. So kauften sich zahlreiche CO2-Hersteller eine fertige Hochdruckextraktionsanlage
in der Hoffnung, bei einem industriellen Einsatz ihre Produktionsraten steigern zu kdnnen.
Annliches gilt fiir die Hersteller von Hochdruckarmaturen und Hochdruckapparaten. Diese in
erster Linie am Maschinenbau interessierten Fachleute leisteten andererseits wichtige Ent-

wicklungsarbeiten zur Konstruktion von Hochdruckapparateteilen.
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Eine andere Gruppe kam von der Naturstofftechnologie. Sie produzierte z.B. Hopfenextrakt,
entcoffeinierten Kaffee usw. nach einem seit Jahrzehnten bekannten Verfahren und erwartete
sich in der Hochdruckextraktion ein besseres Produkt, niedrigere Energiekosten oder eine
Losung fir ihr Abwasser- oder Abluftproblem, falls sie z.B. chlorierte Kohlenwasserstoffe als
Lésungsmittel verwendeten.

Die Gewinnung von Naturstoffextrakten und pharmazeutischen Produkten ohne L&sungsmit-
telriickstande veranlasste auch Pharmaproduzenten, Apotheken und Mitarbeiter von Instituten
der Pharmakognosie, ihre Praparate auf diese Weise herzustellen oder zumindest Grundlagen-

experimente auf dem Gebiet der Hochdruckextraktion zu betreiben.

Als weitere groRe Gruppe sind Mitarbeiter von Instituten der physikalischen Chemie zu er-
wéhnen. Aus diesen Instituten stammen die wichtigsten Aussagen Uber das Phasengleichge-
wicht im Hochdruckbereich, ber die Messmethode von Gleichgewichten (analytische Me-
thoden und synthetische Methoden), tber die Mdéglichkeiten, Phasengleichgewichte von flui-
den Mischsystemen vorauszuberechnen und tber die Weiterentwicklung und Anwendung der
Fluid-Chromatographie. Verglichen mit der Vielzahl der vorhin genannten Forschungsstatten

spielen die Verfahrenstechnik-Institute nur eine untergeordnete Rolle.

Ahnlich der Flissig-Fliissig-Extraktion sollten Kriterien zur Auslegung von Hochdruckex-
traktionsanlagen gefunden werden. Ein einheitliches, geschlossenes Auslegungskonzept
konnte die bisher relativ aufwendige experimentelle Arbeit reduzieren und Schlusse auf ande-
re Extraktionsprobleme zulassen. Dazu ist es notwendig, die Gesamtentwicklung eines Ver-
fahrens in Hauptprobleme zu teilen und nach einer mehr oder minder erfolgreichen Untersu-
chung der Einzelprobleme diese wieder zu einem Gesamtkonzept zusammenzufugen. Die
Ergebnisse der Versuchsanlage sollten zeigen, ob die Modelle der konventionellen Feststoff-
extraktion auch auf die Hochdruckextraktion anwendbar sind. Dieser Vergleich bezieht sich
vor allem auf das Gleichgewicht und auf den Stoffaustausch Fest-Losungsmittel. Da es der-
zeit fur die konventionelle Feststoffextraktion erst wenige Stoffaustauschmodelle gibt, kénnen

zu diesem Punkt nur Anséatze verwirklicht werden.

Eine genauere Wirtschaftlichkeitsanalyse ist ebenfalls von Bedeutung, da verfahrenstechni-
sche Prozesse bei hohem Druck bei den meisten Praktikern eine Furcht vor erhéhten Produk-
tionskosten hervorruft. Investitionskosten abhéngig von GréRe, Druck und Durchsatz einer

HDE-Anlage sind fur ein Universitatsinstitut nur in Zusammenarbeit mit einer Anlagenfirma
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bestimmbar. Da die Firmen aus Konkurrenzgriinden kaum Preisangaben machen, kénnen die

Investitionskosten nur grob abgeschétzt werden.

Wesentlich besser wird die Situation bei den Betriebskosten. Die Preise fir Strom, Dampf
und Kihlwasser sind fiir die meisten Betriebe ahnlich und bekannt. Wird das Lésungsmittel in
einem geschlossenen Kreislauf gefihrt, dann sind die Lésungsmittelkosten (z.B. bei CO,)
gegenliber den Kreislaufkosten gering. Bei einer bekannten Kreislauffihrung kénnen die
Energiekosten flr die Zustandsanderungen aus dem T-s-Diagramm abgelesen werden. In der
konventionellen Extraktion, wo das Losungsmittel weit unterhalb seines kritischen Druckes
und seiner kritischen Temperatur eingesetzt wird, gibt es fur die Kreislauffiihrung meist nur
zwei Varianten. Im Uberkritischen Bereich andererseits gibt es eine Vielzahl von Varianten,
diesen Kreisprozess zu gestalten. Hier bietet die Hochdruckextraktion weit mehr Mdglichkei-
ten, dafiir ist es auch viel aufwendiger, jenen optimalen Prozess zu finden, der die geringste
Energie bendtigt.

Weitere Ziele der Arbeit sind weiterflihrende Gedanken und Losungsvorschlage zu grundséatz-
lichen Schwierigkeiten der Hochdruckextraktion. Dazu zdhlen z.B. Probleme bei der Ab-
scheidung sowohl von schwer fllichtigen als auch von leicht fliichtigen Substanzen. Derartige
Probleme treten bei der Aromaextraktion von wassrigen Fermentationslésungen sowie bei der
Extraktion von beladener Aktivkohle auf. Beide Produkte lassen sich zwar sehr gut extrahie-
ren, aber es ist bisher nicht moglich, die leichtest flichtigen Substanzen vollstdndig vom L6-
sungsmittel zu trennen. Selbst bei einer Reduzierung der Abscheidetemperatur auf minus
76°C werden geringe Spuren sehr leicht flichtiger Substanzen mit dem Ldsungsmittel mitge-

schleppt.

Negativ auf das Hochdruckextraktionsverfahren wirkt sich weiters das Fehlen einer kontinu-

ierlichen Anlage fir Feststoffe aus.

Ein kontinuierliches Ein- und Austragen von Feststoffen in Hochdruckextraktoren ist derzeit
technisch nicht maoglich. Jede Idee, die zur Losung dieses Problems beitragt, wéare fur die
Weiterentwicklung der Hochdruckextraktion sehr von Vorteil. Eine kontinuierliche Anlage
konnte vor allem bei groRen Massendurchsétzen und kurzen Extraktionszeiten die Wirtschaft-
lichkeit eines Verfahrens entscheidend verbessern. Bei kleinen Anlagen, wo oOfters das
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Einsatzmaterial gewechselt wird, und dieses lange Verweilzeiten im Extraktor hat, wird der

diskontinuierliche Chargenbetrieb auch in Zukunft eingesetzt werden und wirtschaftlich sein.



-12 -

3. STAND DES WISSENS

3.1. Derzeitige Herstellung von Naturstoffextrakten und atherischen
Olen /4,5,6/

Um aus einer Biomasse die nieder molekularen Inhaltsstoffe zu gewinnen, werden sie meist
durch eine Ldsungsmittelextraktion vom polymeren Trégermaterial (Zellulose, Lignin) abge-
trennt. Das Losungsmittel wird nach der Polaritat des zu extrahierenden Stoffes ausgewahit.
Man kann entweder eine fraktionierte Extraktion durchfiihren, d.h. man extrahiert selektiv
bestimmte Substanzen aus einer Matrix, oder man strebt eine Totalextraktion der 16slichen
Inhaltsstoffe an, wie dies z.B. bei der Herstellung von Hopfenextrakt geschieht. Bei der Her-

stellung von Naturstoffpréparaten unterscheidet man folgende Arbeitstechniken:

Mazeration /4/
Digestion
Perkolation

Soxhletextraktion

3.1.1. Mazeration

Die Mazeration ist eine bei Raumtemperatur in nicht flieRendem Ldsungsmittel einmalige
oder wiederholte Extraktion fester Arzneistoffe von vorgeschriebenem Zerkleinerungsgrad.
Das mit dem Losungsmittel vermischte Extraktionsgut bleibt in geschlossenen, vor Licht gut
geschitzten Gefallen mehrere Tage stehen. Dann wird die Losung koliert, abgepresst und
nochmals mindestens acht Tage stehen gelassen. Danach wird die Uberstehende Ldsung
nochmals filtriert. Die auf diese Weise erhaltenen Extraktionsflussigkeiten nennt man Maze-

rate.

3.1.2. Digestion /4/

Die Digestion ist eine bei 40 bis 50°C in nicht flieBendem L&sungsmittel vorzunehmende
Extraktion fester Arzneistoffe, wobei der Feststoff mit einer konstanten hohen Rihrge-

schwindigkeit umgerihrt wird.
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3.1.3. Perkolation /4/

Bei der Perkolation lauft der Auswasch- und Diffusionsprozess im Gegensatz zur Mazeration
durch standig zuflieBendes Ldsungsmittel kontinuierlich bis zur Erschopfung der Droge.
Normale Perkolationsverfahren bestehen aus folgenden Hauptapparaten: Losungsmittelvor-
ratsgefal’, Perkolator und AuffanggefaR. Die Form des Perkolators kann zylindrisch oder
schwach konisch sein.

Der Raum, in den die Droge eingefillt ist, ist oben und unten mit einer Siebplatte abgeschlos-
sen. Der Perkolationsvorgang besteht aus den folgenden Phasen: Befeuchten der pulverisier-

ten Droge, Quellung, Einfillen, Perkolation und Abtropfen.

3.1.4. Soxhletextraktion /4/

Hier handelt es sich um ein auf der Losungsmittelseite kontinuierliches Extraktionsverfahren.
Das aus der Droge, die sich in einer Extraktionshiilse befindet, abflielende beladene L6-
sungsmittel wird kontinuierlich verdampft. Der Dampf stromt auRerhalb des Extraktionsbe-
halters zum Kondensator, der sich oberhalb der Extraktionshilse befindet und nach der Kon-

densation fliel3t das reine Lésungsmittel erneut iber die Droge.

3.1.5. Losungsmittel fir die Herstellung von Arzneidrogenpréparaten /5/

Als Losungsmittel werden im pharmazeutischen Bereich folgende verwendet:

Wasser, verdinntes und unverdiinntes Ethanol, hhere Alkohole, Aceton, Ather, Sauren, Al-
kalien, Weine, Ole und Fette. Zum Teil werden diese auch mit Hilfsmitteln eingesetzt, wie
z.B. Netzmitteln. Kaltes und warmes Wasser 16st aus den Drogen u.a. folgende Wirkstoffe:
Schleim, Bitterstoffe, Saponine, gewisse Gerbstoffe, Alkaloide und Glycoside entsprechend
ihrer Bindung, jedoch nur wenige atherische Ole. Im allgemeinen werden mit Wasser oder
Methanol die hydrophilen Bestandteile der Inhaltsstoffe erfasst. Mit chlorierten Kohlenwas-
serstoffen, wie Dichlormethan oder Chloroform werden die lipophilen Drogeninhaltsstoffe

extrahiert, also vorwiegend fettldsliche Anteile. Hochprozentiger Alkohol I6st vor allem Har-
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ze, Balsam und atherische Ole. Losungsmittel geringerer mittlerer Polaritit, wie Ethylacetat

oder Aceton ergénzen die polaren und unpolaren Extraktionsmittel.

Frischpflanze oder Droge

Ganz-Fraparate Verreibung,
Lotwerge, Fulge

Prefi-Safte Kraufer-y. Fruehtsiifte
- {urvardunnt, verdunnt
caer ewgedickt]

Destillate wassernge alkholische
r |
aramatische arineiliche
Wasser ®1 Spiituosen -
Aus2uge mit Viasser Aiohal “Alkohol
- kalt cdar hel verschied Korreniratonan, kalt henl} i
Kaltrazerat Jnfus  Dekokt Deolysat Eher  Tinktur  homéap. Tinkhur Alkgholatur  stabiisierte Medizinalwen  Mediznaldl  Esuge
Srup = Essenz Abkoholatur Sirup, Elizir
Siup
Fludertrakt
Spissum - Extrakt Serssum = Extrakt Spissum Extrakt
Trocken-Extrakt Trocken-Extrakt Trock :n-E.teakt

Abb. 3.1.: Zubereitung von Naturstoffpraparaten (Ullmann) /5/

3.1.6. Wasserdampfdestillation /5/

Die Wasserdampfdestillation ist die alteste und wegen ihrer Einfachheit auch heute noch eine
wichtige Methode zur Gewinnung von Naturstoffsubstanzen. Produkte, die auf diese Weise
erzeugt werden, nennt man atherische Ole. Atherische Ole sind keine Extrakte und gehdren
eigentlich nicht in diese Arbeit, aber sie sind in der Naturstofftechnologie derart wichtig, dass
sie doch erwahnt werden sollen. Man unterscheidet drei Typen von Destillationen mit Wasser
als Tragerdampf.

a) Wasserdestillation
Bei ihr wird das Einsatzprodukt direkt mit Wasser vermischt und so lange gekocht, bis
kein atherisches Ol mehr kondensiert werden kann.

b) Wasser- und Dampfdestillation

Hier liegt das Destillationsgut auf einem Rost, der sich Uber der Wasserblase befindet. Der
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gebildete Sattdampf durchstromt das Destillationsgut und schleppt entsprechend dem

Dampfdruck das atherische Ol mit.

c) Dampfdestillation

Das Destillationsgut wird bei der Dampfdestillation mit Uberhitztem oder gespanntem

Wasserdampf durchstromt. Durch die hohe Temperatur wird die Destillationsdauer herab-

gesetzt, andererseits besteht die Gefahr einer Zersetzung der Substanzen.

3.1.7. Grol3technische Fest-Fllussig-Extraktionsverfahren in der Natur-

stoffindustrie /7/

Bei Einsatzmengen von 1000 t und mehr im Jahr ist eine diskontinuierliche Extraktion sehr

oft nicht mehr wirtschaftlich. Es wurden daher fiir den Lebensmittelbereich schon sehr frih

kontinuierliche Gegenstromapparate entwickelt und eingesetzt. Zu diesen Produkten, die in

groBen Mengen produziert werden, gehdren der Rilbenzucker, pflanzliche Ole aus Soja-

bohnen, Rapsol, Baumwollél, Kokosfett, Fischdl, Hopfenextrakt, entcoffeinierter Kaffee usw.

Tabelle 3.1: Einige Beispiele von Feststoffextraktionen in der Lebensmittelindustrie
(G. Schwartzberg, 1980) /7/

Produkt Einsatzmaterial Lésungsmittel Extraktionszeit
Zucker Zuckerrlbe Wasser 20-90 min
Zucker Zuckerrohr Wasser 25-60min
pflanzl. Ol Sojabohnen Hexan 18-45 min
I6sl. Kaffee gerost. Kaffeebohnen | Wasser 2-3 Stunden
l0sl. Tee getrockn. Teeblatter Wasser 0,5-2 Stunden
Gelatine Collagen Wasser
Pektin verdlinnte Saure 0,5-2 Stunden
Vanille Vanillebohnen ggzﬁ; 5&222;' 1 Woche
Fischol Fischabfalle Hexan, Dichlormethan 15-60 min
Parfumextr. Bliten, Blatter Hexan, Alkohol

entcoff. Kaffee

grine Kaffeebohnen

Dichlormethan

8-12 Stunden
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Hopfenextrakt

Hopfenbluten

Dichlormethan, Alkohol

Einzeller-Eiweild

Hefe

Wasser

Sojaprotein

entfett. Sojab.

verdunn. Laugen pH9

Die apparative Ausfiihrung von Feststoffextraktionsanlagen hangt sehr stark vom Durchsatz,

von der geforderten Extraktionsausbeute und vor allem von der Verweilzeit ab. Bei langen

Verweilzeiten, die durch lange Diffusionsstrecken oder kleinen Diffusionsgeschwindigkeiten

verursacht werden, verwendet man Kaskaden von Extraktoren. Eine Kaskade besteht aus

mehreren hintereinander geschalteten Extraktoren, z.B. 4,6 oder 8, wobei der am weitesten

ausextrahierte Extraktor mit frischem Losungsmittel beaufschlagt wird und der mit frischem

Einsatzprodukt gefullte als letzter vom beladenen Losungsmittel durchstrémt wird. Ist ein

Extraktor ausextrahiert, so wird er vom Ldsungsmittelkreislauf weggeschaltet, entleert, wie-

der mit frischem Einsatzprodukt gefullt und am Ende der Kaskade zugeschaltet.

Ein kontinuierlicher Gegenstromprozess wird umso besser simuliert, je mehr Extraktoren in

Reihe geschaltet werden. Da mit der Zahl der Extraktoren die Investitionskosten steigen, ist

diese mit etwa 8 Stlick begrenzt.

L %L L L
1 2 3 4 5
LOsungs-
——ﬁo ] of ¥+ 0 of ¥ of ¥t fmittel
” . o X 3
BD ap BD 80D 8D J
—
_ gl ] ) J L
] z ] ] ]
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Abb. 3.2: Extraktionskaskade zur Entcoffeinierung von griinen Kaffeebohnen
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Fur den mittleren Verweilzeitbereich (Extraktionszeit zwischen 30 und 90 min) gibt es etwa
20 verschiedene Ausfulhrungen einer Feststoffextraktionsanlage. Von diesen Varianten sind
nur etwa sechs in groRerer Stiickzahl gebaut und eingesetzt worden. Das mit Abstand groRte
Anwendungsgebiet fir diese Extraktortypen ist die Zucker- und Olsaatenextraktion. Olsaaten
werden Ublicherweise in einem Walzenstuhl gemahlen. Die anfallenden diinnen Flocken ha-
ben eine Dicke von 0,25 bis 0,4 mm und zerfallen sehr leicht. Bei jeder zu starken Bewegung
zerbroseln diese Flocken und verstopfen das Festbett. Ein Extraktortyp, der sich fiir die Olsaa-
tenextraktion besonders gut bewahrt hat, ist der Karussellextrakteur der Firma
EXTRAKTIONSTECHNIK.

L&ésungsmittel-
brause

Feststoff

ein >
y [~ EL ===
o ©O) e % L AT

Fy A
e )i

Feststoff
{ aus

Extrakt

Abb. 3.3 : Karusselextrakteur vom Typ Rotosel

Der Extraktor ist in 15 bis 18 Zellen geteilt und 1,5 bis 3 m tief. Der Boden ist in Form einer
Siebplatte ausgebildet. Karussellextraktoren sind sehr universell einsetzbar und werden auch
fir pharmazeutische Produkte und fir die Gewinnung von Riechstoffen verwendet. Man

schatzt, dass auf der Welt etwa 170 Stlick Extraktoren dieses Typs in Betrieb sind.
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Mit einer Stuckzahl von etwa 400 ist der D.D.S.-Extraktor der am haufigsten gebaute. Er be-
steht aus zwei Forderschnecken, die ineinander greifen und sich mit 0,5 bis 2 Umdrehun-

gen/min drehen.

LOsungsmittel
ein
Feststoff @ﬁh
ein Nl
- Fegtetoff
HEES

Abb. 3.4.: D.D.S.-Extraktor

Dieser Extraktor ist ebenfalls vielseitig einsetzbar. Er wird in erster Linie in den USA fir die
Zuckerindustrie verwendet. Durch den starken Rihreffekt der Schnecken zerfallen die Olsaa-
tenflocken, so dass dieser Typ fiir die Olsaaten-Extraktion nicht verwendet wird.

Der D.D.S.-Extraktor eignet sich am besten fiir grobe feste Einsatzprodukte, die nur einen
geringen feinkornigen Anteil aufweisen. Weiters fehlt ihm der Filtereffekt, der z.B. bei den

Karussellextrakteuren sehr gut ausgepragt ist.

Weitere besonders in der Olsaatenextraktion haufig verwendete Typen sind die Bandextrak-
teure. Bei diesen wird das Einsatzmaterial mittels einer Drehschleuse auf ein Siebplattenband
aufgetragen und im Gegenstrom nach dem Perkolationsprinzip extrahiert. Vom Typ De Smet
sind etwa 350 Stlick gebaut worden, von denen nahezu alle in den USA eingesetzt sind. In
Europa verwendet man eine Weiterentwicklung des vorhin genannten Typs, den Rahmen-
bandextrakteur. /48/
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Abb. 3.5.: Rahmenbandextrakteur

3.2. Stand des Wissens in der Hochdruckextraktion

In der HDE gibt es derzeit drei groRe Forschungsgebiete.

Flussig-Fluid-Extraktion
Hochdruckrektifikation
Hochdruck-Feststoff-Extraktion

3.2.1. Flussig-Fluid-Extraktion /56/

Bei diesem Verfahren werden aus wéssrigen Losungen organische Substanzen herausextra-
hiert. Als Lésungsmittel kann sowohl verflissigtes als auch Uberkritisches Gas verwendet
werden. Beispiele flir diesen Prozess sind die Extraktion von Ethanol aus Maische /13/, die
Rickgewinnung oder die Entfernung organischer Losungsmittel aus Abwéssern und vor allem

die Gewinnung von Aromen aus Obstpresssaften und alkoholischen Getranken /50, 51, 52/.
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Da bei dieser Extraktion kein Feststoff beteiligt ist, kann dieser Prozess vollkontinuierlich im

Gleichstrom oder Gegenstrom gefahren werden.

3.2.2. Hochdruckrektifikation /57/

Unter dieser Bezeichnung versteht man die Trennung von schwer fliichtigen Substanzen &hn-
licher chemischer Strukturen mit Uber- oder unterkritischen Gasen als Schleppmittel. Beispie-
le fur diesen Prozess sind die Auftrennung von schwer fliichtigen Kohleextrakten und die

Trennung der Fettsduren von den Triglyceriden.

In Abb. 3.2.1. ist ein Mehrstufen-Trennverfahren mit komprimierten Gasen nach einem Vor-

schlag von Ellis /46/ schematisch dargestellt.

/J\ Absc heider

Kopfprod'l_J_l_tf

Einsatz Rucklauf
—_———

Kreislaufgas

k[/ Kompressor
. g >

Sumpfprodukt

Abb. 3.2.1: Hochdruckrektifikation nach Ellis
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3.2.3. Hochdruck-Feststoff-Extraktion /53, 58

Dieser Punkt umfasst alle Verfahren, wo ein Wertstoff aus einer festen Matrix herausextra-
hiert wird (z.B. Hopfenextrakt, Coffein aus griinen Kaffeebohnen, Gewinnung von Pflanzen-
extrakten fur die Pharmazie, Lebensmittelindustrie, Kosmetik und Parfumindustrie). In die-
sem Bereich gibt es derzeit die meisten Anwendungen und diesem Bereich ist auch die um-
fangreichste Forschungsarbeit gewidmet. Alle drei Gebiete beschaftigen sich, mit einigen
Ausnahmen (wie die Extraktion von Olsand oder die Altélaufbereitung von verbrauchten

Schmierdlen) in erster Linie mit der Gewinnung und Trennung von Naturstoffen.



-22 -

4. VERSUCHSANLAGE

4.1. Planung der Versuchsanlage

Wie in Punkt 2. bereits erwéhnt, waren die Einsatzbereiche fur die Versuchsanlage vorgege-
ben. Zusammenfassend sollte die zu planende Anlage folgenden Anforderungen gerecht wer-
den.

Der Extraktor soll so ausgelegt sein, dass man ihn flir nahezu alle Naturstoffe verwen-
den kann.

Der Extraktor soll leicht be- und entleert werden kdnnen, vor allem bei den verschie-
densten festen Einsatzprodukten.

Es sollen alle Losungsmittel eingesetzt werden koénnen, deren kritische Daten vorteil-
haft innerhalb der Auslegedaten des Extraktors liegen.

Auslegedaten des Extraktors: Temperatur 0-200°C, Druck 325 bar.

Der Losungsmittel- und Energieverbrauch soll so niedrig als moglich sein.

Es soll mdglich sein, im Extraktor zu rihren.

Anhand dieser Anforderungen und nach einer genauen Literaturstudie wurde mit dem Ent-
wurf der Anlage begonnen. Weiters war am Institut bereits eine 0,5 I-Anlage in Betrieb, auf
deren Ergebnisse man aufbauen konnte. Bei einem Losungsmitteldurchsatz von etwa 60 kg/h
muss aus wirtschaftlichen Uberlegungen auf jeden Fall eine Losungsmittelregenerierung vor-
gesehen werden. Klein- oder Mikroanlagen werden meist ohne Losungsmittelkreislauf betrie-
ben. Bei diesen wird das Losungsmittel mit einer Pumpe oder einem Verdichter auf Extrakti-
onsdruck gebracht, in einem nachgeschalteten VVorwarmer erreicht dieses die Extraktionstem-
peratur, dann durchstromt es den Extraktor und bel&dt sich dabei mit den l6slichen Stoffen.
Nach dem Extraktor wird das Ldsungsmittel tber ein Drosselventil auf Normaldruck ent-
spannt, wobei sich das Extrakt vom Gas trennt. Das extraktfreie Gas stromt durch einen Gas-
zahler und wird ins Freie abgelassen. Versuchsanlagen dieses Typs haben gewoéhnlich ein
Extraktorvolumen unter 100 ml. Bei allen groReren Anlagen wird das Ldsungsmittel im Kreis
gefihrt. Um die Druckdifferenz vom Abscheidedruck zum Extraktionsdruck zu Uberwinden,
bendtigt man entweder eine Pumpe oder einen Verdichter. Bei der geplanten Anlage fiel die

Entscheidung auf eine Pumpe. Die Griinde dafiir waren:
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Eine Pumpe kostet nur etwa 30% jenes Preises, welchen man fiir einen Verdichter
gleicher Forderleistung auslegen musste.

Ein Verdichter hat einen hoheren Verbrauch an elektrischer Energie.

Eine Pumpe l&sst sich besser regeln. Bei Verwendung einer Dosierpumpe l&sst sich
der Durchfluss von etwa 20 bis 100 % einwandfrei einstellen. Das Regeln von Ver-
dichtern ist weit schwieriger und kostenintensiver. Z.B. bei Drehzahlregelung mit Fre-

guenzumformer.

Die Nachteile einer Pumpe sind:

a)

b)

Kann man aus prozesstechnischen Grunden oder auf Grund des Standortes nicht mit
Kihlwasser kondensieren, dann wird dazu eine Warmepumpe benétigt.

Probleme mit der Kavitation. Da das Losungsmittel im Speicher Siedetemperatur hat,
muss vor der Pumpe ausreichend unterkihlt werden, um das Auftreten von Kavitation
zu verhindern.

Beim Pumpenprozess kann der Abscheidedruck nicht beliebig gesenkt werden, da mit
dem Abscheidedruck auch die Kondensationstemperatur des Ldsungsmittels sinkt.
Temperaturen von —-30°C wirden dann leistungsstarke und energieintensive Kaélte-

maschinen erfordern.

4.2. Bau der Versuchsanlage

Zum Bau der Versuchsanlage sollte vorweg erwahnt werden, dass diese Anlage zweimal ge-

baut wurde. Die erste wurde im Sinne des Forschungsprojektes im Januar 1982 fertig gestellt

und in Betrieb genommen. Im darauf folgenden Halbjahr wurde die Anlage immer wieder

verbessert und es wurde versucht, die wenigen Anfangsschwierigkeiten zu beseitigen. In die-

ser Zeit wurden auch die verschiedensten Naturstoffe extrahiert und deren Extrakte mittels

einer HPLC analysiert. Mit dem Auslaufen des Forschungsprojektes wurde auf ausdrickli-

ches Verlangen der mitarbeitenden Firma das Forschungsprojekt beendet und die Versuchsan-

lage in ihr Werk Gberstellt.
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Veranlasst durch das grof3e Interesse an der Hochdruckextraktion auf der ACHEMA 1982 in
Frankfurt entschloss sich Prof. Marr dazu, eine zweite Versuchsanlage zu bauen. Auf Grund
der guten Erfahrungen mit der ersten wurde die zweite beinahe gleich aufgebaut. Diese wurde
im Sommer 1983 fertig gestellt und ist seither ohne grofRere Unterbrechungen in Betrieb.

4.2.1. Flieschema der Versuchsanlage

Im folgenden soll nun die erste Versuchsanlage anhand des FlieBschemas beschrieben werden
(Abb. 4.1.).

ABSCHEIDER EXTRAKTOR SPEICHER

VERDAMPFER

EXTRAKT

€03

Abb. 4.1.: FlieBschema der gebauten Versuchsanlage
Sie besteht aus folgenden Anlagenteilen:

a) Extraktor

b) Abscheider

c) Speicher

d) Pumpe

e) Vorwéarmer

f) Verdampfer

g) Kondensator

Das Losungsmittel (bei den eigenen Versuchen wurde immer CO, oder CO, mit Entrainer
eingesetzt) stromt gasformig oder fliissig durch das Ventil 1 in den Kondensator ein. Nach
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dessen vollstandiger Kondensation fliel3t das fliissige Losungsmittel in den Speicher. Wéh-
rend des Betriebes dient dieser in erster Linie als Puffer und zum Ausgleich von Leckverlus-
ten. Da der Speicher als Doppelmantelbehélter ausgefihrt ist, Iasst sich nach den Extraktions-
versuchen der grofte Teil des Losungsmittels riickkondensieren. Der Grad der Riickkonden-
sation hangt von der Leistung der Kaltemaschine ab. Vom Speicher stromt das Losungsmittel
in die Pumpe, wo dieses auf Extraktionsdruck komprimiert wird. In einem nachgeschalteten

Warmeaustauscher wird das Lésungsmittel auf Extraktionstemperatur vorgewarmt.

Das Losungsmittel wird unten (durch ein Tauchrohr etwa 5-10 cm ber dem Boden) in den
Extraktor eingebracht, durchstromt das Einsatzgut und extrahiert aus diesem die l6slichen
Stoffe. Das beladene Lésungsmittel wird dann durch einen am Deckel montierten Filter abge-
zogen. Nach dem Extraktor kann das Ldsungsmittel auf zwei verschiedenen Wegen regene-
riert werden. Entweder wird dieses in Ventil 4 gedrosselt und stromt direkt in den Abscheider.
Wird wéhrend des Drosselvorganges das Zweiphasengebiet erreicht, so muss der restliche
Flussigkeitsanteil im Abscheider verdampft werden. Zu diesem Zweck ist im Abscheider eine

eigene Heizschlange angebracht.

Oder man 6ffnet das Drosselventil 5 und schlief3t 4, dann strémt das gesamte Losungsmittel
(flissig oder gasformig) durch einen Warmeaustauscher, wobei dieses, sollte es ins Zweipha-
sengebiet entspannt werden, vollstandig verdampft wird. In den Abscheider strdmt dann nur
mehr Gas und Extrakt.

Die beiden Abscheidewege sind flr die vielseitige Anwendbarkeit der Anlage von Bedeutung.
Ist das Extrakt fest oder so zéh, dass es nicht mehr flieRfahig ist, dann ist es besser, direkt in
den Abscheider zu entspannen, um ein Verlegen von Leitungen zu verhindern. Bei flie3fahi-
gen Extrakten, bei allen pflanzlichen oder atherischen Olen ist es wesentlich einfacher, das
Losungsmittel vorher zu verdampfen und nur mehr mit dem Gas und dem Extrakt in den Ab-
scheider zu gehen.

Das Extrakt kann dann am unteren Ende des Abscheiders jederzeit durch ein Ventil abgezo-
gen werden. Weiters kann der Abscheider nicht mit flissigem Losungsmittel voll werden oder
ubergehen, wie dies bei anderen Versuchsanlangen der Fall ist. Das gasférmige Losungsmittel
wird in einem Filter weiter gereinigt und stromt zum Kondensator zuriick und weiter in den

Speicher, womit der Kreislauf des Losungsmittels geschlossen waére.
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4.2.2. Konstruktion und Fertigung der Anlagenteile

EXTRAKTOR

Als Werkstoff fur den Extraktor wurde 1.4571 (V4A) gewéhlt. Das maximale Extraktorvolu-
men ist 10,5 |, der maximale Betriebsdruck 325 bar und die maximale Betriebstemperatur
200°C. Die Dichtung des Deckels erfolgt durch eine Doppelkegelmetalldichtung, wobei der
Neigungswinkelunterschied der beiden Kegel 2° betragt. Die beiden Kegel berlhren sich
beim SchlieRen des Behélters langs eines Kreises. Der bewegliche Extraktor wird mit 8 Dehn-
schrauben am fest montierten Deckel angeflanscht.
An diesem Deckel sind alle Ein- und Auslasséffnungen, Ruhrer, Armaturen und Sicherheits-
einrichtungen angebracht.
Die drei Durchgénge in den Extraktor sind:
a) fur den Losungsmitteleintritt, wobei innen ein Tauchrohr angeschraubt ist, das bis zum
Boden des Extraktors reicht;
b) fir den Extraktaustritt, wobei noch am Deckel die beiden Drosselventile angeschraubt
sind;

c) fur die Leitung zum Manometer und zum Sicherheitsventil.

Weiters sind ein Einschraubgewinde fir den Ruhrer und ein Tauchrohr fiir die Temperatur-
messung vorgesehen. Der Rihrer ist als permanentmagnetgekuppelter Drehrihrer ausgefuhrt.
Die Drehzahl I&sst sich stufenlos verstellen und reicht bis zu 2000 U/min. Der Propellerriihrer
befindet sich im unteren Drittel des Extraktionsbehdlters. Um den Deckelflansch kleiner und
dunner und damit auch billiger zu machen, ist der Flanschquerschnitt kleiner als der Extrak-

torquerschnitt. Der Extraktor hat damit eine birnenférmige Gestalt.

Um schwierigen Schweil3arbeiten zu begegnen, wurde der gesamte Extraktor aus einem
Vollmaterial herausgedreht. Der Boden wurde abgedreht, um ein Feindrehen des Innenraumes
zu ermdglichen, und danach wieder angeschweil3t. Die Berechnung der Liniendichtung und
der Behalter wurde selbst durchgefiihrt. Die Wandstérke der Behalter und der Querschnitt der
Schrauben, sowie die Dicke der Flansche sind nach den AD-Bléattern gerechnet. Wie vorhin
erwéhnt, sind alle Verbindungselemente am Deckel montiert. Der Extraktor kann ohne De-

montieren von Leitungen gedffnet und heruntergelassen werden. Um dieses mit einer Hand zu
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ermdoglichen, wurde eine Hebe- und Drehvorrichtung konstruiert. Der Unterteil des Extraktors

hangt Uber ein Seil an einem Gegengewicht.

Wird der Extraktor getffnet, dann kann man ihn mit einer Hand herunterziehen, kippen und
das ausextrahierte Gut ausleeren. Dann dreht man den Unterteil wieder in die Vertikale zu-
rick und kann ihn mit neuem Einsatzmaterial fiillen, dann wird er wieder in die Stellung des

Deckels gebracht und mit den acht Schrauben verschlossen.

Der Extraktor ist weiters mit einem Doppelmantel versehen, der von einem Thermostaten auf

der eingestellten Temperatur gehalten wird. Dieser Thermostat speist auch den VVorwarmer.

Abb. 4.2. zeigt die Konstruktionszeichnung des Extraktors und Abb. 4.3. die dazugehdrige
Hebevorrichtung.
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Abb. 4.2.: Konstruktionszeichnung des Extraktors
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Abb. 4.3.: Hebevorrichtung flr den Extraktor
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ABSCHEIDER

Der Abscheider ist fiir niedrigere Bedingungen ausgelegt. Maximaler Betriebsdruck: 100 bar,
maximale Betriebstemperatur: 100°C. Auch hier sind alle Zu- und Ableitungen am Deckel
angebracht. Das Gemisch aus Extrakt und Lésungsmittel wird durch ein Rohr bis zum Boden
des Abscheiders geflihrt. Dieses Rohr ist in der Art gebogen, dass der Ldsungsmittelstrom
tangential eintritt. Durch diesen Zykloneffekt kommt es zu einer wesentlich besseren An-
sammlung des Extraktes am Boden des Abscheiders. Beim direkten Einleiten des Gemisches
in den Abscheider wirde ein betrachtlicher Teil des Extraktes an den Wanden und an der
Heizspirale haften bleiben. Das Extrakt kann dann nur durch Offnen des Abscheiders gewon-
nen werden. Der Abscheider ist ebenfalls mit einem Doppelmantel versehen, dieser ist mit der
Heizspirale im Inneren des Abscheiders und mit dem externen Verdampfer gekoppelt. Alle

drei werden von einem weiteren Leistungsthermostaten gespeist.

