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Kapitel 1

Einfihrung

1.1 Motivation und Aufgabenstellung

Standig wachsende Reinheitsanforderungen und die zunehmende Komplexitét der Tren-
nungen bzw. der aufzutrennenden Substanzen forderten in den letzten Jahren den Einsatz
chromatographischer Trennprozesse in der pharmazeutischen Industrie, der Feinchemie
oder Biotechnologie. Die zu separierenden Komponenten werden hier aufgrund ihrer un-
terschiedlichen Affinitét zu einer festen Phase getrennt. Signifikante Nachteile der prépa-
rativen Chromatographie, wie hohe Apparate- und Ldsungsmittelkosten, lassen chroma-
tographische Trennprozesse jedoch héufig als Mittel der letzten Wahl erscheinen [72]. Ein
vielversprechender Ansatz zur Beseitigung dieser Nachteile liegt in der Entwicklung ei-
nes kontinuierlichen chromatographischen Verfahrens, der simulierten Gegenstromchro-
matographie. Mit Hilfe dieser sogenannten Simulated Moving Bed (SMB)-Prozesse ist
es moglich, eine kontinuierliche Trennung bei verbesserter Ausnutzung der stationdren
Phase zu erreichen. Typische Anwendungen finden sich heute bei der Trennung von Cs-
Aromaten in der Petrochemie [9], bei Zuckertrennungen in der Lebensmittelindustrie [37]
oder bei der Enantiomeren-Separation in der Biotechnologie [72].

Das SMB-Verfahren wurde bereits in den friihen sechziger Jahren durch Universal Oil
Products [10] patentiert und groftechnisch fir einfache Trennungen mit hohen Selek-
tivitdten oder linearen Isothermen eingesetzt. Mitte der achtziger Jahre wurde erstmals
eine geschlossen Theorie zur Auslegung des Prozesses entwickelt [63, 76] und man be-
gann, das Verfahren auch fiir schwierigere Trennungen einzusetzen. Um die nach wie vor
hohen Trennkosten zu senken, wurden danach weitere umfangreiche Untersuchungen zur



numerischen Simulation und Optimierung durchgefiihrt (z.B. [12, 24, 35, 73]).

Trotz eines heute weitgehenden Versténdnisses des Prozesses ergeben sich im praktischen
Betrieb einer SMB-Anlage verschiedene Probleme. Soll die Anlage bei im Voraus be-
stimmten festen Betriebsparametern im wirtschaftlichen Optimum betrieben werden, so
zeigt sich eine starke Sensitivitat der Produktspezifikationen gegeniiber Stérungen. Be-
reits geringe Schwankungen der eingestellten Flussraten, der Zulaufkonzentrationen oder
Verédnderungen des Adsorptionsgleichgewichtes filhren zu einer Verringerung der Pro-
duktreinheiten, die unter Umsténden nicht mehr tolerierbar sind. Aus diesem Grunde wer-
den die Betriebsparameter von SMB-Prozessen heute mit Sicherheitsfaktoren ausgelegt,
die einen Betrieb auch in Anwesenheit von Stérungen gestatten. Diese Vorgehensweise
fuihrt jedoch zu einem Verlust an Produktivitét oder einer Erhdhung des Ldsungsmittel-
verbrauchs, was wiederum eine deutliche Erhdhung der Trennkosten nach sich ziehen
kann. Um dies zu vermeiden und eine gleichbleibende Qualitdt und Ausbeute der Pro-
dukte bei maximaler Produktivitét sicherzustellen, ist eine automatische Prozessfiihrung
erforderlich.

Im Rahmen der hier vorliegenden Arbeit sind zwei verschiedene Strategien zur Regelung
von chromatographischen Gegenstromprozessen entwickelt worden. Die erste Methode
ist ein indirektes Verfahren (inferential control) und war motiviert von einer etablierten
Technik zur Regelung von Destillationskolonnen. Es wird kein mathematisches Modell
des Prozesses benotigt. Nachteil dieser Methode ist die indirekte Regelung der Produk-
treinheiten selbst, wodurch unter bestimmten Umstanden Abweichungen der Produkt-
konzentrationen von den gewiinschten Spezifikationen entstehen konnen. Um die Pro-
duktreinheiten direkt einstellen zu kdnnen, wurde deshalb ein weiteres Regelschema ent-
wickelt. Dieser modellbasierte Ansatz nutzt die nichtlineare Wellentheorie zur automati-
schen Anpassung der StellgroRen an die Betriebsbedingungen. Es wird gezeigt, dass die
geregelte Anlage fiir die gewdhlte Fahrweise mit maximaler Produktivitdt und minimalem
Lésungsmittelverbrauch arbeitet.

Entgegen der herkémmliche Fahrweise mit konstanten Betriebsparametern wird in neue-
rer Zeit versucht, die Effizienz von SMB-Prozessen durch Variation von Parametern
wahrend des Betriebes der Anlagen noch weiter zu steigern. Durch die Anwendung von
Losungsmittelgradienten [2, 4, 33], durch Variation von Volumenstromen wéhrend der
Schalttakte [36, 41, 82, 89], oder durch asynchrones Schalten [46, 47] wurden teilwei-
se erhebliche Einsparungen von Ldsungsmittel und Produktivitétssteigerungen erreicht.
Durch die Einfiihrung einer weiteren neuen Betriebsweise mit zyklischer Modulation der
Feedkonzentration [70] wéhrend der Schaltintervalle konnte im Rahmen der hier vorlie-



genden Arbeit eine zusdtzliche Mdglichkeit zur Steigerung der Trennleistung aufgezeigt
werden. So war bei den hier untersuchten Stoffsystemen eine Steigerung der Produktivitét
im dreistelligen Prozentbereich mdglich.

Die in dieser Arbeit entwickelten Prozessfilhrungskonzepte und die neue Betriebsweise
fiir SMB-Prozesse kdnnten durch eine weitere Kostensenkung und bessere Beherrschbar-
keit der Trennung neue Anwendungen der SMB-Technologie erschliefen bzw. die weitere
Verbreitung dieses Verfahrens unterstiitzen.

1.2 Gliederung der Arbeit

Nach einer Beschreibung der Funktionsweise von kontinuierlichen Moving Bed Chro-
matographieprozessen erfolgt eine Herleitung der Modellgleichungen zur numerischen
Simulation der Prozesse in Kapitel 2. Dieses Kapitel enthalt auBerdem Ausfiihrungen zur
experimentellen Bestimmung der Modellparameter sowie zur Auslegung der Verfahren.

Das anschlieRende Kapitel 3 ist der Prozessfiihrung gewidmet. Die in dieser Arbeit vorge-
stellten Konzepte werden zunédchst am Beispiel eines vereinfachten Prozesses mit echtem
Gegenstrom zwischen fester und fluider Phase (True Moving Bed, TMB) entwickelt, be-
vor sie in einem zweiten Schritt auf den technisch interessanten Fall eines simulierten
Gegenstromes (SMB) angewandt werden. Nach einer Motivation und der Formulierung
der Prozessfilhrungsaufgabe wird der indirekte sowie der modellbasierte Regelalgorith-
mus fiir beide Prozesse abgeleitet. Fiir letzteren war im vorliegenden Fall die Anwendung
eines Zustandsschatzverfahrens notwendig. Die Methoden werden experimentell erprobt.

Aus den Untersuchungen zum dynamischen Verhalten des SMB-Prozesses entstand ne-
ben den Arbeiten zur Regelung die Idee zu einer neuen Betriebsweise — der zyklischen
Modulation der Zulaufkonzentrationen. Eine theoretische und experimentelle Studie hier-
zu ist in Kapitel 4 enthalten. Auf der theoretischen Seite ist dabei weniger Wert auf eine
mathematische, sondern mehr auf eine phdnomenologische Betrachtungsweise mit Blick
auf die Ausbreitung von nichtlinearen Wellen gelegt worden. Dies ermdglicht gleichzeitig
ein gewisses Verstandnis der zugrunde liegenden Mechanismen. Wegen der dabei beob-
achteten Aquivalenz der Wirkungsweisen, wird neben der Darstellung der Betriebsweise
mit verdnderlichen Zulaufkonzentrationen auBerdem eine Betriebsweise mit verénderli-
chem Zulaufstrom betrachtet. Diese entstand auf Grundlage der Arbeiten von Kearney
und Hieb [36] sowie Kloppenburg und Gilles [41] und ist kiirzlich unter den Namen Po-
wer Feed [88] bzw. Partial Feed [82] bekannt geworden.



Ein Teil der in dieser Arbeit vorgestellten Ergebnisse wurde bereits an anderer Stelle vorab
verdffentlicht [64, 65, 66, 67, 68, 69, 70, 71].



Kapitel 2

Kontinuierliche
Gegenstromchromatographie

In vielen verfahrenstechnischen Anwendungen wird eine Gegenstromfahrweise zur bes-
seren Ausnutzung bestehender Triebkréfte angewandt. Im Rahmen dieser Arbeit sollen
zwei chromatographische Trennprozesse behandelt werden, die auf diesem Prinzip beru-
hen: echter (TMB, true moving bed) und simulierter Gegenstrom (SMB, simulated mo-
ving bed).

2.1 Funktionsweise

Chromatographische Trennverfahren basieren auf unterschiedlichen Affinitaten der Kom-
ponenten eines aufzutrennenden Gemisches zu einer festen Phase, welche in der Adsorp-
tionschromatographie als Adsorbens bezeichnet wird. In klassischer Weise werden chro-
matographische Trennungen als Batch-Prozess, d.h. diskontinuierlich, durchgefiihrt (vgl.
Abb. 2.1). Hierbei wird eine mit Adsorbens gepackte Trennséule von einem Ldsungs-
mittel (Eluent) durchstromt. In diesen Ldsungsmittelstrom wird von Zeit zu Zeit eine
begrenzte Menge Feedgemisch injiziert.

Die aufzutrennenden Komponenten bewegen sich mit dem Losungsmittelstrom durch die
Trennséule. Aufgrund der unterschiedlich starken Wechselwirkungen mit dem Adsorbens
besitzen sie hierbei unterschiedliche Wanderungsgeschwindigkeiten und verlassen die
Séule zeitlich getrennt. Hierdurch ist eine Separation in verschiedene Fraktionen mdglich.



Eluent —————— Trennsdule |[f———s -

!

Feed

Abbildung 2.1: Batch-Chromatographie

Durch einen Einsatz dieses Trennverfahrens kdnnen hohe Produktreinheiten erzielt wer-
den. Neben dem Nachteil der diskontinuierlichen Fahrweise ist die Trennung jedoch
durch einen hohen Lésungsmittelverbrauch bei vergleichsweise geringer Produktivitét ge-
kennzeichnet. Als Alternative zu diskontinuierlichen Verfahren wurden deshalb Konzepte
fiir die kontinuierliche chromatographische Trennung bei verbesserter Produktivitédt und
geringerem Losungsmittelverbrauch entwickelt. Hierzu kann ein Gegenstrom zwischen
fllissiger und fester Phase ausgenutzt werden (Abb. 2.2), d.h. das Adsorbens wird bewegt.

~————— —~——— Adsorbens
Eluent ———= *
Extrakt Feed Raffinat

Abbildung 2.2: Kontinuierlicher chromatographischer Trennprozess

Das Feedgemisch wird nun kontinuierlich in der Mitte der Séule eingebracht. Bei geeig-
neter Einstellung der Stromverhaltnisse zwischen fester und fliissiger Phase bewegen sich
starker vom Feststoff adsorbierte Komponenten in Richtung Extrakt, sowie schwacher ad-
sorbierte Komponenten in Richtung Raffinat. Sie kdnnen dort in aufgereinigter Form ab-
gezogen werden. Dies fiihrt auf den in Abb. 2.3 dargestellten “True Moving Bed”-Prozess.
Durch zwei zusatzliche Regenerationszonen wird eine Ruckfihrung von Adsorbens- und



Ldsungsmittelphase ermdglicht und damit eine Senkung der Trennkosten erzielt. Der
TMB-Prozess besteht so im Allgemeinen aus vier Trennzonen, die durch jeweils zwei
Zulauf- und Abzugsstellen begrenzt werden. In diesen Zonen werden feste und fluide
Phase im echten Gegenstrom zueinander bewegt. Werden die Stromverhéltnisse in geeig-
neter Weise eingestellt, konnen die aufgetrennten Komponenten A und B kontinuierlich
am Extrakt bzw. am Raffinat entnommen werden. Den Trennzonen konnen hierbei ver-
schiedene Aufgaben zugeordnet werden: Auftrennung der Komponenten in den mittleren
Zonen I7 und 111, sowie Regeneration von Losungsmittel und Adsorbens in den dulReren
Zonen [ und V.

fluide Phase (Losemittel)

feste Phase (Adsorbens)

-- l<- - - -

Zone | <. Zone I Zone lll 1 Zonelv

A A B B

Lésemittel Extrakt Feed Raffinat

Abbildung 2.3: Prinzip des True Moving Bed-Prozesses

Das Prinzip des TMB-Prozesses kann jedoch nicht problemlos in die Praxis iibertragen
werden. Eine Bewegung des Adsorbens ist wegen der hohen mechanischen Beanspru-
chung des Adsorbens nur schwer bzw. nicht moglich. Aus diesem Grund wird in prak-
tischen Anwendungen der “Simulated Moving Bed”-Prozess realisiert. Hier werden die
vier Trennzonen in eine Anzahl chromatographischer Sdulen mit stationdrem Adsorbens
unterteilt (Abb. 2.4). Die Zulauf- und Abzugsstellen werden in festen Zeitabstanden um
jeweils eine Saule in Richtung des Fluidstromes weitergeschalten (gepunktete Pfeile in
Abb. 2.4). Dies entspricht einer Bewegung des Adsorbens entgegen der Strémungsrich-
tung des Ldsungsmittels, es wird ein scheinbarer Gegenstrom zwischen Ldsungsmittel
und Adsorbens erzeugt.

In herkdmmlicher Weise werden die Zu- und Ablaufstellen gleichzeitig um eine Positi-
on verschoben, wobei die Zeit zwischen zwei aufeinander folgenden Schaltvorgédngen als
Takt bezeichnet wird. Durch die Umschaltvorgange erreicht der SMB-Prozess im Gegen-
satz zum TMB keinen stationdren Zustand fiir t — oo, sondern einen zyklisch stationdren
(periodischen) Zustand. Die Produkt- und inneren Konzentrationen variieren innerhalb



Zone | Zone Il Zone Il Zone IV

gl alirili i

,B: B v
Losemittel Extrakt Feed Raffinat

Abbildung 2.4: Prinzip des Simulated Moving Bed-Prozesses

der Takte. Der SMB-Prozess kann als praktische Umsetzung des TMB-Prinzips verstan-
den werden, ein TMB stellt lediglich ein vereinfachtes Modell des SMB-Verfahrens dar.

2.2 \ersuchsanlage und Stoffsysteme

Fir die experimentelle Erprobung der in dieser Arbeit entwickelten Methoden stand eine
praparative SMB-Anlage der Firma Knauer, Berlin zur Verfiigung. Mit der Produktions-
anlage CSEP® C912 (Abb. 2.5) ist es moglich, maximal 1000 kg Reinsubstanz pro Jahr
herzustellen.

Die Anlage ist mit 8 Einzelsdulen ausgeristet. Um die SMB-Konfiguration zu realisie-
ren, sind die Saulen tiber ein Multifunktionsventil (Abb. 2.5, a) verbunden, das tber eine
Drehung der S&ulen relativ zur Position der Zulauf- und Abzugsstellen ein gleichzeitiges
Weiterschalten ermdglicht. Vier praparative HPLC-Pumpen (P1. .. P4) vom Typ K-1800
(Knauer, Berlin) sind entsprechend Abb. 2.6 verschalten. Hierdurch kénnen unabhéngig
voneinander vier verschiedene Flussraten als StellgréBen fiir die SMB-Anlage gewahlt
werden.

Die Produktabziige werden mit zwei UV-Detektoren, UV'1 und UV 2, liberwacht. Zusétz-
lich ist die Anlage mit zwei Detektoren (UV 3 und UV 4) ausgestattet, die Gber ein zweites
Rotationsventil (Abb. 2.6, b) bestimmten Saulen im zirkulierenden Fliissigkeitsstrom fest
zugeordnet sind. Die Auswahl der Sensorpositionen wurde mit Blick auf die Implemen-
tierung von geeigneten Regelungsstrategien entsprechend [39] und [53] getroffen (vgl.
Abschnitt 3.1.1).

Die theoretischen und experimentellen Betrachtungen dieser Arbeit wurden anhand zwei-
er Stoffsysteme angestellt. Es wurde — entsprechend des eingesetzten Adsorbens — eine



Abbildung 2.5: SMB-Anlage CSEP® C912

normalphasige und eine umkehrphasige Trennung untersucht. Als Normalphasen wer-
den in der Chromatographie Kieselgele oder Aluminiumoxide bezeichnet, an denen reine

Lésemittel Raffinat

P3 uv 2

Zone IV

Umschalt-
richtung

uv3

Zone llI

Zone |

Zone I

P4

Extrakt Feed

Abbildung 2.6: Aufbau der SMB-Anlage



Adsorptionsvorgange an den polaren OH-Gruppen zur Trennung ausgenutzt werden. Im
Gegensatz dazu sind die Polaritétsverhéltnisse bei Umkehrphasen “umgekehrt” im Ver-
gleich zu den Normalphasen. Unpolare Seitenketten sind an ein Kieselgelgerist oder an
ein Polymer gebunden.

Fir Stoffsystem 1 (Normalphase) standen 8 Sdulen (YMC, Schermbeck) der Lénge 25¢m
und einem Durchmesser von 2cm zur Verfiigung. Diese sind mit Silica-Gel der Partikel-
groRe 12um und einer Porengrofie von 1204 gepackt. Es wurden Trennungen binarer
Mischungen aus Cyclopentanon (Komponente A) und Cycloheptanon (B) in einer Mi-
schung aus 85 vol% n-Hexan und 15 vol% Ethylacetat als Ldsungsmittel untersucht.

Bei den experimentellen Untersuchungen mit diesem normalphasigen Stoffsystem traten
groRere Probleme auf. Aufgrund des hohen Dampfdruckes von n-Hexan kam es vermehrt
zu Kavitationseffekten innerhalb der Zulaufleitungen der Anlage. AuBerdem waren laut
Hersteller der Anlage elektrostatische Effekte, die die Funktion der Riicklaufventile der
Kolbenpumpen beeintrachtigten, nicht auszuschliessen. Hierdurch traten zuféllige Fluk-
tuationen der Pumpenflussraten auf, die nicht modelliert werden konnten. Aufgrund dieser
Schwierigkeiten wurde flr den experimentellen Teil der Arbeit ein weiteres, umkehrpha-
siges Stoffsystem 2 betrachtet. Die Anlage wurde hierzu mit 8 Séulen der Lange 10cm
und einem Durchmesser von 2, 12cm (Merck, Darmstadt) ausgeriistet. Diese sind mit
einer LiChroprep RP-18 Phase der PartikelgroBe 25 — 40um gefillt. Es wurde die Tren-
nung von Cyclohexanon (Komponente A) und Cyclopentanon (Komponente B) mit einem
Gemisch aus 70 vol% Wasser und 30 vol% Methanol als Losungsmittel untersucht. Mit
Stoffsystem 2 konnten konstante Flussraten realisiert werden. Nachteilig war jedoch eine
starke zeitliche Veranderung des Adsorptionsgleichgewichtes, die durch Alterungsprozes-
se des Adsorbens hervorgerufen wurde. Stimmen die Experimente zur Modellvalidierung
aus Kapitel 2 noch gut mit der Simulation Uiberein, so lassen die Versuche zur Erprobung
der Prozessfiihrungsstrategien im folgenden Kapitel 3 eine starke Abweichung von Si-
mulation und Realitét erkennen. Die Versuche zur Erprobung der Regelkonzepte und der
periodischen Betriebsweisen (Kapitel 4) lassen demnach nur qualitative Aussagen uber
die Machbarkeit der gefundenen Konzepte zu. Eine detaillierte experimentelle Untersu-
chung mit standiger Anpassung des Adsorptionsgleichgewichts sprengt den Rahmen der
hier vorliegenden Arbeit und steht fiir zukiinftige Arbeiten noch aus.

In den Tabellen A.1 und A.2 im Anhang sind alle fiir die Simulation der Trennungen er-
forderlichen Parameter zusammengestellt. Hierbei sei erwahnt, dass Totvolumina in die
geometrischen und thermodynamischen Kennzahlen mit einbezogen wurden (vgl. Ab-
schnitt 2.3.4).
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2.3 Modellierung der Gegenstromchromatographie

Grundlage fir die Untersuchungen dieser Arbeit ist eine ausreichend detaillierte Mo-
dellierung des Systems. Hierzu sind in den letzten Jahren eine Vielzahl von Arbeiten
verdffentlicht worden (z.B. [21, 24, 73, 75]). Dabei wurden verschiedene Modelle ent-
wickelt, wobei die unterschiedlichen Ansétze entsprechend dem jeweiligen Anwendungs-
gebiet und den Genauigkeitsanforderungen ausgewahlt werden mussen. Den einfachsten
Fall stellen hierbei die sogenannten Gleichgewichtsmodelle dar. Neben der Annahme von
homogener Packung, Isothermie, konstanter Fluidgeschwindigkeit und -dichte, der Ver-
nachldssigung von radialen Konzentrationsgradienten und chemischen Reaktionen, gehen
diese von einem thermodynamischen Gleichgewicht zwischen fester und fliissiger Phase
zu jeder Zeit und an jeder Stelle der Trennsdule aus [73]. Sdmtliche Stofftransportwi-
dersténde und Riickvermischungseffekte werden vernachléssigt. Im Gegensatz dazu ent-
halten kinetische Modelle Ansétze zur Beriicksichtigung von Stofftransportwiderstdnden
und sind auBerdem in der Lage, Riickvermischungseffekte zu beschreiben [73].

In Anbetracht der Fiille der bisherigen Verdffentlichungen zu diesem Thema soll an die-
ser Stelle auf eine umfassende Gegeniiberstellung der Modellansétze verzichtet werden.
Im Rahmen der hier vorliegenden Arbeit war es notwendig, ein Modell auszuwahlen,
das hinreichend genau ist und gleichzeitig eine schnelle Simulation der Anlage gestat-
tet. Diesen Anforderungen wird das Gleichgewichts-Dispersions-Modell gerecht. Die-
ses Modell setzt das Vorliegen eines Gleichgewichts zwischen fester und fliissiger Phase
voraus. Zusétzlich zum konvektiven Stofftransport wird ein entgegen gerichteter Diffusi-
onstransport angenommen, der eine Verdnderung des Konzentrationsprofiles entlang der
Ortskoordinate durch Riickvermischung verursacht (axiale Dispersion). In den Arbeiten
von Guiochon et al. [24] wurde dieser Ansatz zur Beschreibung von endlich schnel-
len Kinetiken erweitert, indem sédmtliche Stofftransportwiderstdnde und die axiale Di-
spersion in einem einzigen Parameter, dem scheinbaren (apparent) Dispersionskoeffizi-
enten D,,; zusammengefasst werden. Diese Annahme ist besonders fiir das Vorliegen
hoher Konzentrationen gerechtfertigt, da hier das Retentionsverhalten der Komponenten
Uiberwiegend durch thermodynamische Effekte beeinflusst wird [42]. Dieses modifizierte
Gleichgewichts-Dispersionsmodell liefert flir die in dieser Arbeit betrachteten praparati-
ven Trennungen gute Ergebnisse und wurde fiir alle Simulationen dieser Arbeit verwandt.
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2.3.1 Echter Gegenstrom (TMB)

Grundlage fiir die Formulierung der Modellgleichungen nach dem Gleichgewichts-
Dispersionsmodell ist die Massenbilanz um ein differentielles Volumenelement einer
Trennsaule mit echtem Gegenstrom zwischen fester und fluider Phase (Abb. 2.7).

ms;i

Ad-

Jsilz < sorbens

[s— Jsilz+dz

Jai

Kilz — = JK.ilz+dz
Bulk

Jpiilz —> > Jb.ilzt+dz

mg.i
z z+dz

Abbildung 2.7: Differentielles olumenelement fiir das Modell eines TMB-Abschnitts
(B=Bulk, S=Solid, K=Konvektion, D=Diffusion, A=Austausch).

Die innerhalb des Volumenelementes im Bulk (B) bzw. im Feststoff (S) gespeicherte Mas-
se an Komponente 5 ergibt sich aus:

mp,; e-A-dz-¢ bzw. (2.1)
mg; = (1—¢)-A-dz-q. (2.2)

Hierbei bezeichnet A die Querschnittsflache der Sdule, £ den Leerraumanteil (Glg. 2.23),
¢; ist die Konzentration der Komponente i in der Flissigphase und ¢; die Konzentration
in der festen Phase. Unter Verwendung der Massenstrome .J (Abb. 2.7) folgt hieraus die
Bilanz im betrachteten Volumenelement fiir den Bulk:

({)Cl‘
e-A-dz- Fn = JK,::|Z - JK,i,'erdz + Jpil: — Ipiletar — Ja,i (2.3)

und flir die Adsorbensphase:
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0q;

1—¢)-A-dz
(1-e)-A-de-

= Jsilz4ae — Jsil: + Ja,- (2.4)

Eine Elimination des Austauschstromes .J, ; fiihrt nach einer Division durch dz und dem
Grenzilbergang dz — 0 zu folgender partieller Differentialgleichung an der Stelle z:

Jq; - _5J1<:i 8JD,1‘, 0Jg;

ot~ 0z 0z 9z

de;

A

+(1-¢)-A (2.5)

Der konvektive Massenstrom J ;(z, t) ergibt sich mit v als linearer Strémungsgeschwin-
digkeit des Bulk-Fluids aus:

Jri=v-e-A-c. (2.6)

Mit « als Stromungsgeschwindigkeit des Adsorbens kann der mit dem Feststoff transpor-
tierte Massenstrom der Komponente i aus

Jsi=u-(1—¢)-A-q 2.7)

berechnet werden. Der diffusive Massenstrom folgt aus dem Fick’schen Diffusionsgesetz
und wird angegeben mit:

0(5,‘
JD,i = _Dap,i e A &1 (28)
wobei D,,; den scheinbaren Diffusionskoeffizienten bezeichnet, der alle peakverbrei-
ternden Effekte, d.h. Diffusion und Stofftransportwiderstdnde zusammenfasst. Nach

Einflihrung des Phasenverhéltnisses

11—

F 2.9)

&

kann Gleichung (2.5) in der folgenden Form geschrieben werden, die allgemein als
Gleichgewichts-Dispersionsmodell fir eine Séule mit Gegenstrom von Fluid- und Ad-
sorbensphase bezeichnet wird.

. . 0q, (()20;
ot at Ve e T w2

(2.10)

13



Die Feststoffkonzentration ¢; der Komponente ¢ ist im allgemeinen Fall mit den Fluid-
konzentrationen ¢; aller NC' Gemischkomponenten gekoppelt. Dieser funktionale Zusam-
menhang wird fir konstante Temperaturen durch die Adsorptionsisotherme ausgedriickt,
fur die in allgemeiner Form gilt:

¢ =q(c1-..enco), i=1...NC. (2.11)

Fur die in der vorliegenden Arbeit untersuchten Stoffsysteme konnte zur Beschreibung
dieses Phasengleichgewichtes eine Multi-Langmuir-Isotherme mit den Parametern H;
und b; angesetzt werden.

Hi(lt'
wler . one) = —— (212)
1+ Z bj(?j
Jj=1
Ad- Ad-
Jsilo <=7 sorbens [ Jsildz  JsilL-dz sorbens U-(1—¢)- A Qi
Jni e Jni
vegsAC T = JK.ildz JK,ilL-dz JK,ildz
Bulk Bulk
F—— Jp.ildz JpiilL—dz —
0 dz L —dz L

Abbildung 2.8: Linkes und rechtes Randelement einer Trennsaule mit echtem Gegenstrom
(S=Solid, K=Konvektion, D=Diffusion, A=Austausch).

Zur Ldsung von Glg. (2.10) werden Randbedingungen fiir den linken und rechten Rand
der Trennséulen benétigt. Fur die Betrachtungen dieser Arbeit wurden die bekannten
Danckwerts-Randbedingungen [14] genutzt, die von der Annahme ausgehen, dass Stoff-
transport lber die Sdulenrdander hinaus nur durch Konvektion stattfindet (Abb. 2.8). Ei-
ne Komponenten-Massenbilanz fiir differentielle Randelemente und der Grenziibergang
dz — 0 fihrt auf den folgenden Ausdruck fiir den linken Rand:

de;
0="v"(czui —cilo) + Dap?ia\o (2.13)
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und fiir den rechten Rand einer TMB-Trennsaule:

de;
O=u-F- ((Izu‘i - l]i\L) - Dapﬂla‘[n (2-14)

Zusétzlich sind folgende Anfangsbedingungen zur Losung der partiellen Differentialglei-
chung (2.10) zu beriicksichtigen:

ci(z,t =0) = 2(2); qi(z,t =0) = ¢2(2). (2.15)

Zur Simulation des verteilten Systems wurde ein Method-of-Lines-Algorithmus ge-
nutzt. Die partiellen Differentialgleichungen (2.10, 2.13, 2.14) wurden mit einer Finiten-
Volumen-Methode [43] diskretisiert, die im Anhang B naher erlautert wird.

Um den TMB-Prozess vollstandig zu modellieren, missen die Modellgleichungen zur
Beschreibung jeder einzelnen Trennzone (2.10, 2.13, 2.14) lber Bilanzgleichungen fur
die Zulauf- und Abzugsstellen zwischen den Zonen gekoppelt werden. Hierbei bezeichnet
V* den Fluid-Volumenstrom in Zone &:

Losungsmittel-Zulauf: VI = VIV 4 yiLsm
VI =l VY
Extrakt-Abzug: vIi_yEe — vyl 2.15)
Feed-Zulauf: VI yFe — yII :
el VI cFe yFe — (L Il
Raffinat-Abzug: ' VI _y/Ra _ YV,

2.3.2 Simulierter Gegenstrom (SMB)

Das Aufstellen der Modellgleichungen fiir den SMB-Prozess erfolgt in gleicher Wei-
se wie beim TMB-Prozess. Das Gesamt-Modell wird aus den indizierten Modellen fiir
die Einzelsdulen durch Kombination mit den Knotenbilanzgleichungen (2.16) gebildet.
Das Weiterschalten der Zu- und Abfliisse in festen Zeitabstdnden 7, wird in Form von
Modellumschaltungen realisiert, die tUber zeitexplizite Events gesteuert werden [5, 39].
Hieraus ergibt sich eine hybride, d.h. gemischt kontinuierlich/diskrete Modellstruktur.

Die Modellformulierung fiir eine Einzelsdule folgt wie beim TMB aus der Massenbi-
lanz um ein differentielles Volumenelement (vgl. Abb. 2.7) mit dem Unterschied, dass
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keine Konvektion der festen Phase vorliegt, d.h. Js; = 0. Hieraus ergibt sich flir das
Gleichgewichts-Dispersionsmodell folgende partielle Differentialgleichung zur Beschrei-
bung einer SMB-Séule:

i)ci 0% i)Ci 02(?1‘
— 4+ F—+4+v—=Dy——. 2.17
ot ot t 0z P 9z2 ( )
Analog kdnnen die Danckwerts-Randbedingungen formuliert werden:
c; c;
0 =" (Czu,i — Ci‘o) + Dap,ia‘o bZW. 0 = &‘L (218)

Das Adsorptionsgleichgewicht wird ebenfalls mit einer Multi-Langmuir-Isotherme
(Glg. 2.12) beschrieben. Die Modellgleichungen wurden mit finiten Volumen gemaR An-
hang B diskretisiert.

2.3.3 Performance-Male

Um in der Lage zu sein, unterschiedliche Betriebsweisen und Prozessfiihrungskonzep-
te miteinander zu vergleichen und die untersuchten Prozesse zu bewerten, kann eine
Reihe von Leistungskennzahlen [42] herangezogen werden. Hierzu zdhlen die Produkt-
konzentrationen ¢?, die Produktreinheiten PU R?, die Produktivitat PR? und der spezifi-
sche Losungsmittelverbrauch EC? fiir beide aufzutrennenden Komponenten i. Bei TMB-
Prozessen sind diese Kennzahlen im stationdren Betrieb konstant, beim SMB-Prozess
jedoch variabel innerhalb eines jeden Schaltintervalls. Da fiir die Produktion einer Kom-
ponente im Allgemeinen jedoch nur die mittlere Konzentration relevant ist, sind alle hier
benutzten Performance-Malie integral ber das Schaltintervall 7, gemittelt. Fir die mitt-
lere Produktkonzentration &’ bedeutet dies beispielsweise:

J ddt
(:II_TG

T p = Ex, Ra. (2.19)

Die Produktreinheit folgt aus dem Verhéltnis der mittleren Konzentration der gewiinsch-
ten Komponente ¢ zur Summe der Konzentrationen beider Komponenten am betrachteten
Ausgang p (Raffinat oder Extrakt).
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P
PUR’ = — (2.20)

Die Produktivitdt bezeichnet die produzierte Menge an Zielkomponente i pro Zeit und
Adsorbensvolumen. Fiir eine Anzahl von n¢ Séulen gilt:

a-vr

PRV = —————
Rz 7lc'VC~(1—5)

(2.21)
SchlieRlich quantifiziert der spezifische Ldsungsmittelverbrauch die Menge an Losungs-
mittel — inklusive der Menge Ldsungsmittel im Feedstrom — die notwendig ist, um eine
bestimmte Menge Produkt herzustellen.

'z

- - e
VSL‘ +Vl~e(1 _ 1(7:.76'&)
P __ J
ECP = 77

(2.22)

Bei der Untersuchung von Betriebsweisen mit variierenden Parametern (Kapitel 4) re-
prasentieren die Flussraten bzw. Feedkonzentrationen in den Glgn. (2.21) und (2.22) eben-
falls integrale Mittelwerte.

2.3.4 Modellparameter

Fur die numerische Simulation der betrachteten Prozesse ist die Kenntnis verschiedener
Modellparameter Voraussetzung. Fir beide in dieser Arbeit untersuchten Stoffsysteme
wurden diese einmalig experimentell bestimmt und anschlieend fiir alle Simulationen
verwendet. Eine Liste aller KenngroRRen findet sich im Anhang A.

Bericksichtigung von Totvolumina

In einer Vielzahl von Publikationen (z.B. [7, 19, 34, 57, 61, 81]) wurde der Einfluss
von Totvolumina auf die Trennleistung untersucht. Bei den hier betrachteten Trennun-
gen werden diese Volumenanteile — in denen eine Riickvermischung und Zeitverzogerung
der Komponenten-Massenstrome stattfindet — durch die Kapillarleitungen zwischen den
Sdulen, vor allem aber durch die beiden Multifunktionsventile und das innere Volumen
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der Pumpen definiert. Wegen des vergleichsweise hohen Anteils dieser Totvolumina am
Gesamtvolumen der Séulen konnen sie bei der Simulation nicht vernachléssigt werden.

Um Totvolumina bei der Modellierung der Trennung zu beriicksichtigen, sind verschie-
dene Ansétze denkbar [7]. Eine Moglichkeit stellt die explizite Modellierung dar. Hierbei
werden den Trennsdulen im SMB-Modell zusétzliche Riihrkessel- bzw. Strémungsrohr-
Modelle vorgeschalten. In diesen befindet sich kein Adsorbens, d.h. der Leerraumanteil ¢
ist gleich Eins. Es findet keine Adsorption statt. Bei der praktischen Anwendung dieser
Methode stellt es sich jedoch als schwierig dar, die unterschiedlichen Anteile (Stromungs-
rohr, Riihrkessel) des Totvolumens exakt zu spezifizieren. Weiterhin werden dem Simula-
tionsmodell eine meist betrachtliche Anzahl von Zusténden hinzugefiigt, was den Rechen-
aufwand erheblich erhohen kann. Aus diesen Griinden soll in dieser Arbeit eine andere
Mdglichkeit genutzt werden: die Einrechnung dieser Effekte in die physikalischen Para-
meter der Modellgleichungen. Durch die Annahme von fiktiven Trennsdulen mit schein-
barer Porositét, Sdulenldnge und fiktiven Isothermenparametern kdnnen die urspriingli-
chen Modellgleichungen ohne die Einfiihrung zusétzlicher Zusténde zur Simulation der
Trennung genutzt werden. Hierzu werden die Modellparameter nicht an einer einzelnen
Trennséule, sondern an der vollstandig installierten SMB-Anlage vermessen. Die zwi-
schen den Trennsdulen vorhandenen Totzeiten werden nicht — wie sonst tiblich — vor der
Parameterbestimmung spezifiziert und von den gemessenen Retentionszeiten subtrahiert,
sondern die Trennsdulen inklusive Totvolumen als homogene Saule betrachtet [4]. Um
einen reprasentativen Mittelwert fir jede Séule zu erhalten, empfiehlt sich fiir die vorhan-
dene SMB-Anlage aufgrund der symmetrischen S&ulenverschaltung eine Messung der
Parameter nach vier Saulen, inklusive einer Pumpe und eines UV-Detektors im umlaufen-
den Fluidstrom (vgl. Abb. 2.9).

Im Gegensatz zur expliziten Modellierung der Totvolumina sind die gemessenen Parame-
ter nur in der Nahe des gewéhlten Betriebspunktes giiltig. Sollen stark unterschiedliche
Betriebspunkte angefahren werden, missen die Parameter fiir jeden Punkt neu bestimmt
werden. Fir die im Rahmen der hier vorliegenden Arbeit durchgefiihrten Untersuchun-
gen hat sich jedoch das oben dargestellte Vorgehen als hinreichend genau erwiesen (vgl.
Abschnitt 2.3.5).

Absolute Porositat

Der Leerraumanteil ¢ flr die (fiktiven) Trennsdulen berechnet sich aus dem Quotienten
von Flissigkeitsvolumen in den Saulen und absolutem Sdulenvolumen.
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Abbildung 2.9: Messung der Modellparameter zur Beriicksichtigung der Totvolumina

‘/lz'q
‘/;otul

£ =

(2.23)

Zur Bestimmung des Flissigkeitsvolumens V;;, wird ein nicht adsorbierender Stoff (He-
xan fiir Stoffsystem 1 und Thioharnstoff bzw. Uracil fuir Stoffsystem 2) in den Ldsungs-
mittelstrom injiziert (Abb. 2.9, Sample). Das Fluidvolumen folgt aus der Retentionszeit
dieser Substanz und der eingestellten Flussrate. Zur Spezifikation des absoluten Sdulenvo-
lumens muss der Anteil des Totvolumens zwischen den Séulen bestimmt werden. Hierzu
wurden die Trennsdulen in Anordnung 2.9 entfernt und die resultierende Retentionszeit
gemessen. Das Volumen V., ergibt sich dann als Summe von Leervolumen der Sdulen
und Totvolumen. Wird fiir die fiktive Einzelsdule die Querschnittsfliche A der realen
Sdule angenommen, ergibt sich als Konsequenz aus dem groReren Gesamtvolumen eine
hdhere Sdulenlange der fiktiven gegentiiber der realen Einzelsdule.

Dispersionskoeffizient

Fir die im betrachteten Fall sehr effizienten Saulen mit kleiner Dispersion kann der Di-
spersionskoeffizient einfach aus der theoretischen Bodenzahl NV eines analytischen (li-
neares Adsorptionsgleichgewicht bei geringen Injektionsmengen) Peaks ermittelt wer-
den [15, 24].
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vL

PDani =5y

(2.24)
Eine einfache Beziehung zur Abschatzung der Bodenzahl N basiert auf der Auswertung
des (Gauss-) Peaks und verwendet die Retentionszeit des Peakmaximums ¢ g ;4. Und die
Peakbreite in halber Hohe w /, [73]:

t2
N = 5,540 (2.25)

’ 2
7[71/2

Fir die in dieser Arbeit zur Losung der partiellen Differentialgleichungen (2.10)
und (2.17) verwendete Finite-Volumen-Methode mit stiickweise konstanter Profilannah-
me entspricht die theoretische Bodenzahl der Anzahl der Volumenelemente. Die physi-
kalische Dispersion wird dann durch die numerische Dispersion beschrieben (vgl. An-
hang B, Godunov-Methode).

Aus experimentellen Daten ergeben sich fiir beide untersuchten Stoffsysteme Bodenzah-
len von etwa 500 pro (fiktiver) Sdule. Die damit verbundene hohe Anzahl von Modell-
zusténden bei der Simulation der Trennungen erweist sich fiir die Zwecke dieser Arbeit als
zu hoch. Fiir die Simulationen liegt vielmehr eine Grenze von 100 Bdden (Trennstufen)
je Sdule fest. Die bei der Diskretisierung der Modellgleichungen entstehende numerische
Dispersion ist damit hoher als die tatsdchlich vorhandene physikalische Dispersion, was
einen Fehler bei der numerischen Losung der Differentialgleichungen verursacht. Dieser
Fehler ist jedoch im Hinblick auf die Ziele dieser Arbeit zu vernachlassigen, was in voran-
gegangenen Studien und in Abb. 2.10 anhand einer beispielhaften Trennung belegt wird.
Die im Rahmen dieser Arbeit durchgefiihrten SMB-Simulationsstudien wurden daher ein-
heitlich mit Bodenzahlen von 100 je Sdule erstellt. Um den Einfluss des Diskretisierungs-
fehlers zu minimieren, ist dabei der Dispersionsterm D,,, ; in der Modellgleichung (2.17)
zu null zu setzen. Hier sei auch auf die Ausfiihrungen zur numerischen Dispersion im
Anhang B verwiesen.

Adsorptionsisothermen

Adsorptionsisothermen beschreiben die Verteilung der in den Trennséulen befindlichen
Komponenten zwischen fester und fluider Phase wenn sich beide Phasen im thermody-
namischen Gleichgewicht befinden. Das Adsorptionsgleichgewicht konnte fiir die unter-
suchten Stoffsysteme mit einer Multi-Langmuir-Isothermengleichung (Glg. 2.12) charak-
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Abbildung 2.10: Vergleich der Konzentrationsprofile innerhalb der SMB-Anlage im zyk-
lisch stationdren Zustand zur Mitte eines Schaltintervalls fir Bodenzahlen (ja Saule) von
100 (durchgezogen) und 500 (gestrichen). Simulation fiir Stoffsystem 1, Parameter in
Tab. A.1und A4.

terisiert werden. Zur experimentellen Bestimmung der Parameter H; und b; existieren
eine Vielzahl von Methoden, auf deren néheren Beschreibung an dieser Stelle verzichtet
werden soll. Umfangreiche Untersuchungen hierzu sind an anderer Stelle (z.B. [59, 73])
enthalten. Im Rahmen der hier vorliegenden Arbeit wurde eine Frontalanalyse [45, 74]
zur ldentifikation der Isothermenparameter fir beide Stoffsysteme genutzt. Hierbei wur-
den die aufzutrennenden Komponenten nicht als Einzelstoffe sondern als Gemisch einge-
bracht, um Effekte der konkurrierenden Adsorption zu beriicksichtigen.

Bei der Frontalanalyse werden verschieden konzentrierte Feedldsungen stufenweise und
kontinuierlich am Eingang der Trennsdulen aufgegeben. Aus der Retentionszeit einer je-
den am Sdulenausgang gemessenen Durchbruchsfront kann jeweils ein Punkt der Iso-
thermen berechnet werden. Die Grundlage hierfiir bildet die integrale Massenbilanz um
die betrachtete Saulenanordnung. Mit V, ., als Gesamtvolumen der Sdulen entsprechend
Abb. 2.9 und V als Volumenstrom der Lésung ergibt sich folgende Beziehung [73]:

e Viotar(cF =)+ (1 =€) Viotar (¢ — &) = V/((:b —¢;(t))dt. (2.26)
0

Der Index E bezeichnet hierbei die fiir die Isotherme zu ermittelnden Gleichgewichtskon-
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zentrationen und 0 die Konzentrationen vor Aufgabe der Storung. Nach Aufzeichnung der
Isothermen ¢Z(cE) konnen die Gleichungsparameter durch geeignete numerische Verfah-

()

ren angepasst werden.

Im Falle der hier praktizierten Messung von Gemischisothermen kommt es aufgrund der
konkurrierenden Adsorption zu Verdrangungseffekten, die bei der Aufstellung der Bi-
lanz (2.26) als negative Beitrdge bei der Integration beriicksichtigt werden mussen. Fir
ein 2-Komponenten System l&sst sich die Beladung ¢;, ausgehend von einer unbeladenen
Séule, im neuen Gleichgewichtszustand E folgendermassen berechnen [44]:

qE _ (t}‘?.,ift())cf;
! Fty
mit
tSlcP tSQ CE _ CP
t*R,l — R *1 + fE( 1 1) (227)
und
thy = 13

Hierbei ist ¢ gleichbedeutend mit der jeweiligen Feedkonzentration und ¢! die aufgrund
der Verdrangungseffekte resultierende Plateaukonzentration der schnelleren Komponente
(Abb. 2.11).