Beim Offnen des Bodenventils wird das sich angesammelte Extrakt durch den Innendruck des

Abscheiders herausgepresst. Abb. 4.4. zeigt die Konstruktionszeichnung des Abscheiders.
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Abb. 4.4.. Konstruktionszeichnung des Abscheiders
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SPEICHER

Der Speicher (Abb. 4.5.) wurde zuerst nur als Puffer entworfen. Spater ergab ein nochmaliges
Nachrechnen der Lésungsmittelbilanz, dass es sinnvoll ist, den Speicher so groR zu gestalten,
dass dieser das gesamte Losungsmittelvolumen der Anlage aufnehmen kann. Nach Beendi-
gung eines Versuches kann dann ein grof3er Teil des Losungsmittels in den Speicher zurlick-
kondensiert werden. Der Speicher ist ebenfalls fir 100 bar und 100°C ausgelegt. Aus Kosten-

grinden wurden Kloépperboden und Zylinderschiisse als Halbfabrikate verwendet.



-33-

Abb. 4.5.: Konstruktionszeichnung des Speichers
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PUMPE

Zur Erzeugung des Extraktionsdrucks wird eine Membran-Dosierpumpe verwendet. Die For-
derleistung kann durch Verstellen des Hubes von 0 bis 70 I/h effektiv bei CO, eingestellt

werden.

WEITERE ANLAGENTEILE

Alle Wéarmeaustauscher sind als Schlangenwarmeaustauscher ausgefuhrt, da bei den kleinen
Austauschflachen und hohen Driicken die Konstruktion eines Rohrbodens zu aufwendig wére
und auch nicht notwendig ist. Dabei wird das Lésungsmittel innen gefiihrt und die Thermosta-
tenflissigkeit auBen. Die Druckmessung erfolgt mechanisch mit Manometer, deren Genauig-
keit mit 1 % angegeben wird. Die Temperaturmessung besteht aus 3 Pt 100-Fuhlern (fur jeden
Druckbehélter einen), einem Messstellenumschalter und einer digitalen Temperaturanzeige,
die auf 0,1°C genau anzeigt.

Die Anlagenteile wurden in einen Profilrahmen montiert. Die Rohrleitungen und Ventile sind

mittels Verbindungselementen nach einem Baukastenprinzip verbunden.

4.3. Bau der zweiten Versuchsanlage

Im Prinzip ist die zweite Versuchsanlage genauso aufgebaut wie die erste. Um die Konstruk-
tionszeichnungen nicht dndern zu missen, sind die drei Druckbehélter vollkommen gleich
gebaut. Einzige Ausnahme ist ein Boden-Einlassventil im Extraktor. Damit kann das Lo0-
sungsmittel entweder von oben durch ein Tauchrohr in den Extraktor stromen oder direkt
durch das Bodenventil.

Eine Verbilligung der Produktionskosten konnte bei den Warmeaustauschern erreicht werden.
Sie wurden auf der Warmwasserseite vollkommen verschweif3t und nicht mehr mit einem
verschraubten Deckel gefertigt. Der Mittelzylinder ist damit nicht mehr als Totvolumen aus-
geflhrt, sondern als ein nach auBen offener Hohlzylinder. Dadurch reduziert sich auch die
umlaufende Menge an Thermostatenflussigkeit, und damit verbunden die Aufheiz- und Ab-
kihlzeiten. Um die Kavitationsprobleme der Pumpe besser in den Griff zu bekommen, ist
zwischen Speicher und Pumpe ein weiterer Warmeaustauscher eingebaut, der mit einem eige-

nen Kihlgerat das Lésungsmittel um 5 bis 10°C unterkihlt. Mit dieser Verbesserung arbeitete
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die Pumpe storungsfrei. Der Pumpentyp wurde ebenfalls gedndert. Statt einer Membran-
Dosierpumpe ist bei der zweiten Versuchsanlage eine Kolben-Dosierpumpe eingesetzt. Beim
Fordern von CO; sind mehrere Effekte zu beachten.

Im folgenden sollen die Vor- und Nachteile von Kolben- und Membranpumpen dargestellt

werden.

Vorteile:

Kolbenpumpe Membranpumpe

niedriger Preis keine Leckerverluste bei Stahlmembran
hoher volumetrischer Wirkungsgrad kein Warmeeintrag durch die Membran
Nachteile:

Kolbenpumpe Membranpumpe

Leckverluste hoher Preis

bei Eisbildung Abrieb des Kolbens schlechter vokumetr. Wirkungsgrad

u. d. Packung )
Warmeeintrag durch Kolbenreibung bei Membranbruch kommt Ol in die Anlage

SchlieBlich entschieden der niedrigere Preis und der hohere volumentrische Wirkungsgrad fiir
die Kolbenpumpe. Die derzeitige Pumpe ist mit einem Kolben aus Wolframcarbid und einer
speziellen Arolanpackung ausgeristet und arbeitet je nach Einsatzprodukt etwa 200 bis 500
Stunden mit derselben Packung. Als weitere Verbesserung sind im Druckstutzen ein Mano-
meter und ein Ruckschlagventil eingebaut. Damit kann der Druckanstieg in der Anfahrphase
besser verfolgt werden.

Die Umbauarbeiten zum Messen von Gleichgewichten und zur Messung des Stoffaustausches
sollen spéater behandelt werden. Die letzte und wohl gréfite Investition war der Kauf eines
dichteunabhéngigen Massendurchflussmessers.

Mit diesem konnte nun erstmals mit grofler Genauigkeit der Ldsungsmittelfurchfluss be-
stimmt werden. Bisher war dieser nur sekundar Uber den Energieeintrag messbar und wie alle

sekundaren Messmethoden war auch diese sehr ungenau.



-36 -

5. KONZEPT ZUR AUSLEGUNG VON HDE-ANLAGEN

Da mehr und mehr HDE-Prozesse vom Labormal3stab zur industriellen Anwendung gelangen,
werden Scale-up-Probleme und Konzepte zur optimalen Auslegung derartiger Anlagen immer
wichtiger /8, 9, 10/. Die genaue Analyse der Kriterien bei der Planung einer Anlage ist fir die
Minimierung von technischen und wirtschaftlichen Risken von entscheidender Bedeutung.
Dies gilt insbesondere fur die neuen Technologien, wo man nicht auf Erfahrungswerte zu-
rickgreifen kann. Bei Kleinanlagen oder bei der Produktion von wertvollen Substanzen, wo
eine optimierte Prozessfiihrung die Wirtschaftlichkeit eines Prozesses nicht so stark beein-

flusst, werden die Parameter durch zahlreiche Pilotversuche ermittelt.

Bei einem neuen Verfahren sind die Auswirkungen von optimierten oder nicht optimierten
Prozessparametern auf die Wirtschaftlichkeit des Verfahrens kaum abschatzbar. Werden nun
Extraktionsversuche durchgefiihrt, so misst man alle Prozessparameter auf einmal und es ist
kaum mdoglich festzustellen, welche der Einzelparameter eine dominante Rolle spielen. Um
ein &ulerst komplexes Parameternetz Ubersichtlich analysieren zu konnen, ist es vorteilhaft,
dieses in Hauptproblemgruppen zu unterteilen. Die Unterteilung der Hauptprobleme hat nun
das Ziel, eine bessere und straffere Versuchsplanung durchfiihren zu kénnen, die Prozess-
parameter genauer zu optimieren, d.h. mit weniger Einzelversuchen zu einer genaueren Aus-
legung zu kommen. Eine Reduzierung der experimentellen Arbeit ist bei der Naturstoffextrak-
tion besonders wichtig, da die Extraktionszeiten meist bei mehreren Stunden liegen.

Die Hauptparameter zur Auslegung von HDE-Anlagen sind in vier Gruppen unterteilt wor-

den, diese sind

die vorgegebenen Grunddaten

die thermodynamischen Zustande im Extraktions- und Abscheideapparat

der Stoffaustausch der extrahierten Substanz vom Einsatzprodukt ins Losungsmittel
der HDE-Prozess im T-s-Diagramm

Dazu kommen noch Folgeparameter, die fiir den Gesamtprozess wichtig sind, wie z.B. Pro-
bleme bei der Abscheidung. Die ersten beiden behandeln vor allem die GréRe und Auslegung

der Apparate, also die Investitionskosten. Der Stoffaustausch und der Kreislauf im T-s-
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Diagramm beziehen sich in erster Linie auf den Losungsmitteldurchsatz und den Energie-

verbrauch.

5.1. Die vorgegebenen Grunddaten

Diese Grunddaten sind:

die gewiinschte Grofie einer Anlage

der Gehalt an extrahierbarer Substanz

die Aufbereitung des Rohmaterials fiir die Extraktion

das spezifische Volumen des aufbereiteten Einsatzmediums

die Prozessfuhrung (z.B. kontinuierlich — flissig-fliissig und diskontinuierlich — Riihr-

kessel, Kaskade und Festbettreaktor)

5.1.1. Vorgegebene Produktionsraten

Unter der GroRe einer Anlage versteht man den geforderten oder geplanten Durchsatz an
Einsatzmaterial. Diese Produktionsrate bestimmt bei Kenntnis der weiteren Parameter den

Inhalt und die Form des Extraktors.

5.1.2. Gehalt an extrahierbarer Substanz /5/

Hier unterscheidet man zwei verschiedene Gruppen von Naturstoffextraktionen.
a) Inder ersten wird aus einem Einsatzmaterial eine ganz bestimmte Substanz extrahiert.

Beispiele fur eine derartige Extraktion sind
- Triglyceride aus Olsaaten
- Coffein aus Rohkaffee
- Coffein aus Tee
- Piperin aus Pfeffer
- Nikotin aus Tabak
- Ethanol aus Fermentationsldsungen
- Eugenol aus Gewiirznelken oder Zimtblattern
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Die Menge an extrahierbarer Substanz ist von der Konzentration dieser Substanz im
Einsatzprodukt abhéngig. Diese Konzentration kann mittels Analytik (z.B: HPLC) vor
und nach der Extraktion bestimmt werden. Es ist also moglich, einen Extraktionswir-
kungsgrad anzugeben. Dieser kann dann auch mit anderen Lésungsmittelextraktionen
verglichen werden. Bei einer sehr selektiven Extraktion, wie dies bei der Entcoffeinie-
rung von Rohkaffee der Fall ist, ist dann ein sehr genauer Vergleich des Extraktions-
grades in Abhéngigkeit der Extraktionszeit und des Lésungsmittelverhéltnisses mog-
lich.

Vollig anders verhdlt es sich bei der Extraktion von Oleoresinen. Da jedes Ldsungs-
mittel andere Substanzen oder Substanzgruppen 16st, ist die Extraktausbeute bei einer
Totalextraktion in erster Linie vom Losungsmittel abhéngig. Mit den verschiedenen
Losungsmitteln &ndern sich auch die Eigenschaften des Extraktes, wie z.B. Farbe, Ge-
ruch, Zahigkeit, Eigenschaften fur die Weiterverarbeitung usw. Da es fur Totalextrakte
kaum objektive Richtlinien (wie Analytik) zu deren Qualitatsbestimmung gibt, werden
diese sensorisch beurteilt. Dieser Umstand macht es auBerordentlich schwierig, die
einzelnen Extrakte zu vergleichen. Dies begriindet auch die Skepsis der Anwender,
Hochdruckextrakte zu verwenden. Sie haben nicht nur ein anderes Produkt vor sich,
sondern kénnen auch die Auswirkungen auf ihr verkaufsféahiges Endprodukt schlecht
abschatzen. Die Extraktausbeuten mit konventionellen Lésungsmitteln bestimmt man
mit der Soxhletapparatur. Bei der Hochdruckextraktion kann man die maximale Ex-
traktionsausbeute in einem Langzeitversuch ermitteln.

Will man trotzdem die Extrakte der gebrauchlichen Ldsungsmittel mit den Hoch-
druckextrakten vergleichen, so bedient man sich der Ausschlussmethode. Wird derzeit
ein Rohstoff mit Wasser, Ethanol und Dichlormethan extrahiert, und ein verkaufsfahi-
ges Produkt erzeugt, dann wird zuerst der Rohstoff mit diesen drei Lésungsmitteln
extrahiert. Weiters wird der Rohstoff einer CO,-Extraktion unterzogen. Nach der CO,-
Extraktion wird der ausextrahierte Rickstand nochmals mit den drei Losungsmitteln
extrahiert. Ein Vergleich der Extraktausbeuten vor und nach der CO,-Extraktion zeigt,
mit welchen Lésungsmitteln CO,-ahnliche Extrakte erzeugt und welche Substanz-

gruppen extrahiert wurden.
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Tabelle 5.1.1: Vergleichsextraktionen von Ringelblumen und Arnika (Mittelwert von 3 Ex-

traktionsversuchen)

Rohstoff CO2 total (EST;? I(()e![) ?Slggmergl ethan
Arnika Einsatz 4,2 Gew% 21,47 Gew% 7,46 Gew%
Ringelbl. Eins. 7,5 Gew% 34,05 Gew% 10,25 Gew%
Arnika ausextrahiert | -- 14,1 Gew% 2,72 Gew%
Ringelblume ausext- | 30,46 Gewd% 3,26 Gewd

Die Vergleichsextraktionen zeigen, dass CO, &hnliche Extraktausbeuten erzielt wie Dichlor-
methan. Der hohe Anteil an polaren Substanzen in Arnika und Ringelblume, die mit Ethanol
extrahiert werden, werden von CO; kaum geldst. Das Aussehen der Extrakte ist verschieden.
Dichlormethan-Extrakte sind schwarz und teerartig.

Ethanol-Extrakte sind dunkelbraun und CO,-Extrakte sind hellrot bis dunkelrot.

5.1.3. Aufschluss des Rohmaterials fiir die Extraktion

Normalerweise wird man versuchen, mit jenen Aufschlussmethoden auszukommen, die man
auch fir die konventionelle Extraktion verwendet. Diese beginnen meist nach dem Ernten der
pflanzlichen Rohstoffe mit dem Trocknen. Das Trocknen verfolgt zwei Ziele:

Die Rohstoffe werden in eine haltbarere Form gebracht

Das Wasser stort bei vielen Extraktionsprozessen

Auf Grund bisheriger Erfahrungen soll der Wassergehalt zwischen 10 und 15 % liegen.

Tabelle 5.1.2.: Restwassergehalt von getrockneten Pflanzenteilen /11/

Bliten 8-15 % Waurzeln 8-14 %

Blatter 8-15 % Rinden 5-10 %
Friichte 13-20 % Samen 10 %
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Andererseits sollte der Wassergehalt auch nicht zu niedrig sein, da dann die Zellen und Zell-
membranen stark schrumpfen. Dies durfte die Diffusion des Lésungsmittels in den Zellen
stark behindern. Extraktionsversuche mit tibermaRig getrockneten Ringelblumen zeigten, dass
die Extraktionszeiten verlangert wurden und die Extraktausbeute von 7,5 Gew% auf
5,5 Gew% sank. Die Biomembranen oder Zellmembranen spielen als Diffusionsbarrieren eine
grofRe Rolle /12/. Biomembranen sind semipermeabel, flr Wasser gut durchlassig und weni-
ger gut oder gar nicht fiir geldste organische oder anorganische Stoffe. Gut permeieren kon-
nen z.B. ungeladene lipididsliche Substanzen. Organische polare Stoffe, wie Glycose oder
Aminosauren sind kaum oder gar nicht permeabel. Erlischt diese selektive Barrierenfunktion,
dann stirbt die Zelle.

Fur den Zellaufschluss ist weiter wichtig zu wissen, wo sich die eingelagerten Stoffe befin-
den, die extrahiert werden sollen. Meist befinden sie sich im Zytoplasma bzw. in den Vakuo-
len, ferner sind im Zellsaft die Kohlenhydrate, Fette, EiweiRRe und zum Teil auch auskristalli-
sierte schwerldsliche Salze, wie z.B. das Coffein /13/.

Eine Moglichkeit, die Diffusionswege moglichst kurz zu halten, ist das Mahlen von pflanzli-
chen Rohstoffen. Dabei muss vorher geklart werden, wo sich die Wirkstoffe befinden. Bei
zahlreichen Bliten, wie z.B. bei Kamillenbliten, befindet sich der Wirkstoff an der Oberfla-
che, sodass ein Mahlen der Bluten den Extraktionsvorgang kaum beschleunigt. Wohl aber
kénnen durch den Mahlvorgang andere Faktoren positiv beeinflusst werden, wie etwa das
spezifische Volumen. Blattdrogen, Wurzeln und Rinden werden meist mit Schneidmaschinen
zerkleinert. Bei Weiterverwendung des ausextrahierten Materials verwendet man auch Quad-
rat- oder Wirfelschneidmaschinen, die besonders staubarme Qualitaten liefern. Eine einheitli-
che KorngroRenverteilung ist auch fur den Extraktionsvorgang erwdinscht. /5/

Bei zu groRen Teilchen ist der Diffusionsweg noch zu lang, weiters ist ein grof3er Teil der
Zellwédnde unbeschadigt, wodurch die Diffusionszone der Extraktion steigt und mit dieser
auch die Extraktionszeit. Ein Vorteil von groRen Korngréen ist der geringe Druckverlust des
Losungsmittels im Festbett und damit die relativ gleichméaBige Geschwindigkeitsverteilung in
der Schittung. Man kommt nahe an die Pfropfenstromung.

Bei kleinen Teilchen sind die Diffusionswege kirzer, der Anteil von aufgebrochenen oder
beschadigten Zellen ist daher hoher. Fir die Extraktion bedeutet dies einen grofReren Aus-
waschteil und damit verbunden kirzere Extraktionszeiten. Als Nachteil erhdlt man einen ho-
heren Druckverlust in der Schittung, grofRere Rickvermischung und eventuell die Bildung

von Losungsmittelkandlen. Das heil3t, dass der Rohstoff in der Néhe der Kandle sehr gut aus-
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extrahiert wird, wahrend andere Bereiche im Extraktor unextrahiert zurtickbleiben. Tritt ein
derartiger Effekt bei einem Einsatzprodukt auf, so muss dieses pelletiert werden oder das
Einsatzprodukt wird im Extraktor gerthrt. Weitere Mihlen fur die Drogenzerkleinerung sind
Schlagkreuzmiihlen mit verschieden feinen Siebeinsétzen. Bei diesen wird das Pflanzenmate-
rial mit Wucht zerschlagen und féllt durch ein Sieb in einen Auffangbehélter. Der Grad der

TeilchengroRe wird durch die Maschenweite des Siebes bestimmt. /5/

Bei weichen Materialien kommen Mihlen mit Mahlwerken, wie sie auch bei Kaffeemihlen
ublich sind, zum Einsatz. Weitere Miihlentypen sind Schlagrotormihlen, Zentrifugalmihlen
und Mdorsermuhlen. Fir die Zerkleinerung von harten Samenkérnern verwendet man meist
Walzenwerke. Hier kann die Mahlfeinheit durch den Walzenabstand geregelt werden, wobei
sowohl glatte als auch mehr oder weniger geriffelte Walzen eingesetzt werden. Auf derartigen
Walzenstithlen werden vor allem Olsaaten und Umbelliferenfriichte, wie Anis, Fenchel oder
Kimmel, zerkleinert. Auch der flir die Extraktionsversuche eingesetzte Raps wurde auf einem
Walzenstuhl gemahlen. Zum Schluss sollte nicht unerwahnt bleiben, dass nicht alle konventi-
onellen Aufschlussmethoden fir die Hochdruckextraktion anwendbar sind. Das interessantes-
te Beispiel dafir ist die Extraktion von Alkaloiden. Eine Reihe von Reinalkaloiden ist in CO,
relativ gut 16slich.

E. Stahl /14/

Tabelle 5.1.3.: In CO;, gut l6sliche Alkaloide

Arecolin Tropanol
Chinin Atropin
Coniin Scopolamin
Nikotin Narkotin
Papaverin

Eine Extraktion der Alkaloide aus dem Drogenmaterial ist nur in den wenigsten Féallen mog-
lich. E. Stahl /14/ untersuchte die Loslichkeit von Alkaloidsalzen und fand, dass sich diese
kaum extrahieren lassen. Auch ein Alkalisieren der pflanzlichen Drogen mit Ammoniakl6-
sung brachte keinen Erfolg. Es muss also angenommen werden, dass das freie Alkaloid mit
dem CO, zu Carbonat reagiert und dieses dann nicht mehr in CO; l6slich ist. Hier mussen

also neue Wege fir einen Aufschluss gefunden werden.
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Ein neuer eigener Vorschlag ware, dass man in der Extraktion dem Losungsmittel alkalisie-

rende Substanzen zufiigt, z.B. ein Losungsmittel: CO, mit 10 % NH; oder Methylamin.

5.1.4. Das spezifische Volumen des aufbereiteten Einsatzmediums /13/

Da Hochdruckapparate sehr teuer sind, wird man versuchen, das spezifische Volumen so
klein als moglich zu erreichen. Bei Extraktionsproblemen, wie bei der Entcoffeinierung von
Rohkaffee ist die KorngroRe durch die Bohnen vorgegeben und da die Bohnen zur Extraktion
nicht zerstort werden durfen, ist kein Einfluss auf das spezifische Volumen maglich. Bei Ma-
terialien, die nach der Extraktion verworfen werden, kann man durch Mahlen oder Pelletieren
das spezifische Volumen veréndern. Bei der Extraktion von Riechstoffen aus Bliiten hat das
Mahlen zwar keinen Einfluss auf den Extraktionsverlauf, wohl aber auf das spezifische Vo-
lumen. Bei Hopfen, wo das spezifische Volumen extrem groB ist, ist auch ein Mahlen der
Bluten nicht ausreichend. Bei derartigen Stoffen setzt man dann das pelletierte Pflanzenmate-
rial ein. Das Pelletieren hat weiters den Vorteil, dass man definierte KorngrofRen hat und die

Pellets aus aufgeschlossenem Zellenmaterial bestehen.

Tabelle 5.1.4.: Verschiedene spezifische Volumen von Einsatzprodukten

Raps (gemahlen mit Walzenstuhl) 0,0025 m3/kg
Ringelblumen (gemahlen) 0,0032 m3¥/kg
Arnika (gemahlen) 0,0044 md/kg
Palmarosagras (roh) 0,0138 m3kg
Vetiverwurzeln (gehechselt) 0,0077 m3/kg
Hopfen (Bluten fein gemahlen) 0,0105 m3/kg
Hopfenpellets (gemahlen) 0,0034 m3¥/kg
Kirbiskerne (gemahlen) 0,0023 m3/kg
Mariendistel (gemahlen) 0,0018 m3/kg

Chrysanthemen (gemahlen) 0,0033 m3/kg
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5.1.5. Die Prozessfuhrung

Letzter Punkt der vorgegebenen Daten ist die Prozessfiihrung selbst. Diese wird durch die
vorhin genannten Faktoren beeinflusst, wie Ernte, Klima, Lagerzeit, Brechen, Schalen, Zell-
struktur, Einlagerungen, Wassergehalt, Olgehalt, KorngréBenverteilung, Klumpenneigung,
mechanische Festigkeit, Schalenanteil, spezifische Volumen usw., als auch von der Betriebs-
struktur des naturstoffverarbeitenden Betriebes. Diese bestimmt, ob die Anlage Tag und
Nacht im Schichtbetrieb gefahren wird. Die Betriebsstundenzahl kann auch durch den Roh-
stoff selbst bestimmt werden, wenn dieser saisonbedingt nur etwa 3 bis 5 Monate verfligbar
ist (z.B. Hopfen), bei feinem Pulver oder Stoffen, die zur Klumpenbildung neigen, wird man

sich meist fur einen Rihrkessel entscheiden.

Die gewinschte Produktionsrate bestimmt, ob man mit einem Extraktor das Auslangen findet
oder ob man eine Kaskade baut. Eine voll kontinuierliche Gegenstrom-Extraktion gibt es der-
zeit nur fir die Flussig-Flussig-Extraktion. Z.B.: die Extraktion von Ethanol aus Fermentati-

onsldsungen. /56/

5.2. Thermische Zustande

Der Einfluss von Druck und Temperatur auf das Phasengleichgewicht ist in der Hochdruckex-
traktion um ein Vielfaches hoher als bei der konventionellen Extraktion. Dies gilt besonders
fir die Beladung des Losungsmittels mit Extrakt. Wahrend bei Normaldruckextraktionen
Losungsmittel und extrahierter Wertstoff meist vollkommen mischbar sind, gibt es in der
Hochdruckextraktion Grenzen der Beladung, die stark von der Dichte des Losungsmittels
abhdngig sind. Da die Beladung das Losungsmittelverhaltnis mitbestimmt, welches wiederum
den Energieverbrauch beeinflusst, wird man versuchen, die Gleichgewichtsbeladung so hoch
als moglich zu erreichen. Die genaue Kenntnis der Beladung von extrahierbaren Substanzen

im Losungsmittel ist daher fur die Wirtschaftlichkeit des Verfahrens von groRer Bedeutung.

5.2.1. T-s-Diagramm von CO,

Da alle Versuche mit CO; als Lésungsmittel durchgefiihrt werden, sollen die einzelnen Berei-

che im T-s-Diagramm gezeigt werden /15/. Im T-s-Diagramm gibt es eindeutige Grenzen flr
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das feste, flussige und gasformige CO,. Verfolgt man andererseits eine Isobare (z.B. 80 bar)
vom flissigen Bereich unter der kritischen Temperatur in den berkritischen Bereich durch
Zufiihrung von Warme, so ist dieser Ubergang flieRend.

Die kritischen Daten von CO, (L Air Liquide)

Te: 304,21 K P¢: 73,825 bar pc: 464 kg/m3

ol

5 fest

©
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=3 fest -fli]ssig k”tiSCh knhscher gasf&rmig
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Abb. 5.2.1.: Betriebsbereich der Hochdruckextraktion

Besonders im Beriech des kritischen Punktes sind Anderungen der physikalischen Daten am
starksten ausgepragt. So andert sich die Dichte von 699,93 kg/m? bei 80 bar und 30°C auf
281,32 kg/m3 bei 80 bar und 40°C. Auch die Zahigkeiten und die Diffusionskoeffizienten im
Uberkritischen Bereich von CO, liegen zwischen den Werten des Gases und den einer Flis-
sigkeit.
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5.2.2. Lésungsmitteleigenschaften von CO, /16/

CO,, z&hlt zu den eher unpolaren Lésungsmitteln. Wie schon vorhin erwahnt, sind die Eigen-
schaften des Losungsmittels stark von der Dichte und von der Temperatur abhangig. Als all-
gemeine Regel fur das Losungsvermdgen von Uberkritischem CO, gilt, dass dieses bei kon-
stanter Temperatur mit steigender Dichte grofier wird. Bei konstanter Dichte steigt die Lo-
sungsfahigkeit mit der Temperatur. Sinkt der Druck im Extremfall auf Normaldruck und die
Dichte auf Werte eines idealen Gases, so kdnnen Substanzen nur in der Hohe ihres Dampf-
druckes geldst werden. Dieser VVorgang ist eher mit einer Wasserdampfdestillation zu verglei-
chen als mit einer Extraktion. Flissiges CO,, welches zwischen -55°C und 31°C existiert,
kann, so lange es unter entsprechendem Druck gehalten wird, verwendet werden wie jedes
gewohnliche flussige Losungsmittel. Flissiges CO; ist mit allen Gbrigen unpolaren Losungs-
mitteln in jedem Verhaltnis mischbar /17/. Eine Extraktion mit flissigem CO, kann daher
auch mit anderen Extraktionen verglichen werden. Die Trennung des CO; von geldsten Sub-
stanzen geschieht durch Abdestillieren des Ldsungsmittels. Wie in 5.2.1. erwéhnt, gibt es
zwischen dem Gebiet des fliissigen und des Uberkritischen CO; einerseits und zwischen dem
uberkritischen und dem gasférmigen andererseits keine eindeutige Phasengrenze. Damit an-
dern sich auch die thermodynamischen Zustande kontinuierlich und ohne sprunghaften Uber-
gang. Wird nun bei einem Extraktionsprozess mit flissigem CO, die Temperatur und der
Druck uber die kritischen Bedingungen gesteigert, so vollzieht sich dieser Vorgang ohne
sprunghafte Anderung thermodynamischer Daten. Das gleiche gilt fiir den gasférmigen Be-
reich. Wird ein ideales Gas komprimiert, so verliert es bei etwa 20 bar seine idealen Eigen-
schaften. Die Loslichkeit von Substanzen wird dann héher als es dem Dampfdruck entspre-
chen wirde. Es ist auch madglich, dass sich durch Kiihlen des komprimierten Gases und durch
Erwarmen der Flissigkeit die gleichen thermodynamischen Zustdnde im Uberkritischen Be-
reich erreicht werden, ohne das Zweiphasengebiet zu berihren. Im tberkritischen Zustand ist
daher ein kontinuierlicher Ubergang von der Extraktion zur Destillation mdglich. Dies hat
auch dazu gefuhrt, dass in der Literatur der Begriff Destraktion gepragt wurde, ein Mischwort
aus Destillation und Extraktion. Die thermodynamischen Untersuchungen sollen zeigen, bei
welchem Zustand die maximale Beladung fur den Extraktionszustand auftritt und bei wel-
chem die minimale Beladung fiir den Abscheideschritt erreicht wird unter Berlcksichtigung
der Wirtschaftlichkeit.
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5.2.3. Messmethoden fur das Loslichkeitsverhalten von CO,

Die Messmethoden flr das Phasengleichgewicht kénnen grob in zwei Gruppen eingeteilt
werden /18, 20/.

a) Dynamische Verfahren
b) Statische Verfahren

Ad a):

Beim dynamischen Verfahren kdnnen die Zustande Druck und Temperatur unabhangig von-
einander vorgegeben werden. Bei diesem Verfahren vollzieht sich die Gleichgewichtseinstel-
lung beim Durchstromen der zu untersuchenden Substanz. Diese muss dann in gut verfiigba-
rer Form angeboten werden (eventuell fein verteilt auf einem Trégermaterial), damit das
Gleichgewicht mdglichst schnell erreicht werden kann. Die Hohe der zul&ssigen Durchfluss-
geschwindigkeit muss durch Vorversuche bestimmt werden. Das maximal beladene Gas wird
in einer Drossel entspannt, wobei sich die Substanz vom Gas trennt. Bei kleinen Extraktions-
volumina macht das Konstanthalten des Druckes Probleme. Weiters konnen Effekte, wie Auf-
schwimmen und Entrainment zu falschen Ergebnissen fuhren. Besondere Sorgfalt muss auf
die vollstandige Abscheidung der geldsten Substanz gelegt werden. Bei schwer flichtigen
Substanzen, wie den pflanzlichen Olen, treten normalerweise keine Schwierigkeiten auf. Bei
atherischen Olen und besonders bei leicht fliichtigen Aromakomponenten kénnen durch die
Restloslichkeit Substanzmengen mit ausgetragen werden. Diese mussen dann in Kihlfallen
oder an Aktivkohle gebunden werden. Im Allgemeinen kénnen leicht fliichtige Substanzen

mit dynamischen Verfahren nicht untersucht werden.

Ad b): /59/

Die statischen Verfahren arbeiten entweder nach dem synthetischen oder analytischen Prinzip.
Bei der synthetischen Methode wird eine bestimmte vorgegebene Zusammensetzung in den
Autoklaven eingewogen, dann wird Druck und Temperatur so lange variiert, bis ein Ubergang
vom Einphasen- ins Zweiphasengebiet oder umgekehrt sichtbar wird. Die hiermit gewonnen
Daten ergeben einen Punkt auf der Loslichkeitsflache. Dieses Verfahren hat zahlreiche

Nachteile. Es kénnen nur bindre Mischungen vermessen werden. Bei konstantem Zellvolu-
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men andert sich bei jeder Druckanderung auch die Temperatur. Die Bestimmung des Uber-

gangs wird von subjektiven Faktoren beeinflusst.

Bei der analytischen Methode werden nach Einstellung des Gleichgewichts bei bestimmtem
Druck und bestimmter Temperatur aus beiden Phasen Proben entnommen. Damit bei der Pro-
benentnahme der Druckabfall vernachléassigbar klein ist, und der Gleichgewichtszustand nicht
zu stark gestort wird, muss entweder die Probenmenge sehr klein sein oder das Autoklaven-
volumen sehr groR. Da das Autoklavenvolumen der Versuchsanlage 10 | betragt, und der
Druckabfall bei der Probenentnahme &uf3erst gering war, wurde diese Methode zur Gleichge-

wichtsmessung herangezogen.

5.2.4. Adaptierung der Versuchsanlage zum Messen von Gleichgewich-
ten

Zur Messung des Phasengleichgewichtes wurde das statische Verfahren mit analytischer
Auswertung gewahlt. Dazu mussten an der Versuchsanlage einige Veranderungen vorge-

nommen werden.

Spulflussigkeit T-Feinregulierventil
Ruhrer Gaszahler
@,
3 — ) —
A N\ '
Filter

Probenabscheider

v
Extraktor

Abb.: 5.2.2: Schematische Darstellung der Apparatur zum Messen von Phasengleichgewich-

ten
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Im Deckel des Extraktors ist ein weiterer R 3/8“ - Flansch angebracht, durch den eine Kapilla-
re gefuhrt ist, die etwa 20 cm in den Extraktor reicht. Am unteren Ende ist die Kapillare mit
einem HPLC-Filter (maximale PorengroRe 2 um) versehen. 20 mm oberhalb des Extraktors
schlielt an die Kapillare ein T-Feinregulierventil an, in dem das verflissigte oder Uberkriti-
sche Gas entspannt wird. Das entspannte Gas stromt dann zusammen mit dem abgeschiede-
nen Extrakt in einen Probenabscheider, der aus Glas ist und je nach untersuchtem System 20
bis 100 ml fasst. Nach dem Probenabscheider strémt das moglichst extraktfreie Gas durch

einen Gaszéhler, der die durchgesetzte Gasmenge bei Normalbedingungen misst.

Da sich sofort nach der Entspannung Extrakt abscheidet, bleibt ein Teil des Extraktes im Re-
gulierventil und in der Kapillare zuriick. Das Ventil und die Kapillare sind daher so ausge-
flihrt, dass nach der Probenentnahme mit Spulflussigkeit die extraktbertihrenden Teile ausge-
waschen werden kdnnen. Die Spulflussigkeit muss mit dem Extrakt vollkommen mischbar
sein. Auch der Probenabscheider wird zu zwei Drittel mit Spulflissigkeit gefullt, um eine
bessere Abscheidung aus dem Gasstrom zu erzielen. Als Spiilflissigkeit wird im allgemeinen
Dichlormethan oder Pentan verwendet. Die abgenommene Gasmenge bei Normalbedingun-
gen liegt bei 20 I. Dieser Wert hat sich besonders bei der Gleichgewichtsmessung von pflanz-

lichen Olen als optimal herausgestellt.

Ist dennoch besonders bei hoheren Driicken ein Druckabfall im Extraktor festzustellen, so
wird der Druck Uber eine Bypass-Regelung konstant gehalten. Die Pumpe fordert eine mog-
lichst kleine Menge CO, Uber den Bypass im Kreislauf, wobei im Druckstutzen der gleiche
Druck wie im Extraktor eingestellt ist. Sinkt der Druck im Extraktor, so kann durch ein Riick-

schlagventil das CO, nur in Richtung Extraktor nachflieRen.

Das gesamte Extrakt liegt nun im Probenabscheider in geléster Form vor. Die Konzentration
des Extraktors in der Spulflissigkeit kann analytisch bestimmt werden. Da die Bestimmung
von pflanzlichen Olen in leicht fliichtigen Losungsmitteln mittels HPLC und gravimetrisch

etwa gleich genau ist, wurde die direkte gravimetrische Bestimmung verwendet.
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5.2.5. Ergebnisse der Gleichgewichtsmessungen

Von den gemessenen Gleichgewichtssystemen werden die Systeme Raps6l-CO, und Arnika-
Extrakt-CO, néher dargestellt.

Tabelle 5.2.1.: Gleichgewichtswerte Rapsol — CO,

e | Ok | Temperawr | pihe | ool
kg/kg.10

1 275 2944 969,861 0,590
2 257 292,9 967,347 0,582
3 248 292,9 963,567 0,586
4 252 293,0 951,430 0,520
5) 215 292,8 947,016 0,481
6 205 293,0 940,663 0,510
7 200 293,0 937,819 0,509
8 150 292,5 907,469 0,301
9 142 293,0 898,539 0,298
10 132 193,0 890,110 0,229
11 105 292,6 865,890 0,192
12 102 292,8 861,060 0,154
13 98 292,7 857,940 0,140
14 97 293,0 853,500 0,153
15 220 313,7 854,974 0,377
16 175 314,0 809,207 0,246
17 168 314,2 800,547 0,184
18 210 317,0 829,461 0,250
19 185 316,5 805,960 0,217
20 160 316,3 773,893 0,143
21 147 315,3 759,668 0,114
22 145 315,2 756,805 0,089
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23 138 315,4 741,252 0,056
24 110 315,4 649,852 0,012
25 110 315,4 649,852 0,014
26 110 315,4 649,852 0,014
27 270 314,8 885,998 0,665
28 234 315,7 856,619 0,508
29 220 315,0 848,589 0,345
30 268 332,0 809,295 0,684
31 265 332,5 804,342 0,553
32 258 332,5 797,892 0,508
33 252 332,5 792,118 0,463
34 248 232,8 786,660 0,435
35 226 332,7 762,820 0,254
36 222 332,9 761,755 0,246
37 202 332,5 731,443 0,209
38 200 332,9 725,645 0,134
39 198 232,9 722,649 0,028
40 195 332,9 717,710 0,117
41 155 332,3 630,996 0,016
42 155 332,6 628,178 0,013
43 155 332,8 626,295 0,015
44 155 332,8 626,295 0,016

Wie schon mehrmals erwéhnt, ist die Beladung sehr stark von der Dichte des komprimierten
CO; abhéngig. In Abb. 5.2.3. ist die Dichte des Gases Uber die Konzentration des Rapsols in
CO; im doppellogarithmischen Malstab dargelegt. Auf ahnliche Weise wurde auch das Sys-
tem Arnikaextrakt-CO, vermessen. Die Arnikaextraktion ist ein Beispiel fir die Totalextrak-
tion. Man versucht, einen moglichst vollstandigen Auszug der wertvollen Inhaltsstoffe zu
erhalten. Da bei der Totalextraktion eine Vielzahl von verschiedensten Substanzen extrahiert

wird, ist es duBerst schwierig, ein objektives MaR fur die Beladung zu finden.
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Weiters haben die verschiedenen Stoffe verschiedene Loslichkeiten in CO,, so dass am An-

fang andere Substanzen extrahiert werden wie am Ende. Sehr oft wird eine Leitsubstanz he-

rausgenommen, die fur die Gleichgewichtsmessungen herangezogen wird. Bei Hopfen sind

das die Alphaséduren. Fir Arnika gibt es weder eine schnelle Analytik, noch eine Leitsubstanz.

Trotzdem soll gezeigt werden, dass auch bei komplizierteren Systemen Aussagen Uber die

Beladung gemacht werden kdnnen. Natlrlich kann man von derartigen Versuchen keine hohe

Reproduzierbarkeit erwarten.

Tabelle 5.2.2.: Gleichgewichtswerte von Arnikaextrakt-CO,

e | Ok | Temperawr | pihe | (ool
kg/kg.10

1 240 292,6 960,148 0,248
2 232 292,6 956,628 0,269
3 220 292,5 950,929 0,246
4 138 292,8 896,364 0,229
5 130 292,7 890,088 0,217
6 125 292,8 884,984 0,206
7 120 292,4 882,698 0,208
8 115 292,6 877,182 0,216
9 285 308,5 920,281 0,268
10 260 309,4 914,889 0,256
11 280 315,0 891,401 0,295
12 280 316,2 886,486 0,276
13 280 316,6 886,842 0,274
14 265 316,3 876,381 0,225
15 260 3159 874,720 0,304
16 250 316,0 867,274 0,334
17 220 314,0 853,016 0,271
18 215 314,0 849,305 0,246
19 210 314,0 844,957 0,234
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Abb. 5.2.3.: Beladung von Rapsél in CO,

In Abb. 5.2.3a ist nun die Dichte des Gases Uber die Konzentration des Arnika-Extraktes in
CO; aufgetragen. Die Darstellung ist wieder im doppellogarithmischen Mafistab. Im Unter-
schied zum Rapso6l sind die Gleichgewichtsgeraden wesentlich steiler, wéhrend der Einfluss
der Temperatur geringer ist. Alle Messpunkte liegen zwischen 0,2 und 0,33 Gew%. Die Wer-
te geben jene Konzentrationen von Arnikaextrakt an, die am Anfang der Extraktion erreicht
werden konnen. Die obere Grenze fir die Temperatur ist mit 45°C vorgegeben, da bei hohe-
ren Temperaturen die Inhaltsstoffe des Extraktes verandert werden. Das Extrakt wird brauner
und dunkler. Die Entscheidung, bei welchem Druck extrahiert wird, wird in diesem Fall nicht

durch die maximale Beladung bestimmt, sondern durch die Qualitat des Extraktes.
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Abb. 5.2.3a: Beladung von Arnikaextrakt in CO,

5.2.6. Neue Methoden der Gleichgewichtsmessung

Bei allen bisher besprochenen analytischen Phasengleichgewichtsmessungen wird die Bela-
dung des Losungsmittels sekundar analysiert. Das beladene Ldsungsmittel wird auf Normal-
bedingungen entspannt, wobei das Gas in einem Gaszéhler gemessen wird und das Extrakt
mittels einer weiteren Analysenmethode zerlegt und/oder gemessen wird. Durch das Entspan-

nen wird die Reproduzierbarkeit der Gleichgewichtsmessung reduziert. Es ist daher vielfach
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versucht worden. ,,one-line-Verfahren“ zur Bestimmung des Phasengleichgewichtes zu ent-

wickeln.

Hierzu gibt es drei Moglichkeiten:

a)

b)

Die direkte Verbindung zwischen Hochdruckzelle und Gaschromatographen dber ein
geschlossenes Probenaufgabenventil /19/. Die Analysenmethode ist bis zum Detektor
geschlossen, so dass keine Probenmengen verschleppt werden kénnen. Nachteil dieses
Verfahrens ist, dass man nur Systeme vermessen kann, die mit dem Gaschroma-
tographen analysierbar sind.

Die Fluid-Chromatographie /49/. Dieses Verfahren ist eine Weiterentwicklung der
HPLC und verwendet nicht ein organisches Ldsungsmittel als Eluent, sondern ein
uberkritisches Gas oder Gasgemisch. Auch dieses System ist bis zum Detektor ge-
schlossen, d.h., aufgegebene Probe und Eluent werden erst nach dem Detektor ent-
spannt. Das erfordert auch, dass alle Apparate inklusive des Detektors fiir den hohen
Druck ausgelegt sein missen. Weiters ist die Auswahl an tberkritischen Gasen, die als
Eluent in Frage kommen, wesentlich kleiner als bei organischen Losungsmitteln. Au-
Rerdem gibt es erst wenige Systeme, die mit der Fluid-Chromatographie untersucht
werden konnen.

Ein eigener Vorschlag verbindet die konventionelle HPLC mit einer dynamischen
Hochdruck-Gleichgewichtsapparatur.

Abb. 5.2.4 zeigt das FlieBschema dieses VVorschlages. Ein oder mehrere komprimierte
Gase stromen Uber einen Mischer in den Extraktor. Der Losungsmittelstrom muss so
gesteuert werden, dass man im Extraktor méglichst nahe an das Gleichgewicht heran-
kommt. Das beladene Losungsmittel stromt dann durch ein HPLC-
Probenaufgabeventil zu einer Druckregelstation, in welcher der Gleichgewichtsdruck
eingestellt wird.

Wird das Probenaufgabeventil umgeschaltet, so stromt die Probe mit dem Eluenten in
die Trennsdule. Damit es zu keiner Zweiphasenstérung kommt, d.h. dass sich Gas und
Eluenten trennen, muss nach dem Detektor ein Gegendruck aufgebracht werden. Der
Gegendruck muss dabei immer so grof} sein, dass das Gas im gesamten Analysenbe-

reich vollstandig geldst bleibt.
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Abb. 5.2.4.: Hochdruckgleichgewichtsapparatur in Verbindung mit HPLC

5.2.7. Rechnerische Behandlung von Phasengleichgewichten

Auf Grund der recht aufwendigen Bestimmung des Phasengleichgewichtes bei hohen Dri-
cken wéren zuverl&ssige rechnerische Methoden fiir die Auslegung von HDE-Verfahren von
grolRer Bedeutung. Ausgehend von den Zustandsgleichungen fiir Normaldriicke haben sich fir
die HDE drei Gleichungssysteme bewahrt.

Empirische Zustandsgleichungen

Halbempirische Zustandsgleichungen

Ableitungen vom Assoziationsgesetz und/oder von den Entropien.
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5.2.7.1. Empirische Zustandsgleichungen /20/

Empirische Zustandsgleichungen sind meist Weiterentwicklungen der Virialgleichung. Zur
Beschreibung des gesamten PVT-Verhaltens einschliellich des Zweiphasengebietes werden
zahlreiche anpassbare Parameter benétigt. Wenn geniigend experimentelle Daten vorhanden
sind, um die zahlreichen Parameter auszugleichen, kann die Beschreibung des Temperatur-
und Druckbereiches ausreichend genau erfolgen. Weiter muss bertcksichtigt werden, dass bei
Mischungen fiir jede Konstante Mischungsregeln benétigt werden, die in vielen Féllen aus der
Erfahrung geschétzt werden missen. Dies fuhrt 6fters zu schlechten Ergebnissen bei hohem
mathematischen Aufwand. Die bekanntesten empirischen Zustandsgleichungen sind: Die Be-
nedict-Webb-Rubin (BWR)-Gleichung mit 8 Parametern. Sie gestattet eine zuverlassige Be-
rechnung der PVT-Daten von unpolaren Gasen und Flissigkeiten bis zu einem Bereich von

etwa 1,8 pe.

Die Starling- und Han-Gleichung: Sie weist eine hohe Zahl von Konstanten auf und kann
auch auf hohere Dichten erweitert werden.

Die Bender-Gleichung: Sie ist bereits auf 20 Konstanten erweitert und kann auf Grund ihrer
aufwendigen Parameter-Entwicklung nur flr Sauerstoff, Argon, Stickstoff und einige leichte
Kohlenwasserstoffe angewendet werden.

5.2.7.2. Halbempirische Zustandsgleichungen /20/

Zur weiterfiihrenden Extrapolation von wenigen experimentellen Daten werden meist halb-
empirische Zustandsgleichungen mit wenig Konstanten benutzt. Durch den wesentlich niedri-
geren Aufwand zur Bestimmung der Konstanten sind diese Gleichungen in der Praxis sehr
beliebt. Diese einfache Handhabung gegenlber den vollempirischen Gleichungen hat dazu
gefihrt, dass in den letzten Jahren zahlreiche halbempirische Zustandgleichungen entwickelt
und veroffentlicht wurden. Die meisten von ihnen sind Modifikationen der Uber hundert Jahre
alten Gleichung von Van der Waals. Bei den Modifikationen wird angenommen, dass sich der
Kompressibilitatsfaktor aus zwei Termen zusammensetzt. Der erste Term z"° beriicksichtigt
das Eigenvolumen der Molekiile (d.h. die abstoBenden Kréfte), und der zweite Term z*" be-
ricksichtigt die attraktiven Wechselwirkungen zwischen den Molekulen. Bei vielen Glei-
chungsansétzen wurde nur der anziehende Term des Kompressibilitatsfaktors gegenuber Van-
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der-Waals-Gleichung geandert. Eine der erfolgreichsten Modifikationen dieser Gleichung ist

jene von Redlich und Kwong /21/.

Von dieser Redlich/Kwong-Gleichung gibt es wieder zahlreiche Modifikationen. Die verbrei-
tetste von ihnen ist die Soave-Gleichung /22/, bei der die Temperaturabhangigkeit der Kon-
stanten a der Redlich/Kwong-Gleichung durch eine empirische Funktion der reduzierten
Temperatur und des azentrischen Faktors dargestellt wird. Die empirische Funktion wurde aus
Dampfdruckdaten von leichten Kohlenwasserstoffen ermittelt, fir die diese Gleichung eine
gute Anpassung gibt.

Die meisten Zustandsgleichungen versagen bei einer Berechnung stark polarer Systeme.
Hierzu wurde unter Beriicksichtigung der chemischen Theorie, d.h. der Bildung von Assozia-
tionen die erweiterte PHCT-Gleichung entwickelt. Die Berechnung des Ethanol-Wasser-
Systems /20/ zeigt bis etwa 100 bar und 300°C eine gute Anpassung an die experimentellen
Werte. Eine neuere Variante, die speziell das Verhalten im kritischen und Uberkritischen Be-
reich sehr gut beschreibt ist die Gleichung von Peng und Robinson /23/. Da diese Gleichung
sehr oft zur Beschreibung von Phasengleichgewichten bei hohen Driicken verwendet wird,

soll sie ndher erortert werden.
Die Gleichung hat die Form

CRT a(T)
“v—=b v-(v+b)+b-(v-b)

P

Die aufgeldste Form ergibt

Z®-(1-B)-Z2+(A-3B>-2B)-Z - (AB-B2-B%) =0

wobei
a-p
g=2P

Pu)

T
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z-PY
R-T
Die Parameter werden wieder aus den kritischen Daten ermittelt.
a(r) = a'(rc)'a(Tr’a))
b-(T)=b-(T,)

R?.T’
2

a-(T,)=0,45724

R-T,

b-(T,) =0,07780

a'? =1+ k(1-T."%)

Kk =0,37464 +1,54226 - 0 — 0,26992*

Der azentrische Faktor wird aus dem Diagramm /23/ entnommen.
Als Mischungsregeln gelten:

a=22X X q

b=2x b,

1/2 1/2
a; =(-0)-a " -q

wobei &;; der empirische bindre Faktor ist, der durch Ausgleichen von experimentellen Daten

ermittelt werden muss.
Verzeichnis der Formelzeichen:

Anziehungsparameter
Van-der-Waals Kovolumen
Druck

Gaskonstante

-4 v © T o

absolute Temperatur



Molvolumen

molares Volumen
Molenbrtiche
Kompressibilitatsfaktor

Verzeichnis der Indices:

kritischer Zustand
Anzahl der Komponenten
Gesamtzahl der Komponenten

reduzierter Zustand

Griechische Buchstaben:

Skalingfaktor
bindrer experimenteller Parameter
charakteristischer Faktor

azentrischer Faktor
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Abb. 5.2.5.: Vergleich experimenteller und gerechneter Beladungen von Naphtalin in Ethylen

nach Peng-Robinson

Abb. 5.2.5. zeigt nun die experimentellen und gerechneten Kurven einer Lésung von Naphta-
lin in Ethylen. Dabei ist der Molenbruch von Naphtalin in der Gasphase uber dem Druck im
doppellogarithmischen Malistab dargestellt. Obwohl dieses Beispiel keine praktische Bedeu-
tung hat, so zeigt es doch sehr deutlich die einzelnen Sektionen des L&slichkeitsverhaltens
uber den Druck. Im ersten Teil, der bis etwa 20 bar reicht, sinkt der Molenbruch linear mit

dem Druck ab. Diese Geraden sind mit denen eines idealen Gases identisch. Bei weiterem
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Druckanstieg verlasst die Kurve das ideale Gasgesetz und steigt wieder an. In diesem Bereich
wird auch das Minimum der Beladung erreicht. Bei weiterem Druckanstieg steigt die Bela-
dung sehr stark an, bis sie das Maximum erreicht, welches bei etwa 800 bis 1000 bar liegt.
Der Bereich zwischen Minimum und Maximum ist der Betriebsbereich der HDE. Im letzten
Bereich sinkt die Beladung wieder. Die Abb. 5.2.5. zeigt weiters den weiten Einsatzbereich

der Peng/Robinson-Gleichung in bezug auf den Druck.

Trotz der geringen Parameterzahl von halbempirischen Zustandsgleichungen, wie bei der
Peng/Robinson-Gleichung, ist der rechnerische Aufwand fur Mischphasen erheblich. Dieser
Aufwand steigt mit jeder weiteren Komponente an, so dass sie praktisch auf ein binéres Sys-
tem beschrankt ist. Weiters muss man wichtige thermodynamische Daten der geldsten Sub-
stanz kennen, wie z.B. die kritischen Daten und den azentrischen Faktor. Dies flihrt dazu, dass
die Gleichung meist bei gut bekannten Konstanten mit niedrigem Molekulargewicht ange-
wendet wird (CO,-Alkohol, CO,-Aceton, CO,-Hexan). Sie ist weniger geeignet flr schlecht

bekannte Substanzen, wie Naturstoffe mit héherem Molekulargewicht.

5.2.7.3. Ableitung aus dem Massenwirkungsgesetz

Sind von den geldsten Substanzen die Stoffdaten unbekannt, so kdnnen keine halbempiri-
schen Zustandsgleichungen zur Beschreibung der Beladung herangezogen werden. In diesem
Fall bedient man sich der Ableitungen des Assoziationsgesetzes und/oder den Entropiezu-
standen der Substanzen. Die bekannteste Ableitung, sie wurde zur Beschreibung der Bela-
dung von Triglyceriden und Fettsauren in CO, und C,H, entwickelt, stammt von Josef
Chrastil /24/

Eine Weiterentwicklung der Chrastil-Gleichung wurde von Yoshinori Adachi durchgefuhrt.
Die Ableitung von Chrastil ist am einfachsten zu handhaben und soll zur Beschreibung der in
der Versuchsanlage gemessenen Rapsdlgleichgewichte herangezogen werden.

Ausgehend vom Assoziationsgesetz nimmt man an, dass ein Molekdl der gelésten Substanz A
und k Molekihle des Gases B mit einem Molekil des Komplexes ABy im Gleichgewicht ste-

hen.

A+k-B < AB,
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Die abgeleitete Gleichung lautet schlieflich

c=d"exp(a/T +b)

wobei ¢ die Konzentration der geldsten Substanz A im Gas ist (g/l).

d Dichte des Gases (g/l)

a A HIR

b In(Ma+k.Mg)+qg-Kk.InMg

k Assoziationszahl

AH Enthalpiedifferenz

Ma Molekulargewicht der geldsten Substanz A
Mg Molekulargewicht von Gas B

q Konstante

Sind experimentelle Daten fir ein Stoffsystem vorhanden, so kénnen die Parameter k, a und b
mittels eines Ausgleichsprogrammes bestimmt werden. Der Vorteil dieser Gleichung ist, dass
man das Ldsungsgleichgewicht einer Substanz beschreiben kann, ohne deren Stoffdaten zu
kennen.

Um dies zu demonstrieren, wurden die in Tabelle 5.2.1. angefiihrten experimentellen Werte
mittels eines Ausgleichsprogrammes zur Parameterauffindung mit der Gleichung von Chrastil
gefittet.

In Tabelle 5.2.3. sind die experimentellen Daten mit den gefitteten Daten verglichen.

Die gerechnete Kurve der Konzentration von Rapsol in CO; ist in Abb. 5.2.6. dargestellt.
Obwohl die experimentellen Werte mit einer einfachen Sekundarmessmethode ermittelt wur-
den, konnte eine relativ gute Darstellung des Gleichgewichtes mit der Chrastil-Gleichung
erreicht werden. Zusammenfassend kann gesagt werden, dass die Ableitungen aus dem Mas-
senwirkungsgesetz zwar in ihrem Druckbereich eingeschrankter sind als die halbempirischen
Zustandsgleichungen, sie sind aber dafur auf beliebige Substanzen anwendbar. Dazu miissen
weder die Substanzen noch deren Stoffdaten bekannt sein.
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Nr. | experimentelle Werte (g/l) | gerechnete Werte (g/l) Fehler %
1 0,56380E+01 0,65343E+01 15,4
2 0,56470E+01 0,61991E+01 9,5
3 0,49520E+01 0,52575E+01 5,3
4 0,45630E+01 0,48824E+01 9,5
3) 0,48030E+01 0,45111E+01 -5,0
6 0,47750E+01 0,43313E+01 -7,6
7 0,27330E+01 0,26879E+01 -0,8
8 0,26800E+01 0,24362E+01 -4,2
9 0,20470E+01 0,21461E+01 1,7
10 0,16650E+01 0,14471E+01 -3,7
11 0,13340E+01 0,13578E+01 0,4
12 0,12060E+01 0,12656E+01 1,0
13 0,13060E+01 0,12199E+01 -1,5
14 0,13200E+01 0,10516E+01 -4,8
15 0,32300E+01 0,38057E+01 9,9
16 0,19970E+01 0,18437E+01 -2,6
17 0,14800E+01 0,15953E+01 2,0
18 0,18840E+01 0,12976E+01 -10,1
19 0,17530E+01 0,19781E+01 3,9
20 0,11090E+01 0,11344E+01 0,4
21 0,87000E+00 0,84121E+00 -0,5
22 0,67800E+00 0,79563E+00 2,0
23 0,41900E+00 0,60770E+00 3,2
24 0,78000E-01 0,10353E+00 0,4
25 0,10600E+00 0,10353E+00 0,0
26 0,95000E-01 0,10750E+00 0,2
27 0,58930E+01 0,64954E+01 10,4
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28 0,43580E+01 0,43162E+01 -0,7
29 0,29330E+01 0,36725E+01 12,7
30 0,44520E+01 0,40857E+01 -6,3
31 0,40580E+01 0,36664E+01 -6,7
32 0,36720E+01 0,33254E+01 -6,0
33 0,34250E+01 0,30710E+01 -6,1
34 0,19390E+01 0,20211E+01 1,4
35 0,18770E+01 0,20011E+01 2,1
36 0,15280E+01 0,11385E+01 -6,7
37 0,97800E+00 0,10452E+00 1,2
38 0,92500E+00 0,98512E+00 1,0
39 0,84400E+00 0,89830E+00 0,9

Die gefitteten Parameter sind:

Der durchschnittliche Fehler betragt 4,2 %, der maximale Fehler 15,4%.

0,134493.10%
-0,494898.10™
0,192200.10"2
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Abb. 5.2.6.: Experimentelle Gleichgewichtsmessungen und die gerechneten Gleichgewichts-

kurven nach Chrastil
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5.3. Stoffaustausch

5.3.1. Bedeutung des Stoffaustausches fur die HDE

Betrachtet man die Literatur tber Auslegungskriterien von Hochdruckextraktionsanlagen, so
wird fur den spezifischen Lésungsmittelstrom eine Zahl angegeben, die entweder angenom-
men oder aus Pilotexperimenten ermittelt wurde. Diese Zahl gilt als einer der wichtigsten Pa-
rameter fir jedes HDE-Verfahren und als wichtiger Teil des verfahrenstechnischen Know-
how.

Das Ldsungsmittelverhdltnis ist jener Massenstrom von CO, pro eingesetzter Menge an
Einsatzprodukt und pro Zeiteinheit.

Die Grolie dieses Parameters ist je nach Verfahren sehr unterschiedlich und liegt in einem
Bereich zwischen 5 kg COy/kg Einsatz - h und 80 kg COy/kg h.

Da bei einem Verfahren mit geschlossenem Lésungsmittelkreislauf jedes durchgesetzte Kilo-
gramm CO; fiir seinen Kreisprozess in Abhéngigkeit von den Zustandsanderungen eine defi-
nierte Menge an Energie verbraucht, ist der Energieverbrauch eines Verfahrens primar abhan-
gig vom Losungsmittelverhaltnis.

Ziel dieser Stoffaustauschuntersuchungen ist es nun, jenen Lésungsmitteldurchsatz pro kg
Einsatz und Zeiteinheit zu ermitteln, bei dem man die hochste Extraktionseffizienz erreicht,
d.h. dass man nach dem Extraktor bei vorher ermittelten thermodynamischen Daten moglichst
nahe an die maximale Beladung herankommt und diesen Zustand in moglichst kurzer Zeit
erreicht. Die beiden Haupteinflussgrofen fiir den Stoffaustausch sind die Diffusion und die

Hydrodynamik.

5.3.1.1. Beeinflussung des Stoffaustausches durch Diffusion

Betrachtet man wieder die beiden Bereiche einer Feststoffextraktion, die Auswaschzone und
die Diffusionszone, so wird in beiden Teilen der Stoffaustausch stark durch die Diffusion be-
einflusst. In der Auswaschzone, wo der extrahierte Stoff in unmittelbarem Kontakt mit dem
Losungsmittel steht, kann man den Diffusionsvorgang etwa mit jenem in einer Flussig-
Flussig-Extraktion vergleichen. Als Beispiel sei die Rapsolextraktion angefihrt, wo bei einer

aufgeschlossenen Zelle ein Rapsoltropfchen in direkten Kontakt mit dem Losungsmittel CO,
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ist und das Raps6l durch die Grenzschicht OI-CO, in das Losungsmittel iibergeht. Kommt die
Extraktion in die Diffusionszone, dann verschwindet der direkte Kontakt zwischen Ol und
CO,. Dieser Ubergang ist je nach Einsatzstoff und in Abhangigkeit von der Hydrodynamik
mehr oder minder kontinuierlich. Praktisch beginnt die Zelldiffusion sofort mit dem Eintritt
des Losungsmittels in den Extraktor. Am Beginn ist die Stoffaustauschgeschwindigkeit der
Auswaschzone so dominant, dass die Diffusion durch die Zellmembranen nur eine unterge-

ordnete Rolle spielt.

Bei einigen Extraktionsproblemen ist das Aufschliel3en der Zellen nicht moglich. Ein Beispiel
hierfiir ist die Kaffeeextraktion von Rohkaffee. Die Bohnen werden bekanntlich unzerstort
eingesetzt und damit bleiben auch die Zellwande intakt. Der instationdre Extraktionsprozess
wird dann von Beginn an durch die Diffusion kontrolliert. Die Diffusion von Gberkritischen
Gasen in Feststoffen ist bisher noch kaum untersucht. Es gibt nur einige Messungen von Dif-

fusionskoeffizienten in Flissigkeiten /26, 27/.

In Ubereinstimmung mit der kinetischen Gastheorie bleibt der Selbstdiffusionskoeffizient mal
Dichte bis etwa 80 bar konstant.

Bei steigendem Druck sinkt dieser Faktor sehr rasch, so dass bei etwa 400 bar ein Verhaltnis
von Diyyuo0/Diaqy ~ 4 . 107 vorliegt. Fiir die wenigen binaren Diffusionskoeffizienten Dy, die
bisher gemessen wurden, ergaben sich &hnliche Verhéltnisse flr die Druck- und Dichteabhén-
gigkeit, wie fir den Selbstdiffusionskoeffizienten D1; von CO,. Obwohl die resultierenden
Diffusionskoeffizienten im Schnitt um zwei Zehnerpotenzen kleiner sind als die der Gase bei
1 bar, so liegen sie doch mehr als eineinhalb Zehnerpotenzen tber den Werten von Flussig-
keiten. Durch die Loslichkeit des CO, in der extrahierbaren Substanz, z.B. Rapso0l, sinkt auch

deren Zahigkeit, wobei der Diffusionskoeffizient steigt.

Diese Effekte dirften sich fir die Stoffaustauschgeschwindigkeit in der HDE sehr vorteilhaft

auswirken.
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Tabelle 5.3.1.:Diffusionskoeffizienten von Flussigkeiten und tberkritischen Gasen /27, 28/

Diffu r;tiz)ef;ender Diffusionsmedium | Druck (bar) Tem(rggr)atur D'f(‘;‘:]f/';’”sl‘g;)e ft.
CO, Wasser 1 20 1,77
Methanol Wasser 1 20 1,28
Ethanol Wasser 1 20 1,00
Phenol Wasser 1 20 0,84
CO; Ethanol 1 20 3,4
Benzol CO, 128 35 13,7
Benzol CO; 128 45 16,0
Benzol CO, 128 50 18,8
Benzol CO, 158 40 12,9
CO, CO, 80 50 103,0
CO; CO; 92,5 75 120
CO; CO; 102 100 131,6

5.3.1.2. Hydrodynamik

Wahrend die Stoffaustauschgeschwindigkeit im Inneren des Teilchens durch die Diffusion
bestimmt wird, ist der &ullere Stoffaustausch in erster Linie durch die Hydrodynamik beein-
flusst. Auf Grund des grofRen Unterschiedes fur die Diffusionskoeffizienten aufien und innen
liegt der Stoffaustauschwiderstand hauptsachlich im Inneren des Teilchens. Die Hydrodyna-
mik wird besonders bei groBen Anlagen immer wichtiger. Da Naturstoffe meist in einem
Festbett extrahiert werden, ist es wichtig, Uber den gesamten Extraktorquerschnitt ein gleich-
maRiges Stromungsprofil zu erreichen. Die KorngréRRe darf nicht zu klein gewéhlt werden, da
es sonst zur Ausbildung von Ldsungsmittelkandlen und zu Ruckvermischungseffekten
kommt. Auerdem konnte das Festbett in den Zustand einer Wirbelschicht gelangen. Diese
Grenze der Kornfeinheit steht im Gegensatz zum Diffusionsweg. Die optimale KorngroRe
kann durch Strémungsmessungen Uber den Querschnitt ermittelt werden. Manche Produkte
neigen zur Klumpenbildung, wobei es ebenfalls zur Ausbildung von Losungsmittelkanélen
kommt. Diese Effekte werden am besten durch Rihren des Extraktorinhaltes verhindert.
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5.3.2. Ergebnisse der Stoffaustauschversuche

Da die Feststoffextraktion ein instationdrer Vorgang ist, wurden die Extraktausbeuten und
Beladungen Uber die Zeit und entlang des Weges (Schutthéhe) vermessen. Zur Messung des
Stoffaustausches wurde wieder die schon beschriebene 10 I-Versuchsanlage herangezogen
und zu diesen Messungen adaptiert. In Abb. 5.3.1. ist das Flie3schema der verwendeten Ver-
suchsanlage gezeigt. Zur Messung der Beladung wurde der Probenabscheider am Ausgang
zwischen Filter und Drosselventil angeschlossen. Es zeigte sich aber, dass der Messfehler bei
der Probenabscheidung und der gravimetrischen Bestimmung der Beladung grofier war als die
Bestimmung der Beladung Uber die abgeschiedene Menge und die durchgesetzte CO,-Masse.

Spulflussigkeit T-Feinregulierventil

P
Ruhrer
@ Drosselventil Gaszahler
— (A)——
\/
r/_ i
- Filter
Probenabscheider
UMY .
Abscheider Massendurch -
\ J— fluBmesser
Extraktor g g

Abb. 5.3.1.: FlieBschema der Versuchsanlage zur Stoffaustauschmessung

5.3.2.1. Einfluss des Rihrens

Da der Extraktor auf Grund seines Verhéltnisses von Lange zu Durchmesser sowohl als
Festbettextraktor als auch als Rihrkessel verwendet werden kann, wurden Festbettversuche

und Rihrversuche vorgenommen. Es gibt kaum Versuchsanlagen mit einer Rihrvorrichtung,
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daher sind auch keine Ergebnisse tber den Einfluss des Rihrens auf die Extraktions-

geschwindigkeit in der Literatur verdffentlicht.

Erst durch den Einsatz von magnetgekuppelten Drehrihrvorrichtungen lassen sich Ruhrver-
suche im Hochdruckbereich problemlos durchfiihren. Als Beispiel fur die HDE von Gesamt-
auszigen in einem gerthrten System soll die Extraktion von Arnika und Ringelblumen darge-

stellt werden.

5.3.2.2. Extraktion von Ringelblumen

Die thermodynamischen Bedingungen im Extraktor sind mit 220 bar und 42°C festgelegt.
Wie schon in 5.2.5. erwéhnt, wirde zwar bei héheren Driicken und Temperaturen die Bela-
dung steigen, aber das Extrakt wirde dunkler und unansehnlicher werden.

Da bei magnetgekuppelten Riihrern auf Grund des vorgegebenen tibertragbaren Drehmoments
die Drehzahl nicht beliebig gesenkt werden kann, wurden die Versuche bei 250 und 500
U/min durchgefiihrt. Die ausgewéhlten Einzelversuche sollen im folgenden dargestellt wer-

den.
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Tabelle 5.3.2.: Ergebnisse der Ringelblumen-Extraktion

Extraktionsdruck: 220 bar
Extraktionstemperatur 42°C

a) m=18 kg/h
n =0 U/min
F=1000¢g
M E
11,53 0,60
39,94 1,48
58,6 2,25
74,73 3,05
94,35 3,62
114,85 3,95
132,28 4,23
165,16 4,60
198,92 5,04
c) m=18 kg/h
n =500 U/min
F=1000g
M E
24,17 1,91
46,33 3,49
65,43 4,28
74,40 4,48
179,80 5,77

217,2 5,98

b) m =18kg/h
n =250 U/min
F=1000¢g
M E
7,65 0,05
18,30 1,07
62,72 3,83
80,53 4,31
116,08 4,85
151,92 5,16
212,34 5,57
d) m =18kg/h
n =500 U/min
F=1000g
M E
15,74 0,65
36,07 2,45
52,08 3,26
92,34 4,47
128,16 5,01
208,86 5,63
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e) m=12kg/h f) m =12kg/h
n =250 U/min n =500 U/min
F=1000¢g F=1000g

M E M E
13,36 1,54 13,76 0,75
31,43 2,82 24,51 2,32
45,39 3,59 33,73 3,12
57,76 4,17 46,38 3,85
83,93 4,93 49,02 4,57

109,10 5,33 93,23 4,96
148,24 5,66 119,76 5,35
m spezifischer Lésungsmitteldurchsatz (kg CO,/h)

Ruhrerdrehzahl (U/min)
Einsatzmenge (Q)
CO,-Durchfluss total

Extraktionsausbeute (Gew%)

m Z M =

Abb. 5.3.2. zeigt die Abhangigkeiten der Extraktionsausbeuten und Extraktionsgeschwindig-
keiten in Abhéngigkeit von der Ruhrerdrehzahl und dem spezifischen Losungsmitteldurch-
satz. Bei Versuchen ohne Ruhren geht die Extraktion eindeutig am langsamsten.

Die geruhrten Versuche haben eines gemeinsam: Die Auswaschzone und die Diffusionszone
sind weit starker ausgeprégt als bei ungeriihrten Experimenten. Bei ungeruhrten Versuchen
steigt die Extraktionsausbeute Uber die durchgesetzte CO,-Menge in der Auswaschzone fla-

cher an und die Ubergangszone von der Auswaschzone zur Diffusion ist wesentlich breiter.
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Abb. 5.3.2.: Abhéngigkeit der Extraktionsausbeute von der Rihrerdrehzahl und dem spezifi-

schen Losungsmitteldurchsatz

Da die Auswaschung noch in die Diffusionszone mitgeschleppt wird, ist der Verlauf der Ex-
traktausbeute in der Diffusionszone steiler. Beim Endwert der maximal mdglichen Extrakt-
ausbeute treffen sich die gertihrten und ungerihrten Versuche. Diese Effekte wurden auch von
J. Schulmeyer /29/ bei der Extraktion von Hopfen bemerkt. Der Einfluss hoherer Drehzahlen
auf den Stoffaustausch ist eher gering. Ist eine gleichmdaRige Durchmischung des Einsatz-
stoffes gewéhrleistet, dann bringt eine weitere Erhéhung der Drehzahl keine wesentliche Ver-
besserung mehr. Dies zeigt sich besonders bei niedrigen Durchfllissen. Bei 12 kg/h ist der

Unterschied zwischen den Drehzahlen 250 und 500 U/min nur mehr sehr klein.
Welche Folgen hat nun der steile Anstieg in der Auswaschzone?

Gelingt es, die Auswaschzonen auf 90 % der maximalen Ausbeute auszudehnen, dann kann
mit einer wesentlichen Reduzierung an Extraktionszeit und absolutem L&sungsmitteldurch-
satz bis zu diesem Punkt gerechnet werden. Wird eine hdhere Extraktausbeute gefordert, so
muss man wieder die gesamte Zeit bis zum Ende der Diffusionszone abwarten. Eine Auswei-
tung der Auswaschzone ist in erster Linie durch einen verbesserten Aufschluss moglich. Das

Maximum ist erreicht, wenn alle Zellen aufgebrochen sind und das gesamte Quantum an
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extrahierbaren Substanzen mit dem Ldsungsmittel in Kontakt steht. Dies wirde eine
Feinstvermahlung des Einsatzstoffes und einen idealen Rihrkessel voraussetzen. Darin liegen
auch die Grenzen der Steilheit der Ausbeutekurven in der Auswaschzone. Durch die bessere
Vermischung steigt auch die Rickvermischung und die Ausbeute ist durch die Verweilzeit-
kurven des Rihrkessels begrenzt. Da es nur duRerst wenig Datenmaterial Gber geriihrte Ver-
suche gibt, und keine Verweilzeitverteilungen von HDE-Rihrkesseln bekannt sind, kénnen
uber diese Grenzwerte keine Aussagen gemacht werden. In diesem Bereich sind noch zahlrei-
che Untersuchungen notwenig. Erst wenn diese Fragen geklart sind, kann man abschatzen, ob
es sinnvoll ist, eine HDE-Anlage nach dem Prinzip eines Mixer-Settler-Apparates zu ent-
wickeln. Durch die hohe Sinkgeschwindigkeit von Feststoffteilchen in Uberkritischen Gasen
wirden nur relativ kleine Settler bendtigt werden. Mit derartigen Anlagen kénnten grole Pro-

duktdurchsétze bei kleinen Apparaten erzielt werden.