Fir eine ausfiihrliche Darstellung der Methode sei auf [24, 44, 45, 73] verwiesen.

2.3.5 Experimentelle Validierung des Modells

Die Rechenmodelle sollen fiir beide Stoffsysteme an der Technikumsanlage verifiziert
werden. Hierzu wurden die SMB-Trennungen fiir verschiedene Produktreinheiten ausge-
legt (vgl. Abschnitt 2.4) und praktisch realisiert. Nach Ablauf jeweils eines kompletten
Umschaltzyklus, d.h. 8 Schalttakten, wurden am Extrakt und Raffinat-Abzug Proben ent-
nommen. Die Produktkonzentrationen in diesen Proben wurden mit einer analytischen
HPLC-Anlage der Firma Dionex, Sunnyvale, USA, analysiert. AnschlieBend erfolgte der
Vergleich mit Simulationsdaten.

Das in Abb. 2.12 dargestellte Experiment zeigt die normalphasige Trennung von Stoffsy-
stem 1. Im Bild sind die Produktreinheiten sowie die Produktkonzentrationen an Extrakt
und Raffinat im Vergleich zur Simulation dargestellt. Die Anlage wurde mit unbeladenen
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Abbildung 2.11: Auswertung der Frontalanalyse fiir ein bindres Stoffgemisch bei anfangs
unbeladenen Séulen

Sdulen angefahren und bis zum Erreichen des zyklisch stationdren Zustandes mit kon-
stanten Betriebsparametern betrieben. Hierbei ist Komponente A (Cyclopentanon) mit
Quadraten und Komponente B (Cycloheptanon) mit Kreuzen markiert. Es zeigt sich eine
recht gute Ubereinstimmung zwischen Messung und Simulation.

Fur die Trennung von Stoffsystem 2 wurden ebenfalls isokratische Experimente mit kon-
stanten Betriebsparametern durchgefiihrt. Hierbei wurde auRerdem das dynamische Uber-
gangsverhalten des Prozesses nach Wechsel des Betriebspunktes untersucht. Abbildung
2.13 zeigt Produktreinheiten und Produktkonzentrationen fiir eine Trennung bei der die
Taktzeit nach 221 min um 15% erhdht wurde. Quadrate markieren in der Abbildung die
Komponente Cyclohexanon (Komponente A), Kreuze Cyclopentanon (Komponente B).

Die Simulation vermag das reale Prozessverhalten recht gut abzubilden. Durch die
Erhdhung der Taktzeit werden die Konzentrationsfronten nach rechts verschoben, was
zunéchst eine Verringerung der Raffinat-Reinheit und anschlieend eine Beeintrachtigung
der Extrakt-Reinheit zur Folge hat. Sowohl Produktreinheiten als auch Produktkonzentra-
tionen werden im Anfahrverhalten und im Ubergang zum neuen stationéren Zustand gut
wiedergegeben.

In Abb. 2.14 wurde der Wechsel in einen neuen Betriebspunkt bei gleichbleibenden Takt-
zeiten untersucht. Nach einer Zeit von 210 min wurden Extrakt-, Feed- und Raffinatstrom
sprungformig verandert. Qualitativ stimmen Simulation und Experiment auch bei diesem
Versuch gut Uberein. Lediglich die Konzentration der Raffinat-Komponente Cyclopenta-
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Abbildung 2.12: Vergleich der Reinheiten und Produktkonzentrationen in Messung und
Simulation fiir Stoffsystem 1, Betriebsparameter in Tab. A.1 und A.4.
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Abbildung 2.13: Vergleich der Reinheiten und Produktkonzentrationen in Messung und
Simulation fiir Stoffsystem 2, Betriebsparameter (a) und (b) in Tab. A.2 und A.4. Wechsel
der Taktzeit nach 221 min.
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non wird im ersten Betriebspunkt (a) etwas {iber- bzw. unterschatzt. Dies deutet auf eine
im Mehrkomponentengleichgewicht leicht Uiberbewertete Adsorption dieser Komponente
hin. Die Produktreinheiten werden hingegen sehr gut wiedergegeben.
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Abbildung 2.14: Vergleich der Reinheiten und Produktkonzentrationen in Messung und
Simulation fiir Stoffsystem 2, Betriebsparameter (a) und (b) in Tab. A.2 und A4.
Sprungformige Anderung von Extrakt-, Feed- und Raffinatstrom nach 210 min.

2.4 Auslegung von Betriebsbedingungen

Infolge der Komplexitéat und Nichtlinearitdt von Moving Bed-Chromatographieprozessen
ist eine empirische Auslegung — insbesondere von prédparativen Trennungen — nahezu
unmdoglich. Zur Bestimmung von geeigneten Betriebsbedingungen existieren deshalb in
der Literatur eine Vielzahl von Algorithmen (z.B. [12, 35, 77]), die auf der numerischen
Simulation der Trennung basieren. Hierbei ist die Auswahl einer geeigneten Feedkon-
zentration eine wichtige Frage. Es wurde bereits mehrfach gezeigt (z.B. [8, 12, 56]), dass
sich die Produktivitédt eines SMB-Prozesses mit steigender Feedkonzentration erhdht. Der
spezifische Losungsmittelverbrauch verringert sich gleichzeitig (Abb. 2.15).

Die beiden Leistungskennzahlen Produktivitat und Ldsungsmittelverbrauch zeigen ein
Sattigungsverhalten bei hohen Feedkonzentrationen. Der Verlauf beider Kurven legt den
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Abbildung 2.15: Qualitative Darstellung der Abhéngigkeit der Produktivitét, des spezi-
fischen Losungsmittelverbrauchs und der Robustheit der Trennung von der gewahlten
Feedkonzentration bei einer vorgegebenen Produktreinheit (nach [56]).

Schluss nahe, dass jeweils die hochstmdgliche Feedkonzentration ausgewdéhlt werden
sollte (begrenzt durch die Léslichkeit der Komponenten im Lésungsmittel), um die wirt-
schaftlichste Trennung zu erhalten. In vielen Féllen ist dieses Vorgehen jedoch nicht prak-
tikabel. Die Robustheit, d.h. das Vermdgen des Systems, in Anwesenheit von verschie-
denen Stdrungen in einem bestimmten Betriebspunkt zu verharren, sinkt mit steigender
Feedkonzentration. Hohere Konzentrationen erfordern typischerweise einen geringeren
Feedstrom, welcher sich dann h&ufig nicht mit ausreichender Genauigkeit einstellen l&sst.
Bereits geringe Abweichungen der Flussraten, der Temperatur oder der Zulaufkonzentra-
tion konnen eine signifikante Verunreinigung der Produktstrome zur Folge haben. Aus
diesem Grund muss héufig eine geringere Feedkonzentration (deutlich unter der Loslich-
keitsgrenze) gewahlt werden. Oft ist eine Verdiinnung des Feedgemisches erforderlich,
um eine zufriedenstellende Robustheit zu ermdglichen.

Neben der Auswahl der Feedkonzentration sowie der geometrischen Abmessungen und
Art des Trennsystems besitzt die Bestimmung optimaler Fliissigkeitsstrome und der
Schaltzeit besondere Bedeutung. Dazu wird haufig die sogenannte “Triangle Theory” [77]
verwendet, die im folgenden Abschnitt kurz zusammengefasst wird.
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2.4.1 Triangle Theory

Die Auswahl der Betriebsparameter fiir eine vorhandene SMB oder TMB-Anlage erfolgt
bei der Triangle Theory durch Berechnung der Stromverhiltnisse m* fiir jede Trennzo-
ne k. Diese m-Werte sind definiert als das Verhéltnis zwischen Fluid- und Adsorbensvo-
lumenstrom in der jeweiligen Trennzone. Fiir den TMB-Prozess gilt:

X0

EV

Mg = (17

. k=1IIIIIL1V. (2.28)
—&)u

Hierbei ist v die Leerraum-Stromungsgeschwindigkeit der fluiden und « die Strémungs-
geschwindigkeit der festen Phase. Fir einen SMB-Prozess muss der Transport von
Flissigkeit in Richtung der festen Phase infolge des zyklischen Umschaltens beriicksich-
tigt werden:

Ev &

k _ .
T s il e k=1I1I1II1V. (2.29)

Die Geschwindigkeit u kann in dieser Gleichung als fiktive Stromungsgeschwindigkeit
(4quivalent zum TMB-Prozess) verstanden werden. Mit der MaRgabe einer vollstandi-
gen Trennung, kdnnen fir die Stromverhéltnisse m* explizite Bereiche berechnet wer-
den, die eine Produktreinheit von jeweils 100% garantieren. Hierfir ist nur die Kennt-
nis des Adsorptionsgleichgewichtes und der Zulaufbedingungen erforderlich. Die be-
rechneten Grenzen konnen im Diagramm der m-Werte fur die mittleren Trennzonen
(m!T-m!!T-Diagramm, Abb. 2.16) als sogenannte “Trennregionen” grafisch dargestellt
werden. Bei Auswahl von Betriebspunkten im Inneren der “Region vollstandiger Tren-
nung” (Abb. 2.16) und gleichzeitiger Erfiillung der Kriterien fur die &uferen Zonen
(Glgn. 2.33, 2.34) konnen reine Produkte hergestellt werden.

In Abbildung 2.16 bezeichnet der Punkt W den Punkt hdchster Produktivitét fiir eine
Produktreinheit von 100%. Dieser Punkt liegt innerhalb der Region vollstandiger Tren-
nung am weitesten von der Diagonalen m!! = m!!! entfernt, was einem groRtmoglichen
Durchsatz an Feedgemisch entspricht. In der vorliegenden Arbeit wird das Adsorptions-
gleichgewicht mit einer Multi-Langmuir-Isothermen (Glg. 2.12) beschrieben. Basierend
auf der Gleichgewichtstheorie [62] kann der optimale Punkt W in diesem Fall mit folgen-
den Beziehungen berechnet werden [55]:
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Abbildung 2.16: Trennregionen entsprechend der Triangle Theory fir Stoffsystem 1.
Feedkonzentrationen: ¢y, = 1,25 vol%.
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mit wr und wg als Losung der quadratischen Gleichung (0 < wr < wg):

(L14+bpche+back)w? — (Hp(1+ back®) + Ha(1 + bpef?)) w+ HaHp = 0. (2.32)

In den &uleren Zonen 7 und IV muss die vollstandige Regeneration von Adsorbens bzw.
Lésungsmittel sichergestellt sein. Hierzu ergeben sich folgende Kriterien:

m' > Hy (2.33)
1

m!V < 5[H3+m1H+bBcge(m]H—m”)
f\/(HB +mT 4+ bpeke(mlTT — miN)? —4Hgm! | (2.34)

28



Analog zur Maximierung des Feed-Durchsatzes, kann ein minimaler Ldsungsmittelver-
brauch fiir minimale Differenzen von m! und m!" erreicht werden.

2.4.2 Auslegung der Trennung an der Technikumsanlage

Um die vorhandene Technikumsanlage betreiben zu kdnnen, ist fiir jedes Stoffsystem die
Spezifikation der vier Pumpenflussraten, der Feedkonzentrationen und der Schaltzeit not-
wendig. Aus der Triangle Theory folgen hierbei optimierte Betriebsbedingungen, die fiir
TMB-Prozesse Gliltigkeit besitzen, wenn keine peakverbreiternden Effekte beriicksichtigt
werden missen. Fur reale SMB-Anlagen ergeben sich teilweise erhebliche Abweichun-
gen von den Betriebsparametern der Triangle Theory [35]. Prinzipiell kann die Bestim-
mung optimaler Betriebsbedingungen deshalb durch die Anwendung einer numerischen
Optimierung erfolgen. Startwerte hierflr liefern short cut-Methoden wie beispielsweise
die Triangle Theory.

Im Rahmen der hier vorliegenden Arbeit wird jedoch ein anderer, schnellerer, Ansatz ver-
folgt. Der in Abschnitt 3.3 entwickelte modellbasierte Regelalgorithmus wird mit einem
verifizierten Prozessmodell gekoppelt. Der Regler bewirkt, dass die Anlage im zyklisch
stationdren Zustand automatisch mit maximaler Produktivitdt bei gleichzeitig minima-
lem Losungsmittelverbrauch [64, 65, 66] arbeitet. Dies wurde durch einen Vergleich mit
einer rigorosen Optimierung bestatigt. Fir detaillierte Ausfiihrungen sei hierzu auf Ab-
schnitt 3.3 verwiesen.

Infolge spezifischer Gegebenheiten an der SMB-Anlage wurde die Auslegung der Tren-
nungen unter Beriicksichtigung der folgenden Beschrankungen durchgefiihrt:

« Der maximale Druckverlust in der Anlage ist auf 50 bar begrenzt. Hieraus resul-
tiert ein maximaler Fluidvolumenstrom in Zone I von etwa 60 m!/min fiir beide
Stoffsysteme.

« Infolge einer limitierten Genauigkeit der Pumpen in der Anlage, ist ein minimaler
Volumenstrom von 8 ml/min nicht zu unterschreiten. Hieraus resultiert typischer-
weise eine maximal zu verarbeitende Zulaufkonzentration cf".

Zum erstgenannten Punkt sei angemerkt, dass im Allgemeinen die Dispersion innerhalb

der Trennsdulen mit steigendem Fluidstrom ansteigt [73]. Bei wenig effizienten Sdulen
ist es deshalb unter Umsténden vorteilhaft, die Anlage nicht mit den — entsprechend des
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Druckverlustes — maximalen Volumenstromen zu betreiben. Dies trifft jedoch auf die
in dieser Arbeit untersuchten sehr effizienten Trennséulen mit geringer Dispersion nicht
zu. Die aufgrund des Druckverlustes maximal moglichen Volumenstrome in der Anlage
fiihren zu maximaler Produktivitét [56].

Zusétzliche Annahmen zur Auslegung der SMB-Trennungen waren:

« ldentische Feedkonzentrationen flir beide aufzutrennende Komponenten,

« Sicherheitsfaktoren von 10% auf die Fluidstrome in den dufReren Zonen, um eine
vollstdndige Regeneration von Adsorbens und Lésungsmittel in den Aulenzonen
auch bei Anwesenheit von Stérungen oder Modellfehlern zu garantieren.

Aus den hier aufgefiihrten Beschrankungen und Annahmen konnten fir unterschiedliche
Sollreinheiten optimale Betriebsbedingungen hinsichtlich Losungsmittelverbrauch und
Produktivitat ermittelt werden. Das Verfahren wurde fir beide in dieser Arbeit untersuch-
ten Stoffsysteme angewandt.
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Kapitel 3

Prozessfiihrungskonzepte

3.1 Problemstellung

Im praktischen Betrieb einer SMB-Anlage ergeben sich in jedem Fall Abweichungen vom
nominalen Betriebspunkt, der durch das Auslegungsverfahren vorgegeben wurde. Griinde
hierfir liegen hauptséchlich in Differenzen zwischen Auslegungsmodell und realer Anla-
ge infolge nicht exakt bekannten Modellparametern und vereinfachenden Modellannah-
men. Bei nicht durchflussgeregelten Pumpen konnen signifikante Unterschiede zwischen
tatsachlichen Volumenstrémen und Sollwerten auftreten. Stérungen wie Veranderungen
des Adsorptionsgleichgewichtes durch Alterung des Adsorbens oder Temperaturschwan-
kungen, sowie Stérungen in der Zulaufzusammensetzung besitzen ebenfalls erhebliche
praktische Relevanz [40].

Die Auswirkungen solcher Storungen auf den Trennbetrieb lassen sich bereits aus dem
m!! —m!!-Diagramm der Triangle Theory in Abb. 2.16 abschitzen. Wird die Anlage im
optimalen Punkt W betrieben, so verursachen bereits geringe Abweichungen von den no-
minalen Parametern eine Verschiebung des Betriebspunktes aus der Region vollstandiger
Trennung in eine der benachbarten Regionen, in denen mindestens ein Produktstrom ver-
unreinigt ist. Die Produktreinheiten reagieren im 6konomischen Optimum sehr sensitiv
auf Stérungen. Dies ist in Abb. 3.1 fiir eine stufenweise Erhthung des Feedstromes de-
monstriert, wobei die inneren Konzentrationsprofile stark nach rechts verschoben werden.
Hieraus resultiert eine erhebliche Beeintrachtigung der Raffinat-Reinheit.

Um eine mogliche Veranderung der Produktspezifikationen tolerieren zu kénnen, werden
SMB-Prozesse Ublicherweise in einer gewissen Entfernung vom optimalen Punkt betrie-
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Abbildung 3.1: Sprungantwort der Konzentrationsprofile auf eine Erhdhung des Feed-
stromes um 10%. Die Konzentrationsfronten sind zur Mitte der Schaltintervalle im Ab-
stand von 24 min aufgenommen. Simulation fiir Stoffsystem 1, Betriebsparameter vor
der Storung in den Tab. A.1 und A.4.

ben ([37, 38, 77]), d.h. die Fluidvolumenstrome in den einzelnen Trennzonen werden mit
Sicherheitsfaktoren beaufschlagt. Dies fuhrt im Allgemeinen zu einem Absinken der Pro-
duktivitat und einem Ansteigen der Trennkosten. Soll die Anlage dennoch maglichst ko-
stensparend am Optimum betrieben und eine gleichbleibende Qualitdt und Ausbeute der
Produkte sichergestellt werden, ist eine automatische Prozessfiihrung erforderlich. Diese
muss die Betriebsparameter beim Auftreten von Stdrungen in geeigneter Weise modifi-
zieren.

Besondere Probleme ergeben sich hierbei aus der gemischt kontinuierlich/diskreten Natur
von SMB-Prozessen, wodurch Standard-Entwurfsverfahren nicht ohne weiteres zur Reg-
lerauslegung verwendet werden kénnen [39]. Eine Online-Messung des Prozesszustan-
des, d.h. von Konzentrationsprofilen innerhalb der Anlage, erweist sich in den meisten
Féllen als schwierig, wobei nur fiir bestimmte Stoffsysteme spezifische Messverfahren
existieren [18, 53, 86]. Die allgemein in der Chromatographie verwendeten Detektoren
ermitteln jeweils nur ein MaR fiir die Gesamtkonzentration der Komponenten in der Mi-
schung, z.B. lber ein UV-Spektrum. Messungen sind zudem nur an diskreten Punkten
zwischen den Chromatographiesaulen maglich.

Die Fragestellung nach der Regelung von SMB-Prozessen erlangte in den letzten Jah-
ren zunehmende Aufmerksamkeit. In der Literatur wurden verschiedene Regelkonzepte
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veroffentlicht. So befassen sich die Patente [3, 13, 31] mit der Stabilisierung der inter-
nen Flussraten, wobei die Grole dieser Strdme noch von auflen vorgeben werden muss.
In den Patenten [11, 29, 30] wird dagegen die Einstellung von Reinheit oder Ausbeute
durch die Auswertung von Konzentrationsmessungen vorgeschlagen. Deutlich komplexe-
re Konzepte wurden in den folgenden Jahren in Fachzeitschriften vorgestellt. Einige die-
ser Verfahren basieren auf Input/Output-Linearisierung (z.B. [6, 41]), wobei diese davon
ausgehen, dass der zu regelnde SMB-Prozesses durch ein vereinfachendes TMB-Modell
approximiert werden kann. Das zyklische Verhalten des Prozesses selbst wird hierbei
vernachléssigt, was bei SMB-Prozessen mit einer geringen Anzahl von Trennsdulen kri-
tisch sein kann [37]. Andere Methoden bauen deshalb auf einem SMB-Modell auf,
wobei die Regelung des Prozesses mit einem modellpradiktiven Ansatz realisiert wird
(z.B.[1, 20, 38, 37, 39, 58, 79]).

Als Alternative zu den genannten Vorgehensweisen werden in dieser Arbeit zwei ver-
gleichsweise einfache Regelungskonzepte mit herkdmmlichen P1-Reglern vorgestellt. Die
erste Methode ist ein indirektes Regelverfahren, welches ohne mathematisches Modell
auskommt. Dieses sogenannte “Inferential Control”-Verfahren [64, 69] eignet sich vor
allem zur Stabilisierung von schwankenden Flussraten. Weiterhin wurde ein zweites, mo-
dellbasiertes, Verfahren entwickelt, das eine direkte Einstellung der Produktreinheiten —
bei Anwesenheit jeglicher Art von Stdrungen — ermdglicht [65, 69].

3.1.1 Prozessfuhrungsaufgabe

Fir die am Institut bestehende SMB-Anlage (vgl. Abschnitt 2.2) sollte mit Blick auf eine
spatere industrielle Implementierung nach maglichst einfachen Konzepten zur automati-
schen Prozessfilhrung gesucht werden. Durch die Auslegung der Anlage liegt ein gewisser
Soll-Betriebspunkt vor, der bei Einhaltung der Produktspezifikationen die Produktivitét
maximiert und gleichzeitig den spezifischen Ldsungsmittelverbrauch minimiert. Durch
eine automatische Prozessfiihrung soll der optimale Betrieb der Anlage unter Einhaltung
der Produktspezifikationen sichergestellt werden. Hierzu stehen als StellgroRen folgende
Eingriffsmdglichkeiten zur Verfiigung:

« die internen Fluid-Volumenstrome in den einzelnen Trennzonen,
« die vier externen Strome Feed, Lésungsmittel, Extrakt und Raffinat, sowie

« die Schaltzeit (SMB) bzw. der Solid-Volumenstrom (TMB).
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Die Fluid-Volumenstrome sind hierbei iiber die Gesamtmassenbilanz gekoppelt, so dass
vier Fluidstrome und die Schaltzeit (Solidstrom) zur Regelung der Anlage verwendet wer-
den kdnnen. Als Stellgrofen verbleiben damit funf voneinander unabhdngige Parameter.

Da SMB-Trennungen héufig in pharmazeutischen Prozessen eingesetzt werden, bei denen
die Komponenten in hoher Qualitét hergestellt werden missen, besitzen die Reinheiten
der Zielkomponenten am Extrakt und Raffinat besonderes Gewicht. Die Produktspezifika-
tionen sind deshalb Regelgrofien. Dabei wird in der hier vorliegenden Arbeit davon aus-
gegangen, dass beide Zielkomponenten gleichwertig in hoher Reinheit gewonnen werden
sollen. Dieses ist, bei Erfiillung der Massenbilanz im eingeschwungenen Zustand, dqui-
valent mit der Vorgabe von Reinheit und Ausbeute von nur einer Komponente. Zusétzlich
zur Erflllung der Produktspezifikationen soll die Produktivitdt der Trennung maximiert
und gleichzeitig der spezifische Losungsmittelverbrauch minimiert werden.

Voraussetzung fiir eine automatische Prozessfiihrung ist die Online-Verfligbarkeit von In-
formationen Uber den Prozesszustand. Die direkte Messung der Konzentrationen, z.B.
durch chromatographische Analysenmethoden, ist im hier betrachteten Fall nicht ohne
Zeitverzdgerung maoglich. Die Anlage ist statt dessen mit vier UV-Detektoren (Knauer,
Berlin) ausgestattet, die die Absorption von ultraviolettem Licht einer voreingestellten
Wellenlénge in der untersuchten Probe bestimmen. Die fiir die Regelung als MessgroRen
eingesetzten UV-Signale représentieren die gewichtete Summe der Konzentrationen der
Einzelkomponenten, wobei die in den Versuchen getrennten Cycloketone ein sehr dhn-
liches UV-Absorptionsverhalten besitzen. In vorausgehenden Untersuchungen wurde die
Konzentrationsabhéngigkeit des UV-Signals als linear charakterisiert (vgl. Abb. 3.2).

Fir jeden Detektor j und jede Komponente A oder B existiert ein Kalibrierfaktor & f mit
dem das UV-Signal ¢’ aus den Einzelkonzentrationen der Komponenten berechnet wer-
den kann. Fiir beide Stoffsysteme kdnnen die experimentell bestimmten Kalibrierfaktoren
Tab. A.3 im Anhang entnommen werden.

P =kfcathf)cn (3.)

In Abb. 3.3 ist die Anordnung der Messstellen beziiglich der Komponenten-
Konzentrationsprofile in der Anlage dargestellt. Zwei der Sensoren, UV 1 und UV 2,
befinden sich an den Produktabziigen Extrakt und Raffinat. Die tibrigen beiden Detekto-
ren, UV 3 und UV 4, sind dagegen im umlaufenden Fluidstrom zwei gegeniiberliegenden
Trennséulen fest zugeordnet, d.h. veréndern ihre Position relativ zu diesen Saulen nicht.
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Abbildung 3.2: Experimentell ermittelte Kalibrierkurve zur Umrechnung des UV-Signals
von Detektor 1 in absolute Konzentrationen von Cyclopentanon bzw. Cyclohexanon.
Stoffsystem 2.

I o | it

UV-Signal

% uv 1 T % uv2
Lsm Extrakt Feed Raffinat

Abbildung 3.3: Anordnung der UV-Messstellen in der SMB-Anlage.
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Infolge der Relativbewegung des Konzentrationsprofiles zu den Trennsdulen, tasten die
Sensoren UV 3 und UV 4 nach einer bestimmten Anzahl von Umschaltungen das kom-
plette UV-Profil ab. Dagegen verdndern die Detektoren UV 1 und UV 2 ihre Position
nicht. Mit der vorhandenen Messanordnung ist damit eine standige Uberwachung der Pro-
duktabziige und eine komplette Abtastung des UV-Profiles nach jeweils 4 Umschaltungen
méglich. Die Auswahl der Sensorpositionen erfolgte entsprechend den Uberlegungen aus
[39] und [53].

In den folgenden Abschnitten werden die beiden im Rahmen dieser Arbeit entwickel-
ten Regelungsstrategien am Beispiel eines TMB-Modells entwickelt und auf den SMB-
Prozess ubertragen. In den dargestellten Simulationen ist das Verhalten des ungeregelten
Systems zum Vergleich angegeben. Die in dieser Arbeit entwickelten Konzepte wurden
bereits an anderer Stelle [64, 65, 66] vorab veroffentlicht.

3.2 Inferential Control

3.2.1 Prinzip und Simulationsstudien

Das Inferential-Control-Konzept stellt einen sehr einfachen Weg zur Regelung eines
Moving-Bed-Chromatographieprozesses dar. Die Technik wurde durch ein ibliches Re-
gelungsverfahren fiir Destillationskolonnen maotiviert, bei dem Konzentrationsfronten
durch Temperaturmessungen auf spezifischen Kolonnenbdden stabilisiert werden [48].
Werden die Temperatursensoren durch UV-Messungen in der Mitte der Trennzonen des
chromatographischen Gegenstromprozesses ersetzt, fiihrt dies zu einem &quivalenten Re-
gelverfahren fir TMB oder SMB-Anlagen. Da die Konzentrationsfronten — und damit
die Produktreinheiten — von den UV-Sensoren nicht direkt abgebildet werden, stellt das
Konzept ein indirektes Regelverfahren dar.

Das zugrunde liegende Prinzip ist in Abb. 3.4 fiir einen TMB-Prozess dargestellt. Das UV-
Profil als gewichtete Summe der Konzentrationen der Einzelkomponenten (Glg. 3.1) wird
durch die Sensoren 3 und 4 im umlaufenden Fluidstrom aufgezeichnet. Typischerweise
konnen vier verschiedene Trennfronten sowohl im Konzentrations- als auch im UV-Profil
beobachtet werden. Falls diese Fronten in verschiedenen Trennzonen liegen, kénnen diese
durch vier voneinander unabhéngige Pl-Regler (proportional integral) stabilisiert werden.
Diese Pl-Regler vergleichen Messwerte y* mit Sollwerten v*, und stellen die Strom-
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Abbildung 3.4: Inferential-Control-Konzept.

verhéltnisse m* (Glgn. 2.28, 2.29) in den einzelnen Trennzonen ein. Die Verstarkung K p
und die Nachstellzeit 77 dienen als Tuning-Parameter der Regler:

t

w0 = K | (=o' 0) + - [ Gha— s @)at | 4l @2)
0

Aus den vier m-Werten konnen die StellgroRen, d.h. die Flussraten V, berechnet werden.
Hierzu dient ein System aus den Glgn. (2.28) bzw. (2.29). Da zur Bestimmung von fiinf
voneinander unabhdngigen StellgréfRen nur vier Gleichungen existieren, muss zur eindeu-
tigen Losung eine Flussrate VM von aufien vorgegeben werden. Diese kann ein beliebiger
Volumenstrom sein, der mdglicherweise schon durch vor- oder nachgeschaltete Prozesse
festliegt. Fiir einen TMB-Prozess ergibt sich beispielsweise bei fest liegendem Solidstrom
folgendes Gleichungssystem zur Berechnung eines vollstandigen Satzes an StellgréRRen:

le — ‘/57n1
Vl-Jar, V;(’ITLI 7"7/1/)
VFe VS(TIIHI _ nzH)

VRa — Vs(ml“fm"/).

(33)

Die Anlage wird bis zum Erreichen eines stationdren bzw. zyklisch stationdren Zustandes
im open-loop-Betrieb angefahren. Die Flussraten werden im Voraus durch eine geeignete
Auslegungsprozedur bestimmt. Die UV-Signale in den Mitten der einzelnen Trennzonen
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werden wahrend der Anfahrphase aufgezeichnet und kdnnen in der Folge als Sollwerte
y" , fiir die PI-Regler genutzt werden. Ist schlieBlich der stationdre Zustand erreicht und
sind die Anforderungen an die Reinheiten der Produkte an Extrakt und Raffinat erfullt,
kann der Regler aktiviert werden. Stdrungen, wie sie beispielsweise durch schwankende
Pumpenflussraten auftreten, werden nun automatisch kompensiert und die Konzentrati-
onsfronten an ihren Positionen stabilisiert.

Dieses Vorgehen wird in der Simulation zundchst auf einen echten Gegenstromprozess
angewandt. Aus Griinden der Einfachheit soll bei diesem eher theoretischen Fall davon
ausgegangen werden, dass der TMB-Prozess mit vier ortsfesten Messsensoren ausgestat-
tet ist. Im Gegensatz zum realen SMB-Prozess, liefern diese Messstellen kontinuierliche
UV-Signale (Abb. 3.4), die zur Regelung mit konstanten Sollwerten verglichen werden
kodnnen. Voraussetzung fiir die Regelbarkeit des Prozesses mit voneinander unabhéngigen
EingroRenreglern (SISO-Regler, single input single output) sind dabei folgende Punkte:

« Positionierung der Messstellen und Trennfronten an den Zonenmitten um eine ma-
ximale Entkoppelung der Einzelregler zu erreichen. Eine geringe Verschiebung
der Trennfronten verursacht in beiden Richtungen eine moglichst gleich starke
Veranderung des Messsignals (weitgehend lineares Verhalten).

« Ausreichend hohe Sensitivitat der Messsignale gegentiber den Stérungen.

Die vier PI-Regler kdnnen dann unter Nutzung eines Standard-Entwurfsverfahrens fir
SISO-Systeme getunt werden. Beispielhaft soll nun die TMB-Trennung des Stoffsystems
2 (Umkehrphase) betrachtet werden. Entsprechende Ergebnisse fiir Stoffsystem 1 sind an
anderer Stelle publiziert worden [64]. Die Auslegung des Prozesses erfolgte dquivalent
zur realen Trennung mit den Parametern aus Tab. A.2, wobei die Produktreinheiten jeweils
99% betragen. Das Konzentrationsprofil des TMB-Prozesses im stationdren Zustand ist
fuir diesen Betriebspunkt in Abb. 3.5 mit gestrichelten, die Summe der Konzentrationen
als (skaliertes) UV-Signal mit durchgezogenen Linien dargestellt.

Die Volumenstréme in den duReren Trennzonen wurden bei dieser Auslegung mit kei-
nerlei Sicherheitsfaktoren beaufschlagt. Jedoch erscheint dieses Konzentrationsprofil fiir
die indirekte Regelung als ungeeignet, da sich an den Zonenmitten 7, /17 und IV keine
Konzentrationsfronten befinden. Eine entsprechende Verschiebung der steilen Konzentra-
tionsfronten in die Mitte der Zonen fiihrt in diesem Fall zu einer deutlichen Abweichung
der Betriebsbedingungen vom wirtschaftlichen Optimum, wobei die Produktspezifika-
tionen ubererfillt werden (Reinheiten 100%). Eine solche Vorgehensweise kommt einer

38



ci [vol%], y [VI]
N

80

/ﬁ Lsm \l/ Extrakt 4\Feed \L Raffinat z[cm]

Abbildung 3.5: Konzentrations- (gestrichelt) und skaliertes UV-Profil (durchgezogen) fiir
einen TMB-Prozess mit geringer Dispersion. Produktreinheiten jeweils 99%. Simulati-
onsparameter &quivalent zu Trennung von Stoffsystem 2, vgl. Tab. A.2, Betriebspunkt in
Tab. A.5.

Auslegung der Betriebsbedingungen mit Sicherheitsfaktoren gleich, wodurch eine auto-
matische Prozessfilhrung hinféllig wird. Der in Abb. 3.5 behandelte theoretische Prozess
wiirde so jedoch kaum in der Praxis anzutreffen sein. Die Trennung ist nicht wirtschaftlich
ausgelegt, da gleiche Trennergebnisse mit wesentlich kiirzeren Saulen erreicht werden
konnten.

Alternativ hierzu wird deshalb in den folgenden Untersuchungen eine dquivalente Tren-
nung betrachtet (Abb. 3.6), die durch eine groRere Dispersion gekennzeichnet ist. Trotz
der Verwendung eines wesentlich preiswerteren Adsorbens kann dieser Prozess die Pro-
dukte in gleicher Qualitét wie in Abb. 3.5 herstellen und besitzt deshalb im Vergleich zum
vorherigen Fall eine wesentlich hdhere praktische Relevanz. Die Zonenldngen werden nun
vollstandig fiir die Stofftrennung genutzt, wobei der Prozess nun gut fiir die Regelung ge-
eignet erscheint. Die Konzentrationsfronten befinden sich an den Zonenmitten, eine Ver-
schiebung der Fronten nach links oder rechts bewirkt eine gleichmaRige Verdnderung des
jeweiligen Messsignals.

Zum Tuning der vier unabhéangigen PI- Regler soll die Methode der Sabilitatsreserve
nach Ziegler/Nichols [22] angewandt werden. In der Simulation wird das dynamische
Verhalten der Messsignale als Reaktion auf eine 10%ige Erhohung und \Verringerung des
Solidstromes aufgezeichnet, da dieser sich gleichmaRig auf die Konzentrations- bzw. UV-
Fronten in jeder Zone auswirkt. Die Regler werden zunéchst als reine P-Regler betrieben.
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Abbildung 3.6: Konzentrations- und skaliertes UV-Profil (durchgezogen) fiir einen TMB-
Prozess mit hoher Dispersion. Produktreinheiten jeweils 99%. Simulationsparameter in
Tab. A.2, Stoffsystem 2, D,,; = 0,6 - v cm?/min, Betriebspunkt in Tab. A.5.

Um eine gegenseitige Beeinflussung der vier Regelkreise auszuschlieRen, wird nur der je-
weils untersuchte Kreis geschlossen. Durch eine bei kleinen Werten beginnende Erhéhung
der Reglerverstérkung Kp wird im Simulationsexperiment bei Kp,;; die Stabilitétsgren-
ze des Regelkreises erreicht, bei dem das Messsignal mit konstanter Amplitude schwingt.
Mit der Periodendauer dieser Schwingung T,;; berechnen sich die Parameter eines PI-
Reglers nach Ziegler/Nichols mit folgenden Faustformeln:

Kp = 0,45 Kpur Ty = 0,85 - Thrar. (3.4)

Fir das untersuchte Beispiel ergeben sich damit die in Tab. A.7 dargestellten Parameter.

Um nun die in dieser Arbeit gefundenen Regelkonzepte zu erproben, wurde in allen Simu-
lationen und Experimenten eine Storung des Feedvolumenstromes als Referenzstérung
betrachtet. Diese wurde sowohl fiir TMB- als auch fiir SMB-Prozesse untersucht und
ermdglicht damit einen gewissen Vergleich der einzelnen Konzepte. Der Feedvolumen-
strom ist hierbei gleichzeitig auch StellgréRe fiir den geregelten Prozess. Die Storung ist
flir den betrachteten Regler nicht sichtbar und muss durch den Regelalgorithmus erkannt
und automatisch kompensiert werden. Abb. 3.7 zeigt das dynamische Verhalten des ge-
regelten TMB-Prozesses aus Abb. 3.6 nach einer Erhdhung des Feedvolumenstromes um
10% zum Zeitpunkt ¢ = 20 min. Der Regler ist in der Lage, die Stdrung innerhalb kur-
zer Zeit wieder auszugleichen. Alle StellgroRBen werden auf Ihren urspriinglichen Niveau
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stabilisiert, wobei die Regelabweichungen Ay* = y*, — y* auf null zurlick gehen. Im
ungeregelten Fall wiirde die Storung des Feedstromes eine Verringerung der Produktrein-
heiten auf etwa 90% verursachen (diinne Linien).
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'3 | Ex =
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Abbildung 3.7: Verlauf von Regel- (oben links, Produktreinheiten), StellgréRen (unten
links) und Regelabweichungen (rechts) fiir den TMB-Prozess ausgehend vom Betriebs-
punkt in Abb. 3.6. Sprungférmige Erhohung des Feedstromes um 10%. Inferential Control
(Parameter vgl. A.7). Diinne Linien bezeichnen zum Vergleich das open-loop Verhalten.

Abb. 3.8 zeigt den zeitlichen Verlauf der Produktreinheiten, Flussraten und Regelabwei-
chungen fiir den geregelten TMB-Prozess nach einer Storung des Solidvolumenstromes,
der im Gegensatz zur vorher betrachteten Stérung keine StellgroRe ist. Der Solidstrom,
der fur die Umrechnung der m-Werte fest vorgegeben wurde, wird nach ¢ = 20 min
um 10% verringert. Obwohl die Stérung fur den Regler nicht direkt sichtbar ist, konnte
die sprungférmige Anderung des Solidvolumenstromes vollstandig ausgeregelt werden.
Die Produktreinheiten an Extrakt und Raffinat werden nach Auftreten der Storung auf
dem urspriinglichen Niveau von 99% stabilisiert. Um die Stdrung auszugleichen, wurden
die StellgrolRen automatisch angepasst. Dabei erfolgte der Regeleingriff in solcher Weise,
dass die MessgroRen ihren urspriinglichen Wert erreichen. Die Reinheiten im ungeregel-
ten Fall wiirden auf ca. 85% fallen.

Im Gegensatz dazu wird in Abb. 3.9 eine St6rung untersucht, wie sie durch Alterungspro-
zesse des Adsorbens hervorgerufen werden konnte. Nach ¢ = 20 min wird der Henry-
Koeffizient (H4, vgl. Glg. 2.12) von Cyclohexanon um 10% verringert, d.h. die Selek-
tivitat der Trennung sinkt sprungférmig ab. Obwohl die MessgroRen auf dem urspriing-
lichen Wert stabilisiert werden, erreichen die Produktreinheiten nicht das urspriingliche
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Abbildung 3.8: Verlauf von Regel- (oben links, Produktreinheiten), StellgroRen (unten
links) und Regelabweichungen (rechts) fiir den TMB-Prozess ausgehend vom Betriebs-
punkt in Abb. 3.6. Sprungformige Verringerung des Solidstromes um 10%. Inferential
Control (vgl. A.7). Diinne Linien bezeichnen zum Vergleich das open-loop Verhalten.
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Abbildung 3.9: Verlauf von Regel- (oben links, Produktreinheiten), StellgréBen (unten
links) und Regelabweichungen (rechts) fiir den TMB-Prozess ausgehend vom Betriebs-
punkt in Abb. 3.6. Sprungférmige Verringerung des Henry-Koeffizienten von Cyclohexa-
non um 10%. Inferential Control (vgl. A.7). Diinne Linien bezeichnen zum Vergleich das
open-loop Verhalten.
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Soll-Niveau von 99%. Grund fir diese Abweichung ist eine geringe Forménderung der
UV-Fronten. Vergleicht man jedoch dieses Ergebnis mit dem Verhalten des ungeregelten
Systems, so zeigt sich dennoch eine wesentliche Verbesserung. Im open-loop-Fall wére
ein Einbruch der Raffinat-Reinheit auf etwa 82% zu beobachten. Ein &hnliches Resultat
ergibt sich ebenfalls fiir die Storung der Zulaufkonzentrationen [64, 69].

Das Inferential-Control-Konzept soll nun auf den simulierten Gegenstromprozess tibertra-
gen werden. Im Unterschied zum bisher betrachteten TMB-Fall sind die Konzentrations-
und UV-Profile nun nicht mehr ortsfest, sondern bewegen sich in Richtung des Fluidstro-
mes fort. Die Zu- und Ablaufstellen werden zyklisch repositioniert, was einer Bewegung
des Bezugssystems entspricht. Messstellen liefern somit keine konstanten, sondern zyk-
lisch veranderliche Signale. Fiir die Zonenmitten kdnnen Messwerte nur durch die Detek-
toren 3 und 4 (Abb. 3.3) aufgezeichnet werden, die sich mit dem Trennsdulen relativ zum
Konzentrationsprofil bewegen. Immer nur dann, wenn sich ein Sensor in der Mitte einer
Trennzone befindet, kann ein Signal ausgewertet werden. Fiir eine jede Trennzone ist dies
in einem Abstand von vier Umschaltungen der Fall.

Abtast-
Halte—
Glieder

4{ Regler ‘

Abbildung 3.10: Abtasten der Messwerte in den vier Trennzonen durch Abtast-Halte-
Glieder beim Inferential-Control-Verfahren.

Um das rein kontinuierliche Regelungskonzept unter diesen Voraussetzungen auf den
SMB-Prozess anwenden zu kdnnen, werden “Abtast-Halte-Glieder” genutzt. Sobald ein
Messwert vorliegt, wird dieser gespeichert, bis ein neuer Wert verfiigbar ist (Abb. 3.10).
Hierdurch koénnen stufenweise konstant abgetastete Messungen zur Regelung wie bisher
mit konstanten Sollwerten verglichen werden.
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Beispielhaft soll die SMB-Separation fiir Stoffsystem 2 betrachtet werden. Die Trennung
wurde fuir Produktreinheiten von 99% ausgelegt, wobei die Fluidstrome in den duReren
Zonen mit Sicherheitsfaktoren von 10% beaufschlagt wurden. Bei der Auslegung wurde
von einer vorgegebenen Feedkonzentration von jeweils 1,5 vol% fiir jede Komponente
ausgegangen.

3
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Abbildung 3.11: Skaliertes UV-Profil (durchgezogen) fiir einen SMB-Prozess zur Mitte
der Schaltintervalle. Zusétzlich sind die UV-Profile zu Beginn und zum Ende des Taktes
diinn gestrichelt eingezeichnet. Produktreinheiten jeweils 99%. Simulationsparameter in
Tab. A.2, Stoffsystem 2, Betriebspunkt in Tab. A.5.

Die durchgezogene Linie in Abb. 3.11 zeigt das (skalierte) UV-Profil in der Mitte der
Schaltintervalle. Dieses erscheint abermals nicht fuir die Anwendung von Inferential Con-
trol geeignet, da sich keine Trennfronten an den Zonenmitten befinden. Es bietet sich je-
doch im Gegensatz zum TMB-Prozess in Abb. 3.5 eine Mdglichkeit, das Regelverfahren
dennoch einzusetzen. Da sich beim SMB-Prozess die Trennfronten relativ zu den Detek-
torposition bewegen, kdnnen Messwerte zu verschiedenen Zeitpunkten innerhalb eines
Schalttaktes abgetastet werden. In Abb. 3.11 sind deshalb die UV-Profile zu Beginn und
zum Ende eines Schaltintervalles als gestrichelte Linien eingezeichnet. Um eine geeignete
Messung zu erhalten, kdnnen die Messstellen in den Zonen I bis 111 offensichtlich zum
Taktanfang und in Zone IV zum Taktende abgetastet werden. Das Tuning der Reglerpa-
rameter kann nun abermals nach Ziegler/Nichols erfolgen. Da im Unterschied zur vorher
betrachteten TMB-Trennung nun wesentlich seltener eine aktuelle Messinformation vor-
liegt, wird hierzu eine geringere Stérung von +5% der Taktzeit untersucht. Zusatzlich
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wurden die Messwerte additiv mit einem weiRen Messrauschen einer maximalen Ampli-
tude von 0,001 V Uberlagert, wobei dieses etwa 30 mal hoher als das vom Hersteller der
Detektoren (Knauer, Berlin) angegebene Rauschen ist.
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Abbildung 3.12: Verlauf von Regel- (oben links, Produktreinheiten), Stellgrofien (unten
links) und Regelabweichungen (rechts) fiir den SMB-Prozess ausgehend vom Betriebs-
punkt in Abb. 3.11. Sprungformige Erhdhung der Taktzeit um 5%. Inferential Control
(vgl. A.7). Dunne Linien bezeichnen zum Vergleich das open-loop Verhalten.