5.3.2.3. Extraktion von Arnika

Die Bedingungen im Extraktor sind wieder durch die Qualitat des Extraktes bestimmt.
Extraktionsdruck 220 bar
Extraktionstemperatur ~ 42°C

a) m =10Kkg/h b) m =18kg/h
n =500 U/min n =500 U/min
F=1000g F=10009

M E M E
3,3 - 2,6 -
15,11 1,43 12,62 0,98
31,13 2,85 19,51 1,81
40,96 3,38 35,29 3,14
53,44 3,67 56,33 3,75
67,36 3,89 66,86 3,89

72,29 3,95
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c) m=12kg/h d) m =15kg/h
n =500 U/min n =500 U/min
F=1000¢g F=1000g

M E M E

5,98 - 4,43 -
11,02 1,71 21,16 2,73
23,87 2,60 36,74 3,44
42,19 3,28 50,68 3,85
66,06 3,80

e) m =20 kg/h f) m =12kgh
n =500 U/min n =0 U/min
F=1000g F=10009g

M E M E
10,4 0,84 20,46 1,72
28,5 3,11 32,9 2,09
66,74 4,00 46,29 2,49

77,27 2,90
87,85 3,18

Abb. 5.3.2a zeigt die Extraktionsausbeuten Uber die total durchgesetzte CO,-Menge. Es zeigt
sich, dass bei einer relativ hohen Drehzahl von 500 U/min die Extraktionsausbeuten bei ver-
schiedenen spezifischen CO,-Durchsatzen annahernd gleich sind. Trotz dieser hohen Dreh-
zahl sind die Auswaschzone und die Diffusionszone nicht so ausgepragt wie bei der Ringel-

blumenextraktion.
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Abb. 5.3.2a; Extraktausbeuten von Arnika bei konstanter Drehzahl

5.3.2.4. Extraktion von Raps

Weitere Beispiele flr Stoffaustauschuntersuchungen sollen anhand von Raps gezeigt werden.
Um ein einheitliches Rohprodukt einsetzen zu kénnen, wurden 200 kg Raps aus einem Silo
entnommen und mittels eines Walzenstuhls gemahlen. Es wurde also darauf geachtet, dass
das Einsatzprodukt einheitlich und in derselben Weise aufgeschlossen war, wie flr die
Rapsextraktion mit Hexan. Als Extraktionsbedingungen wurden 290 bar und 40°C gewahlt.
Da die Versuchsanlage fir einen maximalen Betriebsdruck von 325 bar ausgelegt ist, und das
Sicherheitsventil bei etwa 320 bar anspricht, verfugt man bei 290 bar ber einen Arbeitsspiel-
raum von 30 bar. Dieser Druck hat sich nach zahlreichen Versuchen als die praktische obere
Grenze fiir einen problemlosen Versuchsbetrieb herausgestellt. Bei allen Rapsversuchen wur-
de die Extraktion in einem Festbettreaktor untersucht und daher kein Rihrer verwendet. Diese
Versuche haben das Ziel, den instationdaren Extraktionsvorgang in Abhangigkeit von Zeit, Ort

(Schutthéhe) und dem Lésungsmitteldurchsatz zu untersuchen.
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Bei HDE-Versuchen ist es nicht moglich, wahrend des Versuches Feststoffproben bei ver-
schiedenen Schitthohen aus dem Extraktor zu entnehmen. Es muss daher flr jeden Punkt
einer Schiitthdhe ein eigener Versuch durchgefuhrt werden, wéhrend der Konzentrationsver-
lauf Gber die Zeit an einem Punkt im Extraktor in einem Versuch gemessen werden kann. Als
Losungsmitteldurchsatze sind 10, 20 und 32 kg/h gewahlt worden. Die durchschnittliche
Schittdichte des gemahlenen Raps liegt bei 400 kg/m3. Die maximale Olausbeute mit Hexan
gemessen in einer Soxhlet-Apparatur ergibt 32 Gew%. Die maximale Olausbeute mit CO,,

gemessen in einem Dauerversuch tber 30 Stunden, ergibt 26 Gew%.

Tabelle 5.3.4: Rapsextraktion mit 10 kg/h CO,-Durchsatz

a) m =10 kg/h b) m =10kg/h

F = 1000 g F = 2000 g

t M E t M E
05 1,22 0,25 05 465 0,24
10 647 105 10 1025 1,88
15 12,28 3,75 15 1561 3,28
20 1801 6,28 21 2299 497
25 2345 8,37 30 3218 677
35 3466 11,67 40 4255 847
45 46,40 14,43 51 5369 10,09
60 61,49 16,79 70 7260 1235
70 7314 1829 80 81,19 1312

In Abb. 5.3.3. ist die Extraktionsausbeute Uber die Extraktionszeit aufgetragen. Die Aus-
beutekurven fur 1000 und 2000 g zeigen, dass der Lésungsmitteldurchsatz viel zu Klein ist,
um eine ausreichende Ausbeute in wirtschaftlich sinnvoller Zeit zu erreichen. Bei einem Ein-
satz von 1000 g werden nach 7 Stunden nur 18 Gew% extrahiert. Das sind etwa 70 % der ma-
ximalen Ausbeute. Werden die Ausbeutekurven Uber die Extraktionszeit aufgetragen, so be-

ginnen diese nicht im Schnittpunkt der Koordinaten. Bei 1000 g Einsatz ist der Extraktor nur
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zu einem Viertel gefullt und durch das grofie Leervolumen lber dem Einsatz verzégert sich
die Abscheidung um etwa 45 Minuten.

20}

= _
g"® -
_% . / /
-E d a/a/ Einsatz
N / / 21000q

{} I/ 5 2000g

L),% =10 [kg/h)
A/? \

5 10
== Extraktionszeit [h]

Abb. 5.3.3.: Extraktionsausbeute von Raps bei 10 kg/h
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Tabelle 5.3.5: Rapsextraktion mit 20 kg/h CO,-Durchsatz

a) m =20 kg/h

F = 1000 g

t

M

E

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

5,58
15,69
25,83
35,60
48,84
61,37
78,57
98,48

118,56
138,32

0,65

4,73

8,46
11,43
13,97
16,16
18,63
20,71
21,92
22,50

b) m =20kg/h
F=2000g
t M E
05 809 1,04
10 1781 2,86
15 2826 4,73
20 380 6,31
25 4766 7,63
30 5712 9,08
35 6660 10,36
40 7635 11,48
45 8577 12,56
50 9530 13,60
55 1050 1456
60 11508 1548
70 13419 17,07
80 15251 1841
85 16230 19,05
90 171,35 19,50
10,0 190,65 20,57
11,0 21024 21,48
120 122,20 22,28
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c) m =20 kg/h
F=3500¢
t M E

05 688 091
1,0 16,75 2,37
15 26,20 3,58
20 36,00 4,75
25 4550 5,89
30 57,70 7,38
35 6445 8,02
40 7350 8,97
45 8290 9,96
50 92,60 10,78
55 102,72 11,60
6,0 112,50 12,32
6,5 122,20 13,07
7,5 143,74 14,59
9,0 172,89 16,47

In Abb. 5.3.4. sind die Ausbeutekurven (ber die Extraktionszeit aufgetragen. Treten auf
Grund von Kavitation oder Temperaturschwankungen Foérderausfélle der Pumpe auf, so mis-
sen die Kurven parallel verschoben werden. Auch bei 20 kg/h ist noch eine deutliche Verzo-
gerung in der Abscheidung zu bemerken. Dies gilt besonders bei den niedrigen Schitth6hen
von 100 bis 200 mm. Weiters sind die Thermostaten zu Beginn des Versuches noch nicht sta-
tionér, so dass es zu UnregelméaRigkeiten oder Verzdgerungen in der Anfahrphase kommt.
Auch bei 20 kg/h bedarf es noch langer Extraktionszeiten. Bei 1000 g Einsatz werden nach
7 Stunden 22 Gew% extrahiert. Bei 2500 g dauert dieselbe Extraktionsausbeute etwa 12 Stun-
den und bei 3500 g wiirde man fast 20 Stunden dazu bendtigen. Bei absolut konstantem
Durchfluss und ohne Verzdgerung in der Anfahrphase sollten die Ausbeutekurven Uber die
Zeit und 0ber die total durchgesetzte CO,-Menge identisch sein. Da dies nicht der Fall ist,
sind die Ausbeutekurven lber die CO,-Menge getrennt aufgetragen. Diese Auftragungsart hat

auch den Vorteil, dass sich instationares VVerhalten kaum auf den Kurvenverlauf auswirkt.
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Abb. 5.3.5. zeigt die Ausbeute Uber die CO,-Menge bei drei verschiedenen Schitthéhen.

25+
ﬂ
201
>~
315t V
= Einsatz
x 5 3500g
o 10
< / / o 2500g
W o 1000g
E/
| 5 10 15 20
—— Extraktionszeit [h]
Abb. 5.3.4.: Extraktionsausbeuten von Raps fiir 20 kg/h
25r _—
~20r e
B‘E / /
E /
S 15t
35210 / Einsatz
% / 235009
td 22500
{} el 0 : 1000g
m= 20 [kg /h]
100 200 300 400

=3> (09 Durchflufl total [kg]
Abb. 5.3.5.: Extraktausbeuten von Raps fur 20 kg/h
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Beladung des CO, mit Rapsol.

Wie in der Beschreibung der Versuchsanlage erwéhnt, wurde anfangs die Beladung mit der
Entspannungsmethode &hnlich der Gleichgewichtsmessung gemessen. Durch die hohe Genau-
igkeit des Massendurchflussmessers konnte (ber die abgeschiedene Menge an Rapsol pro
durchgesetzter CO,-Menge die Beladung mit einer weit héheren Reproduzierbarkeit ermittelt
werden. Diese Berechnung der Beladung erfordert sehr kurze Abstéande zwischen den Proben-
entnahmen. Sind andererseits die Zeitabstande zu kurz und ist die abgeschiedene Olmenge zu
klein, dann sinkt die Reproduzierbarkeit wieder. Schliel3lich wurde die Beladung aus der Stei-
gung der Ausbeutekurven berechnet. Dazu wurden die Ausbeutekurven durch ein Polynom
beschrieben und an den Messpunkten die Steigung der Tangente berechnet. In Abb. 5.3.6.
sind nun die Beladungen bei verschiedenen Zeiten Uber die Schitthéhe aufgetragen. Durch
den Einsatz von frischem Rohmaterial tber die gesamte Schutthdhe werden auch bei kurzen
Extraktionszeiten im unteren Bereich des Extraktors hohe Beladungen erreicht. Nach etwa
6 Stunden ist der untere Bereich des Extraktors ausextrahiert. Nach 8 Stunden ist die Bela-

dung bei einer Schutthéhe von 140 mm unterhalb der Messgrenze.

€0, Durchflufl total
6f  om=20[kg]
om =60 o
m = 80 m= 20 [kg/h]
m =120 /""""—'
m =160 2
m =200
oM -‘-300

N
VI

&

Y

<>l//
(@ | ——X 1
‘B

100 20 300 400
—r~ Schitthéhe [mm 1

Abb. 5.3.6.: Beladung von Rapsél in CO, bei verschiedenen Schitthéhen
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Extraktionsausbeuten tber die Schitththe und Extraktionszeit.

Die Ausbeutekurven (Abb. 5.3.7.) Uber die Schiutthohe bei verschiedenen Extraktionszeiten,
ergeben ahnliche Verhaltnisse wie bei der Beladung. Nach etwa 8 Stunden wird der Abstand
der Messwerte bei einer Schitthohe von 138 mm so klein, dass die Extraktion in diesem Be-
reich praktisch beendet ist. Danach wandert die Extraktionszone entlang der Schitthéhe in
Richtung der Ldsungsmittelstromung. In Abb. 5.3.8. sind die Ausbeutekurven bei verschiede-
nen Schitthdhen Uber die Extraktionszeit aufgetragen. Um den Verlauf der Extraktionsaus-
beute am Extraktionsbeginn und am Ende der Extraktion besser hervorzuheben, ist die Zeit im
logarithmischen Malistab aufgetragen. Bei 138 mm Schiitththe zeigt der s-formige Kurven-
verlauf und das flache Auslaufen der Kurve bei 600 Minuten, dass die gemessene Ausbeute
nahe an die theoretische Ausbeute herankommt. Bei einer Schiutthohe von 303 mm und
413 mm ist zwar der Wendepunkt der s-Kurve Uberschritten worden, die Ausbeutekurven sind
nach 600 bzw. 900 Minuten noch stark geneigt. Die Extraktion ist daher unzureichend.

E02 Durchflu3 total

om= 20 [kg] o m =140

o m= 40 x m =160

am= 60 am=200

vm= 80 >m=240

x m=100 o m=300
25} » m=120 M =20 [kg/h]

0
i

= Extrakt [Gew %]
(1777

/.
w/

100 200 300 400
== Schitthohe [mm]

Abb. 5.3.7.: Extraktionsausbeuten von Raps Uber die Schutthéhe
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Abb. 5.3.8.: Extraktionsausbeuten von Raps Uber die Extraktionszeit bei verschiedenen
Schitthohen
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Tabelle 5.3.6.: Raps-Extraktion mit 32 kg/h CO,-Durchsatz

a) m =32 Kkg/h

F = 1000 g

t

M

E

0,5
1,0
1,5
2,0
2,5
3,0
3,5
4,0
4,5
5,0

10,36
26,92
42,85
60,57
75,84
91,36
108,13
125,21
140,65
173,53

4,03

9,60
14,53
18,82
20,61
21,84
22,63
23,21
23,59
24,21

b) m =32kgh
F=1500¢

t M E
05 1317 27
10 2975 7,31
15 4604 11,07
20 6221 1434
25 7827 17,01
30 9585 18,99
35 11053 20,34
40 12650 21,22
45 142,39 21,82
50 15828 2226
55 174,02 22,62
60 189,82 2288
65 20553 2313
70 21217 2334
75 13673 2351



¢) m =32kgh

F=2000g

t

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

9,71
26,72
42,82
59,02
75,14
91,70

107,02
122,53
137,92
153,70
169,51
185,31
200,84
216,28
231,60
246,82

1,51

5,42

8,63
11,46
14,10
16,43
18,29
19,89
21,14
22,04
22,66
23,11
23,45
23,72
23,92
24,10



d) m =32 kg/h

F =2500g

t

M
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0,5
1,0
1,5
2,0
2,5
3,0
3,5
4,0
4,5
5,0
5,5
6,0
6,5
7,0
7,5
8,0
9,0
10,0
11,0

19,00
34,70
50,33
66,00
82,94
97,60
113,34
129,50
145,40
161,23
177,20
193,23
209,38
226,00
242,50
258,67
294,06
326,65
358,92

3,42

6,34

8,88
11,20
13,49
15,31
17,09
18,70
20,03
21,20
22,16
22,91
23,44
23,87
24,19
24,44
24,94
25,27
25,53

e) m =32kgh
F=3000¢
t M E
05 1849 278
10 3485 726
15 5124 754
20 6761 961
25 8397 1151
35 11643 1502
40 132,25 16,37
45 148,13 17,65
50 16401 1877
55 179,95 19,79
60 19587 20,67
65 21101 2141
70 22755 21,98
75 24342 2244
80 259,18 29,97
85 27486 23,09
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f) m =32kgh
F=3500¢

t M E
05 2476 344
1,0 419 5,78
15 8553 7,68
20 7489 941
25 9358 1121
3,0 109,50 12,63
3,5 12498 14,04
4,0 138,27 15,19
45 154,81 16,49
50 171,23 17,68
55 187,53 18,25
6,0 203,72 19,70
6,5 216,89 20,57
7,0 23599 21,39
7,5 252,40 22,07
8,0 268,67 22,59
8,5 302,15 23,48

Bei einem CO,-Durchsatz von 32 kg/h verldauft die Extraktion trotz der niedrigen Beladung
von Rapsol in CO;, relativ schnell. Eine Ausbeute von 90 % der maximal mdglichen wird bei
1000 g nach 4 Stunden, bei 2500 g nach 6 Stunden und bei 3500 g nach 8 Stunden erreicht.
Abb. 5.3.9. zeigt nun die Extraktionsausbeuten dieser drei Einsatzmengen tber die Zeit. Die
Ausbeute von 25,5 Gew% bei 2500 g und 11 Stunden Extraktionszeit ergibt einen Extrakti-

onswirkungsgrad von 98 %.
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Abb. 5.3.9.: Extraktionsausbeuten von Rapsol uber die Extraktionszeit

Abb. 5.3.10 und Abb. 5.3.11. zeigen die Extraktionsausbeuten Uber die total durchgesetzte
CO,-Menge. Bei niedrigen Schitthohen, besonders bei 1000 g, sind die Diffusionszone und
die Auswaschzone noch deutlich zu sehen. Die Ausbeutekurve kann bis zu einem CO,-
Durchsatz von50 kg durch eine Gerade angenédhert werden. Da die Auswaschzone beendet ist,
sobald in der untersten Schichte der Knickpunkt erreicht wird, werden bei 3000 g und 3500 g
die beiden Effekte derart Uberlagert, dass nur mehr eine Mischkurve erkennbar ist. Zur genau-
en Bestimmung des Knickpunktes musste das Einsatzprodukt in einer moglichst diunnen
Schicht extrahiert werden. Da der Extraktor einen kugelférmigen Boden hat, sind derartige

Versuche ohne spezielle Einbauten zur gleichméaRigen Verteilung des Losungsmittels nicht

maoglich.
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Abb. 5.3.11.: Extraktionsausbeuten von Rapsdl tber die total durchgesetzte CO,-Menge
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Beladung des CO, mit Rapsol.

Abb. 5.3.12. zeigt die Losungsmittelbeladungen bei verschiedenen Zeiten tber die Schittho-
he. Bis zum Ende der Auswaschzone, die etwa eineinhalb bis zwei Stunden dauert, werden im
gesamten Extraktor ahnliche Beladungen erreicht. Nach 160 Minuten sinkt auf Grund der
langsameren Diffusion die Beladung in den untersten beiden Schichten. Dieser steile Abfall
bei 138 mm Schutthéhe geht nach 240 Minuten in den flach auslaufenden Diffusionsteil Uber.
Das Beladungsverhalten wandert mit der Extraktionszeit entlang der Schutthéhe hinauf. An
den eng verlaufenden Beladungskurven kann abgelesen werden, dass die Extraktion in den
untersten Schichten nach 5 Stunden beendet ist. In diesem Bereich ist das treibende Konzent-
rationsgefalle zwischen Ol im Rohstoff und Ol im CO; so klein, dass der Extraktionsvorgang
zum Erliegen kommt. Die betreffende Schicht tragt zum weiteren Extraktionsprozess nichts
mehr bei und z&hlt als Totvolumen. Dieses Verhalten ist einer der entscheidendsten Punkte
fur die Beurteilung des Stoffaustausches in einem Batch-Reaktor. Vergleicht man den Batch-
Reaktor mit einer kontinuierlichen Gegenstromextraktion, so hat man uber die gesamte Ex-
traktionslange ein ausreichendes Konzentrationsgefélle und erreicht damit Uber die gesamte

Lange eine hohe Stoffaustauschgeschwindigkeit.

om=20[kg]

nfﬂ:‘bo
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xm =160
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I
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|
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Abb. 5.3.12.: Beladung des Rapsdls in CO, Uber die Schutththe
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Diese Zone, in der sich der gesamte Stoffaustausch vollzieht, nennt man Stoffaustauschzone.
Diese beginnt am Eintritt des frischen Ldsungsmittels, wo reines Losungsmittel mit fast aus-
extrahiertem Raffinat in Beriihrung steht und endet nach kontinuierlichem Anstieg am Ende
des Festbettes, wo frisches Einsatzprodukt mit dem nahe am Gleichgewicht beladenen L6-
sungsmittel in Beriihrung steht. Bei einem diskontinuierlichen Batch-Reaktor tritt am Beginn
der Extraktionszeit und am Beginn des Festbettes der htchste Konzentrationsgradient auf, d.h.
frisches Losungsmittel ist in Kontakt mit frischem Einsatzprodukt. Das fiihrt auch dazu, dass
das Losungsmittel nach 150 mm schon so hoch beladen ist, dass es zu keinem weiteren Stoff-
austausch kommt. Ist die erste Schicht ausextrahiert, dann erreicht man flr einen kurzen Zeit-
punkt den Idealfall, dass der Beginn der Stoffaustauschzone mit dem Anfang des Festbettes
ubereinstimmt. Dieser Beginn wandert mit der Zeit immer weiter nach oben. Alle Zonen, die
dann unter der Stoffaustauschzone liegen, tragen zu diesem nichts mehr bei und sind daher als
Totvolumen zu betrachten. Die Extraktion ist erst dann zu Ende, wenn der Beginn der Stoff-
austauschzone das obere Ende der Schitthohe erreicht hat und die Beladung so gering wird,

dass sich eine weitere Extraktion nicht mehr lohnt.

Bei einer diskontinuierlichen Batch-Extraktion wandert die Stoffaustauschzone mit der Ex-
traktionszeit entlang der Schitthohe Uber das Festbett hinweg. Diese dreidimensionale Ab-
hangigkeit der Ausbeute Uber Zeit und Weg ist in Abb. 5.3.13. und 5.3.14. dargestellt.

Abb. 5.3.13. zeigt die Extraktionsausbeute tber die Schitthdhe bei verschiedenen Extrakti-
onszeiten. Abb. 5.3.14. zeigt die Extraktionsausbeute iber die Zeit bei verschiedenen Schiitt-

hohen.
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Abb. 5.3.14: Extraktionsausbeuten von Rapsol tiber die Extraktionszeit
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Durch das logarithmische Auftragen der Zeit ist das Weiterwandern der Stoffaustauschzone
deutlich zu erkennen. Wirde man die Kurven von Abb. 5.3.14. senkrecht in die Abb. 5.3.13.
stellen, so erhélt man die gesamte Ausbeuteflache Uber Zeit und Weg.

Die Ausdehnung der Stoffaustauschzone wirkt sich in entscheidender Weise auf den Stoffaus-
tausch und damit auf den Losungsmittelverbrauch aus. Ist der Lésungsmitteldurchsatz zu ge-
ring, so ist die Stoffaustauschzone wesentlich kleiner als die Schiitth6he und einige Schichten

werden vom Extraktionsvorgang nicht erfasst.

Als Folge davon steigen die Extraktionszeiten stark an. Ist andererseits der Ldsungsmittel-
durchsatz zu grof3, so Uberschreitet die Stoffaustauschzone bei weitem die Schiitthéhe, das
Losungsmittel ist am Ende des Extraktors noch nicht ausreichend mit Extrakt beladen und

dies bewirkt ein starkes Ansteigen der Betriebskosten.

5.3.3. Extraktion von Rapspresskuchen

Tabelle 5.3.7.: Extraktion von Rapspresskuchen

a) m =32 kg/h b) r =32kgh
F=1500g F=2160g
t M E t M E
05 13,78 2,83 05 1990 427
1,0 2993 643 1,0 3637 7,61
15 4629 8,62 15 5257 892
20 6244 951 20 6846 933
25 7812 9,85 25 838 951
30 9319 10,10 30 9904 962

3,5 108,3 10,18 3,5 113,54 9,76
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¢) m =32 kg/h d) m =32kgh
F=2830¢ F=35009
t M E t M E
05 21,76 4,99 05 2299 447
1,0 3867 81 10 388 7,33
15 5432 9,05 15 5418 864
20 7009 9,31 20 6965 9,16
25 8519 9,47 25 8553 935
35 113,72 9,71 30 9897 946
40 127,38 9,83 35 11239 959
45 14041 9,96 40 12626 9,72
50 152,00 10,00 45 13956 9,88
e) m =32kg/h
F=5000g
t M E

05 1841 2,63
1,0 34,02 498
15 50,60 6,77
20 6664 794
2,75 9249 8,92
3,0 102,67 9,12
3,5 116,30 9,26
4,0 13066 9,35
45 14590 9,44
50 160,80 9,50

Wird Rapssamen nicht direkt extrahiert, sondern in einer Olpresse verarbeitet, so bleibt noch
ein erheblicher Teil des Oles im Riickstand zurtick. Das im Presskuchen verbleibende Ol kann
nur mehr durch Extraktion gewonnen werden. Das Pressen von Ol weist gegeniiber dem Ex-
traktionsverfahren zahlreiche Vorteile auf. Es handelt sich dabei um einen rein mechanischen

Vorgang und benétigt daher nur einen Bruchteil jener Energie, die fir die Extraktion notwen-
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dig ist. AulRerdem ist fir die gesamte Verarbeitung nur eine einzige Maschine notwendig,
wahrend bei der Extraktion ein Extraktor, eine Losungsmitteldestillation und mehrere Anla-
gen zur Reduzierung von Losungsmittelriickstdnden im Raffinat und im Extrakt erforderlich
sind. Weiters sind die Verweilzeiten in der Presse wesentlich kirzer, so dass mit kleineren
Anlagen groRe Durchsatze gefahren werden kénnen. Grélter Nachteil des Pressverfahrens ist
der noch hohe Olgehalt im Riickstand. Der fiir die folgenden Versuche verwendete Raps-
presskuchen wies noch einen Olgehalt von 10,5 Gew% auf. Vor der Pressung lag der Olgehalt
bei 30 Gew%, d.h. dass mehr als ein Drittel im Rickstand zuriickbleibt. Durch den hohen
Olgehalt im Riickstand kann dieser nur in geringen Mengen zur Verftterung herangezogen
werden. Durch diesen verminderten Verwendungsbereich ist auch der erzielte Preis sehr nied-
rig. Eine weitere Reduzierung des Olgehaltes ist dann nur mehr mit Extraktion zu erreichen.
Die letzten Untersuchungen haben gezeigt, dass sich Hexan aus Raps weit schlechter abtren-
nen lasst als aus Sojaschrot. Diese und andere Schwierigkeiten, Rapspresskuchen mit Hexan

zu extrahieren, haben dazu gefuhrt, dass die Extraktion in der Praxis kaum angewendet wird.

Eine Moglichkeit, die Rickstandsprobleme zu umgehen, ist die Extraktion des Presskuchens
mit Uberkritischen Gasen. Abb. 5.3.15. zeigt die Ausbeutekurven Uber die Extraktionszeit bei
verschiedenen Einsatzmengen. Verglichen mit der Extraktion von frischem gemahlenen Raps
haben die Kurven bei Rapspresskuchen einen etwas anderen Verlauf. Die Auswaschzone und
die Diffusionszone sind stark ausgepréagt. Dies gilt auch noch fir die mittleren bis oberen
Schitthohen. Die Steigung der Kurven in der Auswaschzone ist fiir beinahe alle Schiitth6hen
gleich. Auch in der Diffusionszone unterscheiden sich die Kurven kaum. Nur die 5000 g-
Kurve verlauft in der Auswaschzone etwas flacher. Die mit Abstand interessantesten Ergeb-
nisse sind die kurzen Extraktionszeiten. AuRer beim 5000 g-Versuch ist bei allen anderen
nach 2 Stunden ein Extraktionswirkungsgrad von 90 % erreicht worden. Die kurze Extrakti-
onszeit und der ausgepréagte Kurvenverlauf deuten auf einen guten Aufschluss der Zellen hin.

Durch den Pressvorgang wird also ein hoher Aufschlussgrad erreicht.
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Abb. 5.3.15.: Extraktionsausbeuten von Rapsol Uber die Extraktionszeit

Erwartungsgemal ist auch der Losungsmittelverbrauch und der Energieverbrauch gering.
Abb. 5.3.16. zeigt die Ausbeutekurven Uber die total durchgesetzte CO, —Menge. Zur Errei-
chung eines Extraktionswirkungsgrades von 90 % bendtigt man fiir 1500 g bis 3500 g etwa
60 kg CO, und fiir 5000 g etwa 100 kg CO,. Analog zur Rapsextraktion ist in Abb. 5.3.17. die
Beladung uber die Schitthéhe fur verschiedene Zeiten aufgetragen. Am Beginn der Extrakti-
on werden bei einer Schitthéhe von 300 mm die hochsten Beladungswerte erreicht. Die
knapp unter 0,8 Gew% liegen. Bereits nach 90 Minuten sinkt die Beladung in der untersten
Schicht unter 0,1 Gew%. VVon 210 mm bis 420 mm ist wieder ein starker Anstieg bemerkbar.
Nach 150 Minuten ist in den ersten drei Schichten der Extraktionsvorgang beendet. Der glei-
che Zustand wird bei 5000 g erst nach 5 Stunden erreicht. Die Extraktionsausbeuten tber die
Schitthdhe bei verschiedenen Zeiten und die Ausbeuten ber die Zeit bei verschiedenen
Schiitthéhen sind in Abb. 5.3.18. und Abb. 5.3.19 dargestellt.
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Abb. 5.3.16.: Extraktionsausbeuten von Raps6l Uber die total durchgesetzte CO,-Menge
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Abb. 5.3.17.: Beladung von Rapsdl Gber die Schutthéhe
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Abb. 5.3.18.: Extraktionsausbeuten von Rapsol ber die Schutthéhe
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Abb. 5.3.19.: Extraktionsausbeuten von Rapsol Uber die Extraktionszeit
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5.3.4. Modellierung des Stoffaustausches

Durch die duf3erst komplexen Vorgénge gibt es nur wenige Vorschlage zur Beschreibung ei-
ner Fest-Fllssig-Extraktion von Naturstoffen. Diese werden meist in kleinen Mengen und in
maoglichst universellen Anlagen erzeugt, so dass sich eine genauere Modellierung nicht lohnt.
Die wenigen Produkte, die in vergleichbar mit der GroRindustrie groflen Mengen erzeugt
werden, sind die pflanzlichen Ole aus Olsaaten, Zucker aus Ribenschnitzel, die Entcoffeinie-
rung aus Rohkaffee und tierische Fette oder Eiweillprodukte aus Tierkadavern oder Fisch-

abfallen.

Fur diese Produkte gibt es Modelle, die von einfachen empirischen Beziehungen bis zu rein
theoretisch abgeleiteten Differentialgleichungen reichen. Eine einfache Ubernahme von Mo-
dellen aus der Flissig-Flussig-Extraktion ist nicht mdglich. Durch die hohen Stoffaustausch-
widerstdnde im Inneren des Feststoffes kann das instationdre Verhalten der Extraktion auf
keinen Fall vernachlassigt werden. Weiters kann eine Blite oder ein Blattstiick nicht als ho-
mogene Masse betrachtet werden wie ein Fllssigkeitstropfen, sondern als komplexes Netz-
werk von Zellen. Da im Auswaschteil der Wertstoff direkt mit dem Ldsungsmittel in Kontakt
steht, und im Diffusionsteil der Wertstoff erst durch die Zellmembran hindurchdiffundieren
muss, bendtigt man fir die beiden verschiedenen VVorgénge verschiedene Stoffaustauschkon-
stanten. Ein brauchbares Stoffaustauschmodell muss daher in der Lage sein, den Stoffaus-
tausch in Abhadngigkeit von Zeit, Schitthohe, Lésungsmitteldurchsatz und Konzentrations-

gradienten (aufgeteilt in zwei k, - Ac+k, - Ac) ausreichend genau zu beschreiben. Werden

alle diese Abhangigkeiten in eine Differentialgleichung gebracht, dann wird der mathemati-

sche Aufwand, diese Gleichung zu I6sen, enorm hoch.

5.3.4.1. Ubersicht Uiber bekannte Stoffaustauschmodelle

5.3.4.1.1. Stoffaustauschmodell nach Brunner

Brunner G. stellt in /30/ zwei Modelle fiir das Extraktionsverhalten von Naturstoffen dar.
a) Geschwindigkeitsbestimmender Schritt ist die Diffusion (z.B. Entcoffeinierung von
Rohkaffee)

b) Nur Auswaschung (z.B. Extraktion von Ol aus Raps).
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Ad a):

Bei der Entcoffeinierung von Kaffee wurden folgende Annahmen getroffen.
— Die Bohnen werden nicht gemahlen, d.h. die Zellwande bleiben voll erhalten.
— Die Bohnen werden als dquivalente Kugeln betrachtet, wobei ein charakteristischer
Durchmesser von 7 mm gewahlt wird.

— Die charakteristische Stoffaustauschgeschwindigkeit liegt in der festen Phase.

Das Modell geht von der Beschreibung des Stoffaustausches einzelner Kugeln aus und trans-
feriert dieses Verhalten auf das gesamte Festbett. Es beschreibt die Zeitabh&ngigkeit des Kon-
zentrationsgradienten und die Abhéangigkeit des Stofflibergangskoeffizienten vom Losungs-

mitteldurchsatz.

Ad b):

Extraktion von Ol aus Raps.
Zum Unterschied zur Entcoffeinierung wurden hier folgende Annahmen getroffen:
— Das Rapskorn ist fein gemahlen.
— Die Zellwénde sind grofitenteils zerstort.
— Als charakteristischer Durchmesser wird 0,5 mm gewadhlt.
— Die Konzentrationsbereiche liegen wesentlich héher (im Feststoff 20 Gew% und im
CO; 1 Gew%).

In der ersten Extraktionsphase (Auswaschzone) herrscht eine konstante Stoffaustausch-

geschwindigkeit vor, d.h. eine lineare Abnahme der Feststoffbeladung mit der Zeit.

Die extrahierte Olmenge (E) ergibt sich aus

E=k,-a,-V,-c,

wobei ks aus der Korrelation

Sh=2+11-Sc*?®-Re%® 3<Re<3000

ermittelt werden kann.
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Ks Stoffuibergangskoeffizient (m/sec)
as spezifische Austauschflache (m2z/m3)
Vi Bettvolumen (m3)

Ac.  mittlere Konzentrationsdifferenz (kg/m?)

m

Sh Sherwoodzahl
Sc Schmittzahl
Re Reynoldszahl

Dieses Modell ist nur auf die Auswaschzone beschrankt und macht keine Aussagen flr den
Bereich abnehmender Stoffaustauschgeschwindigkeit (Diffusionszone).

Zu dhnlichen Schlissen kommt auch King M.B. /31/. Brunner und King sind bisher die einzi-
gen, die sich mit dem Modellieren des Stoffaustausches fiir die Hochdruckextraktion befasst

haben und dartber veroffentlicht haben.

5.3.4.1.2. Tomschke H. /32/: Extraktive Fest-Flissig-Trennung

Der Modellansatz ist rein empirisch fiir die Extraktion von Olsaaten in einem Karussellextrak-
tor entwickelt worden. Die Analyse des Prozesses ergibt, dass etwa 35 Parameter, die in kom-
plexer Weise miteinander verknipft sind, den Extraktionsvorgang beeinflussen. Das Modell
beschreibt den zeitlichen Verlauf der Olabnahme im Feststoff. (0(t))

Die beiden Extraktionsphasen werden in exponentieller Darstellung durch die Hilfsfunktion

Q1 und Q ausgedriickt.

Q =a-0(t) " Q, = f-0(t) e

a, B, c1 und c; sind frei wahlbare Koeffizienten, die durch Anpassung der Funktion Q; und Q;
an die Messergebnisse bestimmt werden. Die Zunahme der Beladung des Ldsungsmittels
beim Durchstrdmen des Saatbettes wird durch eine weitere Funktion g (y) bertcksichtigt. Da
fir die HDE noch ein Parameter fir die Lésungsgeschwindigkeit notwendig ware, ist dieser

rein empirische Ansatz kaum fiir dieses Verfahren anwendbar.
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5.3.4.1.3. Rein P.W. /33/: Extraktion von Zucker aus Ribenschnitzel

Das Modell geht von den folgenden Voraussetzungen aus:
— Die Konzentration der Flissigkeit am Eintritt ist konstant
— Es wirken nur Gravitationskrafte auf die Flussigkeit
— Pfropfenstromung

— Einheitliche Zusammensetzung des Feststoffes

Auch dieses Modell beschreibt den Stoffaustausch mit zwei getrennten Koeffizienten.

Ki: Stoffaustauschkoeffizient fir den Auswaschvorgang (aufgebrochene Zellwénde)
K,: Stoffaustauschkoeffizient fur den Diffusionsvorgang (geschlossene Zellen, niedrige Ex-

traktionsgeschwindigkeit)

K; ist von der Temperatur relativ unabhéngig und verkehrt proportional zur Oberflache des
Einsatzproduktes. K, ist analog dem Diffusionskoeffizienten mehr oder weniger stark von der

Temperatur abhéngig.

Der Anteil der gut aufgeschlossenen Zellen im Verhaltnis zum gesamten Einsatzmaterial wird
mit o bezeichnet, welcher aus dem displaceability index bestimmt wird.