Abb. 3.12 zeigt das dynamische Verhalten des SMB-Prozesses als Reaktion auf die zum
Tuning der Regler verwendete Storung, d.h. der sprungférmigen Erhthung der Taktzeit
um 5% nach ¢ = 20 min. Der Regelalgorithmus kann die Stdrung vollstandig ausglei-
chen. Extrakt- und Raffinat-Reinheit werden auf dem urspriinglichen Niveau von 99%
stabilisiert. Im Falle des ungeregelten Systems wiirde die Raffinat-Reinheit auf 88% fal-
len. Der Regler bendtigt etwa 100 Takte um die hier untersuchte Stdrung auszugleichen.

In der folgenden Abb. 3.13 wird wie vorher im TMB-Fall die Antwort des geregelten Sy-
stems auf die Referenzstérung des Feedstromes untersucht. Der Feedstrom ist wiederum
eine StellgroBe und wird bei ¢ = 20 min um 10% erhdht. Der Regler kann die Produk-
treinheiten auf einem Niveau von 99% stabilisieren, wobei alle Volumenstrome auf den
urspriinglichen Wert gestellt werden. Im open-loop-Betrieb wiirde die Raffinat-Reinheit
auf 90% zuriick gehen. Im Gegensatz zur Regelung des TMB-Prozesses in Abb. 3.7 kon-
vergieren die Regelgrofen wesentlich langsamer, da weniger Messinformationen vorlie-
gen. Die Zeit bis zur Einstellung des neuen stationdren Zustandes betrégt etwa 100 Takte.

Soll die Geschwindigkeit des Reglers verbessert werden, muss die Dichte der Messin-
formationen erhoht werden. Dies erfordert bei Anwendung des Regelverfahrens in der
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Abbildung 3.13: Verlauf von Regel- (oben links, Produktreinheiten), Stellgroen (unten
links) und Regelabweichungen (rechts) fiir den SMB-Prozess ausgehend vom Betriebs-
punkt in Abb. 3.11. Sprungformige Erhohung des Feedstromes um 10%. Inferential Con-
trol (vgl. A.7). Dinne Linien bezeichnen zum Vergleich das open-loop Verhalten.

bisher beschriebenen Form zusitzliche UV-Detektoren, die nach jeder Saule im umlau-
fenden Fluidstrom angeordnet werden kdnnen. Dem Gewinn an Geschwindigkeit stehen
dann hohere Investitionskosten gegentiber.

Modifiziertes Inferential-Control-Schema

Bei einer Implementierung des Regelkonzeptes an der Technikums-Anlage stellt sich aus
Kostengriinden die Frage, ob die vorhandenen Messinformationen intensiver ausge-
nutzt werden konnen. Bisher wurden nur zwei der vier Detektoren verwendet, um Infor-
mationen Uber den Anlagenzustand zu erhalten. Zudem wurde die Messung nur zu diskre-
ten Zeitpunkten ausgewertet. Die Detektoren stellen im Gegensatz dazu jedoch kontinu-
ierliche Signale bereit, die Informationen {iber die Wanderung der Fronten innerhalb eines
vollstandigen Schaltintervalles enthalten. Durch Verwendung einer Sollwert-Trajektorie
anstelle eines einzelnen Sollwertes je PI-Regler kdnnte sich so eine signifikante Verbes-
serung der Regelgeschwindigkeit erreichen lassen. Dabei bewegen sich die UV-Profile
wahrend eines Schalttaktes von links nach rechts fort, so dass ein Detektor einen ganzen
Bereich von jeweils einer Sdulenlénge vor seiner jeweiligen Position “sehen” kann. So lie-
fert der Extrakt-Detektor 1 standig ein Messsignal tiber die Wanderung der Trennfronten
in Zone I, der Raffinat-Detektor 2 ein dquivalentes Signal fiir Zone /11. Informationen
tber die Trennzonen 71 und IV konnen dagegen nur von den Detektoren 3 und 4 in
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einem bestimmten Zeitfenster gewonnen werden (vgl. Abb. 3.3). Damit kénnen beim mo-
difizierten Inferential-Control-Schema die zur Verfiigung stehenden Messinformationen
folgendermassen verarbeitet werden:

¢ Regelung des Stromverhéltnisses in Trennzone I durch ausschliefliche Auswertung
des Signals von Detektor 1 am Extrakt-Ausgang.

« Uberwachung von Zone I durch die “umlaufenden” Detektoren 3 und 4, wenn
diese sich in der Trennzone befinden.

« Stabilisierung der Konzentrationsfronten in Trennzone /11 durch ausschlieBliche
Auswertung des Signals von Detektor 2 am Raffinat.

» Regelung von Zone IV durch die Detektoren 3 und 4, wenn diese sich in der Trenn-
zone befinden.

* Um eine gegenseitige Beeinflussung der Sensoren bei redundanten Messungen zu
vermeiden, soll das Signal der umlaufenden Detektoren 3 und 4 ausgeblendet wer-
den, wenn sich diese in den Trennzonen I bzw. 111 befinden.

Zur Speicherung der Sollwert-Trajektorien kann die Anlage wie bisher im open-loop-
Betrieb angefahren werden. Hierbei wird die gesamte Zykluszeit, d.h. die Zeit bis sich
die Zu- und Ablaufstellen nach achtmaligem Umschalten wieder an ihrer urspriinglichen
Position befinden, in eine Anzahl n dquidistanter Abtastpunkte unterteilt. Die Signale der
4 UV-Detektoren werden auf n-dimensionalen Vektoren abgelegt, wobei das i-te Element
einem bestimmten Zeitpunkt ¢; innerhalb des vollstandigen Umschaltzyklus entspricht.

Nach Generierung der Sollwert-\ektoren kann der Regler aktiviert werden. Der Abgleich
zwischen Soll- und Messwerten kann nun leicht fiir jeden Detektor j anhand des aktuellen
Zeitpunktes ¢; innerhalb des Schaltzyklus erfolgen. Die Differenzen i/, —y7 sind entspre-
chend den obigen Vorschriften auf die P1-Regler in den einzelnen Trennzonen zu fiihren
(Abb. 3.14). Um eine SISO-Auslegung mit konstanten Reglerparametern zu ermdgli-
chen, wird das arithmetische Mittel der Messabweichungen Uber die Zeitspanne eines
vollstandigen Umschaltzyklus (8 Schaltvorgénge) gebildet. Hierdurch erfolgt gleichzeitig
ein Glatten der Signale gegeniiber Messrauschen. Zum Tuning der Regelparameter kann
die Methode der Stabilitatsreserve nach Ziegler/Nichols angewendet werden.

Abb. 3.15 zeigt die Antwort des mit dem modifizierten Inferential-Control-Verfahren ge-
regelten Prozesses auf eine Erhdhung des Feedstromes um 10% nach 20 min. Ausgangs-
punkt war dabei wieder der stationdre Betriebspunkt aus Abb. 3.11, die Taktzeit betragt
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Abbildung 3.15: Verlauf von Regel- (oben links, Produktreinheiten), StellgroRen (unten
links) und mittlere Regelabweichungen (rechts) fiir den SMB-Prozess ausgehend vom
Betriebspunkt in Abb. 3.11. Sprungformige Erhdhung des Feedstromes um 10%. Modifi-
ziertes Inferential-Control-Verfahren (vgl. A.7). Diinne Linien bezeichnen zum Vergleich

das open-loop Verhalten.
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konstant 2 min. Die Messwerte wurden mit einem Messrauschen von +0, 001 V' iiberla-
gert. Der Regler kann die Stdrung wie beim urspriinglichen Inferential-Control-Verfahren
in Abb. 3.13 durch Anpassung der StellgroRen kompensieren. Dabei werden die mittleren
Regelabweichungen in den vier Zonen auf null reduziert. Der Regeleingriff ist nach etwa
50 Takten wesentlich eher abgeschlossen, da die zur Verfiigung stehende Messinformati-
on intensiver ausgenutzt werden kann.

3.2.2 Experimentelle Erprobung

Im folgenden soll das Inferential Control-Verfahren an der Technikums-Anlage realisiert
werden. Dabei wird die Systemantwort auf die Referenzstrung des Feedstromes unter
realen Bedingungen untersucht. Als Ausgangspunkt dient hierbei wie bei den theoreti-
schen Betrachtungen die Trennung des Stoffsystems 2, wobei die Betriebsbedingungen
fur einen Arbeitspunkt mit einer Spezifikation von 99% an beiden Produktabziigen aus-
gelegt wurden (vgl. Abb. 3.11).

Die SMB-Anlage ist mit einem Prozessleitsystem Simatic PCS7 der Firma Siemens aus-
gerustet. Die Sensorsignale der vier UV-Detektoren werden durch ein Unterprogramm
periodisch in ein ASCII-File geschrieben, das durch externe Programme gelesen wer-
den kann. Die zur Regelung notwendigen numerischen Berechnungen wurden mit Hilfe
der Simulationsumgebung Diva [51] realisiert, wobei aus den Messdaten Stellgroen in
Form von Pumpenstromen berechnet wurden. Die StellgréBen wurden in einem weiteren
ASCII-File abgelegt und durch das Prozessleitsystem gelesen. Eine zeitliche Synchroni-
sation des Leitsystems und der externen Simulationen erfolgte durch das Einbinden in
Matlab® (The MathWorks, Inc., Natick, USA).

Im einem ersten Experiment ist zundchst das dynamische Verhalten der ungeregelten An-
lage untersucht worden. Hierzu wurde die Anlage bis zum Erreichen eines ersten stati-
ondren Zustandes angefahren. In dieser Phase trat keinerlei Storung auf. Zu einem Zeit-
punkt von ¢ = 220 min wurde der Feedstrom um 10% erhdht. In der Abb. 3.16 sind die
resultierenden Produktreinheiten, Stell- und MessgroRen dargestellt.

Die Sprungantwort des realen Systems zeigt eine deutliche Verringerung der Produktrein-
heiten von urspriinglich 98% am Extrakt und 85% am Raffinat auf 85% bzw. 75%. Ein
Vergleich mit den Simulationsdaten aus Abb. 3.13 und 3.15 zeigt groRere Unterschiede
zwischen Messung und Simulation (Auslegung: Produktreinheiten 99%), d.h. die fiir die
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Abbildung 3.16: Verlauf von Regel- (oben links, Produktreinheiten), StellgroRen (unten
links) und Abweichungen von Soll- und Messwert (rechts) bei der ungeregelten SMB-
Anlage. 0 bis 220 min: Anfahren; ab 220 min: Sprungformige Erhdhung des Feedstromes
um 10%. Betriebspunkt vor der Storung vgl. Tab. A.5.

Simulationsrechnungen genutzten Modellparameter kdnnen die Realitét nicht mit hinrei-
chender Genauigkeit wiedergeben. Grund hierflr ist die in Abschnitt 2.2 angesprochene
Verschiebung des Adsorptionsgleichgewichtes infolge von Alterungsprozessen des Ad-
sorbens. Aufgrund dieser signifikanten Unterschiede sind die allein auf der Basis der
Simulation ausgelegten Reglerparameter nicht ohne weiteres fiir die reale Anlage an-
wendbar. Die Reglerparameter firr die folgenden Experimente wurden daher gegeniiber
der Simulation mit geeigneten Sicherheitsfaktoren belegt (vgl. Anhang A.7). Die durch-
geflihrten Experimente lassen demnach nur eine qualitative Bewertung der Regelalgo-
rithmen zu. Eine nochmalige, detailliertere experimentelle Untersuchung zur Validierung
der Regelkonzepte sprengt den Rahmen der hier vorliegenden Arbeit und steht fiir die
Zukunft noch aus.

Das Verhalten der geregelten Anlage nach Auftreten der gleichen Storung ist im folgen-
den Experiment in Abb. 3.17 untersucht worden. Hierzu wurde das Regelschema in sei-
ner urspriinglichen Version implementiert, wobei Messungen ausschlielich in den Zo-
nenmitten durch die Detektoren 3 und 4 erfolgten. Die Versuchsanlage wurde wiederum
open-loop bis zum Erreichen des stationdren Zustandes angefahren. Wahrend dieser Zeit
erfolgte in Matlab® eine Speicherung der Messinformationen in Messvektoren, die im
folgenden als Sollwerte fungierten. Fiir Zone 4 wurde eine Messung zum Taktende und in
den Ubrigen Zonen 1 bis 3 eine Messung zum Taktanfang ausgewertet. Nach Schlieung
des Kreises bei ¢ = 200 min war der Regler in der Lage, den Arbeitspunkt unter realen
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Bedingungen zu halten. Nach Aufgabe der sprungférmigen Stérung bei 220 min erfolgte
eine automatische Anpassung der StellgroRen durch den Regelalgorithmus. Das Expe-
riment ist mit dem in der Simulation untersuchten Szenario in Abb. 3.13 vergleichbar,
geht jedoch aufgrund der Abweichungen von Experiment und Simulation von verénder-
ten Reglerparametern aus.
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Abbildung 3.17: Verlauf von Regel- (oben links, Produktreinheiten), Stellgréfien (unten
links) und Regelabweichungen (rechts). Inferential Control. 0 bis 200 min: Anfahren,
Aufzeichnung der Sollwerte; 200 bis 220 min: closed loop, keine Storung; ab 220 min:
Sprungformige Erhdhung des Feedstromes um 10%. Betriebspunkt vor der Stdrung vgl.
Tab. A5.

Der Regler antwortet nur langsam auf die Stdrung, so dass die Versuchszeit fiir ei-
ne vollstdandige Kompensation der Stérung nicht ausreichte. Tendenziell ist jedoch eine
korrektes Verhalten des Algorithmus ersichtlich: der Feedvolumenstrom wird nach der
sprungférmigen Erhdhung wieder verringert. Die Messgrofien und auch die Produktrein-
heiten streben (sehr langsam) hin zu ihren urspriinglichen Werten.

Die Storung des Feedvolumenstromes wurde auch fiir das modifizierte Inferential-
Control-Schema untersucht (Abb. 3.18). Die Reglerparameter wurden dabei wiederum
mit Sicherheitsfaktoren gegeniiber der urspriinglichen Auslegung belegt (Tab. A.7). Er-
wartungsgemaB (vgl. Simulation in Abb. 3.15) kann die Regelgeschwindigkeit gegeniiber
dem vorher untersuchten Fall wegen der intensiveren Ausnutzung der Messinformationen
erhoht werden. Bei der Extrakt-Reinheit ist im Gegensatz zum urspriinglichen Regelver-
fahren sogar keinerlei Verletzung der Spezifikationen als Folge der Stérung zu beobach-
ten.
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Abbildung 3.18: Modifiziertes Inferential-Control-Schema. Verlauf von Regel- (oben
links, Produktreinheiten), StellgroRen (unten links) und mittleren Regelabweichungen
(rechts). 0 bis 200 min: Anfahren, Aufzeichnung der Sollwerte; 200 bis 220 min: closed
loop, keine Storung; ab 220 mun: Sprungformige Erhdhung des Feedstromes um 10%.
Betriebspunkt vor der Stérung vgl. Tab. A.5.

Um zukinftig die Geschwindigkeit und Robustheit des Reglers zu steigern, muss eine
Verdichtung der Messinformationen, d.h. eine Erhéhung der Anzahl der Detektoren, vor-
genommen werden. Weiterhin wurde in den bisherigen experimentellen Untersuchungen
nur eine Art von Stdrung, namlich die sprungférmige Veranderung des Feedvolumenstro-
mes untersucht. Eine umfassendere Studie ist zukuinftigen Arbeiten vorbehalten.

3.2.3 Diskussion

Mit dem Inferential-Control-Verfahren ist ein fiir die Regelung von Destillationskolon-
nen etabliertes und vergleichsweise sehr einfaches Regelschema auf den SMB-Prozess
Ubertragen worden. Dabei ist es zum Ausgleich von Flussratenstdrungen geeignet, wobei
die Produktreinheiten wieder vollstdndig auf das urspriingliche Niveau vor Auftreten der
Storung geregelt werden kénnen. Fir Storungen der Feedkonzentrationen oder Verande-
rungen des Adsorptionsgleichgewichtes ist das Regelverfahren nur bedingt anwendbar, da
infolge der indirekten Regelung der Produktreinheiten Abweichungen zwischen Soll- und
Istwerten entstehen konnen. Dennoch ist das dynamische Verhalten der geregelten Anlage
auch fiir diese Art von Stérungen als deutlich glinstiger im Vergleich zum ungeregelten
Fall einzuschétzen.

Ein wesentlicher Vorteil des Inferential-Control-Schemas liegt in seiner Modellfreiheit.
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Lediglich fiir das Tuning der Reglerparameter ist in dieser Arbeit ein nicht notwendiger-
weise sehr genaues Modell verwendet worden. Der Aufwand zur Bestimmung von Mo-
dellparametern ist minimal. Da die Sollwerte wéhrend der Anfahrphase der Anlage ge-
speichert werden, haben insbesondere Totzeiten zwischen Séulen und Detektoren keinen
Einfluss auf das Regelergebnis. Infolge seiner Modellfreiheit kann durch Inferential Con-
trol jedoch nur ein bestehender Arbeitspunkt stabilisiert werden, eine Optimierung der
Betriebsbedingungen in Abhédngigkeit von sich verdndernden Parametern erfolgt nicht.
Gegebenenfalls ist wahrend des laufenden Betriebes eine manuelle Nachjustierung der
Sollwerte erforderlich.

Die Geschwindigkeit des Reglers bis zum vollstdndigen Ausgleich der Storung ist bei An-
wendung des Verfahrens in seiner urspriinglichen Form — wegen der begrenzten Dichte
an genutzter Messinformation — als gering einzuschétzen. Wéhrend des Regelvorganges
kdnnen die Produktreinheiten unter den vorgegebenen Spezifikationen liegen, weshalb die
Regelzeit in jedem Fall zu minimieren ist. Dies kann durch eine Verdichtung der Messin-
formationen erfolgen, was zusétzliche Detektoren im umlaufenden Fluidstrom erfordert.
Ist dies nicht moglich, kann auch das modifizierte Regelverfahren zur Anwendung kom-
men.

Ein Problem, das in den praktischen Uberlegungen bisher noch nicht behandelt wurde,
resultiert aus der in der Chromatographie gewdhnlich vorkommenden Drift der Detektor-
signale. Bei UV-Detektoren ist hierdurch nach langerem Betrieb eine deutliche Verdnde-
rung der Messsignale ohne duBere Einwirkungen mdglich. Dies ldsst sich quantitativ
schwer beschreiben, was eine periodische Neujustierung der Detektoren im laufenden
Betrieb der Anlage erfordert. Bei den umlaufenden Detektoren 3 und 4 ist dies relativ
unproblematisch. Da sich die Sensoren liber das Konzentrationsprofil bewegen, kdnnen
sie immer dann zurilickgesetzt werden, wenn sie sich am Ldsungsmittelzulauf, d.h. bei
einer Komponentenkonzentration von null, befinden. Die Detektoren 1 und 2 am Extrakt-
und Raffinatabzug kdnnen hingegen nur (iber Referenzmessungen neu justiert werden.
Denkbar ware hier die Verwendung von 2-Kanal-Detektoren, die automatisch iiber den
Vergleich mit einer definierten Referenzprobe kalibriert werden kdnnen.

3.3 Modellbasierte Regelung

Um in der Lage zu sein, die Produktreinheiten direkt zu regeln, wurde im Rahmen die-
ser Arbeit eine zweite, modellbasierte, Regelungsstrategie entwickelt. Im Gegensatz zu
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Inferential Control werden anstelle der UV-, nun die Konzentrationsprofile zur Charakte-
risierung des Anlagenzustandes herangezogen. Da diese durch die an der Anlage instal-
lierten Sensoren nicht direkt zugéanglich sind, muss eine modellbasierte Messung in Form
eines Zustandsschdtzers mit dem Regelverfahren kombiniert werden. Fur die folgenden
theoretischen Vorlberlegungen soll jedoch in einem ersten Schritt davon ausgegangen
werden, dass die zur Regelung bendtigten Konzentrationen bekannt sind. Das Konzept
wird fiir die Anwendung auf echte Gegenstromprozesse entwickelt und anschlieBend auf
SMB-Prozesse iibertragen.

3.3.1 Prinzip und Simulationsstudien

Grundlage fur die Entwicklung des Regelschemas bildet die Betrachtung der Konzentra-
tionsfronten in der Anlage als nichtlineare Wellen [26, 27, 28]. Allgemein kdnnen unter
nichtlinearen Bedingungen zwei verschiedene Arten von Wellen unterschieden werden:
expansive und formstabile Wellen. Expansive Wellen sind dadurch gekennzeichnet, dass
jeder Punkt auf dieser Welle konzentrationsabhangig mit unterschiedlicher Geschwindig-
keit wandert. Im Gegensatz dazu wandern die Konzentrationspunkte innerhalb einer form-
stabilen oder “Schock”-Welle mit gleicher Geschwindigkeit, d.h. die Welle verandert ihre
Form nicht (vgl. Abb. 3.19).

t t

Abbildung 3.19: Ausbreitung einer formstabilen (links) und einer expansiven Welle
(rechts).

Fir einen chromatographischen Trennprozess mit echtem Gegenstrom zwischen fester
und fluider Phase (TMB) kann die Geschwindigkeit w eines Punktes c¢* einer expansiven
Welle mit folgender Gleichung berechnet werden (k=Trennzonen-Nummer) [27]:

dgi(c ,
. Fu qdé)\g*—uk )
w'=——"——— {=A B, (3.5)
1+Fd‘f;(g)‘c* ’ T
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mit F = =< Die Geschwindigkeit einer Schock-Front folgt aus:

c

Fu [q[x(t,j')] ok
wh = — ¢ 1=
w " F[q[’@]’)] , i=AB. (3.6)

Aus Griinden der Konsistenz mit friiheren Arbeiten [65, 66] bezeichnen diese Gleichun-
gen Geschwindigkeiten in Richtung de Solidstromes. Im Falle des in dieser Arbeit be-
trachteten Langmuir-Adsorptionsgleichgewichtes (Glg. 2.12) sinken diese mit hoherer
Konzentration bzw. Konzentrationsdifferenz, da der Anstieg der Isothermen mit hdher-
en Konzentrationen abnimmt. Eine Ausbreitung in Richtung der Flissigphase wird damit
beschleunigt. Die Konzentrationsfronten in Zonen [ und /7 sind expansive Wellen und in
den Zonen 117 und IV Schockwellen (vgl. Abb.3.20).
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Abbildung 3.20: Konzentrationsfronten im TMB-Prozess. Stoffsystem 1 (vgl. Tab. A.1,
A5).

Durch geeignete Einstellung der Feststoff- bzw. Fluid-Geschwindigkeiten « und v kann
die Geschwindigkeit der Wellen zu null reduziert werden. Dieses kann zur Auslegung der
Trennung genutzt werden (“Standing Wave”-Design [32, 49, 50]). Da bei expansiven Wel-
len kleine Konzentrationen mit der geringsten Geschwindigkeit nach rechts wandern, ist
fiir den Term dg;(c)/dc;| .~ aus Gleichung (3.5) der Anstieg der Adsorptionsisothermen fiir
die Konzentrationen am linken Rand der Zonen I bzw. 1T zu setzen. Unter der Vorausset-
zung, dass Flussig- und Feststoffphase in den dulReren Zonen komplett regeneriert werden,
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sind dies die Konzentrationen ¢* = 0 fiir Zone I bzw. ¢* = ¢P* fiir Zone 1. Im Gegen-
satz dazu représentiert der Term [g;(c)]/[c:] in Glg. (3.6) das Verhdltnis der Differenzen
zwischen groBter und kleinster Konzentration eines Schocks, d.h. der Schockhdhen in
Fluid- und Feststoffphase. Flir Zone 711 kann die Geschwindigkeit der Wellen somit aus
den Konzentrationen am Zulauf zu Zone 111, ¢/, den Raffinat-Konzentrationen ¢ und
der Adsorptionsisothermen zur Beschreibung der Feststoffbeladungen berechnet werden.
In Zone IV resultiert die Wellengeschwindigkeit aus den Raffinatkonzentrationen c*.
Das Koharenz-Prinzip von Helfferich und Whitley [28] besagt, dass alle Wellen an einer
bestimmten Ortskoordinate der Anlage mit der selben Geschwindigkeit wandern. Es ist
daher ausreichend, fiir die Regelung einer einzelnen Trennzone in der Anlage nur die Ge-
schwindigkeit der “Schliisselkomponenten” zu betrachten. Fiir die Trennzonen 7 und 111
ist dies Komponente A und fiir die Trennzonen /7 und IV Komponente B.

Mit w! = w!’V = 0 und durch Einsetzen von Glg. (2.28) in die Glgn. (3.5) und (3.6)
resultieren damit die folgenden Ausdriicke fiir die m-Werte in den einzelnen Zonen einer
TMB-Anlage:

m! = Hy, 3.7)

dgp(c w!! dgs(c
mit = e v () pdis)) 3.8)
Fu dep

mr _ 4ale) = aa(c™)

f Ra
Ca—Ca

_w (1 +F M) ' &9

Fu Hao

€A
Ra( .Ra
mV = q5"(c ) (3.10)

Ra
CB

€a

Analog zum Inferential-Control-Verfahren kann ein vollstandiger Satz Stellgrofen aus
den vier m-Werten berechnet werden, falls eine Flussrate Vf,-z fest vorgegeben wird (z.B.
Glg. 3.3).

Im folgenden Gedankenexperiment soll davon ausgegangen werden, dass eine TMB-
Anlage eine vollstandige Trennung erreicht, die Produktreinheiten also 100% betragen.
Die m-Werte in den einzelnen Trennzonen werden nach den Gleichungen (3.7) bis (3.10)
berechnet. Wenn die Wellenwanderungsgeschwindigkeiten w* in jeder Zone null sind,
so befinden sich die Fronten in der Mitte der Zone in einem (ausbalancierten) Gleich-
gewicht. Wiirde der Fluidstrom V* in den Zonen I oder /T geringfiigig verringert, so
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wandern die Konzentrationsfronten der Komponenten A bzw. B nach links bis sie die
entsprechende Zonengrenze erreichen. Hieraus wiirde ein Durchbruch von Komponen-
te A in Zone IV bzw. eine Verunreinigung des Extrakt-Stromes durch Komponente B
resultieren. Eine vollstdndige Trennung der Komponenten wird nicht erreicht. Folglich
beschreiben die Gleichungen (3.7) und (3.8) bei vollstandiger Trennung und Frontwan-
derungsgeschwindigkeiten von null gerade minimale Fluidvolumenstrome, d.h. minima-
le m-Werte in den Zonen I und /1. Analoge Uberlegungen kénnen fiir die Fronten in
den Trennzonen 7117 und IV angestellt werden. Wanderungsgeschwindigkeiten von null
fuihren hier zu maximalen m-Werten. Hieraus folgt gleichzeitig eine maximale Differenz
der Stromverhdltnisse in den inneren Zonen, sowie eine minimale Differenz der Strom-
verhéltnisse in den duferen Zonen. Bei vollstdndiger Trennung und Wellenwanderungs-
geschwindigkeiten von w’ = 0 bedeuten m-Werte nach Glgn. (3.7) bis (3.10) somit ma-
ximalen Feeddurchsatz bei gleichzeitig minimalem Ldsungsmittelverbrauch.

Fir die meisten praktischen Anwendungen ist es nicht sinnvoll, eine vollstdndige Tren-
nung, d.h. Produktreinheiten von 100% zu erreichen. Vor allem aus wirtschaftlichen
Griinden sind meist geringere Reinheitsanforderungen zu erfiillen. Fiir die Einstellung
gewiinschter Produktreinheiten kdnnen die Konzentrationsfronten in den Zonen 77 und
11T in geeigneter Weise verschoben werden. Ist beispielsweise die Extrakt-Reinheit zu
klein, mussen die Fronten in Zone /I nach rechts verschoben werden. Eine zu groRRe
Extrakt-Reinheit erfordert dagegen eine Verschiebung der Fronten nach links. Aquiva-
lente Uberlegungen kénnen fiir die Einstellung der Raffinat-Reinheit angestellt werden.
Hierzu kdnnen die Positionen der Fronten in Zone 111 angepasst werden. Eine Verschie-
bung der Konzentrationsfronten kann mit Hilfe einfacher PI-Regler vorgenommen wer-
den. RegelgrdRen sind in diesem Fall die Produktreinheiten, StellgroRen die Wellenwan-
derungsgeschwindigkeiten w* in den Zonen I7 und I11. Die Optimalitét der eingestellten
Strome hinsichtlich maximalem Feeddurchsatz (Produktivitdt) und minimalem Ldsungs-
mittelverbrauch besteht auch nach einer zusatzlichen Verschiebung der Fronten in diesen
Zonen weiter. Dies wird spéter durch einen Vergleich mit einer rigorosen numerischen
Optimierung bestétigt.

Aufbauend auf diesen Uberlegungen, kann das in Abb. 3.21 dargestellte Signalflussdia-
gramm fiir eine modellbasierte Regelstrategie abgeleitet werden. Unter der Vorausset-
zung, dass die Konzentrationsprofile innerhalb des Prozesses bekannt sind, kdnnen die
Produktreinheiten PUR? am Extrakt- und Raffinatabzug berechnet und mit Sollwer-
ten PUR{W verglichen werden. Zwei unabhéngige PI-Regler bestimmen die Wellen-

wanderungsgeschwindigkeiten w!’ und w!!! in den inneren Zonen. Mit den Glgn. (3.7)
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Abbildung 3.21: Modellbasiertes Regelschema.

bis (3.10) kdnnen nun die vier m-Werte in den einzelnen Zonen berechnet werden. Hier-
zu werden die Produktkonzentrationen ¢ und ¢*, sowie die Zulaufkonzentrationen zu
Zone 111, ¢/, benétigt. Fiir die 4uReren Zonen wurden Wellenwanderungsgeschwindig-
keiten von null vorausgesetzt, was zu optimalen Flussraten bei gleichzeitig vollstandiger
Regeneration der Fluid- und Solidphase in diesen Zonen fiihrt. Uber die Vorgabe einer
beliebigen Flussrate Vm, kdnnen anschlielend aus den vier m-Werten vier Stellgrofen v
zur Regelung des Prozesses berechnet werden.

Das Verfahren soll zundchst am Beispiel einer TMB-Trennung von Stoffsystem 2 erprobt
werden. Hierbei wird wieder von einem TMB-Prozess mit den Originalparametern der
SMB-Anlage ausgegangen, um die Anwendbarkeit des modellbasierten Regelverfahrens
auch fiir Prozesse mit steilen Konzentrationsfronten zu demonstrieren. Da die Position
der Konzentrationsfronten in den &uReren Zonen I und IV bei diesem Regelverfahren
nicht direkt Uber eine Ruckflhrung stabilisiert, sondern iiber die Vorgabe der Wande-
rungsgeschwindigkeiten gesteuert wird, missen die Fluidvolumenstrome in diesen Zonen
mit geeigneten Sicherheitsfaktoren belegt werden. In dieser Arbeit werden hierzu jeweils
10% veranschlagt, d.h. der m-Wert in Zone I wird um 10% gegeniiber dem minimalen
Wert aus Glg. (3.7) vergroBert, der m-Wert in Zone IV gegeniiber dem Maximalwert
aus Glg. (3.10) verringert. Die Notwendigkeit dieser MaRnahme wird in den folgenden
Ausflihrungen deutlicher werden.

Zunéchst soll wieder die Stérung des Feedvolumenstromes untersucht werden. Hierzu
wurde die StellgroRe Feedstrom in Abb. 3.22 bei ¢ = 20 min um einen Wert von 10%

58



erhoht. Die Auslegung der P1-Regler erfolgte im vorab nach Ziegler/Nichols.
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Abbildung 3.22: Verlauf von Regel- (oben links, Produktreinheiten), Stellgréen (unten
links) und m-Werten in den einzelnen Zonen (rechts) fiir den TMB-Prozess. Sprungférmi-
ge Erhdhung des Feedstromes um 10%. Modellbasierte Regelung (vgl. Tab. A.2, A.5,
A.7). Diinne Linien bezeichnen zum Vergleich das open-loop Verhalten.

Der Regler ist in der Lage, die Produktspezifikationen nach kurzer Zeit wieder einzu-
halten, wobei die Raffinat-Reinheit bei einer ungeregelten Anlage auf etwa 90% sin-
ken wiirde. Hierzu werden die m-Werte und Liquidstrdme in den Zonen 711 und IV
verandert. Die Notwendigkeit der Sicherheitsfaktoren fiir die Auslegung der duf3eren Zo-
nen zeigt sich nun an der eigentlich nicht notwendigen Anpassung des Raffinat-Stromes,
der keiner Storung ausgesetzt war. Grund hierfir ist das Fehlen einer Riickfiihrung firr Zo-
ne IV wobei sich aus dem Stelleingriff zum Ausgleich der Feedstorung eine Abweichung
des m!V-Wertes vom vorher eingestellten Wert ergibt.

Um eine Szenario zu behandeln, bei dem ein Parameter gestort wird, der gleichzeitig
nicht StellgroBe ist, wurde in Abb. 3.23 das dynamische Verhalten des Prozesses fir eine
sprungférmige Verringerung des Solidstromes um 10% untersucht. Wie beim vorange-
gangenen Szenario, kann der Prozess auf dem urspriinglichen Reinheitsniveau von 99%
stabilisiert werden. Im open-loop-Fall wiirden die Produktreinheiten um etwa 15% ab-
nehmen. Im Gegensatz zur Storung des Feedstromes erreichen alle Stromverhéltnisse die
vorher eingestellten Werte.

Beim Inferential Control-Verfahren (Abschnitt 3.2) waren die Produktreinheiten nicht
direkt regelbar und eine Veranderung des Adsorptionsgleichgewichtes oder der Feed-
konzentration flihrte zu Abweichungen der Produktspezifikationen von den gewiinsch-
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Abbildung 3.23: Verlauf von Regel- (oben links, Produktreinheiten), StellgroRen (unten
links) und m-Werten in den einzelnen Zonen (rechts) fiir den TMB-Prozess. Sprungformi-
ge Verringerung des Solidstromes um 10%. Modellbasierte Regelung (vgl. Tab. A.2, A.5,
A.7). Diinne Linien bezeichnen zum Vergleich das open-loop Verhalten.

ten Werten. Dieser Nachteil wird mit dem modellbasierten Regelschema beseitigt — eine
direkte Vorgabe von gewiinschten Reinheiten ist nun moglich. In Abb. 3.24 ist das Verhal-
ten der TMB-Anlage nach einer Verringerung der Soll-Reinheit am Raffinat von 99 auf
95% untersucht. Die geregelte Anlage kann dabei nach kurzer Zeit auf das neue Reinheits-
niveau gefiihrt werden. Hierzu werden insbesondere Feed- und Raffinatstrom automatisch
erhoht.

Die TMB-Anlage befindet sich auch nach dem Fiihrungssprung im optimalen Zustand
hinsichtlich minimalem Ldsungsmittelverbrauch und maximalem Durchsatz. Der Reg-
ler kann demnach sowohl in der Simulation als auch direkt an der Anlage zur Bestim-
mung geeigneter Betriebsbedingungen eingesetzt werden — solange die StellgroRen kei-
nen Storungen unterworfen sind. Dies wird in der folgenden Tabelle 3.1 bestétigt, in
der der Regler mit den Ergebnissen einer rigorosen numerischen Optimierung vergli-
chen wird. Hierzu sind die m-Werte, die sich fiir verschiedene Sollreinheiten ergeben,
gegeniibergestellt. Die bei der rigorosen Optimierung zu minimierende Zielfunktion obj
als Quotient von Ldsungsmittel- und Feedstrom, fiihrt wie der Regelalgorithmus zu einer
gleichzeitigen Maximierung der Produktivitdt bei minimalem Ldsungsmittelverbrauch.
Die numerische Optimierung wurde mit der Simulationsumgebung Diva unter Nutzung
eines SQP- (sequential quadratic programming) Algorithmus durchgefiihrt. Die Tabelle
zeigt eine weitestgehende Ubereinstimmung zwischen den unterschiedlich ermittelten m-
Werten bei verschiedenen Produktreinheiten, welche allerdings fiir m’" bei geringeren
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Abbildung 3.24: Verlauf von Regel- (oben links, Produktreinheiten), Stellgroen (unten
links) und m-Werten in den einzelnen Zonen (rechts) fiir den TMB-Prozess. Sprungformi-
ge Verringerung Sollreinheit am Extrakt von 99 auf 95%. Modellbasierte Regelung (vgl.
Tab. A2, A5, A7)

Reinheiten abnimmt. Dies ist dadurch zu erkléren, dass die rigorose Optimierung einen
Durchbruch von Komponente B in Zone I zugelassen hat, der Regler dagegen nicht. Um
den Durchbruch der anderen Komponente A (Cyclohexanon) aus Zone I in Zone IV im
Voraus zu vermeiden, wurden die m-Werte in Zone I bei beiden Optimierungen auf die
Henry-Konstante der Komponente fixiert, d.h. m! wurde nicht optimiert. Dieses resultiert
sowohl aus den Betrachtungen zur Triangle Theory (Glg. 2.33) als auch aus Glg. (3.7)
und gilt nur fiir hohe Produktreinheiten. Bei geringeren Reinheiten liefert der Regler auf
der Basis von w! = 0 keine optimalen Betriebsbedingungen mehr, da ein Durchbruch von
Komponente A hier vorteilhaft sein kann. Fiir geringe Reinheiten muss die Auslegung ge-
eigneter Betriebsbedingungen deshalb weiterhin auf herkbmmlichem Wege, d.h mit der
rigorosen numerischen Optimierung erfolgen.

Das modellbasierte Regelverfahren kann nun auf SMB-Prozesse (ibertragen werden. Das
zyklische Umschalten der Zu- und Ablaufstellen fiihrt hier zu periodisch variierenden
Konzentrationen, die fiir die Anwendung des Regelverfahrens integral innerhalb eines
Schaltintervalls gemittelt werden. Nimmt man abermals an, dass das Konzentrationsprofil
in der SMB-Anlage zu jedem Zeitpunkt bekannt ist, kénnen die mittleren Konzentratio-
nen ¢ zfe und ¢/ auf den Regler entsprechend Bild 3.21 gefiihrt werden. Die m-Werte
folgen wie bisher aus den Glgn. (3.7) bis (3.10), wobei zur Berechnung der eigentlichen
StellgroBen, d.h. der Flussraten V, Glg. (2.29) genutzt werden muss. In Abb. 3.25 wurde
die Antwort des so geregelten SMB-Prozesses auf die Referenzstorung des Feedstromes
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Vv Lsm

Ex/Ra I I1 I1r v
PURFP=/ T

m m m m obj =
Triangle Theory | 100,0% | 7.050 | 2,324 | 3,886 | 2,414
Optimierung 99,0% 7,050 | 2,069 | 3,798 | 2,347 2,721

Regler 7,050 | 2,069 | 3,798 | 2,339 2,725
Optimierung 95,0% 7,050 | 1,725 | 3,767 | 2,274 2,339
Regler 7,050 | 1,725 | 3,767 | 2,234 2,358
Optimierung 90,0% 7,050 | 1,441 | 3,840 | 2,235 2,007
Regler 7,050 | 1,441 | 3,840 | 2,151 2,042

Tabelle 3.1: Vergleich von rigoroser numerischer Optimierung und Optimierung mit dem
modellbasierten Regelalgorithmus fiir einen TMB-Prozess entsprechend Abb. 3.5. Fest
vorgegebener m!-Wert.

untersucht. Infolge der Mittelwertbildung liegen aktuelle Konzentrationswerte nur noch
einmal pro Schaltintervall vor, wobei diese (iber Abtast-Halte-Glieder gespeichert wer-
den kdnnen. Der Regler reagiert deshalb im Vergleich zum TMB-Prozess in Abb. 3.22
entsprechend langsamer.
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Abbildung 3.25: Verlauf von Regel- (oben links, Produktreinheiten), StellgroRen (unten
links) und m-Werten in den einzelnen Zonen (rechts) fiir den SMB-Prozess ausgehend
vom Betriebspunkt in Abb. 3.11. Sprungformige Erhéhung des Feedstromes um 10%.
Modellbasierte Regelung (vgl. Tab. A.2, A.5, A.7). Diinne Linien bezeichnen zum Ver-
gleich das open-loop Verhalten.

Der Regler ist auch im SMB-Fall in der Lage, die Reinheiten auf dem urspriinglichen
Wert zu halten. Die Stérung wiirde bei einer ungeregelten Anlage zu einer Verringerung
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der Raffinat-Reinheit um etwa 10% flihren. Wieder fiihrt jedoch die Stérung des Feed-
stromes, der gleichzeitig auch StellgroRe ist, zu einer suboptimalen Einstellung der Be-
triebsbedingungen. Der Feedstrom wird nach Auftreten der Storung zwar richtig auf das
vorherige Niveau zuriick gestellt, gleichzeitig wird jedoch auch der Raffinatstrom ver-
ringert. Da diese GroRe nicht gestort wurde, ware keine Verdnderung dieses Stromes zu
erwarten.
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Abbildung 3.26: Verlauf von Regel- (oben links, Produktreinheiten), StellgroRen (unten
links) und m-Werten in den einzelnen Zonen (rechts) fiir den SMB-Prozess ausgehend
vom Betriebspunkt in Abb. 3.11. Sprungformige Verringerung der Henry-Koeffizienten
beider Komponenten um jeweils 10%. Modellbasierte Regelung (vgl. Tab. A.2, A.5, A.7).
Diinne Linien bezeichnen zum Vergleich das open-loop Verhalten (Abnahme der Raffinat-
Reinheit um 15%).

Ebenso hat eine Verdnderung des Adsorptionsgleichgewichtes durch Alterung des Adsor-
bens Einfluss auf die m-Werte in den einzelnen Zonen (Glgn. 3.7 bis 3.10). In Abb. 3.26
werden die Henry-Koeffizienten beider Komponenten nach 20 min sprungférmig um
10% verringert. Wie bisher werden in den beiden mittleren Zonen I und 11 korrekte
m-Werte eingestellt, die die gewiinschte Produktreinheit garantieren. Abweichungen von
dem durch die Isotherme bekannten Adsorptionsgleichgewicht fiihren jedoch zu Fehlern
bei der Einstellung der Stréme in den dufReren Zonen.

Unter der Voraussetzung, dass das Adsorptionsgleichgewicht bekannt ist und die Stell-
groRen nicht fehlerbehaftet sind, werden jedoch wie in den Betrachtungen zum TMB-
Prozess optimale Betriebsbedingungen hinsichtlich maximaler Produktivitat bei gleich-
zeitig minimalem Losungsmittelverbrauch eingestellt. Hierzu enthélt Tabelle 3.2 einen

63



Vergleich zwischen den eingestellten Betriebsbedingungen bei rigoroser numerischer Op-
timierung und Regelung der Anlage mit dem modellbasierten Ansatz fiir verschiedene
Produktreinheiten. Die Tabelle zeigt abermals eine gute Ubereinstimmung beider Verfah-
ren, was eine Verwendung des modellbasierten Regelschemas zur Auslegung des SMB-
Prozesses bei hohen Reinheiten bestatigt. Die Abweichungen in den &uferen Zonen neh-
men wie im TMB-Fall mit geringeren Reinheiten leicht zu, da hier eine unvollstandige
Regeneration von Losungsmittel und Adsorbens vorteilhaft wird.

‘ PURF=/Ra | I ‘ miT ‘ miT ‘ miV ‘ obj = x;Lpn
Triangle Theory (TMB) 100,0% | 7,755 | 2,324 | 3,886 | 2,1726
Optimierung 99,0% 7,755 | 2,230 | 4,339 | 2,310 2,582
Regler 7,755 | 2,230 | 4,339 | 2,342 2,567
Optimierung 95,0% 7,755 | 1,901 | 4,362 | 2,273 2,227
Regler 7,755 | 1,902 | 4,363 | 2,271 2,228
Optimierung 90,0% 7,755 | 1,637 | 4,509 | 2,248 1,918
Regler 7,755 | 1,639 | 4,491 | 2,213 1,943

Tabelle 3.2: Vergleich von rigoroser numerischer Optimierung und Optimierung mit dem
modellbasierten Regelalgorithmus fiir den SMB-Prozess entsprechend Abb. 3.11. Fest
vorgegebener m!-Wert, 10% Sicherheitsfaktoren fur m! und m!V.

In den bisherigen Untersuchungen wurde davon ausgegangen, dass die inneren Konzen-
trationsprofile zur Regelung der Chromatographieanlagen bekannt waren. In vielen Féllen
sind die bendtigten Konzentrationswerte ¢#*, ¢ und ¢/ jedoch nicht direkt messbar, son-
dern kdnnen nur durch ein modellbasiertes Messverfahren, d.h. einer Zustandsschatzung,
bestimmt werden.