Die abgeleitete Differentialgleichung enthélt alle wichtigen Abhdangigkeiten, die zur Be-
schreibung eines Extraktionsproblems von Naturstoffen notwendig sind. Die Ldsung des
Gleichungssystems erfolgt mittels Laplace-Transformation. Auf Grund der zahlreichen Ablei-
tungen erfordert die Rlcktransformation einen dufRRerst hohen mathematischen Aufwand. Eine
Anwendung des Modells ist praktisch nur mit einem entsprechenden Computerprogramm
mdoglich. Da weder die Ricktransformation noch ein Computerprogramm zu diesem Modell
verfiigbar sind, kann keine Aussage Uber die Anwendbarkeit des Modells auf die HDE ge-
macht werden. Zur Lésung der Laplace-Transformation wurde an der Universitat Natal (Std-
afrika) eine Dissertation verfasst. P. W. Rein (1972).

Diese letztgenannten Modelle wurden bisher nur fir die konventionelle Naturstoffextraktion
getestet. Das Ubertragen dieser Modelle auf die HDE ist auf Grund der aufwendigen Messme-

thoden duferst schwierig. Weiters ist der Losungsmitteldurchsatz bei Normaldruckverfahren
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vom Feinheitsgrad des Einsatzproduktes abhéngig, wéhrend bei der HDE auf Grund der nied-

rigen Zéahigkeit des Losungsmittels, dieses in weiten Grenzen variiert werden kann.

5.3.4.2. Das Trocknungsmodell /34/

Wéhrend bei der konventionellen Feststoffextraktion die extrahierte Substanz mit dem Lo6-
sungsmittel in jedem Verhaltnis mischbar ist, gibt es bei der HDE Grenzen fir die Beladung
(Kapitel 5.2.). Weiter ist der Stoffaustausch in zwei Zonen (Auswaschzone und Diffusions-
zone) geteilt. Diese und weitere Ahnlichkeiten legen den Schluss nahe, die HDE mit den
Trocknungsprozessen zu vergleichen. Ein Modell, welches Aussagen uber den ortlichen und
zeitlichen Verlauf der Feuchtigkeitsabnahme bei der Trocknung beschreibt, ist im Buch von
O. Krischer ,,Die wissenschaftlichen Grundlagen der Trocknungstechnik® ausfihrlich behan-
delt. Fir den Stoffaustausch werden dabei wieder zwei Abschnitte unterschieden.
a) Bereich konstanter Trocknungsgeschwindigkeit (Verdunstung an der Oberflache)

b) Bereich abnehmender Trocknungsgeschwindigkeit (Dampfdiffusion)

Die Ubergehende Dampfmenge ist

r‘hD -dA=dA RfT (pDo - pDL) 5.3.1.

Mit einer Zunahme der Luftfeuchte x und einer entsprechenden Abnahme der Gutsfeuchte X

im Volumselement dV des Gutes erhalt man fur den Stoffaustausch

Mp -dAsz-dx=—dV-psdd—)t( 5.3.2.
— MyP _MD.i 5.3.3.
M o-p-p, M_ p
Die Dichte der trockenen Luft ist
p =P 5.3.4.
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=e ™ 5.3.5.

Fur den ersten Trocknungsabschnitt ist die Trocknungsgeschwindigkeit direktproportional der

Dampfdruckdifferenz bzw. Luftfeuchtedifferenz.

Mo _ exp(—%) 5.3.6.

Dl.e L

5.3.4.2.1. Analogiebetrachtungen der physikalischen Vorgédnge bei der Trocknung
und der HDE /35/

Trocknung HDE
Bereich mit konstanter Stoff- Oberflachenverdunstung Auswaschvorgang
austauschgeschwindigkeit
Bereich mit abnehmender Dampfdiffusion Diffusionsvorgénge

Stoffaustauschgeschwindigkeit

Fur die beiden Verfahren gelten ahnliche Stoffaustauschgeschwindigkeits- / Beladungsver-

laufskurven.

Stoffaustauschgeschwindigkeit
kg/h Extrakt pro kg Einsatz

%

'Feststoffbeladung
kg/Extrakt pro kg Einsatz

Abb. 5.3.20.: Verlaufskurve der Stoffaustauschgeschwindigkeit
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Trocknung

Hochdruckextraktion

X Beladung (Feuchte des Trockengutes)

R  Extraktgehalt des Feststoffeinsatzes

X, Beladung beit=0

R, Extraktgehalt beit=10

X Beladung am Knickpunkt

R, Extraktgehalt am Knickpunkt

X, Beladung bei Gleichgewicht

R, Extraktgehalt beim Gleichgewicht

X —
n= — "9 dimensionslose Beladung r= R® dimensionsloser Extraktgehalt

X K Xgl K
my Trocknungsgeschwindigkeit R  Extraktionsgeschwindigkeit
V= - D dimensionslose  Trocknungsge- | v = Rﬁ dimensionslose  Extraktionsge-

Dl |
schwindigkeit schwindigkeit

V4 :w dimensionslose  Partial- | 7 = C” —Ce dimensionslose Konzentrations-

Po — Pore C —Cg

druckdifferenz differenz

p” Dampfdruck bei Gleichgewicht c ngsitlfelIcShgeW|chtsbeIadung des LoOsungs-

P, Dampfdruck der Luft

Ce (t,z) Beladung des Losungsmittels

P Dampfdruck am Eintritt

Cc, Beladung des Losungsmittels am Eintritt

e

:/B'pLA

L

dimensionslose Austausch-

4

flache

dimensionslose Ortskoordinate

ZZ'B.,'OEA

Me

m, Luftdurchsatz

me spezifischer Losungsmitteldurchsatz

r dr 7
e -n=1

n )

5.3.11.

Falls v (r) nicht analytisch gegeben ist, kann die Losung graphisch erfolgen. Zur Bestimmung

der zeitlichen Abhéngigkeit der Feststoffbeladung r an einer beliebigen Stelle muss die zeitli-

che Abhangigkeit von zx bekannt sein.

Die Wanderungsgeschwindigkeit des Knickpunktes ergibt sich durch Differenzierung von

Gleichung 5.3.12. nach 7.
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1 Zk
[ S S 5.3.12,
r(z,) V(r) ’ (ro - r) z

Die Losung hat die Form

7= [(r,—r(0,7))dz, 5.3.13.
0

Wahrend bei der Trocknung die Feuchtigkeitsverteilung im Gut in Abhangigkeit der Zeit von
Interesse ist, will man bei der HDE das Ausbeute/Zeit-Verhalten bei verschiedenen Schiittho-

hen ermitteln.

5.3.4.2.2. Anpassung des Trocknungsmodells an die HDE

Ziel des Modells ist es, mit den in Laborversuchen gemessenen Ausbeute/Zeit-Kurven oder
Extraktionsverlaufskurven (EVK) Aussagen Uber das allgemeine Extraktionsverhalten ma-
chen zu kénnen. Da das Modell sowohl die Abhédngigkeit der Extraktionsausbeute tber die
Zeit, als auch Uber die Schiitthohe behandelt, konnte ein Hochrechnen von Schiitthéhen im

LabormaRstab auf technische Schitthéhen durchaus maglich sein.

Mit A=a,V,V = AX ao = spezifische Austauschflache m2/m3
kann fiir z auch geschrieben werden

A :M X 537,

Me

Durch Einsetzen der dimensionslosen Gré3en in die Trocknungsgeschwindigkeitsgleichung

und deren Adaptierung fiir die HDE erhalt man die gekoppelten Differentialgleichungen.

ot o
Durch Eliminierung von = erhédlt man die Differentialgleichung der 6rtlichen und zeitlichen

Verteilung der Extraktbeladung des Feststoffes im Extraktor.
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o’r 1 dv or or or

—+V—=
oz Vv dr Ot oz 0z

0 5.3.9.

Eine Losung dieser Differentialgleichung hat die Form

i.ﬂ+r:r(z’z-:0) 5.3.10.
vV 0z

r(z,z=0) ist die Extraktbeladung des Einsatzes vor Beginn der Extraktion, wenn eine

gleichméRige Anfangsverteilung vorausgesetzt werden kann.

Durch Trennung der Variablen I&sst sich die Differentialgleichung unmittelbar integrieren und

erhélt die Form

Die wichtigsten Parameter dafir sind:
— Aufschlussart und Korngroienverteilung des Feststoffes
— Einsatzmenge mg

— LOsungsmitteldurchsatz m_

— Extraktordurchmesser dg
— Extraktbeladung des Einsatzes Ry

— Khnickpunktparameter tk, Rk

Wie vom Gesamtkonzept gefordert, gehen die thermodynamischen Bedingungen und die L6-
sungsmitteleigenschaften nicht ins Modell ein. Weiters wird angenommen, dass immer unbe-
ladenes LOsungsmittel in den Extraktor geleitet wird. Aus den Extraktionsversuchen, die mit
verschiedenen Einsatzmengen ms und Losungsmitteldurchsédtzen durchgefuhrt werden, erhalt
man ein Ausbeute/Zeit-Diagramm, welches angibt, wie viel Gew% Extrakt zu einer bestimm-

ten Zeit extrahiert wird.
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Die mittlere Extraktbeladung des Einsatzes ergibt sich aus der Gesamtbilanz

R, = A —A 5.3.13.

m

Wird fur die Extraktion frischer Einsatz eingesetzt, dann erreicht der Feststoff nach einer ge-
wissen Zeit an der Stelle des hochsten Konzentrationsgradienten die Knickpunktbeladung Rg.
Diese gibt jene Grenzbeladung an, bei der die Auswascheffekte in Diffusionsvorgange utber-
gehen. Sobald die unterste Schicht die Knickpunktbeladung erreicht hat, ist fur diese die

Auswaschzone beendet und der Knickpunkt wandert entlang der Schitthéhe hinauf.

Bei kleinen Einsatzmengen (m, — 0) entspricht die mittlere Beladung der ortlichen (Rs &

Rm) und es lassen sich daraus die Knickpunktsparameter tx und Rx bestimmen. tk ist die Zeit
bis zur Erreichung des Knickpunktes in der ersten Schicht. Wirde die Extraktion nach dem
Knickpunkt mit derselben Geschwindigkeit weitergehen, so wirde man die fiktive Zeit tr be-

notigen.

t, =t /(r, —1) 5.3.14.

tr wird zur Berechnung der dimensionslosen Zeit herangezogen.

T=— 5.3.15.

Wird nun die differenzierte Form der Ausbeute/Zeit-Kurve durch die konstante Austausch-
geschwindigkeit der Auswaschzone dividiert, so erhalt man die dimensionslose Austausch-

geschwindigkeit v.

Die Extraktionsverlaufskurve v(r) bekommt man durch Auftragen der dimensionslosen Aus-

tauschgeschwindigkeit tiber die dimensionslose Feststoffbehandlung.
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5.3.4.2.3. Lésungsablauf zur Anwendung des Modells

Ausgehend von der Differentialgleichung 5.3.9. kann durch Trennung der Variablen und an-
schlieRender Integration die Losung fur die verschieden Zonen gefunden werden. Zur Veran-
schaulichung soll nochmals Gleichung 5.3.11. angeschrieben werden.

¢ dr i
———=|dz
V(N —-1)

1

5.3.11.

Losung des Integrals fur die Auswaschung.
Fur diesen Betrieb gilt:

1<r<rpundv =1
Fur den ortlichen und zeitlichen Feststoffbeladungsverlauf ergibt sich
r(z,r)=ry—7-e”* 5.3.16.

In einer bestimmten Schicht (z = konst.) ist

r)=r,- kti 5.3.16.a)

F

An einer bestimmten Zeit t;, wie aus 5.3.16. ersichtlich ist, nimmt die Beladung entlang der
Schitthohe nach einer e-Funktion zu.

r(z)=r, —tt—l-e‘Z 5.3.17.

F

Losung des Integrals fir die Diffusion.
In diesem Bereich gilt 0<r<1 und v<1. Gleichung 5.3.11 mit den zugehdtrigen Grenzen lautet

dann
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Zg

!V(r)(r 5 = [dz 5.3.11.3)

Ist v(r) durch eine mathematische Beziehung gegeben, kann das Integral geschlossen gel6st
werden, wie flr den Sonderfall v(r) = r. Fir eine EVK, die nur punktweise angegeben ist,

kann das Integral durch graphische Integration gelost werden.

Losung fur den Sonderfall v(r) = r (lineare EVK)

N v(r)
v=1
v=r
Diffusion Auswaschung
| 1 I~
==
1 e s

Abb. 5.3.21.: EVK flir den Sonderfall v(r) =r

Wie Abb. 5.3.21. zeigt, lasst sich die Differentialgleichung 5.3.11. geschlossen Iosen.

Die Integration von

z

j 5.3.11.b)

)

rj r(r,—r)
ergibt mit r; (z1 =0) = 1 die L6sung

o= 1 5.3.18.

1
Z(I’)—r— Inm

0

oder deren Umkehrfunktion

I (Z)—r—Zr 5.3.19.
1+7, -
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Die Berechnung der Zeitabhéngigkeit z(z)

dr =(r, —r,(z))dz 5.3.13.3)

In 5.3.19. eingesetzt und integriert ergibt

1+7,-e'07"

e 5.3.20.
1+7,-e'07™

-7, =In

Fur die Gesamtberechnung der Feststoffbeladung in Abhangigkeit von Ort und Zeit bekommt

man

r0
1+(r,-e"7"K-1)-e"*

I, (7,Az) = 5.3.21.

Zur Berechnung von r, (z,Az) wird allgemein die Feststoffbeladung der Schicht tber die

Schiitthohe integriert.
ro= ijrsdz 5.3.22.
Az,

Mit der mittleren Feststoffbeladung in Abhangigkeit von z und Az kann flr jede beliebige
Zeit und beliebige Einsatzmenge die Ausbeute berechnet werden, so lange die Annahme einer

linearen EVK gilt.
Graphische Ermittlung der Ausbeute/Zeit-Kurve

In den meisten praktischen Féllen ist die EVK keine Gerade, sondern eine beliebige Kurve,
die durch n-Punkte gegeben ist. Die Ermittlung des Konzentrationsverlaufs im Diffusionsbe-
reich erfolgt fur diesen Fall am besten auf graphischem Weg. Der genaue Losungsweg dieser
Berechnung ist in der Diplomarbeit Hopf ausgefiihrt. Um den groRen Rechenaufwand fir die
zahlreichen Messpunkte zu reduzieren, wurde fiir die Berechnung des Konzentrationsverlau-

fes r,,, ein EDV-Programm erstellt. Die graphische Integration erfolgt naherungsweise nach

der Trapezmethode. Da die Funktion ry(z") durch n-Punkte gegeben ist, und damit der gesam-
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te Bereich mathematisch beschreibbar ist, wurde fir die Zwischenrdume eine Angleichfunk-
tion gesucht. Mit dieser Angleichfunktion kann der weitere Rechenweg mathematisch erfol-

gen. Zur Reduzierung des mathematischen Aufwandes wurden mdéglichst einfach Funktionen

ausgewabhlt.

y=alx+b 5.3.23.3)
y=al/x2+b 5.3.23.b)
y=(/x)+(b/x?)+c 5.3.23.c)
y =aln((b—x)/cx) 5.3.23.d)

Damit der gesamte Bereich der Funktion r¢(z) durch Angleichfunktionen beschreibbar ist,
wird die Funktion rg(z) in Teilbereiche zerlegt. Fur alle diese Teilbereiche werden die Koeffi-
zienten der jeweiligen Angleichfunktion bestimmt. Diese werden dann in die Gleichung

5.3.13. eingesetzt und integriert.

Einfluss von Extraktordurchmesser, Losungsmitteldurchsatz, Stoffdurchgangskoeffizient und

Stoffaustauschflache. Bei den bisherigen Betrachtungen wurden die GroRen d.,mg, pg, o

bzw. (k - a,) nicht direkt in den Formeln verwendet, sondern sie sind im Faktor w enthalten

_Bragpe _(Ka) a0 5.3.24.

Mg - o Mg

w

Die Gleichung 5.3.24. zeigt, dass w bei g = konst. (q = pc / p,) nur noch vom L@sungsmit-
teldurchsatz m. und vom Produkt aus Stoffdurchgangskoeffizient mal der spezifischen Stoff-
austauschflache (k -a,) abhéngig ist. Die Querschnittflache des Extraktors ist implizit in der

Einsatzmasse enthalten.

m, = X- Ay - p, 5.3.25.
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Wenn w bekannt ist, kann k - a, aus Gleichung 5.3.24. berechnet werden.

Der Faktor w wird entweder graphisch oder mit dem EDV-Programm bestimmt. Eine Analyse
der k -a,-Werte zeigt, welche Auswirkungen dieser Faktor auf die Extraktionsgeschwindig-
keit hat. Eine Erhohung des k - a,-Wertes beschleunigt in erster Linie die Auswaschzone (d.h.

tk wird Kleiner). In diesem Punkt stimmt das Modell auch mit den Ansatzen von Brunner und

King tberein.

Durch den im Verhdltnis zum Losungsmitteldurchsatz groBen Durchmesser des Extraktors,
kdnnen nur kleine Losungsmittelgeschwindigkeiten erreicht werden. Die Leerrohrgeschwin-
digkeiten betragen bei einer Dichte fiir CO, von 885 kg/m3

Losungsmitteldurchsatz Leerrohrgeschwindigkeit
10 kg/h 0,138 mm/s
20 kg/h 0,276 mm/s
32 kg/h 0,442 mm/s

Bei diesen kleinen Ldsungsmittelgeschwindigkeiten bleiben die k - a, -Werte ungefahr kon-

stant.

5.3.4.2.4. EDV-Programm zur Ermittlung des Ausbeute/Zeit-Verhaltens

Wie schon mehrmals erwahnt, wurde ein EDV-Programm erstellt, um das Trocknungsmodell
effizient einsetzen zu koénnen. Das Auswahlen der Angleichfunktionen und die graphische

Integration wirde ohne Rechenanlage viel Zeit in Anspruch nehmen.

a) Extraktionsverlaufskurve v(r)
16 Wertepaare r und v
b) Experimentelle Werte fir die Ausbeute A(t,m,)

Es konnen bis zu 6 gewdhlte Zeitpunkte (t), 3 verschiedene Einsatzmengen (mg,m,,mg;)

und die dazu gemessenen Extraktmengen eingegeben werden.
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Diese Werte werden im Diagramm wiedergegeben und gestatten somit den direkten Vergleich

von experimentellen Daten mit dem Modell.

c) Feststoffbeladung, Knickpunktparameter, Losungsmitteldurchsatz

Die Extraktbeladung des Einsatzes wird in kg/kg-10°, der Knickzeitpunkt in Stunden,
die Knickpunktbeladung in kg/kg-10°, Einsatz und Losungsmitteldurchsatz in kg/h an-
gegeben. Unter der Annahme eines konstanten Wertes flr k - a, kann auch auf andere L06-

sungsmitteldurchsétze geschlossen werden.
d) Einsatzmengen ms
Es konnen bis zu 3 Einsatzmengen eingegeben werden, fir die das Programm die Ausbeu-

te/Zeit-Kurven errechnet und zeichnet.
Beschreibung der einzelnen Programmsegmente.

a) Optimierung des Faktors w(ms, mg)
Entweder ist w vorgegeben, wenn z.B. keine Versuchsdaten vorhanden sind, oder w wird
nach Gleichung

Tk

K @-e M)y 5.3.26.
W(msi - mo)

SU = Zn:(avi -
i=1

SU: Summe der Quadratemit der Methode der kleinsten Fehlerquadrate optimiert.

b) Berechnung des Konzentrationsprofils z(r)
¢) Angleichfunktion und Koeffizientenbestimmung
Die z(r)-Werte werden mit 3 Angleichfunktionen beschrieben.
d) Punktweise Berechnung der Ausbeute/Zeit-Kurven
e) Plotten der Ausbeute/Zeit-Kurven
f) Berechnung und Plotten des Konzentrations/Ausbeute-Zeitdiagramms
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5.3.4.2.5. Zusammenfassung des Trocknungsmodells (Ubereinstimmung mit den
experimentellen Daten)

Zum Schluss sollen nochmals alle VVoraussetzungen und Annahmen fur das Modell zusam-
mengefasst werden.
a) Geometrische Ahnlichkeit der Extraktionsverlaufskurven fiir verschiedene Lésungsmittel-

durchséatze m. und Extraktordurchmesser A .
b) Konstante Knickpunktbeladung fur verschiedene m. und A,.

c) Der Losungsmitteleintritt ist iber den gesamten Extraktorquerschnitt gleichmaRig verteilt.
d) Konstanter Querschnitt Uiber die gesamte Schitthohe.
e) Einsatz von unbeladenem Ldsungsmittel.

f) Pfropfenstromung durch den gesamten Extraktor.

Dazu kommt noch das adiabate Verhalten des Extraktors beim Anfahren, welches in der ers-

ten halben Stunde ein unreproduzierbares Verhalten verursacht.

Das Modell ist in erster Linie mit den Daten aus den Rapsversuchen getestet worden. Durch
eine Variation von tx und Rk und der EVK kann eine moglichst gute Ubereinstimmung zwi-
schen Experiment und Modell gefunden werden. Die beste Ubereinstimmung Mo-

dell/Experiment wurde mit den Annahmen tx = 0,8 (h), Rk = 130 kg /kg-107%, und in EVK 1

erzielt.

Im folgenden sollen nun einige Ergebnisse dargestellt werden. Abb. 5.3.22. zeigt die gerech-
nete Feststoffbeladung Uber die Zeit verglichen mit den experimentellen Werten bei einem

Lésungsmitteldurchsatz von 32 kg/h.

Abb. 5.3.23. zeigt den Vergleich der gerechneten Ausbeutekuren mit den experimentellen
Werten bei 20 kg/h.

Abb. 5.3.24. zeigt den Vergleich von gerechneten und experimentellen Werten bei kleinen

Einsatzmengen (z.B. 0,19 kg)und einem L6sungsmitteldurchsatz von 18,5 kg/h.
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Abb. 5.3.22. Vergleich der experimentellen Werte mit den gerechneten (Stoffaustausch-

modell)
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Abb. 5.3.23. Vergleich der experimentellen Werte mit den gerechneten (Stoffaustausch-

modell)
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Abb. 5.3.24. Vergleich der experimentellen Werte mit den gerechneten (Stoffaustausch-

modell)

5.4. Kreisprozess der HDE im T-s-Diagramm

Als vierter Hauptparameter wird der optimale Prozess im T-s-Diagramm ermittelt. Darunter
versteht man jenen Kreisprozess unter den vielen mdoglichen, der den geringsten Energie-
verbrauch aufweist. Im Unterschied zur konventionellen Extraktion, wo das Ldsungsmittel

weit unter dem kritischen Punkt eingesetzt wird und die Prozessfiihrung im T-s-Diagramm

vorgegeben und kaum variierbar ist, gibt es in der Hochdruckextraktion besonders

tischen Bereich zahlreiche mogliche Prozessfiihrungen.

T ASKG
.G0KG
LBOKG
MODELL

VERSUCH
NG

RO- 1.H4
TK= 0.60
Rit= 125,00
RG=- 230.00
W= 2.50
LI~ 1.7
£2= §.27
2= 9,7
= 1.64
T2- 4.94
f3- 15.19
HO= 0.15
HE- 18.50

im Uberkri-
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——— Temperatur T

—= Entropie s

Abb. 5.4.1.: Prozessfiihrung einer konventionellen Extraktion

Die Optimierung des Kreisprozesses beim HDE-Verfahren wirkt sich in entscheidender Wei-
se auf den Energieverbrauch des Verfahrens aus /36, 37, 8/. Mit der Bestimmung der thermo-
dynamischen Zustande im Extraktor und im Abscheider erhédlt man die beiden Eckpunkte des
Kreisprozesses. Bei allen technischen Verfahren ist die Enthalpie im Abscheider groRer oder
gleich der Enthalpie im Extraktor. Die Stoffaustauschuntersuchungen ergeben, wie viel CO,
flir einen bestimmten Extraktionsprozess benotigt wird. Da diese Ldsungsmittelmenge im
Kreislauf geflihrt werden muss, ergibt die Losungsmittelmenge pro Zeit mal den Energiekos-
ten, die das Losungsmittel flr seinen Kreislauf verbraucht, die Betriebskosten pro Zeiteinheit
fir den Kreisprozess. Wéhrend bei der konventionellen Extraktion die Mdglichkeit besteht,
das beladene Ldsungsmittel nach der Extraktion zu lagern und zu einem spéteren Zeitpunkt
getrennt aufzuarbeiten, muss bei der HDE das LAsungsmittel sofort regeneriert und im Kreis-
lauf gefiihrt werden. Ein Speichern des beladenen Losungsmittels ist auf Grund des hohen
Druckes wirtschaftlich nicht realisierbar. Das Ziel dieser Parameteroptimierung ist, die Be-
rechnung der minimalen Energiekosten (elektrische Energie, Dampfenergie), die 1 kg oder

eine t CO,, fiir seinen Kreisprozess bendtigt.

5.4.1. Pumpen und Verdichterprozess im T-s-Diagramm

In Abb. 5.4.2. sind die beiden Hauptprozessarten, der Pumpenprozess und der Verdichter-
prozess im T-s-Diagramm dargestellt. Die thermodynamischen Zustandsanderungen sind ide-
al dargestellt (isentrope Verdichtung), d.h. Druckverluste und Wirkungsgrade sind nicht be-
ricksichtigt.
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Beim Pumpenprozess lauft der Kreisprozess im Uhrzeigersinn. Die Pumpe saugt aus dem
Speicher das Lésungsmittel CO, an und komprimiert es auf Extraktionsdruck (1-2). Bei
den praktischen Prozessen wird das CO, vor der Pumpe mit einem weiteren Warmeaus-
tauscher um etwa 5°C unterkiihlt, um Storfalle durch Kavitation zu verhindern. Nach der
Pumpe wird das CO, isobar gekihlt oder erwarmt (2-3). In Punkt 3 sind die thermody-
namischen Bedingungen im Extraktor erreicht. Nach der Beladung des CO, im Extraktor
erreicht dieses in einem isenthalpen Drosselvorgang den Druck im Abscheider (3-4).
Wird nach der Drosselung das Zweiphasengebiet erreicht, so muss die restliche Fllssig-
keit isotherm und isobar verdampft werden (4-5).

In Punkt 5 werden die thermodynamischen Bedingungen im Abscheider erreicht.

Nach der Abscheidung des Extraktes stromt das CO, in den Kondensator, wo es total
kondensiert wird (5-6). Das flussige CO, stromt in den Speicher zuriick, womit der Kreis-
lauf geschlossen ist.

Beim Verdichterprozess lauft der Kreisprozess gegen den Uhrzeigersinn. Der Kompres-
sor saugt direkt aus dem Abscheider das gasformige CO, an und verdichtet es auf Extrak-
tionsdruck (1-2). In der Praxis ist bei ungekuhlten Kompressoren keine isentrope Ver-
dichtung maoglich. Ein ungekihlter Kompressor erreicht etwa einen isentropen Wir-
kungsgrad von 80%. Da das CO, nicht kondensiert wird, benétigt man gegentber dem
Pumpenprozess mindestens einen Warmeaustauscher weniger. Nach dem Kompressor
wird das CO, meist gekihlt und erreicht damit den Zustand des Extraktors (2-3). Zwi-
schen Extraktor und Abscheider befindet sich ein Entspannungsventil, wo das CO,
isenthalp auf Abscheidedruck gedrosselt wird (3-4). Bei Erreichen des Zweiphasengebie-
tes wird die restliche Flussigkeit isobar und isotherm verdampft und erreicht den Zustand
im Abscheider (4-5). Von diesem stromt das CO, wieder in den Kompressor, womit der
Kreislauf geschlossen ist.
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Abb. 5.4.2.: Hauptprozessarten: Pumpenprozess und Verdichterprozess

5.4.2 Beschreibung des Programms

Zur energetischen und kostenméafigen Berechnung der HDE wurde ein Modell entwickelt, mit

dem man ausgehend von den beiden Zustdnden im Extraktor und im Abscheider verschiedene

Kreisprozesse berechnen kann. Obwohl durch Vorgabe der beiden Zustande der Kreisprozess

nicht immer eindeutig definiert ist, wird damit doch eine ausreichende Ausgangsbasis ge-

schaffen. Die Zustandsédnderungen im T-s-Diagramm werden durch mechanische und War-
meenergie hervorgerufen. Bei der mechanischen Energie ist nur ein Energieeintrag technisch
mdoglich. Eine Energiertickgewinnung, bei der man die Drossel durch eine Entspannungs-
turbine ersetzt, ist auf Grund der Extraktabscheidung auf den Turbinenschaufeln derzeit nicht
realisierbar. Bei der Warmeenergie muss sowohl Energie eingetragen als auch abgefihrt wer-
den. Um die GroRe der Zustandsanderungen berechnen zu kénnen, muss man zuerst die

Stoffdaten des Losungsmittels CO, in Abhangigkeit von Druck und Temperatur kennen. Zur

Ermittlung der Stoffwerte von CO; gibt es mehrere Moglichkeiten.

a) Die Stoffwerte werden aus den IUPAC-Tafeln /38/ entnommen und in das T-s-Diagramm
eingetragen. Die Grél3e der Zustandsanderung wird dann durch Addieren oder Subtrahie-
ren der Enthalpien ermittelt. Diese Vorgangsweise hat den Nachteil, dass die Stoffwerte
nur in Abstufungen von 50 bar tabelliert sind und beim linearen Interpolieren grof3e Un-
genauigkeiten entstehen warden.

b) Die schnellste und genaueste Methode ist eine Stoffwerte-Berechnung mit dem Computer.

Leider sind die meisten Stoffwerteprogramme nur im Zweiphasengebiet bis etwa 5°C un-
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ter dem kritischen Punkt ausreichend genau. Um auch den Bereich des kritischen Punktes
beschreiben zu konnen, welcher fiir die HDE besonders wichtig ist, musste eine Pro-
grammierung der Stoffdaten nach den IUPAC-Tafeln vorgenommen werden. Diese gelten
derzeit als genaueste Stoffdatensammlung flr den kritischen und Gberkritischen Bereich.
Mit der Computerberechnung der Stoffdaten flr jeden beliebigen Punkt im T-s-Diagramm
ist es nun moglich, den gesamten Kreisprozess mit einem Programm zu erfassen. Auf
Grund der genannten Vorteile wurde ein Stoffwerteprogramm in Verbindung mit dem
Kreisprozessprogramm erstellt /39/. Trotz der VVorgabe des Prozesses durch die Zustande
im Extraktor und im Abscheider ist das Programm in bezug auf Wirkungsgrade, Kosten

und Druckverlust mdglichst flexibel.

5.4.2.1. Mégliche Prozessfihrungen

Unter den zahlreichen mdoglichen Prozessfiihrungen werden 9 Prozessfiihrungsvarianten aus-
gewahlt. Mit diesen Varianten ist es moglich, beinahe alle Prozessfiihrungen zu beschreiben,
die nach technischem Empfinden sinnvoll erscheinen. Bei allen Prozessen, bei denen die Ab-
scheiderenthalpie kleiner als die Extraktorenthalpie ist, wird die Berechnung abgebrochen.
Derartige Kreisprozesse konnen zu einem Achterprozess werden, der dann von der Rechenan-
lage nicht mehr bewaltigt wird. Einige weitere Sicherungsldufe, die in das Programm einge-

baut sind, sollen verhindern, dass die Rechenanlage durch sinnlose Prozesse blockiert wird.

5.4.2.1.1. Pumpenprozesse

In Abb. 5.4.3.1., 5.4.3.2. und 5.4.3.3. sind die ersten drei Varianten eines Pumpenprozesses
dargestellt. Alle drei Prozesse haben eine unterkritische Abscheidung und eine Drosselung in
das Zweiphasengebiet. Durch Druck und Temperatur im Extraktor sind zwei Eckpunkte des
Kreisprozesses vorgegeben. Mit dem Druck des Abscheiders ist weiters der Saugdruck der
Pumpe bestimmt. Die drei Prozesse unterscheiden sich durch die Zustandédnderung zwischen
dem Austritt der Pumpe und dem Zustand im Extraktor. Liegt die Temperatur im Extraktor
hoher als die Temperatur nach der Pumpe, dann muss mit einem dazwischengeschalteten
Warmeaustauscher Wéarme zugefiihrt werden. Im umgekehrten Fall, wenn die Temperatur
niedriger liegt, muss gekihlt werden. Nur im Idealfall, wenn am Austritt der Pumpe die Ex-

traktionstemperatur erreicht wird, kann der Warmeaustauscher entfallen.
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Abb. 5.4.3.1.: Prozessschritte fiir die Prozessfiihrung 1

1-2  Verdichtung mit der Pumpe

2-3  isobare Erwérmung

3 Extraktion

3-4  Drosselung

4-5  Verdampfung mit Abwérme der Kéltemaschine
5 Abscheidung

5-1  Kondensation mit Kéaltemaschine
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Abb. 5.4.3.2.: Prozessschritte fiir die Prozessfihrung 2

1-2  Verdichtung mit der Pumpe

2-3  isobare Kihlung

3 Extraktion

3-4  Drosselung

4-5  Verdampfung mit Abwérme der Kéltemaschine
5 Abscheidung

5-1  Kondensation mit Kaltemaschine

Prozessfiihrung 3
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Abb. 5.4.3.3. Prozessschritte fur die Prozessfuhrung 3
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1-2  Verdichtung mit der Pumpe

2=3  Optimalprozess

3 Extraktion

3-4  Drosselung

4-5  Verdampfung mit Abwarme der Kaltemaschine
5 Abscheidung

5-1 Kondensation mit Kéltemaschine

Ausgehend vom Druck und von der Temperatur im Extraktor berechnet das Stoffwerte-
programm die Extraktorenthalpie. Nach dem Extraktor wird entlang einer Isenthalpe ent-
spannt. Um die Temperatur nach der Drosselung zu ermitteln, wird aus dem Séattigungsdruck,
der gleich dem Abscheidedruck ist, die entsprechende Sattigungstemperatur berechnet. Die
Zustandsénderung verlauft dann entlang dieser Isobaren zum Abscheider. Die Abscheide-
renthalpie wird analog der Extraktionsenthalpie berechnet. Um sicher zu sein, dass im Ab-
scheider nur gasférmiges CO, und Extrakt vorhanden ist, wird eine Uberhitzung des Satt-
dampfes bis etwa 5 (K) angenommen. Bei allen Uberhitzungen zwischen 1-5 (K) ist die Ab-
scheidertemperatur noch im Bereich einer technisch optimalen Abscheidung. Da CO, norma-
lerweise nicht mit Kihlwasser kondensiert werden kann, erfolgt dieser Schritt mit einer Kal-
temaschine. Bei einer angenommenen Temperaturdifferenz im Kondensator von 10 (K) und
einer Erwarmung des Kihlwassers um 5 (K) wirde man fur die Kondensation bei einem Sét-
tigungsdruck von 60 bar ein Kihlwasser von 283 (K) benétigen. Auch wenn ein derart kaltes
Kihlwasser zur Verfugung steht, ist auf Grund der benétigten Menge eine Kondensation mit

Kihlwasser nur auf den Laborbetrieb beschréankt.

Kéltemaschine

Die Berechnung des Energieverbrauchs von Kéaltemaschinen erfolgt nach /40/.

E,, =% 5.4.1.

Die effektiven Leistungszahlen werden mit einer Naherungsformel fiir die Berechnung von
Kompressionswarmepumpen ermittelt. /41/
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TU

e =¢=(E,-1-¢,= 0,74~_|_ —(0,0032-T, +O,765~:|r_—”+0,9 5.4.2.

0 u 0

Die mit der Kéltemaschine abzufiihrende Warme entspricht der Enthalpiedifferenz zwischen

Abscheider und Punkt 1 (Saugzustand der Pumpe).

5.4.3.

Die Division durch die molare Masse ist notwendig, weil das Stoffwerteprogramm alle Daten
auf kMol bezieht.

Die Kosten fiir die Kondensation betragen dann

K

—E,_ K, 5.4.4.

km km

Pumpe

Der Punkt 1 ist immer der Ausgang fur die Pumpen- oder Verdichterberechnung. Die Unter-
kiihlung des CO, nach dem Speicher und vor der Pumpe ist mit 5 (K) angenommen. Dieser
Wert kann aber jederzeit gedndert werden, da er im getrennten Eingabefile steht.

Die Unterkiihlung von 5 (K) hat nicht nur den Zweck, die Kavitation in der Pumpe zu verhin-
dern, sondern es berucksichtigt in gewisser Weise auch den Druckverlust im Warmeaustau-
scher. Programmtechnisch ist die Beruicksichtigung Uber die Temperatur einfacher als Uber
den Druck. Die Pumpe wird zuerst ideal isentrop berechnet und dann wird mit Einbeziehung
des Wirkungsgrades der effektive Energieverbrauch ermittelt. Die isentrope Pumpenberech-
nung erfolgt iterativ, indem die Isentrope die Isobare des Extraktors schneidet. Mit Bertick-

sichtigung des Wirkungsgrades erhalt man die effektive obere Enthalpie

Hy = Do =Hu 5.4.5.