3.3.2 Zustandsschatzung

Die Online-Verfiigbarkeit von Messinformation stellt einen entscheidenden Aspekt bei
der Implementierung des Regelalgorithmus dar. Im vorliegenden Fall konnen die benétig-
ten Konzentrationen mit Hilfe eines Zustandsbeobachters basierend auf einem mathema-
tischen Prozessmodell aus den UV-Signalen rekonstruiert werden (Abb. 3.27).

Hierbei werden die Komponentenkonzentrationen durch den Vektor x(¢) reprdsentiert,
welcher durch das Messverfahren auf den Messvektor y(t) abgebildet wird. Aquivalente
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Abbildung 3.27: Signalflussdiagramm flir einen Prozess mit Beobachter [85].

GroRen werden durch ein parallel angeordnetes Beobachtermodell bereitgestellt, wobei
der Vektor j(t) Uber geeignete Messgleichungen aus den Modellzusténden z(t) berech-
net wird. Die Differenz zwischen berechneten und realen MessgrofRen wird schliel3lich
auf das Modell zuriick gefiihrt, wodurch die geschétzten Zusténde (Konzentrationen) bei
geeigneter Auslegung der Korrektur K gegen die realen Konzentrationen konvergieren.
Die Eingénge u(t) wirken sowohl auf den Prozess, als auch auf das Beobachtermodell mit
den Anfangsbedingungen . Die geschétzten Zustéande kénnen fiir die Regelung des rea-
len Prozesses verwendet werden, wenn diese hinreichend schnell gegen die tatséchlichen
Zusténde konvergieren.

In der Literatur werden im wesentlichen zwei Ansétze zur Realisierung eines Zu-
standsschatzers fir SMB-Anlagen beschrieben. Dabei wird das System entweder als
echter oder simulierter Gegenstromprozess modelliert. In den Arbeiten von Kloppen-
burg [39, 40] wurde ein erweitertes Kalman-Bucy-Filter basierend auf einem TMB-
Modell entwickelt. Dieses wurde zur Zustandsbeobachtung eines SMB-Prozesses mit
24 Trennsdulen eingesetzt. In der fachspezifischen Literatur (z.B. [1, 20, 37, 38, 79])
wird allerdings davon ausgegangen, dass TMB-Modelle fiir die Beschreibung von SMB-
Prozessen mit einer geringen Anzahl von Trennsdulen (wie im vorliegenden Fall) nicht
geeignet sind. Im Rahmen dieser Arbeit soll deshalb zundchst der Ansatz von Kloppen-
burg und anschlieend ein weiterer Ansatz auf der Grundlage eines SMB-Modells be-
trachtet werden. Der letztere physikalisch motivierte Beobachterentwurf basiert auf einer
Publikation von Mangold und Zeitz [52].
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Erweitertes Kalman-Bucy-Filter basierend auf einem TMB-Modell

Als Entwurfsmodell fiir die Zustandsschatzung wird das zeitkontinuierliche TMB-Modell
(Abschnitt 2.3.1) verwendet. Eine bestmdgliche Ubereinstimmung von TMB-Modell und
SMB-Prozess wird dabei an den Mitten der Schaltintervalle erreicht, weshalb eine Aus-
wertung der Messinformationen ausschlieflich zu diesen Zeitpunkten sinnvoll ist. Dies
kann wie beim Inferential-Control-Verfahren (Abb. 3.10) durch Abtast-Halte-Glieder er-
folgen, die ein Ausgangssignal bis zum Vorliegen eines neuen Messwertes halten. Die
zyklische Bewegung der SMB-Konzentrationsprofile wahrend der Schaltintervalle wird
vernachléssigt und ist fiir den Beobachter nicht sichtbar.

Da die beiden internen Messzellen UV 3 und UV 4 (Abb. 3.3) relativ zu den Ortsprofi-
len im SMB-Prozess wandern, kdnnen diese durch 8 fiktive Messstellen im TMB-Modell
représentiert werden, die im Abstand von einer Sdulenldnge angeordnet sind. Dies ent-
spricht beim &quivalenten SMB-Prozess einer Messung zwischen jeweils zwei aufeinan-
derfolgenden Saulen. Diese Messstellen werden jeweils nach einer Zeit von vier Umschal-
tungen in der Mitte des jeweiligen Schaltintervalls abgetastet. Die beiden Messorte an
Extrakt- und Raffinat-Ausgang liefern dagegen in der Mitte jeden Schaltintervalles einen
aktuellen Wert, da diese durch die Detektoren 1 und 2 abgetastet werden kdnnen. Um ein
rein zeitkontinuierliches Filter zu erhalten, werden die Messgrofen im Entwurfsmodell
als kontinuierliche Signale betrachtet. Bei der Auslegung der Filterkorrektur & miissen
dann die unterschiedlichen Abtastfrequenzen der Messstellen beriicksichtigt werden.

Ausgangspunkt fiir die Auslegung des Kalman-Bucy-Filters bildet ein um den Arbeits-
punkt linearisiertes TMB-Modell. Hierbei ist System- und Messrauschen zu beriicksichti-
gen. In Zustandsform ergibt sich mit den Ausgéngen y, Eingéngen w, Zustdnden x, sowie
weillen Rauschprozessen v und w:

&t = Azr+ Bu+ Gu, (3.11)
Cz + Du +v. (3.12)

<
I

GemdlR der in Diva giiltigen Konvention fiir Ausgdnge (Ausgédnge sind ausgewéhlte
Zustande) ist die Durchgangsmatrix D per Definition nur mit Nullen besetzt. Wird das
Systemrauschen G mit der Einheitsmatrix I modelliert, lauten die zugehérigen Gleichun-
gen fiir das erweiterte Kalman-Bucy-Filter entsprechend:
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Az + Bu+ K(y — 9), (3.13)
7 = Cz, (3.14)

-
Il

wobei sich die Korrekturmatrix K aus

K=%CTR™ (3.15)

ergibt. Fir die Berechnung von K wird die Losung X der algebraischen Matrix-Ricatti-
Gleichung verwendet:

0=—-AY - ¥AT + ©CTR7ICY - Q. (3.16)

Kernproblem bei der Filterauslegung ist die Festlegung der Werte der Kovarianzmatrit-
zen Q = E[ww'] und R = E[vv’] von System- und Messrauschen. Fiir das vorliegen-
de System ist eine Bestimmung durch geeignete Heuristiken nicht mdglich, weshalb ein
wiederholter Entwurf mit anschlieBender Kontrolle des Beobachter-Verhaltens (Trial &
Error) erforderlich ist [39]. Dabei sollte der Schétzfehler y — ¢ ausreichend schnell abklin-
gen, was durch einen Vergleich der Eigenwerte der Systemmatritzen von Beobachter und
Prozess Uberprift werden kann. Weiterhin missen die unterschiedlichen Abtastfrequen-
zen der MessgroRen beriicksichtigt werden. Frequenzen in den Messsignalen oberhalb der
halben Abtastfrequenz miissen stark gedampft werden [39].

Da fiir den Filterentwurf ein Modell mit moglichst geringer Ordnung verwendet werden
muss, wurden die TMB-Modellgleichungen (Glg. 2.10) bei einer vergleichsweise niedri-
gen Anzahl von 50 Stiitzstellen je Zone mit der Finiten-Volumen-Methode (Anhang B)
diskretisiert. Dies entspricht gleichzeitig der fiir die Berechnungen mit Matlab® maximal
moglichen Stitzstellenanzahl. Wegen des hohen Anteils der durch die Diskretisierung
verursachten numerischen Dispersion, wurde der Dispersionskoeffizient im vereinfachten
Entwurfsmodell zu null gesetzt. Ausgehend von einem Arbeitspunkt entsprechend der
SMB-Auslegung fiir 99% Produktreinheit und Feedkonzentrationen von 1, 5 vol%, wurde
das erweiterte Kalman-Bucy-Filter mit Hilfe der Matlab-Funktion 1ge ausgelegt. Fir Ko-
varianzmatritzen @ = I - 100 und R = [400 50 400 400 400 50 400 400] ergibt sich damit
der in Abb. 3.28 gezeigte Plot der groften singuldren Werte der Ubertragungsfunktionen
von den Messgrofen zu den geschatzten Zustanden. Die Durchtrittsfrequenzen liegen un-
terhalb der mit einer vertikalen Linie gekennzeichneten halben Abtastfrequenz, was auf
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eine geeignete Dampfung der hoherfrequenten Messsignale hinweist. Die Eigenwerte des
Beobachtersystems liegen gleichzeitig unterhalb der Werte des Prozesssystems, das Filter
ist folglich schneller als der Prozess.
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Abbildung 3.28: GroRte singuldre Werte der Ubertragungsfunktionen von den Mess-
groRen zu den geschétzten Zustanden. Links: schnell abgetastete Messgrofen an Extrakt-
und Raffinat-Ausgang, rechts: langsam abgetastete Messgrofen.

Physikalisch motivierter Beobachterentwurf basierend auf einem SMB-Modell

Im folgenden soll ein weiterer Ansatz — ein Beobachter auf der Grundlage eines SMB-
Modells verfolgt werden. In [52] wird ein physikalisch motivierter Entwurf mit einem
TMB-Modell genutzt. Die Methode soll hier auf ein SMB-Entwurfsmodell erweitert wer-
den. Entsprechend dem allgemeinen Signalflussdiagramm in Abb. 3.27 wird die Differenz
der Messwerte y(t) — 7(t) wie bisher Uber eine ortsabhéngige Korrekturmatrix K auf das
Beobachtermodell zuriick gefiihrt. Um eine Konvergenz der Modellzustande gegen die
Zustande des realen Prozesses zu erreichen, wurde von Zeitz [85] eine physikalisch moti-
vierte Methode zur Auslegung der Korrekturvektoren k;(z),: = A, B vorgeschlagen. Die
Korrekturterme beschreiben hierbei einen fiktiven Stoffilbergang zwischen Referenzsy-
stem und Beobachter mit einem entsprechenden Stoffiibergangskoeffizenten /3 [52].

K (2)(y(t) — §() = Blei(z,t) — &(z,1)); i=A,B (317)

Diese Gleichung kann nur zur Berechnung der Korrekturterme geldst werden, wenn die
Konzentrationen ¢;(z, t) im Referenzprozess uber die gesamte Ortskoordinate =~ bekannt
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sind. Da dies im Allgemeinen nicht gegeben ist und zudem nur UV-Signale an diskreten
Messpunkten gemessen werden kdnnen, muss das Ortliche Profil des Beobachtungsfehlers
¢i(z,t) — ¢é(z,t) zwischen den Messpunkten z;, tiber Wichtungsfunktionen wy.(z) aus den
m UV-Messwerten approximiert werden.

m

ci(zt) =&z t) = ) (y(ant) = §lan D)wn(2); i=AB (3.18)
k=1

Durch die Verwendung von UV-Messungen zur Charakterisierung des Systemzustandes
geht hier die Unterscheidbarkeit zwischen den Komponenten verloren, d.h. beide Kom-
ponentenkonzentrationen werden in gleicher Weise korrigiert. Um einen robusten Betrieb
des Beobachters zu gewdhrleisten, ist dies bei der Wahl des fiktiven Stoffiibergangsko-
effizenten 3 zu beriicksichtigen. Die GroRe des Koeffizienten sollte an der GroRe des
kleinsten Eigenwertes des linearisierten Systems orientiert werden [52]. Die Auswahl der
m Gewichtsfunktionen w;, ist komplizierter. Die Beobachterprofile kdnnen direkt an den
Messpunkten am besten korrigiert werden, wodurch das Wichtungsprofil an diesen Punk-
ten maximal ist. In steigender Entfernung von einem Messpunkt sind die Beobachterfeh-
ler weniger stark zu gewichten. Da sich die Konzentrationsprofile wéhrend des Betriebs
von links nach rechts fortbewegen, ist eine Korrektur der Beobachterprofile nur mit den
Messwerten in FlieBrichtung sinnvoll. Dies flihrt zu den in Abb. 3.29 dargestellten Pro-
filen wy(z), wobei sich zur Berechnung der Profile ein exponentieller Ansatz (Glg. 3.19)
als vorteilhaft erwiesen hat [52]:

IR AR

j—%HFﬁH\ﬁHﬁHT

Lsm Ex Ra

Abbildung 3.29: Approximation des Schatzfehlers y(zy,t) — 4(2, ) zwischen den Mes-
spunkten durch exponentielle Wichtungsprofile.

wn(z) = exp (fﬁ> fir 2z, <2< 2 (3.19)
0 andernfalls.
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Das Wichtungsprofil besitzt demnach nur zwischen zwei Messpunkten z; und z;_y, d.h.
einer Sdulenlénge, einen Wert. Der Parameter « steuert hierbei die Steilheit der Expo-
nentialfunktion. Im hier untersuchten Fall muss auerdem das unterschiedliche Abtast-
verhalten der Messungen beriicksichtigt werden. Die Detektoren 1 und 2 am Extrakt-
und Raffinat-Ausgang verandern lhre Position relativ zum Konzentrationsprofil innerhalb
der Anlage nicht. Die zugehdrigen Wichtungsprofile w; (z) und wy(z) sind deshalb orts-
fest. Im Gegensatz dazu ist die Position der Messstellen 3 und 4 im umlaufenden Fluid
verdnderlich. Die Wichtungsprofile ws(z) und wy(z) sind deshalb mit jedem Schaltvor-
gang um eine Sdule nach links zu verschieben (vgl. Abb. 3.29). Fiir das hier untersuchte
Stoffsystem erwiesen sich Werte von o = 0,5 und /3 = 0, 1 als geeignet.

Vergleich und Auswahl des Beobachters

Beide Methoden, erweiterter Kalman-Bucy-Filter und physikalisch motivierter Beobach-
ter, sollen im folgenden gegeniiber gestellt werden. Hierzu wird ein SMB-Prozessmodell
mit dem jeweiligen Beobachter gekoppelt und das Ubergangsverhalten analysiert. In ei-
nem ersten Schritt, sollen alle Parameter wie Adsorptionsisothermen, geometrische Pa-
rameter und Betriebsbedingungen des Originalsystems bekannt sein. Beobachter und Sy-
stem gehen lediglich von verschiedenen Anfangsbedingungen aus: der zu beobachtende
Prozess befindet sich in einem stationdren Zustand fiir Produktspezifikationen von jeweils
99%, wahrend der Beobachter von unbeladenen Sdulen ausgeht. Die Messwerte des zu
beobachtenden Prozesses sind mit einem weillen Rauschen von £0, 001 V' Uberlagert. In
Abb. 3.30 sind fiir einen Vergleich der Beobachter nur die fiir die modellbasierte Regelung
wesentlichen Zusténde betrachtet, hierzu zahlen die Produktreinheiten und Produktkon-
zentrationen, sowie die Konzentrationen am Zulauf zu Zone [11. Fette Linien bezeichnen
in der Abbildung den “realen” SMB-Prozess, diinne Linien den jeweiligen Beobachter.
Cyclohexanon wurde mit durchgezogenen Linien, Cyclopentanon mit gestrichelten Lini-
en markiert.

Die mit dem physikalisch motivierten Beobachter auf Grundlage des SMB-Modells
geschatzten Konzentrationen ndhern sich nach etwa 400 min den “realen” Zustdnden
an. Mit dem Kalman-Filter auf Basis des TMB-Modells ist dagegen keine hinreichend
genaue Konvergenz zu erreichen, die geschatzten Reinheiten weichen um bis zu 5% von
den tatsachlichen Reinheiten ab. Das TMB-Modell des Kalman-Filters ist wegen der vor-
liegenden geringen Sdulenanzahl zu weit vom realen Prozess entfernt. Fur die weiteren
experimentellen Untersuchungen dieser Arbeit soll deshalb der physikalisch motivierte
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Abbildung 3.30: Vergleich des dynamischen Verhaltens der wesentlichen Beobachter-
zustande bei unterschiedlichen Anfangsbedingungen von Beobachter und Prozess. Links:
Erweitertes Kalman-Bucy-Filter (TMB), rechts: physikalisch motivierter Beobachter
(SMB).

Beobachterentwurf verwendet werden. Die Zeit bis zum Erreichen der tatsdchlichen Kon-
zentrationen ist mit 400 man recht lang, was an der nur begrenzt zur Verfiigung stehenden
Messinformation liegt. Abb. 3.31 zeigt jedoch, dass der physikalisch motivierte Beobach-
ter dennoch eine schnellere Dynamik als der zu beobachtende Prozess besitzt. Mit diinnen
Linien ist hier das dynamische Verhalten eines identischen SMB-Prozesses markiert, der
ebenfalls von unbeladenen Saulen in den stationdren Zustand fiir 99% Reinheit gefahren
wird. Nach 500 min ist dieser stationdre Zustand noch nicht erreicht (Raffinat-Reinheit).
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Abbildung 3.31: Dynamischen Verhalten des SMB-Prozesses (diinne Linien) beim Anfah-
ren in den stationdren Zustand (dicke Linien) Es findet keine Beobachterkorrektur statt.

Bisher wurde der Beobachter nur an einem SMB-Prozess getestet, bei dem alle physi-
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kalischen Parameter und EingangsgréRen bekannt waren. In der Praxis kommen neben
diesen Prozessen, bei denen eine Verschiebung dieser Parameter wahrend des Betriebes
vernachléssigbar ist, auch Systeme mit sich verédndernden Parametern vor. Insbesonde-
re die Verdnderung des Adsorptionsgleichgewichtes durch Alterungsprozesse des Ad-
sorbens besitzt praktische Relevanz. Deshalb soll der physikalisch motivierte Beobach-
ter auch anhand einer Storung getestet werden, die an dieses Szenario angelehnt ist. In
Abb. 3.32 wird der SMB-Prozess in der Simulation ausgehend vom stationdren Zustand
fiir eine Produktreinheit von 99% einer Storung des Adsorptionsgleichgewichtes ausge-
setzt. Der Henry-Koeffizient der stérker adsorbierenden Komponente Cyclohexanon wird
nach 20 min um 5% verringert, wobei diese Storung dem Beobachter nicht sichtbar ist.
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Abbildung 3.32: Dynamisches Verhaltens der wesentlichen Beobachterzustdnde nach ei-
ner Verringerung des Henry-Koeffizienten der Extrakt-Komponente Cyclohexanon um
5% nach 20 min. Physikalisch motivierter Beobachter (SMB).

Die sehr deutliche Verschiebung des Adsorptionsgleichgewichtes fiihrt hier zu teilwei-
se recht erheblichen Abweichungen der geschétzten von den tatséchlichen Zusténden, da
Beobachter- und Prozessmodell nach der Storung nicht mehr ausreichend tiberein stim-
men. Der Beobachter in seiner urspriinglichen Form ist fir solche Prozesse mit sich stark
verandernden Isothermenparametern nur bedingt geeignet. Fiir eine Anwendung des Be-
obachters in realen Anlagen ist deshalb die genaue Kenntnis der Modellparameter von
grofRer Bedeutung.

Fir die Verbesserung der Zustandsschétzung sind generell zwei Wege denkbar. Zum einen
kann durch die Implementierung von zusétzlichen Detektoren die Giite der Messinforma-
tion verbessert werden. Falls geeignete Messverfahren fiir das zu untersuchende Stoff-
system verfiigbar sind, wére insbesondere eine Konzentrationsmessung vorteilhaft, um
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die Abhangigkeit vieler Parameter von den Einzelkomponenten zu beriicksichtigen. Eine
zweite Mdglichkeit besteht in der Implementierung eines StorgroRenbeobachters. Durch
eine stdndige Anpassung der Isothermenparameter bzw. der internen oder externen Fluid-
strome werden zusétzliche Freiheitsgrade genutzt, die eine Konvergenz der Beobachter-
zusténde in Richtung der realen Zustande erleichtern.

3.3.3  Experimentelle Erprobung

Das in den vorausgegangenen Betrachtungen entwickelte modellbasierte Regelschema
soll am Beispiel der Trennung des Stoffsystem 2 an der Technikumsanlage erprobt wer-
den. Dieses Stoffsystem ist durch eine relativ starke zeitliche Verdnderung des Adsorp-
tionsgleichgewichtes durch Alterung des Adsorbens gekennzeichnet (vgl. Kapitel 2.2).
Die Isothermenparameter sind nicht hinreichend genau bekannt. Wie den obigen Unter-
suchungen zu entnehmen ist (Abb. 3.32), ist damit der Zustandsbeobachter wenig ge-
eignet, um die benotigten Konzentrationen in der SMB-Anlage richtig zu schétzen. Die
zur Erprobung des modellbasierten Regelverfahrens durchgefiihrten Experimente lassen
demnach nur eine qualitative Bewertung des Regelschemas zu. Stellvertretend fiir alle
moglichen Stérungen soll deshalb an dieser Stelle nur die Referenzstorung des Feedvolu-
menstromes untersucht werden. Eine entsprechende Simulation zu diesem Szenario findet
sich in Abb. 3.25. Es wird wie bei den Untersuchungen zum indirekten Regelverfahren
(vgl. Abschnitt 3.2.2) vom Betriebspunkt aus Abb. 3.11 ausgegangen, d.h. die Trennung
wurde flir Produktreinheiten von jeweils 99% ausgelegt.

Eine experimentelle Untersuchung des dynamischen Verhaltens des ungeregelten Prozes-
ses nach einer Stérung des Feedstromes um +10% wurde bereits bei den Betrachtungen
zur Erprobung des Inferential-Control-Verfahrens durchgefiihrt (vgl. Abb. 3.16). Der zu-
gehorige zeitliche Verlauf der Messsignale der vier UV-Detektoren (Abb. 3.33, durchge-
zogene Linien) zeigt hierbei starke Unterschiede zwischen Simulation (gestrichelte Lini-
en, mit Beobachterkorrektur) und Experiment auf. Insbesondere im Bereich des Extrakt-
und Raffinatausganges sind starke niederfrequente Schwankungen der Signale zu beob-
achten, die aus der Anordnung der Pumpen in der Anlage resultieren. Die Produktabziige
befinden sich jeweils auf der Saugseite der Kreislaufpumpen (vgl. Abb. 2.6), wodurch die
langsamen Saugbewegungen der Pumpenkolben in den Detektorsignalen sichtbar werden.