E,=—7— 5.4.6.



-127 -

5.4.7.

Dampfzufuhr

Eine Warmezufuhr (2-3) ist nur fur die Prozessfiihrung 1 vorgesehen, da die Extraktorenthal-
pie groRer als die Austrittsenthalpie der Pumpe ist. Bei niedrigen Extraktortemperaturen ware
es moglich, wie bei der Verdampfung die Abwarme der Kéltemaschine fir diese Zustands-
anderung zu verwenden. Dies wirde aber zwei Warmeaustauscher erfordern. Daher wird fur
die gesamte Zustandsanderung Sattdampf verwendet. Die Sattdampfenergie berechnet sich

wieder aus der Enthalpiedifferenz.

E, =0 v 5.4.8.

M, = 5.4.9.
Qrev
Ky =M, K 5.4.10.

Kihler
Zum Unterschied zur Prozessfihrung 1 wird bei der Prozessfihrung 2 ein Kihler benétigt.

Die abzufiihrende Energie ergibt sich aus der Enthalpiedifferenz.

_ (Hz _Hs)

Ey, 5.4.11.

5.4.12.

Hier kann es ebenfalls vorkommen, dass bei sehr niedrigen Extraktortemperaturen zum Riick-

kiihlen eine Kéltemaschine erforderlich wird. Um das Programm nicht weiter auszubauen und
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unibersichtlich zu gestalten, wird der Kihler normalerweise mit Luft betrieben. Ist ein ande-

res Kiihimedium notwendig, so kann jederzeit der Preis fur die Kiihlenergie geéndert werden.
Zusammenfassung der Kosten fir die drei Prozessvarianten

Die Summe der Energiekosten der Einzelzustandsanderungen ergibt die variablen Betriebs-
kosten des Kreisprozesses. Die variablen Teilkosten werden immer als Produkt von Energie-
menge mal Faktorpreis (S/kWs bzw. S/kg Sattdampf) gebildet.

Prozessfuhrung 1

Koo = Ky + Koy + Koy 5.4.13.

Prozessfiihrung 2

ngs = Kkm + Kpu + Kk[] 5.4.14.

Prozessfiihrung 3 = Optimalprozess

K ges = Ky + Ky 5.4.15.

Die Prozessvarianten 4 und 5 sind Beispiele mit tberkritischer Extraktion und Gberkritischer
Abscheidung. Abb. 5.4.3.4. und 5.4.3.5. zeigen die beiden Kreisprozesse mit den dazugehori-

gen Zustandsanderungen.

Bei den Uberkritischen Pumpenprozessen wird die Temperatur nach der Drossel ebenfalls
durch Iteration bestimmt. Die iterative Berechnung erfolgt Uber Vorgabe von Abscheider-
druck und Drosselenthalpie. Ist die Temperatur des Abscheiders hoher als der Endwert der

Isenthalpe, dann muss Dampf zugefuhrt werden (Prozessfiihrung 4).

Ist die Temperatur nach der Drossel gleich der Abscheidetemperatur, dann erhélt man die
einfachste Form eines HDE-Pumpenprozesses. Fir diesen Prozess bendtigt man nur einen

einzigen Warmeaustauscher. Wie das T-s-Diagramm zeigt, wird nur mehr die Enthalpie-
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erhéhung, die durch die Pumpe eingebracht wird, mit dem Kihler abgefiihrt. Leider gibt es
hier Félle, die nicht mehr mit einem Luftkiihler durchfiihrbar sind und zur Warmeabfuhr eine

Kéltemaschine bendtigen.

Pumpe

Im Gegensatz zu den unterkritischen Prozessen erfolgt hier die Berechnung tber den Aus-
trittszustand der Pumpe, d.h. man rechnet vom Extraktionszustand aus und ermittelt den
Schnittpunkt der Pumpenzustandsdnderung mit der Isobaren des Abscheiders. Die Eintritts-

enthalpie der Pumpe ist

—L us 5.4.16.

Fur die beiden Prozessvarianten mit Gberkritischer Abscheidung ergeben sich folgende Pro-
zesskosten:

Prozessfuhrung 4

ngs = Kpu + Kku + Kda 5417

Prozessfuhrung 5

Kges = Koy + Ky 5.4.18.
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Prozessfiihrung 4
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Abb. 5.4.3.4.; Prozessschritte fur die Prozessfuhrung 4

1-2  Verdichtung mit der Pumpe

2=3  Extraktion

3-4  Drosselung

5-4  Verdampfung durch isobare Dampfzufuhr
5 Abscheidung

5-1  Ruckkuhlung zum Pumpeneintritt

Prozessfihrung 5
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Abb. 5.4.3.5.: Prozessschritte fur die Prozessfuhrung 5
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1-2  Verdichtung mit der Pumpe

2=3  Extraktion

3-4  Drosselung

4=5  Abscheidung Optimalprozess

5 Abscheidung

5-1  Ruckkuhlung zum Pumpeneintritt

5.4.2.1.2. Verdichterprozesse

Die Verdichterprozesse kdnnen grob in vier Prozessfuhrungsvarianten eingeteilt werden. Abb.
5.4.3.6. zeigt die Prozessfiihrung 6 mit den dazugehdrigen Zustandsédnderungen. Die Verdich-
terprozesse, die mit den Thermokompressionsprozessen verglichen werden kénnen, ermdgli-
chen eine Einsparung an Apparaten, Warmeaustauschern, Maschinen (Kaltemaschine) und
Wérmeenergie (Dampf).

Prozessfuhrung 6
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Abb. 5.4.3.6.: Prozessschritte fir die Prozessfiihrung 6

1-2  Verdichtung mit einem Kompressor
2-3  isobare Kihlung, Warmeabgabe zur Verdampfung
3 Extraktion
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3-4  Drosselung
4-1  isobare Verdampfung
1 Abscheidung

Die Verdichterprozesse verlagern die Zustandsanderungen zu héheren Temperaturen. Auf

diesen Umstand sind die meisten Vorteile der Verdichterprozesse zurtickzufthren.

Die Berechnung der Verdichterprozesse erfolgt wieder nach dem Skriptum fir Thermodyna-
mik /40. Damit das Programm fur beliebige Verdichtungsverhéltnisse einsetzbar ist, muss es
auch fur mehrstufige Kompressoren ausgelegt sein. Als erster Schritt erfolgt die Berechnung
der benétigten Stufenzahl und der Rickkihltemperatur. Diese Zwischenkihlung zwischen
den einzelnen Kompressorstufen wird meist vom Kompressorenhersteller vorgegeben. Um
trotzdem eine Stufenberechnung durchfiihren zu kénnen, wurde die Riickklhltemperatur wie

folgt angenommen:

Als Ruckkihltemperatur wird immer der Mittelwert zwischen Eintrittstemperatur
(=Abscheidetemperatur) und Austrittstemperatur (=Extraktortemperatur) verwendet.

Die Rickkihltemperatur und das Druckverhéltnis erhalt man aus

Po _ys 5.4.19.
Py
T, =T, + T ;T“ 5.4.20.

Als weiterer Schritt wird dann jede Stufe wie ein einstufiger Verdichter tber die Isentrope
berechnet. AnschlieRend erfolgt mit Einbeziehung des Wirkungsgrades die Ermittlung der

effektiven Austrittsenthalpie und der Energie einer einstufigen Verdichtung.

Die Grolie der einzelnen Zustandsédnderungen ergibt sich analog den Pumpenprozessen aus
den Enthalpiedifferenzen. Der grofite Teil der theoretischen Abwarme wird fur die Verdamp-

fung nach der Drosselung verwendet. Die berschiissige Abwarme wird ohne Berticksichti-
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gung von Warmedibertragungsverlusten durch Kiihlung an die Umwelt abgegeben. Hier liegen

auch die Unterschiede zu den Pumpenprozessen.

Die Grolienordnung der abzufiihrenden Energie ist etwa so groR wie die Enthalpie, die durch
den Kompressor zugefiihrt wird. Weiters gibt es keine Kondensation im unteren Temperatur-
bereich, so dass weder ein Kondensator noch eine Kéltemaschine benétigt wird. Die Nachteile
der Kompressorprozesse liegen bei den hohen Investitionskosten fur die Kompressoren, die
um ein Vielfaches héher sind als fir Pumpen bei gleichem Massendurchsatz und gleicher
Druckdifferenz. Ein weiterer Nachteil ist, dass der gesamte Energieverbrauch des Prozesses
mit dem Kompressor eingebracht wird. Alle Zustandsédnderungen miissen durch mechanische

Energie (elektrische Energie) aufgebracht werden.

Bei Prozessen mit hohen Kdhlleistungen wird daher zum grof3en Teil Abwéarme durch elektri-
sche Energie erzeugt. Abb. 5.4.3.7. zeigt die Prozessfiihrung 7 mit den dazugehoérigen Zu-
standsédnderungen. Diese Variante erfasst alle Verdichterprozesse, deren Extraktionsdruck,
Extraktionstemperatur und Abscheidedruck im unterkritischen Bereich liegen, wéhrend die
Abscheidetemperatur beliebig gewahlt werden kann.

Abb. 5.4.3.8. und 5.4.3.9. zeigt die Prozessfiihrung 8 und 9 mit den dazugehérigen Zustands-
anderungen. Diese Varianten erfassen Prozesse im berkritischen Bereich, d.h. Extraktions-
druck, Abscheidedruck und Abscheidetemperatur sind tberkritisch, wahrend die Extraktions-
temperatur beliebig gewahlt werden kann. Das T-s-Diagramm zeigt, dass bei derartigen Pro-
zessen immer weniger Energie riickgefihrt werden kann. Im Extremfall 9 muss die gesamte

zugefiihrte Enthalpie aus dem Prozess abgefuhrt werden.
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Prozessfiihrung 7
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Abb. 5.4.3.7.: Prozessschritte fiir die Prozessfiihrung 7

1-2  Verdichtung mit einem Kompressor

2-3  isobare Kuhlung, Warmeabgabe zur Verdampfung
3-4  Drosselung

4-1  isobare Verdampfung

1 Abscheidung

Prozessfiihrung 8
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Abb. 5.4.3.8.: Prozessschritte fur die Prozessfuhrung 8
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1-2  Verdichtung mit einem Kompressor
2-3  isobare Kilhlung, Wéarmeabgabe zur Erwarmung (4-1)
3 Extraktion
3-4  Drosselung
4-1  isobare Erwarmung
1 Abscheidung
Prozessfiihrung 9
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Abb. 5.4.3.9.: Prozessschritte fir die Prozessfiihrung 9

1-2
2-3
3
3-4
4=1

Verdichtung mit einem Kompressor
isobare Kuhlung

Extraktion

Drosselung

Abscheidung

5.4.2.1.3. Wirkungsgrade und Kosten

Vor

Kosten erortert werden. Die Ermittlung der Wirkungsgrade von Pumpen und Kompressoren

der Berechnung der einzelnen Prozesse sollen noch die eingesetzten Wirkungsgrade und
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erfolgte groftenteils durch Rickrechnen von angebotenen Maschinen, aus Prospekten nam-

hafter Firmen, sowie mittels N&dherungsformeln.

Daraus ergab sich ein Pumpenwirkungsgrad von 7, = 0,85. Fir den Verdichterwirkungsgrad

ergab sich ein Wert von 7,, = 0,8, wobei

My =—2—4 5.4.21.

Bei mehrstufigen Kompressoren wird ein maximales Druckverhéltnis von x = 3 pro Stufe als
Durchschnittswert angenommen. Bei den Luftkihlern wird die Gebl&seleistung der Kiihler als
Basis des Energieverbrauches herangezogen. Fir den Temperaturbereich von 298 (K) bis 313
(K) wird durchschnittlich 1 kW Gebl&seleistung fiir 400 kW Kihlleistung bendtigt. Die Lei-

stungsziffer der Kaltemaschine wurde bereits bei den Pumpenprozessen besprochen.

Kosten

Da als Kostenfaktoren nur Energiekosten berticksichtigt werden, sind die Strom- und Dampf-
kosten angeflihrt. Fir die Stromkosten wird ein Betrag von 1 (S/kWh) eingesetzt und als
Dampfpreis fur einen Sattdampf von 8 bar (2147,5 kJ/kg H,0) Energiegehalt ist ein Preis von
0,45 S/kg Sattdampf eingesetzt.

5.4.3. Eingabedaten fir das Programm

Bei Erstellung des Kreisprozessprogrammes wurde besonderer Wert auf eine benlitzergerech-
te Handhabung gelegt. Die Eingabe der einzelnen Daten erfolgt entweder als Real- oder als
Doubleprecision-Variable. Die Stammdaten und Wirkungsgrade stehen auf einem eigenen
Datenfile N.ETA oder N.ETANEU und konnen jederzeit verandert werden, ohne in das Pro-

gramm eingreifen zu mussen. In diesen File werden folgende Stammdaten eingegeben.

Leistungsziffer der Kaltemaschine = ETAKM
Kihlenergieabgabe = ETAKL (kJ/K kWs el. Strom)
Motorenwirkungsgrad = ETAMOT

gesamter Pumpenwirkungsgrad = ETAPU



- 137 -

gesamter Verdichterwirkungsgrad = ETAVD
variable Stromkosten = KVEL (S/kWs el. Strom)
variable Dampfkosten = KVDA (S/kg Sattdampf)
Druckverhéltnis einer Verdichterstufe = X

Pumpe: Unterkiihlung = DT1 (K)

Pumpe: Druckverlust = DP1 (bar)

Uberhitzung vor Abscheider = DT5 (K)

kritischer Druck von CO,: PCRI = 73.825 (bar)
molare Masse von CO,: MOLM = 0,44009 (t/kMol)
Verdampfungswarme von H,O = QREVDA (kJ/kg H,0)
Sattdampfdruck des H,O = PDA (bar)

Eingabe des zuldssigen Berechnungsfehlers als Reziprokwert der % = FEHLER

Mit diesem Stammdatensatz kénnen nun maximal 5 Kreisprozesse in einem Vorgang berech-

net werden. Zur Kreisprozessberechnung werden nun die Zustande getrennt eingegeben.

Eingabe des Extraktionsdruckes in (bar)
Eingabe der Extraktionstemperatur in (K)
Eingabe des Abscheidedruckes in (bar)
Eingabe der Abscheidetemperatur in (K)

Durch die Eingabe des Parameters WAHL folgt die Entscheidung, welche Prozessfiihrung
oder Prozessfiihrungen berechnet werden.

Nur Pumpenprozess: WAHL =15

Nur Verdichterprozess: WAHL = 69

Gesamtberechnung: WAHL =19

Weiters kann mit einem Datenverarbeitungsparameter PARA eine Datenkartei angelegt wer-
den.
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5.4.4. Liste der durchgerechneten Prozesse

Zur praktischen Anwendung des Programmes wurden 150 Prozesse bei verschiedenen Extrak-
tionsdrucken, Extraktionstemperaturen und Abscheidebedingungen durchgerechnet. Ziel die-
ser Berechnung ist ein Raster von gerechneten Kreisprozessen, aus dem man moglichst
schnell aussagen Uber verschiedene Kreisprozesskosten erhalt. Fir Druck und Temperatur
sind jene Werte gewaéhlt, die fur die praktische Anwendung am wahrscheinlichsten in Frage

kommen.

Tabelle 5.4.1. Gewéhlte Driicke und Temperaturen fir die Berechnung der Kreisprozesse

Extraktionsdruck | Extraktionstemperatur Abscheidezustande
(bar) (K) (bar) (K)
80 293 30 269
100 303 40 281
200 313 50 289
300 333 60 298
500 353 80 308
1000

Bei den Abscheidezustanden sind bereits die optimalen Temperaturen zu den jeweiligen Ab-
scheidedriicken gewéhlt worden. Die Ergebnisse dieser Kreisprozessberechnung sind in der
Tabelle 5.4.2. bis 5.4.26. angefihrt.
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Tabelle 5.4.2.: Kreisprozessberechnung

Temperatur im Extraktor: 293 (K)

Druck im Abscheider: 30 (bar)

Leistungsziffer: 3,35

Temperatur im Abscheider: 269 (K)

Extraktionsdruck Pumpenprozess Verdichterprozess
(bar) el. Energie | Dampfenergie| Kosten el. Energie Kosten
(kJtCOy) (kJtCOy) (SItCOy) (kICOy) (S/tCOy)
80 84904,7 65017,6 37,21 61168,9 16,99
100 88466,7 57536,7 36,63 80951,4 22,49
200 98853,1 39132,8 35,66 79787,8 22,17
300 112121,5 24496,2 36,28 112213,9 31,17
500 135949,3 3879,5 38,58 132972,0 36,94
1000 193416,3 0 53,73 233697,5 64,92
Tabelle 5.4.3.
Temperatur im Extraktor: 303 (K)
80 84904,7 101741,0 4491 59901,9 16,64
100 88466,7 86321,8 42,66 79344,3 22,04
200 98853,1 60270,8 40,09 79192,2 22,00
300 112121,5 43661,0 40,30 110686,8 30,75
500 135949,3 21463,7 42,26 134102,0 37,25
1000 192205,1 0 53,39 235585,5 65,45




Tabelle 5.4.4.
Temperatur im Extraktor: 313 (K)
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80 84904,7 220372,2 69,76 58634,9 16,29
100 88466,7 127227,5 51,24 77737,3 21,60
200 98853,1 82290,3 44,71 79390,1 22,05
300 112121,5 63065,7 44,36 110069,7 30,58
500 135949,3 38996,9 45,94 133166,3 36,99
1000 191809,7 0 53,28 232769,0 64,66
Tabelle 5.4.5.
Temperatur im Extraktor: 333 (K)
80 nicht berechenbar
100 88466,7 239960,5 74,86 74523,1 20,70
200 98853,1 1297437 54,65 78611,9 21,84
300 112121,5 102710,1 52,67 109415,7 30,40
500 135949,3 73960,8 53,26 134777,8 37,44
1000 191809,7 32016,5 59,99 234599,5 65,17
Tabelle 5.4.6.
Temperatur im Extraktor. 353 (K)
80 nicht berechenbar
100 nicht berechenbar
200 98853,1 181226,6 65,44 111611,0 31,01
300 112121,5 143333,5 61,18 114778,6 31,89
500 135949,3 108819,4 60,57 136476,5 37,91
1000 191809,7 63365,3 66,56 238005,2 66,12
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Temperatur im Extraktor: 293 (K)
Druck im Abscheider: 40 (bar)

Leistungsziffer: 5,73

Temperatur im Abscheider: 281 (K)

Extraktionsdruck Pumpenprozess Verdichterprozess
(bar) el. Energie | Dampfenergie| Kosten el. Energie Kosten
(kJtCOy) (kJtCOy) (SItCOy) (kJItCOy) (SItCOy)
80 45466,1 414434 21,31 40177,9 11,16
100 48513,9 344459 20,70 57607,0 16,00
200 62101,4 13033,0 19,98 67860,3 18,85
300 73857,6 0 20,52 101565,6 28,21
500 101775,2 0 28,27 157087,0 43,64
1000 165921,3 0 46,09 2295134 63,76
Tabelle 5.4.8.
Temperatur im Extraktor: 303 (K)
80 45466,1 78166,9 29,01 39324,1 10,92
100 48513,9 63231,0 26,73 56433,4 15,68
200 62101,4 34171,0 24,41 68104,2 18,92
300 73857,6 18982,6 24,50 100079,7 27,80
500 101020,5 0 28,06 154460,1 42,91
1000 163164,5 0 45,33 228864,4 63,58




Tabelle 5.4.9.

Temperatur im Extraktor: 313 (K)
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80 45466,1 196798,0 53,87 38470,3 10,69
100 48513,9 104136,7 35,30 55259,9 15,35
200 62101,4 56190,5 29,03 66407,8 18,45
300 73857,6 38387,3 28,56 97821,4 27,17
500 100964,0 11236,7 30,40 155505,4 43,20
1000 161231,2 0 44,79 229634,0 63,79
Tabelle 5.4.10.
Temperatur im Extraktor: 333 (K)
80 nicht berechenbar
100 48513,9 216869,7 58,92 52912,7 14,70
200 62101,4 103643,9 38,97 68457,1 19,20
300 73857,6 78031,7 36,87 99764,9 27,71
500 100964,0 46200,5 37,73 154578,2 42,94
1000 159783,5 1474,6 44,70 231966,3 64,44
Tabelle 5.4.11.
Temperatur im Extraktor: 353 (K)
80 nicht berechenbar
100 nicht berechenbar
200 62101,4 155126,8 49,76 85498,3 23,75
300 73857,6 118655,1 45,38 103572,1 28,77
500 100964,0 81059,1 45,03 156840,8 43,57
1000 159783,5 32823,4 51,27 235517,6 65,43
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Temperatur im Extraktor: 293 (K)
Druck im Abscheider: 50 (bar)

Leistungsziffer: 8,95

Temperatur im Abscheider: 289 (K)

Extraktionsdruck Pumpenprozess Verdichterprozess
(bar) el. Energie | Dampfenergie| Kosten el. Energie Kosten
(kJtCOy) (kJtCOy) (SItCOy) (kJItCOy) (SItCOy)
80 31113,9 17185,4 12,22 23918,6 6,64
100 32255,2 11885,9 11,45 39330,2 10,93
200 46505,9 0 12,92 58587,2 16,28
300 60912,9 0 16,92 88115,3 24,48
500 89891,5 0 24,97 140751,0 39,10
1000 158411,0 0 44,01 214521,2 59,59
Tabelle 5.4.13.
Temperatur im Extraktor: 303 (K)
80 31013,9 53908,8 19,91 23397,0 6,50
100 32355,2 40671,0 17,48 38507,3 10,70
200 46385,6 11100,7 15,21 56381,2 15,66
300 60138,8 0 16,71 86932,0 24,15
500 87918,1 0 24,42 138480,7 38,47
1000 1543717 0 42,88 215017,3 59,73




Tabelle 5.4.14.
Temperatur im Extraktor: 313 (K)
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80 31013,9 172539,9 44,77 22875,5 6,35
100 32255,2 81576,7 26,05 37684,4 10,47
200 46385,6 33120,2 19,83 57664,9 16,02
300 60093,4 13482,4 19,52 85040,2 23,62
500 86824,9 0 24,12 135749,6 37,71
1000 151162,3 0 41,99 2176474 60,46
Tabelle 5.4.15.
Temperatur im Extraktor 333 (K)
80 nicht berechenbar
100 nicht berechenbar
200 46385,6 80573,6 29,77 58692,5 16,30
300 60093,4 53126,8 27,83 84675,1 23,52
500 86580,2 21378,1 28,64 137487,2 38,19
1000 147184,4 0 40,89 215311,3 59,81
Tabelle 5.4.16.
Temperatur im Extraktor: 353 (K)
80 nicht berechenbar
100 nicht berechenbar
200 46385,6 132056,5 40,56 66103,4 18,36
300 60093,4 93750,3 36,34 86344,3 23,99
500 86580,2 56736,7 35,94 139129,2 38,65
1000 146291,0 7663,3 42,25 217979,4 60,55




Tabelle 5.4.17.

Temperatur im Extraktor: 293 (K)

Druck im Abscheider: 60 (bar)
Leistungsziffer: 18,25
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Temperatur im Abscheider: 298 (K)

Extraktionsdruck Pumpenprozess Verdichterprozess
(bar) el. Energie | Dampfenergie| Kosten el. Energie Kosten
(kJtCOy) (kJtCOy) (SItCOy) (kICOy) (S/tCOy)
80 13759,2 0 3,82 13784,8 3,83
100 17020,5 0 4,73 26853,9 7,46
200 31608,8 0 8,78 78183,6 21,72
300 48077,0 0 13,36 75332,7 20,93
500 80510,3 0 22,37 127989,8 35,56
1000 156921,4 0 43,59 209343,6 58,16
Tabelle 5.4.18.
Temperatur im Extraktor: 303 (K)
80 13750,6 33509,5 10,84 13480,2 3,74
100 16921,7 18457,8 8,57 26283,3 7,30
200 30561,3 0 8,49 76705,4 21,31
300 46184,2 0 12,83 75968,7 21,10
500 77336,0 0 21,48 130095,5 36,14
1000 151497,5 0 42,09 210056,2 58,35
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Tabelle 5.4.19.
Temperatur im Extraktor: 313 (K)

80 13750,6 152140,6 35,70 13175,6 3,66
100 16921,7 59363,5 17,14 25712,6 7,14
200 30433,9 11488,0 10,86 75227,1 20,90
300 45246,9 0 12,57 76827,1 21,34
500 75043,6 0 20,85 127590,6 35,44
1000 146910,3 0 40,81 212148,7 58,93
Tabelle 5.4.20.
Temperatur im Extraktor: 333 (K)
80 nicht berechenbar
100 nicht berechenbar
200 30433,9 58941,4 20,81 72270,6 20,08
300 45141,6 30554,8 18,94 75504,7 20,98
500 73089,2 0 20,30 127492,5 35,42
1000 140197,3 0 38,95 213489,9 59,31
Tabelle 5.4.21.
Temperatur im Extraktor: 353 (K)
80 nicht berechenbar
100 nicht berechenbar
200 30433,9 110424,3 31,59 69314,1 19,26
300 45141,6 71128,3 27,46 77849,2 21,63
500 73083,2 32797,3 27,18 127918,8 35,54
1000 136684,5 0 37,97 213486,3 59,31




Tabelle 5.4.22.
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Temperatur im Extraktor: 293 (K)
Druck im Abscheider: 80 (bar)

Leistungsziffer: 0

Temperatur im Abscheider: 308 (K)

Extraktionsdruck Pumpenprozess Verdichterprozess
(bar) el. Energie |Dampfenergie| Kosten el. Energie Kosten
(kJtCOy) (kJCOy) (SItCOy) (kJtCOy) (S/tCOy)
80 nicht berechenbar
100 9117,5 103253,4 24,17 11798,8 3,28
200 25387,7 111894,0 30,50 41713,1 11,59
300 40001,9 114058,4 35,01 55759,3 15,49
500 67928,0 112276,9 42,40 955447 26,54
1000 - - - - -
Tabelle 5.4.23.
Temperatur im Extraktor: 303 (K)
80 nicht berechenbar
100 71214 74468,3 17,58 11537,6 3,21
200 22726,5 90756,0 25,33 40856,7 11,35
300 37604,5 94893,6 30,33 56990,5 15,83
500 65656,0 94692,7 38,08 95771,7 26,61
1000 - - - - -




Tabelle 5.4.24.

Temperatur im Extraktor: 313 (K)
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80 nicht berechenbar
100 6532,4 33562,6 8,85 11276,4 3,13
200 21607,9 68736,5 20,41 40000,3 11,11
300 36760,3 75488,9 26,03 56155,8 15,60
500 65142,0 77159,5 34,26 94166,6 26,16
1000 129856,9 63477,4 49,38 192918,4 53,59
Tabelle 5.4.25.
Temperatur im Extraktor: 333 (K)
80 nicht berechenbar
100 nicht berechenbar
200 244532 21283,1 11,25 38287,6 10,64
300 36279,1 35844,5 17,59 56467,3 15,69
500 65240,1 42195,6 26,97 95824,4 26,62
1000 128856,2 31631,2 42,42 190836,9 53,01
Tabelle 5.4.26.
Temperatur im Extraktor: 353 (K)
80 nicht berechenbar
100 nicht berechenbar
200 nicht berechenbar
300 nicht berechenbar
500 67780,3 7337,0 20,37 95676,9 26,58
1000 128279,0 0 35,64 175530,6 48,76
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5.4.4.1. Ergebnisse der Kreisprozessberechnung

Beim Pumpenprozess sind die eingesetzten Energien in elektrische und Dampfenergie aufge-

gliedert. Beim Verdichterprozess ist nur die elektrische Energie angegeben.

Pumpenprozess

Die entscheidensten Energieverbraucher dieses Prozesses sind die Kaltemaschine, die CO,-
Pumpe und der CO,-Vorwérmer zwischen Pumpe und Extraktor. Der Strombedarf der Kélte-
maschine zur Kondensation des CO, ist abhéngig von der Temperatur und vom Druck im
Abscheider. Der Zustand im Extraktor hat keinen Einfluss auf diesen Kostenfaktor.

Die Stromkosten der Kéltemaschine betragen fiir die angefiihrten Zustdnde im Abscheider:

Tabelle 5.4.27.: Kihlkosten in Abh&ngigkeit des Zustandes im Abscheider

Zustand im Abscheider Kihlkosten

Druck (bar) Temperatur (K) (OS/tCO,)
30 269 21,68
40 281 11,28
60 298 2,59

Die Ursache, dass bei einem Abscheidedruck von 30 bar etwa 10-mal so viel Kiihlkosten an-
fallen, als bei 60 bar, liegt an der kleineren Enthalpiedifferenz, die abgefiihrt werden muss
und an der héheren Leistungsziffer die von 3,35 auf 18,25 ansteigt.

Wahrend die Kosten flr die Kaltemaschine bei konstanten Abscheidebedingungen gleich

bleiben, sind die Pumpenkosten vom Druck im Extraktor abhéngig.

Der Extraktionsdruck beeinflusst auch die Dampfkosten. Im unteren Druckbereich, z.B. 80,
100 und 200 bar, ist die Erwarmung in der Pumpe noch relativ gering, so dass hohe Dampf-
kosten anfallen. Mit steigendem Extraktionsdruck werden in Abhangigkeit vom Abscheiderd-
ruck die Dampfkosten immer kleiner. Bei niedrigen Extraktionstemperaturen wird auch bei
niedrigen Driicken die optimale Extraktionstemperatur erreicht, wobei keine weitere Wérme-
zufiihrung notwendig ist. Diese Prozesse bendtigen mit steigendem Extraktionsdruck eine
Kihlung des CO, nach der Pumpe. Der Punkt, bei dem die Warmezufihrung Null wird, wird
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bei 20°C Extraktionstemperatur und 30 bar im Abscheider erst bei einem Extraktionsdruck
von 1000 bar erreicht. Ist die Temperatur nach der Pumpe bei 80 bar Extraktionsdruck schon
hoher als die Extraktionstemperatur, dann sind keine Prozesse mit Wé&rmezufiihrung mehr
maoglich. Betrachtet man die Gesamtkosten, so ergibt sich folgendes Bild:

Die Kosten flr die Kéltemaschine bilden den Basisenergieeinsatz, da sie von den Extrakti-
onsbedingungen unabhéngig sind. Der Wéarmeenergieeintrag wird mit steigender Extraktions-
temperatur hoher und mit steigendem Extraktionsdruck niedriger auf Grund der starkeren Er-
warmung in der Pumpe bei hoheren Driicken. Die Dampfkosten verringern sich weiters mit
steigendem Abscheiderdruck, da dieser das gesamte Temperaturniveau der Pumpe in die Ho-
he treibt. Die Kosten fir die CO,-Pumpe steigen mit dem Forderdruck in der Pumpe. Eine
Pumpe, die von 30 auf 1000 bar fordert, verursacht Stromkosten von 31,59 S/t CO,. Durch
das Sinken der Dampfkosten und den Anstieg der Pumpenkosten mit steigendem Druck erhélt
man eine Gesamtkostenkurve, die bei 200 bis 300 bar Extraktionsdruck ein Minimum auf-
weist. Werden diese Kurven (ber die Extraktionstemperatur aufgetragen, so erhélt man die
Gesamtkostenflachen der Pumpenprozesse. In Abb. 5.4.4. und 5.4.5. sind die Gesamtkosten-
flachen fur konstante Abscheidebedingung oder Extraktionstemperatur in dreidimensionalem
MaRstab dargestellt. Bei den Pumpenprozessen mit Gberkritischer Abscheidung ist es etwas

schwieriger, Trends der Kostenentwicklung festzustellen.

Durch hohe Extraktionsdriicke und niedrige Extraktionstemperaturen kann das Temperatur-
niveau der Pumpe in Extremfallen unter 0°C gedriickt werden. Bei diesen Prozessen ist natir-
lich ein Kihlen mit Luftkthler nicht mehr moglich, so dass eine Kaltemaschine erforderlich

wird.
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Abb. 5.4.4.: Gesamtkostenflache fur Pumpenprozesse bei konstanten Abscheidebedingungen
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Kosten [De5 ]

Abb. 5.4.5.: Gesamtkostenflache fiir Pumpenprozesse bei konstanter Extraktionstemperatur.

Verdichterprozesse

Wie schon mehrmals erwéhnt, flielt der grofite Teil der bendtigten Energie in den Kompres-
sor. Die Energiekosten flr die Ventilatoren der Luftkiihlung betragen im Schnitt nur einige
Prozent der Verdichterkosten. Bei hoheren Verdichtungsverhaltnissen, z.B. groRer 3,5 geht
das Programm auf die Berechnung mehrstufiger Kompressoren iiber. An den Ubergéngen zur
nachst héheren Stufenzahl treten an den Energieverbrauchskurven Sprungstellen auf. Da diese
Sprungstellen flr jeden Extraktionsdruck an einer anderen Stelle liegen, kdnnen keine ge-
schlossenen Energieverbrauchskurven fiir verschiedene Extraktionsdriicke aufgetragen wer-
den. Auch bei den Verdichterprozessen gibt es Falle, wo die Ruckkiihlung mit Luftkihler
nicht mehr moglich ist. Zum besseren Vergleich wurde aber das Programm nicht weiter ein-
geschréankt. Derart niedrige Temperaturniveaus treten in erster Linie bei hohen Extraktions-
driicken und niedrigen Extraktionstemperaturen auf (z.B. 1000 bar und 20°C). Arbeitet ein
Kompressor im unteren Temperaturniveau, so werden die Verdichtungskosten nach unten
verzerrt. Dies kann man ausgleichen, indem man héhere Kihlkosten einsetzt oder das gesam-

te Temperaturniveau des Kompressors erhoht.

Ublicherweise werden bei niedrigen Extraktionstemperaturen nur Extraktionsdriicke bis etwa
150 bar eingesetzt.
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Allgemein kann man bei Verdichterprozessen folgende Trends erkennen:

a)

b)

d)

Abscheidezustand 30 bar und 269 (K)

Bei niedrigen Extraktionsdriicken und Extraktionstemperaturen verursachen die Verdich-
terprozesse wesentlich niedrigere Kosten als die Pumpenprozesse. Dies gilt besonders im
Bereich der einstufigen Verdichtung. Fir den Zustand 100 bar und 293 (K) bendtigt der
Pumpenprozess 36,63 S und der Verdichterprozess nur 22,49 S. Bei einem Extraktions-
druck von 500 bar sind die Energiekosten fur beide Prozesse etwa gleich. Sehr interessant
ist auch der Verlauf der Kosten in Abhédngigkeit des Extraktionsdruckes. Bei gleichen
Abscheidebedingungen ist die Kostenentwicklung fast unabhangig von der Extraktions-
temperatur. Die Hohe der Kosten beginnt mit 16,- S bei 80 bar und endet bei etwa 65,- S
bei 1000 bar.

Abscheidezustand 40 bar und 281 (K)

Das Kostenminimum der Pumpenprozesse wird hier bereits nach unten verschoben. Der
Kostenvorteil der Verdichterprozesse erstreckt sich bis etwa 300 bar.

Die Abhangigkeit von der Temperatur im Extraktor ist wieder vernachlassigbar. Die Kos-
ten der einzelnen Prozesse liegen zwischen 11,- und 65,- S. Bei hohen Extraktions-
driicken wirkt sich der Abscheidedruck nur mehr sehr schwach auf die Gesamtkosten aus.
Abscheidezustand 50 bar und 289 (K)

Hier liegen die Kosten fiir 100 bar bei etwa 10,- S. Diese Werte kénnen beim Pumpen-
prozess nur im untersten Temperaturbereich erreicht werden. Bei 50 bar Abscheidung
wird bereits eine Kostensenkung im oberen Druckbereich erkennbar. Weiters sind die
Kostenspriinge beim Wechseln der Stufenzahl ausgepragter.

Abscheidezustand 60 bar und 298 (K)

Der untere Druckbereich wird erwartungsgeméal noch gunstiger. Fir 80 bar Extraktions-
druck werden nur noch 3,70 S bendtigt und fir 100 bar etwa 7,50 S. Auf Grund der ho-
hen Leistungsziffer der Kéltemaschine bei 25°C sind auch die Pumpenprozesse kosten-
gunstig. Bei niedrigeren Extraktionstemperaturen belaufen sich die Verdichterkosten bei
200 bar etwa doppelt so hoch wie beim Pumpenprozess. Der Einfluss der Extraktions-
temperatur ist auch bei diesen Verdichterprozessen duferst gering.

Abscheidezustand 80 bar und 308 (K)

Bei 80 bar Abscheiderdruck verlauft der gesamte Prozess in Bezug auf Druck im berkri-
tischen Bereich. Dies ermoglicht zahlreiche Freiheitsgrade, da man nicht mehr an ein
Zweiphasengleichgewicht gebunden ist. In diesem Bereich sind die kostengunstigsten
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Kreisprozesse maoglich. Wie vorher erwéhnt, ist auch der apparative Aufwand bei ber-

Kritischen Prozessen am geringsten.

AbschlieRend soll noch auf eine der wichtigsten Erkenntnisse dieser Kreisprozessberechnung
hingewiesen werden.

Die Berechnung der Verdichterprozesse ergibt, dass bereits nach der ersten Stufe der kritische
Druck tberschritten wird. Nach der Rickkihlung erreicht das CO, das Flussigkeitsgebiet. Die
zweite Stufe des Kompressors entspricht daher eher einer Flissigkeitspumpe. Auch fur den
Fall, dass nur auf 30°C zuriickgekihlt wird, kann das in der zweiten Stufe angesaugte CO,
nicht als Gas bezeichnet werden. Dies gilt daher auch fiir die dritte Stufe, falls eine bendtigt
wird. Aus Klassischer technischer Sicht gibt es daher nur einen einstufigen Verdichterprozess.
Alle mehrstufigen Prozesse sind dann Mischprozesse. Liegt der Ansaugpunkt der zweiten
Stufe in der N&he des kritischen Punktes, dann ist nicht mehr eindeutig geklart, ob man einen
Kompressor oder eine Pumpe einsetzt. Die einzusetzende Maschine muss dann beide Aufga-

ben erfillen konnen.

5.4.4.2. Einfluss der Kosten bei nicht optimaler Abscheidung

Bisher wurde bei den Prozessen mit unterkritischer Abscheidung zu den jeweiligen Abschei-
dedrticken die optimale Abscheidetemperatur gewahlt. Diese liegt zwischen 2 und 5 (K) tber
der Sattdampftemperatur. Es wére auch maglich, die Sattdampftemperatur selbst als Abschei-
detemperatur zu verwenden. Allerdings muss man beachten, dass bei grofReren Extraktmengen
der Siedepunkt im Abscheider erh6ht wird und sich dadurch eine Mischung von flussigem
CO, und Extrakt im Abscheider aufstaut. Dies hat zur Folge, dass sich das Extrakt vom L6-
sungsmittel nicht mehr ausreichend trennt und die Mischung im Kreislauf geschleppt wird. In
Versuchsanlagen wird daher das CO, etwa 5 (K) Uber die Sattdampftemperatur erwérmt. Bei
GroRanlagen und den vorhin angefiihrten Kreisprozessberechnungen wird eine Uberhitzung
im Abscheider von 2 (K) angenommen. Es gibt auch Extraktionsprobleme, wo eine weit ho-
here Uberhitzung notwendig ist. Dies ist bei allen Extrakten der Fall, die erst ab einer gewis-
sen Temperatur flieRfahig werden. Um die Abhangigkeit der Betriebskosten von der Uberhit-
zungstemperatur zu untersuchen, wurden zahlreiche Prozesse bei verschiedenen Abschei-
dedriicken durchgerechnet. Als konstante Extraktionsbedingungen sind 200 bar und 40°C

gewahlt worden - ein Zustand, der sehr oft in der Naturstoffextraktion verwendet wird. Bei
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einem bestimmten Druck im Abscheider wird die Temperatur jeweils um 2, 5, 10, 15 und 20
(K) Uberhitzt.

a)

b)

d)

Diskussion bei 30 bar Abscheiderdruck

Da der Extraktionszustand unverandert angenommen ist, bleiben bei den Pumpenprozes-
sen die Warmeenergiezufuhr und die Energie fur die Pumpe konstant. Die Veranderun-
gen der Energiekosten kdnnen sich daher nur auf die Kéltemaschine beziehen. Fir die op-
timale Abscheidung belaufen sich die Kosten fir die Kondensation auf 21,94 S/tCO,, bei
10 (K) Uberhitzung sind das 22,89 S/tCO,, und bei 20 (K) Uberhitzung erhoht sich dieser
Wert auf 23,69 S/tCO,. Betrachtet man die Gesamtkosten, so erhéhen sich diese von
44,71 auf 47,13 SItCO;,

Bei den Verdichterprozessen ist diese Kostensteigerung starker ausgepragt. Hier steigen
sowohl die Kosten fir die Kompression als auch die Kuhlkosten. Wéhrend die Verdich-
tungskosten von 20,50 S/tCO, auf 23,53 S/tCO; steigen, erhdlt man bei den Kuhlkosten
beinahe eine Verdoppelung. Sie steigen von 2,53 S/tCO, auf 4,53 S/tCO,,
Abscheidedrticke 40 bar und 50 bar

Bei diesen Abscheidedriicken sind ahnliche Trends wie bei 30 bar zu erkennen.

Druck im Abscheider 60 bar

Bei den Pumpenprozessen féllt die Kostensteigerung nur mehr gering aus. Dies liegt dar-
an, dass bei 60 bar Abscheidedruck die Kosten der Kaltemaschine im Vergleich zum Ge-
samtprozess eher gering sind. Durch die Leistungsziffer von 18,25 verlduft die Kosten-
steigerung der Kaltemaschine nur mehr sehr flach. Anders ist die Situation bei den Ver-
dichterprozessen. Hier ist die Kostensteigerung mit 8,0 S/tCO, unter allen unterkritischen
Prozessen am hochsten.

Druck im Abscheider 80 bar

Bei den Uberkritischen Abscheidezustanden steigen die Gesamtkosten kontinuierlich mit
der Temperaturerhohung. Da alle Zustandsanderungen auerhalb des Zweiphasengebietes
ablaufen, bleibt nur mehr die Pumpenenergie konstant. Die Kostenerh6hung um mehr als
das Doppelte kann auf die Dampfkosten zurlickgefiihrt werden, da diese von 21,78
SIKCO; auf 35,84 SIHCO, steigen. Beim Verdichterprozess steigen die Verdichtungskos-
ten von 10,45 S/tCO; auf 15,70 SIACO,,
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5.5. Probleme bei der Abscheidung

Im Kapitel 5.2. wurde bereits hingewiesen, dass man versucht, im Extraktor eine mdglichst
hohe Beladung zu erreichen und im Abscheider eine méglichst niedrige. Diese Restbeladung
des Losungsmittels nach dem Abscheider ist daher immer durch das Dampf-Flussig-
Gleichgewicht gegeben. Der Abscheider entspricht einer einstufigen Destillation. Werden in
der Extraktionsstufe schwer fliichtige Ole aus einer Matrix extrahiert, so ist die Abscheidung
meist problemlos. Dies gilt besonders fiir pflanzliche Ole. Das Phasengleichgewicht dieser
Mischung weist fur CO, einen derart hohen Verteilungskoeffizienten auf, dass in der Gaspha-
se die Ole nur mehr im Spurenbereich gel6st sind. Die Abscheidung ist dann fiir den techni-
schen Betrieb vollkommen ausreichend. Ist ein Extrakt bei optimaler Abscheidetemperatur
fest oder zu zahflussig, um ausflielen zu kdnnen, dann besteht die Mdéglichkeit, die Tempera-
tur im Abscheider zu erhohen. Bei hoheren Temperaturen erreicht andererseits der Dampf-
druck von leicht fliichtigen Substanzen derart hohe Werte, dass diese im Gasstrom wieder
mitgeschleppt werden. Reicht eine Temperaturerhdhung im Abscheider nicht aus, dann muss
entweder der Abscheider jedes Mal, wenn er voll ist, ge6ffnet werden oder das Extrakt wird
in einer anderen Flussigkeit geldst. Wichtigstes Beispiel fir diesen Fall ist die Abscheidung
von Coffein nach der Kaffee-Extraktion. Da fur den Extraktionsprozess ein mit Wasser gesat-
tigtes CO, verwendet wird, und ein Teil des Wassers in der Abscheidestufe ausfallt, erhalt

man als Extrakt eine wassrige Coffeinldsung.

Die grofiten Probleme treten bei der Abscheidung von leicht fliichtigen Substanzen auf. Ob-
wohl leicht fliichtige Mischungen Ublicherweise durch Destillation bei Normaldruck getrennt
werden, gibt es auch in diesem Bereich grofiere Themenkreise, die fir die HDE interessant
waren.

Als allgemeine Richtlinien gelten, dass 6lige Extrakte leicht abscheidbar sind, wahrend leicht
fliichtige Substanzen und feste Extrakte eigene Einrichtungen zu deren Abscheidung bendti-
gen. In der HDE werden Substanzen als leicht fliichtig bezeichnet, wenn deren Siedepunkt

etwa unter 150°C liegt.
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5.5.1. Abscheidung von Wachsen

Man hat bereits sehr friih erkannt, dass der Drosselvorgang zur Abscheidung eine notwendige,
aber relativ nutzlose Zustandsanderung darstellt. Eine Rickgewinnung der Verdichtungsener-
gie ist auf Grund der Extraktabscheidung wéhrend der Zustandsanderung technisch kaum
moglich. Eine andere Moglichkeit besteht darin, den Drosselvorgang in Stufen durchzufiihren
und damit eine Fraktionierung des Extraktes zu erreichen. Da auch bei Temperaturerhéhung
oder Temperaturverminderung Abscheidung auftritt, kann auch diese Zustandsanderung zur

Fraktionierung herangezogen werden.

Eine HDE-Anlage besteht dann aus einem oder mehreren Extraktoren und mehreren Abschei-
debehaltern (meist 3 Stlick). Jeder dieser drei Abscheider muss mit allen Regeleinrichtungen
ausgestattet sein. Vor jedem Abscheider ist ein Drosselventil und ein Warmeaustauscher ein-
gebaut. Weiters mussen fur jeden Abscheider die Sicherheitseinrichtungen vorhanden sein.
Bei Versuchsanlagen ist der Betrieb von mehrstufigen Abscheidern auf Grund hintereinander

geschalteter Druckregelkreise relativ aufwendig.

Zweitens wird das ohnedies nur in geringen Mengen anfallende Extrakt auf drei Abscheider
aufgeteilt, womit sich die quantitative Reproduzierbarkeit der Versuche reduziert. Die Tren-
nung der Substanzen hangt von der Steilheit der Zustandsanderung ab. In den einzelnen Stu-
fen wird daher immer nur eine mehr oder minder hohe Anreicherung von Substanzgruppen
erreicht. Bei einem Extrakt, dessen Inhaltsstoffe einer &hnlichen chemischen Gruppe ange-
hort, sollte zwischen den einzelnen Abscheidern ein Druckunterschied von 50 bis 100 bar
vorliegen um eine ausreichende Anreicherung zu erhalten. Sehr interessant erscheint diese Art
einer Fraktionierung fiir Extrakte, die aus Wachsen und &therischen Olen bestehen /42/. Fast
alle Naturstoffextrakte, die aus Blattern oder Bliiten gewonnen werden, enthalten Wachsbe-
standteile. Die Beladung von Wachsen in CO; ist sehr stark temperaturabhéngig. Wird z.B.,
gepulvertes Wermuthkraut mit tberkritischem CO, bei 100 bar und 40°C extrahiert, dann
besteht das Extrakt hauptsachlich aus Cuticularwachs und Sesquiterpenlactone und Kompo-
nenten des atherischen Ols. Mittels fraktionierter Abscheidung in drei Stufen kann in der ers-
ten bei 70 bar und 0°C das Cuticularwachs angereichert werden, bei 70 bar und 40°C erhalt
man in der zweiten Stufe hauptsachlich die Sesquiterpenlactone und in der dritten Stufe wird

bei 30 bar und 0°C das restliche atherische Ol abgeschieden.
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Annliche Fraktionierungen sind bei der Extraktion von Pyrethrum méglich /43, 44/.

5.5.2. Abscheidung von leicht flichtigen Substanzen

Wie schon zu Beginn dieses Kapitels erwahnt, bereitet die Abscheidung von leicht fliichtigen
Substanzen aus dem CO,-Strom grof3e Schwierigkeiten. Eine fraktionierte Abscheidung in
mehreren Abscheidern bei verschiedenen Druck- und/oder Temperaturstufen fuhrt in diesem
Fall nicht zum Ziel. Meist ist gar keine Fraktionierung des Extraktes erwinscht, sondern eine
maoglichst quantitative Abscheidung aller Substanzen aus dem CO,-Strom. In einigen Fallen
mussen Substanzen abgeschieden werden, die nur noch im Spurenbereich im Gas gel6st sind.
Zwei dieser Extraktionsprobleme sollen im folgenden erdrtert werden.

Die Regenerierung von beladener Aktivkohle.

Verbrauchte Aktivkohle wird tblicherweise durch Dampfstrippen regeneriert. Nach der Kon-
densation des Ldsungsmittel-Dampfgemisches bildet sich ein Zweiphasensystem mit der or-
ganischen Losungsmittelphase und der Wasserphase, die meist noch erhebliche Konzentratio-
nen von organischen Substanzen aufweist. Zahlreiche Versuche, diese beladene Aktivkohle
mit HDE zu regenerieren, haben gezeigt, dass die organischen Substanzen sehr gut mit CO;
extrahierbar sind. Es gibt daher zahlreiche Patente und Veroffentlichungen, die verschiedene
Regenerationsverfahren von Aktivkohle vorschlagen und beschreiben. Auf Grund der unzu-
reichenden Abscheidung aus dem CO,-Strom ist derzeit noch keine technische Anwendung
realisiert worden. Je nach Flichtigkeit der organischen Substanzen wird die Aktivkohle im
Schnitt nur zu etwa 70% regeneriert, dann stellt sich in der HDE-Anlage ein Gleichgewicht

ein und das CO, mit der Restbeladung wird nur mehr im Kreislauf gepumpt.

Weitere Anwendungsbereiche, bei denen geldste Substanzen im Spurenbereich abgeschieden
werden mussen, liegen in der Aroma-Extraktion. Hier gabe es einige Problemstellungen, A-
romen aus Fruchtsaften oder auch aus alkoholischen Getranken zu extrahieren. Weitere An-
wendungen gibt es bei der Herstellung von speziellen Parfum-Kompositionen. Da die Qualitét
dieser Feinaromen sensorisch beurteilt wird, kann bei Fehlen einer einzigen Komponente das

urspriingliche Aroma nicht mehr wiedergegeben werden.
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Die menschliche Nase ist in der Lage, auf Substanzen zu reagieren, die im Einsatzprodukt nur
im ppm-Bereich vorhanden sind. Fehlen Spuren einer bestimmten Substanz, so wird senso-

risch ein verandertes Aroma empfunden.

Entsprechend den Gleichgewichtsmessungen wird man versuchen, den Druck und die Tempe-
ratur im Abscheider zu senken. Dabei muss man darauf achten, dass kein Wasser mit dem
Extrakt mitgeschleppt wird, wenn die Temperatur unter 0°C sinkt. Dieses wirde sofort nach
der Drosselung gefrieren und die Leitungen verlegen. Im Bereich von —20°C und 18 bar be-
ginnt fur CO, der Bereich des idealen Gases. Betrachtet man Abb. 5.2.5., wo die Beladung
von Naphtalin in Ethylen aufgetragen ist, so sieht man, dass im Bereich, wo das ideale Gas in
den nicht idealen Zustand Ubergeht, ein Minimum in der Beladung auftritt. Reicht der Ab-
scheidungsgrad, der bei diesem Minimum erreicht werden kann, nicht aus, so muss die Tem-
peratur weiter gesenkt werden. Die unterste Grenze fur die Temperatursenkung ist der Subli-
mationspunkt des CO, bei —78,5°C. Bei weiterer Senkung der Temperatur flllt sich der Ab-
scheider mit festem CO,. Derart tiefe Temperaturbereiche werden im Labor nicht mit einem
Warmeaustauscher erzeugt, sondern man entspannt das CO, auf Normaldruck und kihlt das
Gas anschliefend im direkten Kontakt mit Trockeneis, wobei eine Temperatur von —76°C
erreicht wird. Man kann sich vorstellen, dass fir grof3technische Produktionen derartige Ab-
scheideverfahren duferst kostenintensiv sind. Eine Berechnung der Betriebskosten ergibt,
dass allein fir den Kreisprozess ohne Kosten fir das Trockeneis etwa 150 bis 160 S/tCO;
erforderlich sind. Trotzdem gibt es in der Aromaforschung Probleme, wo selbst eine Abschei-
dung bei —76°C nicht ausreichend ist. Eine weitere Reduzierung der Temperatur ist nicht

mehr moglich.

Im folgenden soll nun eine eigene neue Verfahrensvariante zur Abscheidung leicht fltichtiger
Substanzen dargestellt werden. Dieses Verfahren besteht im wesentlichen darin, dass leicht
fliichtige Substanzen in einer Hochdruckrektifikationskolonne vom Ldsungsmittel getrennt
werden. In der Literatur sind einige Hochdruckrektifikationsverfahren beschrieben. Diese
dienen aber zur Trennung von schwer fliichtigen Substanzen bei niedrigen Temperaturen. Die
genannten Verfahren konnen in der konventionellen Rektifikation am ehesten mit der

Schleppmitteldestillation verglichen werden /45, 46, 47/.
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Abb. 5.5.1. zeigt den Vergleich zwischen der bisher verwendeten einstufigen Abscheidung

und der mehrstufigen Lésungsmitteldestillation.
CEJ2 gasf.
C0,gasf. extraktfrei
extraktarm X Ricklauf
Einsatz X

—.——Dq—

Extrakt { g %

Extrakt

Einsatz

Abb. 5.5.1.: Hochdruckrektifikationskolonne zur Abscheidung leicht fliichtiger Substanzen

Die Losungsmittelaufarbeitung entspricht jener bei Normaldruck, wenn die Siedepunkte zwi-
schen Ldsungsmittel und Extrakt nicht zu stark differenzieren. Durch Erhohung des Rick-
laufverhaltnisses und Verénderung der Stufenzahl kann die Reinheit des Lésungsmittels in
weiten Bereichen variiert werden. Bei der einstufigen Abscheidung kann, wie vorhin erwahnt,
die Reinheit des Gases nur durch Temperatur und Druck beeinflusst werden. Ist auch bei
niedrigsten Temperaturen eine Restbeladung feststellbar, so ist mit der einstufigen Abschei-
dung kein befriedigendes Ergebnis zu erwarten. Diese Einschrankungen sind bei der Rektifi-
kationskolonne nicht gegeben. Durch Erhéhung der Trennstufen kann die Temperatur bei
gleicher Reinheit wesentlich erhoht werden. Damit kann z.B. bei 60 bar und 25°C in der Rek-
tifikationskolonne eine gleiche oder héhere Reinheit des Losungsmittels erreicht werden wie
mit einer einstufigen Abscheidung bei 1,5 bar und -76°C. Eine Abscheidung bei hdheren
Temperaturen hat weiters den grof3en Vorteil, dass die Leitungen nicht vereisen kdénnen. Alle
Naturstoffe enthalten noch eine gewisse Menge an Restfeuchte, die groBtenteils mitextrahiert
wird. Bei der Extraktion von Fruchtaromen fuhrt eine Abscheidung unter 0°C immer zu Ver-
eisungen der Leitungen. Extrahiert man Aromen aus alkoholischen Getréanken, dann wird
durch den hohen Alkoholgehalt des Extraktes der Schmelzpunkt stark erniedrigt und damit ist

auch eine Abscheidung unter 0°C mdglich.
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Auch die Wirtschaftlichkeit der Abscheidung wird durch eine Destillationskolonne mit Rlck-
lauf verbessert. Abgesehen davon, dass verfahrenstechnische Prozesse bei —50°C bis —70°C
aus Kostengrinden nur sehr selten angewandt werden, sind Storfélle durch Vereisen der Lei-
tungen nicht auszuschlieRen. Tiefe Abscheidetemperaturen verursachen sowohl hohe Investi-
tionskosten als auch hohe Betriebskosten. Die hohen Investitionskosten ergeben sich aus dem
Bedarf von mehrstufigen Kaltemaschinen und mehrstufigen CO,-Kompressoren, die zur Re-
kompression des Losungsmittels bendtigt werden. Weiters missen alle Anlagenteile gut iso-

liert werden.
Die hohen Betriebskosten werden in erster Linie durch den Energiebedarf der Kompressoren
verursacht. Die berechneten Kreisprozesskosten fur einen Extraktionszustand von 100 bar und

20°C steigen fur verschiedene Abscheidedriicke wie folgt an:

Tabelle 5.5.1.: Kosten des Kreisprozesses bei niedrigen Abscheidedriicken

Druck (bar) Temperatur (K) Kosten (OS/tCO,)
60 298 7,46
30 273 23,75
2 273 154,78

Die Energiekosten steigen um das Zwanzigfache und zur Verdichtung wird ein vierstufiger
Kompressor benétigt. Fir die vorhin beschriebene Destillationskolonne fallen als Betriebs-
kosten die Kreisprozesskosten bei einem Abscheidedruck von 40 bis 60 bar an, die Kosten fiir
den Losungsmittelriicklaufkthler und die Kosten fur den Sumpfverdampfer. Aus dem Sumpf-
verdampfer kann schlieRlich das Extrakt abgezogen werden. Die Investitionskosten werden
vor allem durch die Destillationskolonne und den gestiegenen Regelaufwand beeinflusst.

5.6. Zusammenfassung des Auslegungskonzeptes

Ziel dieser Arbeit ist es, wie in Punkt 2. bereits erwahnt, in Analogie zu anderen verfahrens-
technischen Prozessen ein Konzept zur Auslegung von Hochdruckextraktionsanlagen zu
erstellen. Um die zahlreichen Parameter, die den Prozess beeinflussen, besser erfassen zu
konnen, wird das gesamte Entwicklungsprogramm eines neuen Verfahrens in Hauptprobleme
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geteilt. Diese Unterteilung erhéht sowohl die Ubersichtlichkeit der einzelnen Problem-
gruppen, als auch die Effizienz der experimentellen Arbeit. Die einzelnen Experimente kon-
nen gezielter auf die entsprechende Problemstellung angesetzt werden. Dies fiihrt auch zur
schnelleren Ermittlung von Einzelergebnissen. Mit der Kenntnis, wie sich die einzelnen Pa-
rameter auf den Gesamtprozess auswirken, lassen sich diese zu einem Gesamtkonzept zu-
sammenfligen. Damit einerseits verhindert wird, dass die Gesamtentwicklung in zu kleine
Teile zerlegt wird und andererseits nicht zu viele Faktoren in einem Hauptparameter unterge-
bracht werden missen, wird ein Kompromiss von vier Teilen gewéhlt.

Diese sind:

die vorgegebenen Grunddaten
die thermodynamischen Zustéande im Extraktions- und Abscheideapparat
der Stoffaustausch

der HDE-Prozess im T-s-Diagramm.

Zu diesen vier Hauptproblemen kommen noch spezielle stoff- oder prozessbedingte Zusatz-
parameter, wie z.B. Probleme bei der Abscheidung, wenn leicht fliichtige Substanzen extra-
hiert werden.

Um die einzelnen Parameter messen zu kénnen, musste zuerst eine Versuchsanlage geplant
und gebaut werden. Die Anforderungen, die diese Versuchsanlage erfillen sollte, waren durch
ein Industrieprojekt vorgegeben. Der Extraktor ist so ausgelegt und gebaut, dass er maglichst
universell und fur verschiedenste Naturstoffprodukte einsetzbar ist. Er ist weiters auf einer
eigenen Hebevorrichtung aufgehéngt und kann trotz des Eigengewichtes von mehr als 100 kg
mit einer Hand bewegt werden. Alle Anschliisse in den Extraktor gehen durch den Deckel-
flansch, so dass beim Offnen des Druckbehélters keine Leitungen abmontiert werden miissen.
Das maximale VVolumen des Extraktors betragt 10,5 | und der maximale Betriebszustand liegt
bei 200°C und 325 bar. Als Losungsmittel wird in erster Linie CO, verwendet, welches aus
einem sich in der Nadhe befindlichen Vorratstank entnommen werden kann. Bei Beachtung der
entsprechenden Sicherheitsvorschriften kdnnen auch andere Gase eingesetzt werden (z.B.
Ethan, Propan, Ethylen, Propen, Trifluormethan, Distickstoffoxid usw.). Zur Erhaltung des
Losungsmittelkreislaufes ist eine Pumpe eingebaut. Kompressoren fir diesen Druck und diese
Forderleistung werden aus Kostengriinden nur dann eingesetzt, wenn dies der Prozess erfor-

dert. Die Pumpe hat eine maximale theoretische Forderleistung von 90 I/h, wobei sie auf
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Grund der Kompressibilitat des CO, praktisch 60 kg/h leistet. Alle produktberiihrenden und
I6sungsmittelberihrenden Anlagenteile sind aus CrNiMo-Stahl mit der Werkstoff-Nr. 1.4571
gefertigt. Das Fliel3bild der Versuchsanlage ist in Abb. 4.1. dargestellt.

5.6.1. Die vorgegebenen Grunddaten

Diese sind:
Die gewlinschte Kapazitat einer Anlage
die Extraktionsausbeute im Verhéltnis zur maximal mdglichen
der Gehalt an extrahierbarer Substanz
die Aufbereitung des Rohmaterials fiir die Extraktion
das spezifische Volumen des aufbereiteten Einsatzmaterials

die technisch notwendige und/oder vorgegebene Prozessfuihrung

Zu Beginn eines Extraktionsproblems versucht man, eine moglichst weitreichende Informati-
on (ber das betreffende Einsatzmaterial zu sammeln. Um eine bestimmte Substanz oder ein
Oleoresin aus einer Droge zu extrahieren, muss man genau wissen, wo und in welcher Form
der zu extrahierende Stoff in der Droge vorliegt. Bei bekannten Substanzen, fiir die eine Ana-
lysenvorschrift und ein Standard vorhanden ist, kann der Wertstoffgehalt mittels Analytik
bestimmt werden. Extrahiert man einen Gesamtauszug, dann bestimmt man die maximale
Extraktionsausbeute mit einem Langzeitversuch. In dieser Arbeit liegen die Versuchszeiten
fir die maximale Ausbeute bei 15 bis 30 Stunden. Bei Ringelblumen und Arnika, wo keine
HDE-Extrakte auf dem Markt sind, wurden diese mit der Soxhletextraktion verglichen. Mit-
tels einer Soxhletextraktion mit Ethanol und Dichlormethan wurde der Extraktgehalt der
Einsatzprodukte in diesen Lésungsmitteln bestimmt. Durch eine weitere Soxhletextraktion der
Rickstande nach der Hochdruckextraktion konnten dann Ruckschliisse gemacht werden, wel-
che Substanzgruppen in welchen Mengen mit der HDE extrahiert werden kénnen. Ahnliches
gilt fur die Extraktion von atherischen Olen. Das Drogenmaterial wurde vor und nach der Ex-
traktion einer Wasserdampfdestillation unterzogen. Die Differenz der abgeschiedenen Ol-

menge ergab den Extraktionsgrad des atherischen Oles.

Die Aufbereitung des Rohmaterials fiir die Extraktion. Wenn keine speziell fur die HDE an-
gepasste Aufschlussmethode bekannt ist, versucht man zuerst mit jenen Aufschlussmethoden

auszukommen, die auch fiir die konventionelle Extraktion angewendet werden. Fir Drogen,
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bei denen ein mechanischer Aufschluss notwendig ist, d.h. dass die Substanz nicht chemisch
gebunden, sondern frei verfligbar in der Zelle eingebettet ist, geniigt normalerweise ein Mah-

len des Einsatzproduktes.

Mit der Entwicklung der Naturstoffextraktion haben sich flr die einzelnen Einsatzprodukte
spezielle Mahlmethoden durchgesetzt (z.B. Walzenstuhl fir Raps). Der fir die Stoffaus-
tauschuntersuchungen verwendete Raps wurde ebenfalls mit einem Walzenstuhl gemahlen.

Fur Ringelblumen und Arnika wurde eine spezielle Blitenmihle verwendet.

Einige Drogen mit chemisch gebundenen Substanzen sind nach konventioneller Aufschluss-
methode nicht extrahierbar. Dies gilt z.B. fur die Alkaloide. Die aufgeschlossenen freien Ba-
sen reagieren mit dem CO, im Extraktor zu Carbonat, welche im CO, nicht lI6slich sind. Fur
diese Einsatzprodukte muissen neue Wege eines Aufschlusses gefunden werden. Drogen, die
mit Wasser aufgeschlossen werden, wie griine Kaffeebohnen oder Tee, kénnen mit derselben

Aufschlussmethode auch in der HDE eingesetzt werden.

Das spezifische VVolumen des aufbereiteten Einsatzproduktes.
Da Hochdruckapparate teuer sind, wird man versuchen, das spezifische VVolumen so klein wie
mdoglich zu erreichen. Die wichtigsten Methoden zur Reduzierung des spezifischen Volumens

sind das Mahlen von Bliten und Blattern und das Pelletieren (z.B. bei Hopfen).

Bei Ringelblumen kann das spezifische Volumen durch Mahlen um den Faktor 10 verringert

werden.

SchlieBlich gehort die Prozessfiihrung selbst zu den vorgegebenen Daten. Diese sind z.B.
durch technische Einschrankungen gegeben. Fir die Feststoffextraktion ist derzeit nur ein
diskontinuierlicher Betrieb durchfiihrbar, wéhrend fiir die Flissig-Flissig-Extraktion auch
eine kontinuierliche Gegenstromextraktion moglich ist. Bei Einsatzstoffen, die zur Klumpen-

bildung neigen, kann es erforderlich sein, diese in einem Rihrkessel zu extrahieren.
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5.6.2. Thermodynamische Zustande

In der HDE lé&sst sich das Phasengleichgewicht durch Variieren von Druck und Temperatur in
einem weit htheren Ausmald veréndern als dies in der konventionellen Extraktion méglich ist.
Ublicherweise setzt man in der konventionellen Extraktion Losungsmittel ein, die mit der zu
extrahierenden Substanz in jedem Verhaltnis mischbar sind. Bei der HDE gibt es in Abhén-
gigkeit vom Zustand im Extraktor meist Grenzen fiir die Beladung. Da das Phasengleichge-
wicht die effektive Beladung des CO, im Extraktor beeinflusst, wirkt sich dieses auch auf das

Ldsungsmittelverhéltnis aus.

Ziel dieser Untersuchung ist es daher, eine moglichst hohe Beladung im Extraktionsschritt
und eine mdoglichst niedrige im Abscheideschritt zu erreichen. Der Druck nach oben wird
durch technische und wirtschaftliche Aspekte beschrankt, wahrend die Hohe der Temperatur
durch die thermische Stabilitat der eingesetzten Naturstoffe vorgegeben ist.

Wichtige Einflussgrolien auf den Zustand im Extraktor sind auch die Qualitatsmerkmale des
Extraktes. Zur Messung der Gleichgewichtsbeladung wurde die Versuchsanlage als Gleich-
gewichtsapparatur adaptiert. Als bestmdgliche Messmethode fiir das Phasengleichgewicht
stellt sich das statische Verfahren mit analytischer Auswertung heraus. Da das Extraktor-
volumen mit 10,5 | fur eine Gleichgewichtsapparatur eigentlich zu grol} ist, konnte bei der
Messung eine hohe Stabilitat fur Druck und Temperatur erreicht werden. Das Messverfahren
ist in Punkt 5.4.2. beschrieben. Als Einsatzprodukte fiir die Gleichgewichtsmessung wurden
Raps und Arnika gewahlt. Arnika ist ein typischer Vertreter jener Einsatzstoffe, aus denen
man GesamtauszUlige extrahiert, wahrend Raps ein Beispiel flir die grof3technische Extraktion
von pflanzlichen Olen darstellt. Fiir Raps wurden Messungen fiir verschiedene Driicke zwi-

schen 275 und 97 bar und fiir Temperaturen zwischen 20 und 60°C durchgefuhrt.

Beim Auftragen der Messergebnisse, wobei die Dichte der drei Temperaturen (ber die Kon-
zentration dargestellt ist, erkennt man deutlich die starke Abhéngigkeit der Gleichgewichts-
konzentration von der Dichte. Bei Arnika ist die Messung des Gleichgewichtes etwas kompli-
zierter. Da zu Beginn der Extraktion andere Substanzgruppen extrahiert werden als am Ende
bezieht sich die Gleichgewichtsmessung nur auf die am Anfang extrahierten Substanzen. Die
gleiche Darstellungsart wie flr Raps ergibt, dass die Abhangigkeit von der Dichte wesentlich

Kleiner ist. Alle Messpunkte der Gleichgewichtsmessung von Arnika liegen im Bereich zwi-
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schen 0,2 und 0,33 Gew%. Als effektiver Extraktionsdruck fur Arnika und Ringelblumen
wurde schlieBlich 220 bar gewahlt.

Rechnerische Behandlung von Phasengleichgewichten bei hohen Driicken.
Das Ziel einer Modellierung von Abhangigkeiten ist immer, mit méglichst wenigen Mess-
punkten ein moglichst grofles Gradientenfeld zu beschreiben. Eine einfache und gute Be-
schreibung des Phasengleichgewichtes wirde auf Grund der recht aufwendigen Messmethode
bei hohen Drucken den experimentellen Aufwand stark reduzieren. Zur Beschreibung von
Gleichgewichten in der HDE haben sich drei Gleichungssysteme bewahrt.
Diese sind:

Empirische Zustandsgleichungen

halbempirische Zustandsgleichungen

Ableitungen vom Assoziationsgesetz und/oder von den Entropien

Die empirischen Zustandsgleichungen, wie z.B. die Bender-Gleichung, sind wegen der hohen
Parameterzahl und des hohen mathematischen Aufwandes nur auf wenige Grundstoffe be-

schrénkt (Sauerstoff, Argon, Stickstoff, Kohlendioxid usw.).

Die erfolgreichste halbempirische Zustandsgleichung ist jene von Redlich und Kwong. Von
dieser Gleichung gibt es zahlreiche Modifikationen. Die Variante von Peng und Robbinson ist
in der Lage, das Verhalten im kritischen und Uberkritischen Bereich recht genau zu beschrei-
ben und wird daher sehr oft in der HDE angewandt. Sie eignet sich sehr gut zur Beschreibung
von einfachen Gemischen, die nach Mdglichkeit nur aus zwei Stoffen bestehen sollen und

deren Stoffdaten sehr genau bekannt sind.

Sind von den geldsten Substanzen keine Stoffdaten bekannt, so ben(tzt man meist Ableitun-
gen aus dem Massenwirkungsgesetzt. Die bekannteste Ableitung, sie wurde zur Beschreibung
der Beladung von Triglyceriden und Fettsduren in CO, und C;H, entwickelt, stammt von Jo-
sef Chrastil. Diese Gleichung ist besonders einfach in der Handhabung und wurde auch zur
Beschreibung der Raps6l-CO,-Messungen herangezogen. Die dazu notwendigen Parameter
wurden mit einem Ausgleichsprogramm ermittelt. Der Vergleich der gerechneten und gemes-
senen Werte ergab einen durchschnittlichen Fehler von 4,2%. Die gerechneten Kurven und
die Messpunkte sind in Abb. 5.2.6. dargestellt.
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5.6.3. Stoffaustausch

Betrachtet man die einzelnen Hauptparameter, die den HDE-Prozess beeinflussen, so zahlt der
Stoffaustausch zu den am mangelhaftesten untersuchten Parameter. Das Ziel dieser Stoffaus-
tauschuntersuchungen ist die Ermittlung des optimalen spezifischen Ldsungsmitteldurch-
satzes (kg CO/kg Einsatz und Zeit). Da dieser Parameter sowohl den Ldsungsmittelverbrauch
als auch die Extraktionszeit beeinflusst, ist es notwendig, ein dreidimensionales Parameterfeld
zu optimieren. Einfach ausgedriickt bedeutet dies, dass man im Extraktionsschritt das Lo-
sungsmittel moglichst hoch beladen will und diese Beladung in mdglichst kurzer Zeit erreicht.
In Analogie zur konventionellen Extraktion sind die Diffusion und die Hydrodynamik die

beiden HaupteinflussgréRen fiir den Stoffaustausch.

Diffusion

Bei der Naturstoffextraktion sind zwei Arten einer Diffusion zu beachten. Liegt der extrahier-
bare Wertstoff frei verfligbar vor, so ist ein direkter Kontakt zwischen Ldsungsmittel und
Wertstoff moglich. Der Wertstoff diffundiert in das Lésungsmittel, ahnlich wie in der Flussig-
Flussig-Extraktion. Die zweite Art ist die Diffusion durch biologische Membranen. Bei allen
Prozessen, wo der Wertstoff in einer Zelle eingeschlossen ist, muss dieser durch die Zell-
membran diffundieren. Dieser langsame Diffusionsprozess verursacht die langen Extraktions-
zeiten bei der Verarbeitung von biologischem Einsatzmaterial. Den ersten Teil des Extrakti-
onsprozesses, in dem der frei verfugbare Wertstoff vom vorbeiflieBenden Losungsmittel auf-
genommen wird, nennt man Auswaschzone. Den zweiten Teil, bei dem der Stoffaustausch-

prozess von der Diffusion durch die Zellmembran dominiert wird, nennt man Diffusionszone.

Hydrodynamik

Die Hydrodynamik beeinflusst die Geometrie des Extraktors. Bei Festbettextraktoren ist es
meist erforderlich, die KorngrofRenverteilung zu optimieren. Grof3e Korngrolien erzielen eine
gute Stromungsverteilung. Daftr wird die Diffusion negativ beeinflusst. Bei zu kleinen Korn-
groRen kommt es zur Ausbildung von Lésungsmittelkanélen, erhohter Ruckvermischung und

eventuell zur Bildung einer Wirbelschicht.
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Einfluss des Rihrens

Die Extraktionsversuche im Rihrkessel zeigen, dass durch Ruhren des Einsatzproduktes die
Stoffaustauschgeschwindigkeit erhdht werden kann. Sowohl die Extraktion von Ringelblu-
men als auch jene von Arnika zeigt, dass die beiden Extraktionszonen (Auswaschzone und
Diffusionszone) bei geriihrten Versuchen wesentlich starker ausgepragt sind als bei ungerthr-
ten Versuchen. Der Verlauf der Extraktausbeute in der Auswaschzone ist steiler und der in der
Diffusionszone flacher als bei ungeriihrten Versuchen. Die Diffusion durch die Zellen wird
durch Ruhren nicht beeinflusst. Auch der Einfluss hoher Drehzahlen wirkt sich nicht auf den

Stoffaustausch aus.

Extraktion von Raps

Die Extraktion in einem Festbett ist anhand der Rapsversuche dargestellt worden. Auf Grund
der niedrigen Beladung von Rapsél in CO; sind die Extraktionszeiten auch bei einem CO,-
Durchfluss von 32 kg/h noch relativ lang. Das Ziel dieser Untersuchung war die Ermittlung
der Extraktausbeuten in Abhédngigkeit vom spezifischen Lésungsmitteldurchsatz, von der
Schitthohe, von der total durchgesetzten Losungsmittelmenge und von der Extraktionszeit.
Der Konzentrationsverlauf tber die Zeit an einem Punkt des Extraktors kann fir einen be-
stimmten Losungsmitteldurchsatz in einem Versuch gemessen werden, wéhrend der Konzent-
rationsverlauf tber die Schitthohe durch Einzelversuche ermittelt werden muss, da es nicht
maoglich ist, wahrend des Versuches Proben bei verschiedenen Schitthéhen aus dem Extraktor
zu entnehmen.

Bei der Versuchsplanung wird nun so vorgegangen, dass verschiedene Einsatzmengen oder
Schitthohen mit verschiedenen Lésungsmitteldurchsétzen extrahiert werden. Bei den darge-
stellten Rapsversuchen waren die Einsatzmengen 1000 g, 1500 g, 2000 g, 2500 g, 3000 g und
3500 g, und die durchgesetzten Lésungsmittelmengen betrugen 10, 20 und 30 kg/h.

Durch Auftragen der Extraktionsausbeuten Uber die Zeit und total durchgesetzter CO,-Menge
erhalt man die Extraktionszeiten und den Ldsungsmittelverbrauch fir das geforderte Extrakti-
onsziel. Bei einem Extraktionswirkungsgrad von90 % bendtigt man bei einem Losungsmittel-
durchsatz von 32 kg/h eine Extraktionszeit von 4 Stunden fir 1000g und 8 Stunden fur 3500g.

Ein weiterer Punkt, warum den Stoffaustauschuntersuchungen eine so grol3e Bedeutung zu-
kommt, ist die Ausdehnung der Stoffaustauschzone. Darunter versteht man jenen Bereich
uber die Lange des Extraktors, wo der Konzentrationsgradient zwischen Einsatzstoff und L6-
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sungsmittel groR genug ist, um einen ausreichenden Stoffaustausch zu ermdéglichen. Im Ideal-
fall, welcher aber nur bei kontinuierlicher Gegenstromextraktion mdglich ist, beginnt der
Stoffaustausch am Eingang des frischen Losungsmittels, wo reines Losungsmittel mit ausex-
trahiertem Produkt in Beruhrung kommt und endet nach kontinuierlichem Anstieg kurz vor
dem Ende des Festbettes, wo also frisches Einsatzprodukt mit dem nahe am Gleichgewicht
beladenen Ldsungsmittel in Beriihrung steht. Ist der Losungsmitteldurchsatz zu gering, so ist
die Extraktionszone wesentlich kleiner als die Schitthéhe, ein Teil des Extraktors ist prak-

tisch Totvolumen und die Extraktionszeiten steigen stark an.

Ist der Lésungsmitteldurchsatz zu groR, so Uberschreitet die Extraktionszone die Schiitthohe,
das Losungsmittel ist am Ende der Schitthéhe noch weit vom Gleichgewicht entfernt und als
Folge steigen die Betriebskosten an. Bei einem Batch-Reaktor wandert nun die Extraktions-
zone mit der Zeit entlang der Schitthohe hinauf. Die Extraktion ist erst dann beendet, wenn
der Beginn der Extraktionszone die oberste Schicht erreicht hat. Alle darunter liegenden

Schichten sind fir den Stoffaustausch Totvolumen.

Einfluss des Stoffaustausches auf die Wirtschaftlichkeit.

Wie vorhin erwéhnt, kann man aus den Ausbeutekurven fir eine bestimmte Extraktionsaus-
beute die Extraktionszeit und die durchgesetzte CO,-Menge ablesen. Werden nun fir eine
frische Einsatzmenge (meist fur den vollen Extraktor) die Ausbeutekurven fur verschiedene
Losungsmitteldurchsétze Gber die Extraktionszeit und uber die durchgesetzte Losungsmittel-
menge aufgetragen, so kann man fiir eine vorgeschriebene Extraktionsausbeute die Zeit und
Lésungsmittelmenge aus dem Diagramm entnehmen. Aus dem Kostendiagramm fir Chemie-
ingenieure sind die minimalen Kosten leicht ablesbar. Im Diagramm sind die Kosten versus
dem spezifischen CO,-Durchfluss aufgetragen. Die minimalen Kosten liegen am tiefsten
Punkt der Summenkurve, die sich aus der Addition der Fixkosten- und der Betriebskosten-

kurve ergibt.

Die Fixkosten (Abschreibung Personal usw.) mal der Extraktionszeit flr eine vorgegebene
Extraktausbeute (Abb. 5.6.1.) ergeben fir einen spezifischen CO,-Durchfluss von z.B.
32 kg/h einen Punkt in der Fixkostenkurve. Ahnliches gilt fir die Betriebskosten. Fir die ent-
sprechenden thermodynamischen Zustdnde im Extraktor und im Abscheider werden mit dem
Kreisprozessprogramm die Energiekosten fur eine Tonne CO, berechnet, welches im Kreis-
lauf gefuhrt wird. Werden die Energiekosten mit der fir eine vorgegebene Extraktionsaus-
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beute im Kreislauf gefuhrten CO,-Menge (Abb. 5.6.2.) multipliziert, so erhalt man einen

Punkt auf der Betriebskostenkurve.
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Abb. 5.6.1.: Extraktionsausbeuten von Rapsol bei verschiedenen Losungsmitteldurchfliissen
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Abb. 5.6.2.; Extraktionsausbeuten von Rapsol bei verschiedenen Lésungsmitteldurchfliissen
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Wird dieser Vorgang fiir verschiedene Losungsmitteldurchfliisse durchgefiihrt, so erhdlt man
die beiden Kostenkurven. Die Summenkurve ergibt die minimalen Produktionskosten fir das

gewunschte Extraktionsziel.

Modellierung des Stoffaustausches

Ein Stoffaustauschmodell zur Beschreibung des Extraktionsvorganges sollte in der Lage sein,
den instationdren Vorgang in Abhéngigkeit vom Ldsungsmitteldurchsatz mit zwei Stoffaus-
tauschkoeffizienten (einer fiir die Auswaschzone und einer fir die Diffusionszone) beschrei-
ben zu konnen. Eine Differentialgleichung, die alle diese Abh&ngigkeiten berucksichtigt,
kdnnte nur mit groBem mathematischen Aufwand Uber Laplace-Transformationen geldst wer-
den. Auf Grund der starken Affinitat zwischen Trocknung und HDE wurden die Trocknungs-
gleichungen an die HDE angepasst. Da beim Trocknungsmodell die Stoffaustauschgeschwin-
digkeit in der Diffusionszone graphisch integriert wird, ist zur Beschleunigung der Berech-
nung wieder ein Computerprogramm erstellt worden. Mit diesem Trocknungsmodell konnte
flr Verhaltnisse einer Naturstoffextraktion eine gute Anpassung an die experimentellen Werte

gefunden werden.

5.6.4. Der HDE-Prozess im T-s-Diagramm

Als letzter Hauptparameter wird der optimale Prozess im T-s-Diagramm ermittelt. Mit der
Vorgabe der thermodynamischen Zustande im Extraktor und im Abscheider ist der Kreislauf
des Losungsmittels im T-s-Diagramm in groben Zugen gegeben. Durch die zahlreichen M&g-
lichkeiten einer Prozessfiihrung war es auch hier erforderlich, fiir die Berechnung des Kreis-
prozesses ein Computerprogramm zu erstellen. In Abb. 5.6.3. sind verschiedene mdgliche
Kreisprozesse im T-s-Diagramm ideal und ohne Verluste dargestellt. Da tbliche Stoffdaten-
programme im kritischen und Gberkritischen Bereich keine befriedigenden Ergebnisse brin-
gen, wurde eine Programmierung der Stoffdaten zu Stoffdaten fir CO, nach den IUPAC-
Tafeln durchgefuhrt. Damit ist es nun méglich, an jedem beliebigen Punkt im T-s-Diagramm
alle notwendigen Stoffdaten zu berechnen und den gesamten Kreisprozess mit einem Pro-
gramm zu erfassen. Um zu verhindern, dass das Computerprogramm sinnlose Prozesse be-
rechnet, sind einige Sicherungsabfragen eingebaut. Z.B. muss die Abscheiderenthalpie immer
groRer oder gleich der Extraktorenthalpie sein. Mit diesem Programm wurde schlie3lich ein
Raster von 150 Prozessen erstellt, der eine rasche Auskunft Uber die Kreisprozesskosten der

wichtigsten Prozesse gibt. Dieser Raster ist in Kapitel 5.4. beschrieben. Der Druck im Extrak-
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tor variiert zwischen 80 und 1000 bar und die Temperatur variiert zwischen 20 und 80°C. Als
Abscheidezustande sind Drticke von 30, 40, 50, 60 und 80 bar eingesetzt. Flr jeden Abschei-

dedruck wurde die optimale Abscheidetemperatur berechnet.
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Abb. 5.6.3.: Die verschiedenen Mdglichkeiten einer Prozessfiihrung in der HDE
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Eine weitere interessante Erkenntnis ergab die Berechnung von mehrstufigen Kompressoren.
Wird nach der ersten Stufe der kritische Druck Uberschritten, so erreicht das Losungsmittel
nach dem Ruckkihler das Gebiet des flussigen CO,. Die zweite oder eventuell dritte Stufe des
Kompressors ist daher eher als eine Flussigkeitspumpe zu betrachten. Auch bei einer Riick-
kihlung auf 30°C kann das in der zweiten Stufe angesaugte CO; nicht mehr als Gas bezeich-
net werden. Streng genommen ist im oberen Druckbereich nur mehr ein einstufiger Verdich-

terprozess maoglich.
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5.6.5. Der Einfluss der einzelnen Parameter auf die HDE-Anlage

In Abb. 5.6.4. sind die Hauptparameter und ihr Einfluss auf die Anlagenteile dargestellt.

vorgegebene Grunddaten [V, T,p] Extraktor

[V, T,p] Abscheider
thermodynamische Zustadnde

[ Extraktor, Abscheider ] [/,P, ap] Pumpe
Stoffaustausch [f,P,ap] Kompressor
(4, Wdrmeaustauscher

HDE-Prozef3 im T-s Diagramm
[p,M] Leitungen, Ventile

Abscheidung Sonderapparate

Abb. 5.6.4.: Die Hauptparameter und ihr Einfluss auf die Anlagenteile

Die vorgegebenen Grunddaten

Die Kapazitat der Anlage verbunden mit dem spezifischen Gewicht und der Verweilzeit des
Einsatzproduktes bestimmen das Volumen des Extraktors. Eine weitere Einflussgrofiie ist die
Betriebsweise der Anlage. Der Gehalt an extrahierbarer Substanz beeinflusst u.a. die Grolie
des Abscheiders.

Thermodynamische Zustande

Dieser Parameter beeinflusst den Druck und die Temperatur in allen Anlagenteilen, er bezieht
sich also auf die mechanische Auslegung der Apparate. Da die HDE Ublicherweise bei niedri-
gen Temperaturen arbeitet, ist der Einfluss der Temperatur auf die Investitionskosten eher
gering, wahrend der Einfluss des Druckes, der zwischen 80 und 1000 bar variieren kann, sehr
stark ausgeprégt ist. Die ersten beiden Parameter beeinflussen vorrangig die Investitions-

kosten der Anlage.
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Der Stoffaustausch

Durch den spezifischen Loésungsmitteldurchfluss werden in erster Linie die Energiekosten
beeinflusst. Diese summieren sich aus den Stromkosten fir Pumpe, Verdichter und Kéltema-
schine, sowie den Dampfkosten fiir den Vorwéarmer und den Kihlkosten fir Luft- und Was-
serkihler. Da mit der Hohe des Lésungsmitteldurchsatzes auch die GroRe der Pumpen, Ver-
dichter, Warmeaustauscher, Leitungen und Ventile beeinflusst wird, hat der Stoffaustausch
auch einen Einfluss auf die Investitionskosten.

HDE-Prozess im T-s-Diagramm

Durch den Abstand der thermodynamischen Zustdnde zwischen Extraktor und Abscheider ist
der Kreisprozess in groben Zlgen vorgegeben. Dieser Parameter beeinflusst &hnlich dem
Stoffaustausch die umgesetzten Energien in Pumpe, Kompressor und Warmeaustauscher.
Sollte bei einem HDE-Prozess eine einstufige Abscheidung nicht ausreichen, so sind zur voll-

standigen Abscheidung der extrahierten Substanzen noch Sonderapparate notwendig.
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6. ZUSAMMENFASSUNG DER EIGENEN ARBEITEN

Das Ziel dieser Arbeit lag in einer genauen Analyse der flr die Planung und Auslegung von
Hochdruckextraktionsanlagen wichtigen Kriterien. Um diese Parameteranalyse nicht auf eine
theoretische oder Literatur-Arbeit beschranken zu miissen, wurde vorerst eine Versuchsanlage
geplant und gebaut. Da zum Zeitpunkt der Planung nur wenige Typen einer Versuchsanlage
auf dem Markt waren, und diese nicht der eigenen Vorstellung entsprachen, wurde ein eige-
nes Konzept fir den Bau einer Versuchsanlage entwickelt. Bei diesem Konzept wurden alle
moglichen Apparateteile auf ihre VVor- und Nachteile untersucht (siehe Gegentberstellung von
Kompressor und Pumpe Kapitel 4.1.), und danach wurde dementsprechend entschieden. Wei-
ters wurde zu diesem Zeitpunkt zum ersten Mal ein Feststoffextraktor mit einer Drehriihrvor-
richtung ausgeristet. Mit dieser Rihrvorrichtung konnten auch Rohstoffe extrahiert werden,
die zur Klumpenbildung neigen. Weiters wird die Ausbildung von Losungsmittelkanalen auf
ein Minimum reduziert. Die Form des Extraktors wurde daher so gewahlt, dass dieser sowohl

als Rihrkessel- als auch als Festbettextraktor verwendet werden kann.

Damit beim Offnen des Extraktors keine Leitungen abmontiert werden miissen, sind alle Lei-
tungen durch den fest montierten Deckel geflihrt. Durch den Einbau von zwei Abscheide-
systemen kdnnen in derselben Anlage sowohl feste als auch fllssige Extrakte gewonnen wer-
den. Bei den Versuchen stellte sich heraus, dass die Abscheidung mit dem vorgeschalteten
Verdampfer in tber 90 % aller Extraktionsprobleme erfolgreich war. Da auf diesem Weg kein
flissiges CO, in den Abscheider gelangt, besteht auch nicht die Gefahr, dass der Abscheider
ubergeht. Mit dieser Versuchsanlage konnten schlieRlich die verschiedensten Rohstoffe, wie
Wurzeln, Blatter, Bluten, Sténgel, organische Abwaésser, alkoholische Getranke, Samen,
Schalen usw. extrahiert werden. An der Vielzahl der eingesetzten Rohstoffe zeigte sich die

universelle Einsetzbarkeit der Versuchsanlage.

Wie anfangs erwéhnt, sollte die Analyse der Prozessparameter zu einem Auslegungskonzept
fur HDE-Anlagen fuhren. Die Gesamtproblematik wurde dabei in vier Teile zerlegt:
Grunddaten
Thermodynamik
Stoffaustausch

Kreisprozess im T-s-Diagramm
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Jeder dieser Hauptparameter wurde einzeln untersucht und wenn nétig eine Versuchsappara-
tur gebaut. Fir die Messung des Phasengleichgewichtes und zur Bestimmung des Stoffaustau-
sches wurde die vorhin beschriebene Versuchsanlage zur Messung dieser Parameter verandert
und adaptiert.

Der erste Punkt besteht zum grofRen Teil aus Literaturarbeit. Um einen Extraktionsversuch fur
Naturstoffe maoglichst erfolgversprechend ansetzen zu kénnen, missen der Ort, wo der Wert-
stoff in der Pflanze vorliegt und die Form oder Bindung, wie er vorliegt, moglichst genau be-
kannt sein. Dies gilt auch fur den Aufschluss des Rohmaterials, das in der Extraktion einge-
setzt wird. Um den Einfluss des Wassergehaltes auf die Extraktionsausbeute und Extraktions-
geschwindigkeit festzustellen, wurde zu stark getrocknete Ringelblume in einem Vorversuch
extrahiert. Danach wurde fir jeden weiteren Versuch der Wassergehalt der Bliten um
5 Gew% erhoht. Die Versuche zeigten, dass ein Wassergehalt von 10 bis 15 Gew% die besten
Ergebnisse brachte. Bei der Extraktion von Gesamtausziigen, wo der Extraktionswirkungs-
grad nicht Gber die Analytik bestimmt werden kann, wurden flr die einzelnen Versuche Ver-
gleichsextraktionen in der Soxhlet-Apparatur durchgefiihrt. Diese ergaben fur Ringelblumen
und Arnika ahnliche Extraktausbeuten fur die Losungsmittel CO, und Dichlormethan.

Mit derartigen Vergleichsextraktionen konnten die Substanzgruppen bestimmt werden, die
mit der HDE extrahiert wurden. Zur Bestimmung der maximal erreichbaren Beladung einer
Substanz im Extraktor, die den Losungsmittelverbrauch beeinflusst, wurde, wie erwahnt, die
Versuchsanlage zur Messung von Gleichgewichten adaptiert. Es war daher auch das Ziel die-
ser Arbeit, dass alle experimentell notwendigen Versuchsdaten mit derselben Anlage gemes-
sen werden konnen. Die Messung des Gleichgewichtes erfolgte in der Weise, dass nach der
Gleichgewichtseinstellung (ca. 3 Stunden) eine gewisse Menge beladenes CO, durch ein Mi-
kroventil auf Normaldruck entspannt wurde. Durch die Entspannung trennt sich die geldste
Substanz vom Gas. Das Extrakt wird in einem Glasabscheider aufgefangen und die Gasmenge
mit einem Gaszahler gemessen. Von den Gleichgewichtsmessungen wurden die Systeme
Raps6l-CO, und Arnika-CO, in der Arbeit dargestellt. Leider sind derartige Sekundarmess-
methoden ungenau, so dass daran gedacht ist, eine Primarmessmethode mit einem direkten
Verbindungselement zum Analytiksystem zu bauen. Zur Beschreibung der Gleichgewichtsda-
ten wurden die wichtigsten Modelle aus der Literatur herangezogen. Die gemessenen Werte
fur Rapsol und Arnika konnten am besten mit der Gleichung von Chrastil beschrieben wer-
den.
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Einer der wichtigsten Punkte dieser Arbeit betraf den Stoffaustausch. Hier wurden sowohl
Versuchsserien im geriihrten System als auch im Festbett durchgefiihrt. Besonderes Interesse
galt den geriihrten Versuchen, da es zu diesem Thema noch keine Veroffentlichungen gab.
Die Ergebnisse zeigen, dass bei allen Versuchen die Extraktionszeit herabgesetzt werden
konnte. Der Einfluss auf die beiden Stoffaustauschzonen ist sehr unterschiedlich. Die Aus-
waschzone verlduft durch Rihren wesentlich steiler, wéhrend die Diffusionszone flacher aus-
gebildet ist als bei ungeruhrten Systemen. Das heilit, die Diffusion durch die Zellmembran
wird durch Rihren nicht beeinflusst. Um die Extraktionszeiten wesentlich zu verkiirzen, muss
die Auswaschzone so groR wie moglich erreicht werden. Dieses wird in erster Linie durch
einen héheren Aufschlussgrad erzielt. Die Steilheit der Ausbeutekurve in der Auswaschzone

wird durch das Verweilzeitverhalten des Ruhrkessels begrenzt.

Die Stoffaustauschversuche im Festbettextraktor wurden mit gemahlenem Raps und Raps-
Presskuchen durchgefihrt. Diese zeigten das Verhalten der Stoffaustauschzone und wie diese
wéhrend der Extraktionszeit entlang der Schiutthohe hinwegwandert. Durch den groRen Ex-
traktordurchmesser im Verhéltnis zum Ldsungsmitteldurchsatz konnten nur sehr kleine Leer-
rohrgeschwindigkeiten erreicht werden (0,1 bis 0,5 mm/s). Dadurch ergaben sich auch lange

Extraktionszeiten.

Sehr hohe Extraktionsgeschwindigkeiten zeigte die Extraktion des Raps-Presskuchens. Die
Versuche ergaben, dass nach 1,5 bis 2 Stunden ein Extraktionswirkungsgrad von 90% erreicht
werden kann. Dies durfte auf den hohen Aufschlussgrad durch den Pressvorgang zuriickzu-
flhren sein. Die kurzen Extraktionszeiten und der niedrige Ldsungsmittelverbrauch lassen

hier ein wirtschaftliches Verfahren erwarten.

Auch fur den Stoffaustausch wurden die Modelle aus der Literatur auf ihnre Anwendbarkeit fir
die Hochdruckextraktion untersucht. Obwohl in der Naturstoffextraktion nur geringe Anspri-
che an die Reproduzierbarkeit gemacht werden konnen, war kein in der Literatur angefuhrtes
Modell in der Lage, den Stoffaustausch der Festbettversuche zu beschreiben. Auf Grund der
zahlreichen Affinitaten zwischen HDE und Trocknung wurden die Hochdruckversuche mit
den aus der Trocknung abgeleiteten Gesetzmaéligkeiten beschrieben. Das Trocknungsmodell
ergab, verglichen mit den Modellen aus der Literatur, die besten Ergebnisse. Trotzdem muss

das Modell noch weiterentwickelt werden. Die Schwachen des Modells liegen beim Auftreten
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von Ruckvermischungseffekten und dass das Modell noch an zu wenigen Systemen getestet

wurde.

Letzter Hauptparameter ist der Kreisprozess im T-s-Diagramm. Durch die zahlreichen Mdg-
lichkeiten, besonders im Uberkritischen Bereich einen Kreisprozess zu flhren, ist die rasche
Ermittlung der Energieverbrauche und der Energiekosten besonders wichtig. Durch die Er-
stellung eines Computer-Programmes kann bei VVorgabe des Extraktionszustandes und des
Abscheidezustandes der Kreisprozess in kirzester Zeit berechnet werden. Mit diesem Pro-
gramm wurde ein Raster von verschiedensten Kreisprozessen durchgerechnet. In der Arbeit
sind 150 berechnete Prozesse, aufgegliedert in Energieverbrauch und Kosten, angefiihrt.
Durch das Auftragen der Kosten (ber die Extraktionstemperatur und den Extraktionsdruck
erhalt man fir einen bestimmten Abscheidezustand eine Kostenflache, aus der man das opti-

mierte Kostenminimum eines Kreisprozessrasters entnehmen kann.

Mit der Verknupfung der Hauptparameter, wie in Abb. 5.6.4. dargestellt, ist man in der Lage,

zu einer raschen Prozessparameteroptimierung zu gelangen.
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7. ANREGUNGEN ZU WEITEREN ARBEITEN

Bei jeder Arbeit Uber ein neues Forschungsgebiet tauchen weitere zahlreiche Fragen auf, die
in derselben Arbeit nicht mehr gelést werden kénnen und daher Ansatzpunkte fiir weitere
Arbeiten sind. Da die Versuchsanlage moglichst universell gebaut wurde, bildet sie den
Grundbaustein einer HDE-Laborausriistung. Sie kann sowohl fur Ruhrversuche als auch fir
Festbettextraktionen eingesetzt werden. Steht bei einem Extraktionsproblem der Extraktortyp
bereits fest, so konnen Scale-up-Versuche mit derartigen Mischanlagen nicht durchgefthrt
werden. Wie bereits erwéhnt, kdnnen in der Versuchsanlage nur kleine Strdmungsgeschwin-
digkeiten erreicht werden. Einbauten, die den Querschnitt des Extraktors verringern, sind bei
birnenférmigen Extraktoren kompliziert und kostenintensiv. Es wére daher notwendig, einen
schlanken langen Festbettextraktor (3000 mm lang, 60 — 90 mm @) zu bauen, der bei Bedarf
zum derzeitigen Ruhrkessel parallel geschaltet werden kann. Damit man den Durchmesser des
Extraktors beliebig vergroRern oder verkleinern kann, darf der Extraktor keine Verengungen
aufweisen. Ein derartiger Typ eines Extraktors wirde sich speziell zur Untersuchung des
Konzentrationsverlaufes Uber die Schitthohe eignen. Auf der anderen Seite ware ein Kkleiner
leistungsfahiger Ruhrkessel erforderlich. Die Anwendung von geruhrten Systemen wird ndm-
lich aus zwei Richtungen angeregt. Zum einen muss gerihrt werden, weil das Einsatzprodukt
zur Klumpenbildung neigt. Fir diesen Fall braucht man groRe Rihrkessel mit langsamen
Rihrwerken. Die Extraktionszeit wird nur insofern verkurzt, als das Einsatzprodukt immer
gleichmélig vermischt ist. Der zweite und weit wichtigere Weg ist die Entwicklung von Mi-
xer-Settler-Apparaturen fur hohe Durchsatze. Dazu ware bereits ein kontinuierlicher Eintrag
und Austrag fir Feststoffe notwendig. Bei den Rihrversuchen wurde bereits erwéhnt, dass je
nach Aufschlussgrad die Auswaschzone immer steiler wird. Mit steigender Rihrerdrehzahl
steigt auch die Rickvermischung im Extraktor. Daher ware es interessant, die Grenze zwi-
schen Ruckvermischung und steigender Stoffaustauschgeschwindigkeit in der Auswaschzone
zu untersuchen. Fur diese Untersuchungen ware ein kleiner Extraktor mit einem leistungs-
fahigen Rihrer notwendig. Wird durch kleine Ruhrkessel die Ruckvermischung niedrig
gehalten, und werden auf Grund der hohen Sinkgeschwindigkeit in tberkritischen Gasen nur
kleine Settler benétigt, so konnten Anlagen mit hohen Durchsatzen bei kurzen Extraktions-

zeiten entwickelt werden.

Ein weiters zukinftiges Forschungsgebiet betrifft z.B. die Abscheidung von Wachsen und vor
allem die Abscheidung leicht fluchtiger Substanzen. Die Abscheidung leicht flichtiger Sub-
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stanzen ist bereits in Kapitel 5.5. ausfihrlich beschrieben. Zur apparativen Ausrlstung ist eine
CO,-Destillationskolonne mit einer direkt gekoppelten Analytik erforderlich. Auch die Ab-
scheidung von Wachsen durch Auskristallisieren bei Temperaturverminderung wurde bereits
erwéhnt. Daran schliel3t ein neues noch unerforschtes Gebiet einer verfahrenstechnischen
Grundoperation: die fraktionierte Kristallisation von Naturstoffsubstanzen aus tberkritischen

oder unterkritischen HDE-Ldsungsmitteln.

Als wichtigste weiterfiihnrende Arbeit ware der Bau einer Gleichgewichtsapparatur mit direk-
ter Koppelung an die HPLC zu erwéhnen. Dieser bereits in Punkt 5.2.6. dargestellte VVor-
schlag wére in der Lage, die Gleichgewichtsbeladung primar im One-Line-Verfahren zu
bestimmen. Damit kdnnen alle Fehlerqguellen, die bei Sekundédrmessmethoden auftreten, aus-
geschlossen werden. Weiters konnen durch die geringen Ldsungsmittelmengen teurere oder
neue Losungsmittel oder Losungsmittelgemische eingesetzt werden (z.B. CO,-NH3-Mischung
oder Methylamin fiir die Alkaloidextraktion).

Da bereits wichtige Komponenten der Gleichgewichtsapparatur vorhanden sind, wére dieser

Vorschlag fur die Abteilung Thermische Verfahrenstechnik am schnellsten zu verwirklichen.

7.1. Schlussfolgerung

Obwohl seit etwa hundert Jahren bekannt ist, dass uberkritische oder verflissigte Gase als
Losungsmittel verwendet werden kdnnen, wird erst seit etwa 20 Jahren an der industriellen
Anwendbarkeit gearbeitet. Ein Extraktionsverfahren, mit dem man ohne aufwendige Nachbe-
handlung ein l6sungsmittelfreies Extrakt und Raffinat erhdlt, kann in der jetzigen Zeit eine
grofRe Bedeutung zuerkannt werden. Durch die flieRenden Phaseniibergange im uberkritischen
Bereich vereinigt die HDE gewisse Merkmale der Destillation und der Extraktion, wodurch
sie in der Literatur auch als ,,Destraktion* bezeichnet wird. Obwohl sich zahlreiche For-
schungsstellen mit der Entwicklung von HDE-Verfahren beschaftigen, haben erst wenige
Verfahren industrielle Dimensionen erreicht. Dies liegt einerseits daran, dass man sich scheut,
die Risken hoher Investitionskosten zu tragen und andererseits daran, dass die Ermittlung von
Prozessparameteren duf3erst aufwendig ist. Dazu kommt, dass zum Messen von Stoffdaten im
Hochdruckbereich, wie Z&higkeit, Grenzflachenspannung, Diffusionskoeffizienten und auch
zum Messen von Lésungsmittelgleichgewichten keine Standardapparaturen vorhanden sind,
sondern diese zum Teil erst selbst entwickelt werden miissen.
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Diese Arbeit soll dazu dienen, die zahlreichen Parameter, welche die HDE beeinflussen, zu
analysieren, ihre Wertigkeit fur den Prozess festzustellen und damit die experimentelle Arbeit
zu reduzieren. Da nicht alle Beeinflussungsfaktoren erfasst und ihre Auswirkungen vorher-
sehbar sind, so bleiben auch bei diesem Konzept gewisse weilde Flecken tber. Wird der HDE
jener Stellenwert in der Verfahrenstechnik zukommen, den man ihr prophezeit, dann werden

auch diese Wissensliicken erforscht und/oder geldst werden.
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Zeichen Kapitel Bedeutung
a 5.2.7.2. Anziehungsparameter
a 5.2.7.3. H/R
a 5.34.1.1. spezifische Austauschflache
o 5.3.4.2. spezifische Austauschflache
A 5.3.4.2. Austauschflache in GI. 5.3.1.
Ag 5.3.4.2. Extraktordurchmesser
A 5.3.4.2. Ausbeute in GI. 5.3.13.
b 5.2.7.2. Van-derWaal Kovolumen
b 5273 In(M, +k-M;)+gq-k-InMg,
c 5.2.7.3. Konzentration der gel6sten Substanz
Ac 5.34.1.1. mittlere Konzentrationsdifferenz
c* 5.3.4.2. Gleichgewichtsbeladung des Losungsmittels
d 5.2.7.3. Dichte des Gases
E 5.3.2. Extraktionsausbeute
E 5.4. spezifische Energie
F 5.3.2. Einsatzmenge
AH 5.2.7.3. Enthalpiedifferenz
5.4. spezifische Enthalpie
k 5.2.7.3. Assoziationszahl
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k 5.34.1.1. Stoffdurchgangskoeffizient
5.3.4.2. Stoffdurchgangskoeffizient

K 5.4. spezifische Kosten

m 5.3.4.2. Massenstromdichte

m 5.3.2. spezifischer Lésungsmitteldurchsatz

M 5.2.7.3. Molekulargewicht

M 5.3.2. CO,-Durchfluss total

M 5.3.4.2. Molekulargewicht

M 5.4. molare Masse

n 5.3.2. Rihrerdrehzahl

p 5.2.7.2. Druck

p 5.34.2. Druck

p* 5.3.4.2. Dampfdruck bei Gleichgewicht

q 5.2.7.3. Konstante

Q 5.4. spezifische Warmemenge

r 5.3.4.2. dimensionsloser Extraktgehalt

R 5.2.7.2. Gaskonstante

R 5.3.4.2. Gaskonstante in GI. 5.3.1.

R 5.34.2. Extraktgehalt des Feststoffeinsatzes

R 5.3.4.2. Extraktionsgeschwindigkeit

t 5.3.2. Extraktionszeit

t 5.3.4.2. Zeit

T 5.2.7.2. absolute Temperatur
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T 5.2.7.3. absolute Temperatur

T 5.3.4.2. absolute Temperatur

\Y; 5.2.7.2. molares Volumen

% 5.3.4.2. dimensionslose Extraktionsgeschwindigkeit
\V 5.2.7.2. Molvolumen

Vi 53.4.1.1. Bettvolumen

\Y/ 5.3.4.2. Volumen

w 5.3.4.2. Parameter in Gl. 5.3.24.
X 5.3.4.2. Luftfeuchte

X 5.3.4.2. Gutsfeuchte

X 5.4. Druckverhaltnis

X,y 5.2.7.2. Molenbriiche

X, Y, 2 5.34.2. laufende Koordination
z 5.3.4.2. dimensionslose Ortskoordinate
Z 5.2.7.2. Kompressibilitatsfaktor
INDICES

ab 5.4. abgefihrt

A 5.2.7.3. gelOste Substanz

B 5.2.7.3. Losungsmittel B

c 5.2.7.2. kritischer Zustand

da 5.4. Dampf

D 5.3.4.2. Dampf

e 5.3.4.2. Eintrittszustand

el 5.4. elektrisch
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E 5.3.4.2. Losungsmittel

F 5.34.2. fiktive Zeit

al 5.3.4.2. Gleichgewicht

ges 54. Gesamt

I ] 5.2.7.2. Anzahl der Komponenten
IS 5.4. isentrop

I 5.3.4.2. erster Trocknungsabschnitt
km 5.4. Kaltemashcine

ki 5.4. Kihlung

K 5.3.4.2. am Knickpunkt

L 5.3.4.2. Gas (Luft)

m 5.34.1.1. Mittelwert

m 5.34.2. Mittelwert

n 5.2.7.2. Gesamtzahl der Komponenten
0 5.34.2. an der Oberflache in Gl. 5.3.1.
0 5.34.2 beit=0

0 5.4. oben

pu 5.4. Pumpe

r 5.2.7.2. reduzierter Zustand

rev 5.4. reversibel

rk 5.4. Ruckkihlung

S 5.34.1.1. Feststoff

S 5.3.4.2. Feststoff

SU 5.3.4.2. Summer der Quadrate

u 5.4. unten

Y 5.4. variabel

vd 5.4. Verdichter

w 5.4. Warmepumpe

zu 5.4. zugefihrt
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o 5.2.7.2. Skalingfaktor
5.3.4.2. Stoffiibergangskoeffizient
) 5.2.7.2. binérer experimenteller Parameter
€ 5.4. Leistungsziffer
£ 5.34.2. dimensionslose Austauschfléche
s 5.3.4.2. dimensionslose Konzentrationsdifferenz
n 5.34.2. dimensionslose Beladung
n 5.4. Wirkungsgrad
K 5.2.7.2. charakteristischer Faktor
L 5.34.2. dimensionslose Trocknungsgeschwindigkeit
p 5.34.2. Dichte
T 5.3.4.2. dimensionslose Extraktionszeit
® 5.27.2 azentrischer Faktor
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