Da diese Pumpenbewegungen nicht modelliert wurden, miissen die Storfrequenzen mit
einem Tiefpass gefiltert werden. Eine einfache Mdglichkeit bietet sich dabei durch ein
PT1-Glied der Form:

73



0.6]
0.2]
0.5
0.4
2 s
< ~ 03
> 0.4 N
= =)
0.2) v
O A A I I B
O A B A
AR R
R R R
‘ o SRRERERRE R
1 W y Vo 1 1 A
NITANE B AR ERAR R R RRARER RS Lkl IR
0 10 20 30 40 50 0 10 20 30 40 50
t [minl t [minl
n 0.5
0.25]
' 0.45
0.2] 0.4
0.35]
S 015 s 03
g %ro.zs
0.1 0.2
0.15]
0.05] 0.1]
0.05]
olk

20 30 40 50
t [minl t [minl

Abbildung 3.33: Zeitlicher Verlauf der realen (durchgezogen) und simulierten Messsigna-
le (gestrichelt, mit Beobachterkorrektur) zum Experiment aus Abb. 3.16. Kalibrierfakto-
ren finden sich in Anhang A.3.

Tlx.a(t) + $a(t> = Ie(t)v (320)

wobei z. die zu filternden Messsignale und z, die Ausgénge reprdsentieren. Durch den
Parameter 77 kann die Starke der Dampfung eingestellt werden. Dabei erwies es sich als
sinnvoll, wenn beide Signale, gemessen und geschétzt, gefiltert werden. Geeignete Para-
meter T} wurden in dieser Arbeit unter Nutzung von Matlab® Simulink durch Minimie-
rung der quadratischen Abweichung beider Signale bestimmt (Tab. 3.3). Hierbei musste
vereinfachend davon ausgegangen werden, dass das Prozessmodell ohne die Anwesen-
heit von Stdrungen eine genaue Abbildung der Realitét ist. Die gefilterten Signale sind in
Abb. 3.34 dargestellt.

Das modellbasierte Regelschema wurde nun unter Verwendung des physikalisch moti-
vierten Beobachters an der Technikumsanlage realisiert. Der Datenaustausch zwischen
Prozessleitsystem und dem Simulator Diva erfolgte wie bisher durch ein ASCII-File, wo-
bei die zeitliche Synchronisation von Diva und Leitsystem durch Matlab® erméglicht
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UV | Messung | Simulation
1 2,0 4,0
2 2,0 4,0
3 0,5 0,0
4 0,5 0,0

Tabelle 3.3: Parameter T; [min] filr die Filterung realer und geschétzter Messwerte mit
einem PT1-Glied entsprechend Glg. (3.20) fir die verschiedenen Detektorsignale.

wurde.

Im Experiment in Abb. 3.35 wurde die Versuchsanlage nun open loop bis zum Erreichen
eines stationdren Zustandes angefahren. Die Zustandsschatzung war in dieser Phase aktiv,
wobei Beobachter und Prozess von gleichen Anfangsbedingungen, d.h. von unbeladenen
Trennsdulen, ausgingen. Nach 180 min wurde der Regler zugeschaltet, wobei die Pro-
duktreinheiten innerhalb von 60 min auf den Sollwert von 99% eingestellt werden soll-
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Abbildung 3.34: Zeitlicher Verlauf der realen (durchgezogen) und simulierten Messwerte
(gestrichelt, mit Beobachterkorrektur) zum Experiment aus Abb. 3.16. Die Signale wur-
den mit einem PT1-Glied gefiltert (Parameter in Tab. 3.3).
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ten. Zum Zeitpunkt 240 min wurde der Feedstrom wie im Experiment zum Inferential-
Control-Verfahren um 10% erhoht. Diese Storung war fiir den Beobachter nicht sichtbar.
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Abbildung 3.35: Verlauf von Regel- (oben links, Produktreinheiten), Stellgrofien (unten
links) und Beobachterfehler (rechts). Modellbasierte Regelung. 0 bis 180 min: Anfahren,
open loop; 180 bis 240 min: closed loop, Sollwerte Produktreinheiten jeweils 99%, keine
Storung; ab 240 min: Sprungfdrmige Erhdhung des Feedstromes um 10%. Diinne Linien
bezeichnen zum Vergleich das dynamische Verhalten in der Simulation. Betriebspunkt
vor der Storung vgl. Tab. A.5.

Insbesondere die geschétzten Messsignale der “umlaufenden” Detektoren 3 und 4 zei-
gen in der Simulation deutliche Abweichungen von den realen Werten (Abb. 3.35 rechts),
was durch eine rdumliche Abweichung der (steilen) Konzentrationsfronten hervorgeru-
fen wird. Diese Verschiebung kann durch Fehler in der Beschreibung des Adsorptions-
gleichgewichtes oder Abweichungen der internen Kreislaufstrome verursacht werden.
Um dennoch einen stabilen Betrieb des Beobachters zu gewahrleisten, wurde der fiktive
Stoffiibergangskoeffizient 3 deshalb mit dem geringen Wert von 0, 01 angegeben (Aus-
legung durch Simulation: 3 = 0, 1), was jedoch die Geschwindigkeit des Beobachters
gegeniiber der Simulation zusétzlich verringert. Aufgrund der Abweichungen von Simu-
lation und Experiment wurden auflerdem verringerte Reglerverstarkungen (Tab. A.7) ver-
wendet.

Aufgrund der schlechten Konvergenz des Beobachters erfolgt erwartungsgeméaR auch ei-
ne langsame Reaktion des Regelalgorithmus auf die Stérung. Der Feedstrom wird zwar
in Richtung des urspriinglichen Wertes korrigiert, die Versuchszeit war dabei jedoch fiir
einen vollstandigen Ausgleich der Storung nicht ausreichend. Im Vergleich zum open-
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loop Verhalten in Abb. 3.16 ist eine geringe Verbesserung der Produktreinheiten ersicht-
lich. Da der Beobachter wegen des unbekannten Adsorptionsgleichgewichtes wenig zur
Zustandsschdtzung des vorliegenden Prozesses geeignet ist, kdnnen keine quantitativen
Aussagen zur Leistung des Regelalgorithmus gemacht werden. Eine umfassende experi-
mentelle Studie mit genauer Erfassung der Verdnderung des Adsorptionsgleichgewichtes
sprengt den Rahmen der hier vorliegenden Arbeit und steht deshalb noch aus.

3.3.4 Diskussion

Durch eine Kombination von herkdmmlichen PI1-Reglern mit einer modellbasierten Mes-
stechnik zur Bestimmung der internen Konzentrationsprofile ist es mit dem zweiten Re-
gelverfahren moglich, die Produktreinheiten direkt zu regeln. Hierbei ist auch die Vorga-
be einer gewlinschten Produktspezifikation denkbar. Der Regler ist in der Lage, Storun-
gen selbststandig zu kompensieren. Unter Beachtung der nichtlinearen Wellenausbrei-
tung wird die geregelte Anlage automatisch mit maximaler Produktivitat und minimalem
Ldsungsmittelverbrauch betrieben falls die Modellparameter mit der Realitét tibereinstim-
men. Diese Eigenschaft wurde durch einen Vergleich mit einer rigorosen numerischen
Optimierung bestétigt. Da der Regler selbst ohne jeden numerischen Optimierungsalgo-
rithmus auskommt, kdnnte er somit auch zur schnellen Auslegung von Betriebsbedingun-
gen einer SMB-Anlage, etwa in Softwareprogrammen zur Assistenz von Anlagenfahrern,
genutzt werden. Der Regler wurde deshalb im Rahmen der hier vorliegenden Arbeit auch
zur Auslegung neuer Betriebsweisen (vgl. Kapitel 4) angewandt.

Der modellbasierte Regelalgorithmus kann nur so prézise arbeiten wie der Beobachter, der
zur Bestimmung der internen Konzentrationsprofile in der Anlage verwendet wurde. Da
die ausschlieflich gemessenen GréRRen im vorliegenden Fall UV-Signale sind, kdnnen bei
Modellfehlern Abweichungen zwischen realen und geschétzten Produktreinheiten entste-
hen. Eine moglichst genaue Bestimmung der Modellparameter, wie Adsorptionsisother-
men, ist daher im Voraus erforderlich.

Fir die Regelung ist nicht die Kenntnis des gesamten Konzentrationsprofiles, sondern nur
der Zulaufkonzentrationen zu Zone 777 und der Produktkonzentrationen notwendig. In
einigen Féllen ist es — durch ein geeignetes Verfahren — sogar moglich, diese Konzen-
trationen direkt zu messen. Auf einen Beobachter kann dann verzichtet werden. Hierzu
ist bei Enantiomeren beispielsweise eine Kombination aus Polarimeter und UV-Detektor
[86] denkbar. Eine verbreitete Moglichkeit besteht auch in der zweimaligen UV-Messung
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bei verschiedenen Wellenlangen etwa durch Reihenschaltung zweier UV-Detektoren. Die-
ses Verfahren konnte jedoch im vorliegenden Fall nicht angewandt werden, da beide zu
detektierenden Komponenten bei allen Wellenldngen ein sehr @hnliches Absorptionsver-
halten fur UV-Strahlung aufweisen.

In der bisher untersuchten Form des Regelalgorithmus sind die mittleren Zonen 77 und
111 Uber eine Rickfiihrung der Produktreinheiten geregelt. Falls diese Reinheiten durch
den Beobachter genau bestimmt werden konnen, werden in diesen Zonen damit korrekte
Stromverhéltnisse eingestellt. Im Gegensatz dazu sind die Stromverhéltnisse in den &ufe-
ren Zonen I und IV nur gesteuert, weshalb Modellfehler in diesen Zonen zu fehlerbehaf-
teten Stelleingriffen fiihren kdnnen. Ebenso bewirken ungenaue Stellgroen selbst, d.h.
dem Regler nicht bekannte Stérungen der einzustellenden Pumpenstrome, in diesen Zo-
nen das Auftreten von Offsets. Um diese tolerieren zu kdnnen, ist die Einfiihrung von Si-
cherheitsfaktoren fiir die m-Werte der &uf3eren Zonen auf Kosten eines hoheren Lésungs-
mittelverbrauchs notwendig. Der Regler geht dabei davon aus, dass in diesen Trennzo-
nen eine vollstdndige Regeneration von Losungsmittel- bzw. Adsorbensphase stattfindet.
Fir Betriebspunkte, bei denen eine unvollstandige Regeneration, d.h. ein Durchbruch von
Komponenten in die angrenzende Zone, sinnvoll ist, stoRt der Regler damit an seine Gren-
zen. Dies ist fiir Betriebspunkte mit geringen Produktreinheiten zutreffend, bei denen
deshalb kein optimaler Betrieb erreicht wird. Die Einflihrung von Sicherheitsfaktoren fiir
Trennungen mit hohen Produktspezifikationen ist ein weit verbreitetes Vorgehen zur Aus-
legung von Betriebsbedingungen, kdnnte aber auch durch zusétzliche Positionsregler fiir
die Konzentrationsfronten in den duleren Zonen ersetzt werden. Dieses setzt die Messung
der Frontpositionen voraus.
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Kapitel 4

Neue Betriebsweisen fiir SMB-Prozesse

4.1 Stand der Technik

Infolge standig steigender Anforderungen an die Effizienz der Trennung und zunehmen-
dem Kostendruck wurden in den letzten Jahren umfangreiche Untersuchungen zur Si-
mulation und Optimierung von SMB-Prozessen angestellt, die einen Einsatz des Verfah-
rens auch fuir schwierige Trennungen erlauben [12, 24, 35, 73]. Hierbei wird der Prozess
in klassischer Weise mit konstanten Betriebsparametern gefahren. In neuerer Zeit wird
hingegen versucht, SMB-Anlagen durch Variation einiger dieser Parameter zusétzlich zu
optimieren. Hierzu werden allgemein zwei Ansétze verfolgt:

« Gezielte Beeinflussung des Adsorptionsgleichgewichtes durch Verdnderungen der
Ldsungsmittelstarke (Losungsmittelgradienten [2, 4, 33]) innerhalb der verschiede-
nen Trennzonen des Apparats. Bei sogenannten SFC-Anlagen [16, 17, 23], die mit
tiberkritischen Gasen als Losungsmittel arbeiten, Veranderung der Temperatur oder
des Drucks in den verschiedenen Zonen.

« Modulation von Betriebsparametern wéhrend der Schalttakte.

Die letztere Variante wird im Rahmen dieser Arbeit untersucht. Hierbei bietet der SMB-
Prozess mehrere Moglichkeiten zur Verbesserung der Trennleistung durch Variation
von Parametern wahrend der Schaltintervalle. Insbesondere bei Anwendungen aus der
Zuckerindustrie sind Verfahren bekannt, die eine Teilung des Schaltintervalls in eine An-
zahl Teilintervalle beinhalten, in denen unterschiedliche Betriebsmodi (z.B. Feed-Phase,
Kreislauf-Phase, Extrakt-Phase, usw.) realisiert werden [25, 54, 78].
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Uber die Anwendungen in der Zuckerindustrie hinaus existieren weitere vielversprechen-
de Ansétze zur Leistungssteigerung des SMB-Prozesses. Hierzu zahlt das sogenannte
VariCol-Konzept [46, 47], das auf asynchronen Schaltstrategien basiert. Durch eine nicht
mehr gleichzeitige, sondern zeitversetzte Umschaltung der Zu- und Ablaufstellen wird
eine Variation der einzelnen Zonenldngen wéhrend des Betriebes bewirkt. Es wurde be-
reits mehrfach gezeigt (z.B. [46, 47, 80, 87, 88]), dass mit dieser Betriebsweise im \er-
gleich zum konventionellen Betrieb gleiche Trennleistungen mit weniger Adsorbensma-
terial, d.h. weniger Saulen erreicht werden kdnnen.

Eine weitere Prozessvariante wurde durch Kearney und Hieb 1992 patentiert [36]. Durch
die Variation aller Fluid-Volumenstréme innerhalb der (konstanten) Schaltintervalle wur-
de ein zusétzlicher Freiheitsgrad fiir die Optimierung der Trennung genutzt. Unabhéngig
davon wurde ein &hnliches Verfahren von Kloppenburg und Gilles [41] vorgeschlagen.
Mit Hilfe von Optimierungsrechnungen wurden giinstige Flussratenprofile bestimmt und
S0 gezeigt, dass der Losungsmittelverbrauch einer Trennung signifikant verringert werden
kann. In diesem Zusammenhang wurde in Simulationsstudien deutlich, dass die Modula-
tion des Feedstromes den weitaus groiten Anteil an der Verbesserung der Trennleistung
hat. Konsequenterweise wurde kiirzlich eine hierauf basierende Betriebsweise durch Mor-
bidelli und Mazzotti [88, 90] unter dem Namen PowerFeed vorgestellt. Eine identische
Betriebsweise wurde durch Zang und Wankat [82, 83, 84] als Partial Feed beschrieben.

Bei der Variation von Volumenstrémen in einer SMB-Anlage werden Anlagenkompo-
nenten, wie die Pumpen oder die feste Trennphase, einer standig wechselnden Beanspru-
chung ausgesetzt. Dies kdnnte unter Umsténden zu einer verkiirzten Lebensdauer fiihren.
Um diesen Nachteil zu vermeiden, wurde im Rahmen dieser Arbeit eine alternative Be-
triebsweise unter Variation der Feedkonzentrationen entwickelt [67, 68, 70], welche im
Folgenden mit ModiCon (Modified Feed Concentration) bezeichnet wird.

Im dieser Arbeit sollen beide Betriebsweisen, die auf einer Modulation des Feedstromes
bzw. der Feedkonzentration basieren, naher untersucht werden.

4.2 \Voruberlegungen

In friiheren Untersuchungen wurden SMB-Prozesse haufig in Analogie zum entspre-
chenden kontinuierlichen TMB-Prozess gesehen. Die Abweichungen vom idealen TMB-
Verhalten wurden dabei oft als zu minimierende Nichtlinearitdten betrachtet [41]. Hierbei
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wurde jedoch {ibersehen, dass in dem von aulen aufgepragten zyklischen Verhalten des
SMB-Prozesses gerade ein besonderes Potential liegt. Dieses wird durch die neuen Be-
triebsweisen mit modulierten Parametern ausgenutzt.

Grundlage fir die phdnomenologische Betrachtung des Wirkprinzips bildet hierbei die
Wellentheorie (vgl. Abschnitt 3.3), bei der die Konzentrationsfronten innerhalb des Tren-
napparates als nichtlineare Wellen betrachtet werden. Wahrend jeden Schalttaktes bewe-
gen sich diese in Richtung des Fluidstromes, d.h. von links nach rechts, fort. In dem Mo-
ment, in dem die Fronten die Feedzulaufstelle passieren, erfolgt eine Mischung mit dem
Feedstrom. Infolge dessen wirkt eine Modulation von Zulaufparametern zunéchst auf das
Konzentrationsprofil in Zone 771, d.h. rechts vom Feedzulauf, ein. Durch das Umschal-

ten um eine Sdule nach rechts, werden die Konzentrationsfronten in der ersten Trennsdule
von Zone 11 schlieRlich in Trennzone 17 repositioniert.
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Abbildung 4.1: Konzentrationsprofile innerhalb der SMB-Anlage im zyklisch stationdren
Zustand und zur Mitte eines Schaltintervalls fir die konventionelle Betriebsweise mit kon-

stanten Zulaufparametern. Simulation fiir Stoffsystem 1, Betriebsparameter in Tab. A.1
und A.6.

Aus dem Konzentrationsprofil des konventionell betriebenen SMB-Prozesses in Abb. 4.1

sind zwei Moglichkeiten zur Verbesserung der Trennung offensichtlich. Diese sind in der
Abbildung durch Pfeile markiert.

(@) Durch eine gezielte Verschiebung der Konzentrationsfront von Komponente A in
Trennzone 111 nach links wird eine Erhdhung der Raffinat-Reinheit erzielt.
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(b) Alternativ hierzu kann die Extrakt-Reinheit durch Beeinflussung der Konzentrations-
front von Komponente B in Zone I verbessert werden.

Fir eine Steigerung der Raffinat-Reinheit muss die Geschwindigkeit der Konzentra-
tionsfront von Komponente A in Zone 1117 verringert werden. Fiir das in dieser Arbeit
betrachtete Langmuir-Adsorptionsverhalten ist diese Konzentrationsfront eine Schock-
welle, deren Geschwindigkeit sowohl von der Differenz zwischen maximaler und mi-
nimaler Konzentration der Welle als auch der Fluid-Strdmungsgeschwindigkeit abhangt
(Glg. 3.6). Allgemein zieht eine Verringerung der Stromungsgeschwindigkeit durch Ab-
senkung des Fluid-Stromes in Zone 111 eine Senkung der Produktivitit der Trennung
nach sich. Das Verschieben der Schockfront nach links sollte deshalb vorzugsweise
durch eine Verringerung der Konzentrationsdifferenz innerhalb des Schocks, d.h. der
Schockhéhe erfolgen. Dies kann durch Beeinflussung der Konzentration ¢/Z% am Zulauf
zu Trennzone /11 erfolgen. Hierbei gilt folgende einfache Mischungsregel (Glg. 4.1), wo-
bei cI'e die Feedkonzentrationen und ¢/’, die Ablaufkonzentrationen aus Zone I sind.

“i,ab

HI (I 4 7Fe) = cl(,{lb YH 4 Fe.yPe 4.1)

1,20

Fir die in dieser Arbeit untersuchten Stofftrennungen waren die Feedkonzentrationen
jeweils hoher als die Ablaufkonzentration aus Zone I1. Durch eine Verringerung des
Feedstromes folgt entsprechend dieser Gleichung auch eine Absenkung der Konzentra-
tion ¢fZI. Nachdem die Frontposition von Komponente A in Zone 771 zu Beginn ei-
nes Schaltintervalls nahe der Feedzulauf-Stelle ist, kann somit entweder der Feedstrom
oder die Feedkonzentration zu Beginn eines Taktes verringert werden. Die Vorderseite
der Konzentrationsfront wird entsprechend der Mischungsregel Glg. (4.1) verdunnt. Im
Gegenzug kann, um gleiche Durchsdtze zu erreichen, die Feedkonzentration bzw. der
Feedstrom zum Ende des Schaltintervalls wieder angehoben werden. Da sich die Front
zu diesem Zeitpunkt bereits weit entfernt vom Feedzulauf befindet, kann diese Erhohung
die Raffinat-Reinheit nicht mehr entscheidend beeinflussen. Infolge des Umschaltens be-
findet sich die Front zu Beginn des folgenden Schaltintervalls wieder in der N&he des
Feedzulaufes und die Modulation kann wiederholt werden.

Die Auswirkung eines variablen Zulaufes auf die Frontausbreitung in Zone 7171 ist in
Abb. 4.2 qualitativ am Beispiel einer Konzentrationsmodulation illustriert. Es wird eine
idealisierte Schockfront in Trennzone 111 betrachtet, die an der entsprechenden Zulauf-
stelle F'e mit Feedldsung vermischt wird. Die Ablaufkonzentration aus Zone 77 soll in
dieser vereinfachten Betrachtung konstant sein.
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Abbildung 4.2: Ausbreitung einer idealen Schockfront in Zone I71. (a) konventioneller
Betrieb mit konstanter Feedkonzentration, (b1) Modulation der Feedkonzentration, er-
ste Halfte des Schaltintervalls: ¢ = 0, (b2) Modulation der Feedkonzentration, zweite
Halfte des Schaltintervalls: ¢/ hoch. Fall (a) ist fur den Bildern (b1) und (b2) gepunktet
wiedergegeben.
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Abb. 4.2a betrachtet die Wanderung dieser Schockfront fiir den konventionellen Fall, d.h.
fur konstante Feedkonzentration. Die Position der Feedzulaufstelle zu Beginn eines Tak-
tes ist in der Abbildung durch Fe(t,) gekennzeichnet. Zum Ende des Schaltintervalls
wird die Feedposition an die Stelle Fe(t, + T%) verschoben. Wahrend dieser Schaltpe-
riode wandert die Konzentrationsfront, die eine konstante Hohe besitzt, mit konstanter
Geschwindigkeit von Position ¢, zu Position ¢, + T durch Zone I7I. Dies ist durch
gleiche Abstande zwischen den einzelnen Frontpositionen gekennzeichnet. Der Fluid-
volumenstrom in Zone 11 ist so gewahlt, dass die Konzentrationsfront zum Ende des
Schaltintervalls genau das Sdulenende erreicht.

In Abb. 4.2b wird eine Konzentrationsmodulation am Feedzulauf betrachtet. In der ersten
Halfte des Schaltintervalls (b1) soll reines Losungsmittel an der Stelle Fe(t,) zugefihrt
werden. Infolge dessen wird die Konzentration am Eingang zu Trennzone III verrin-
gert. Da das Verhéltnis der Konzentrationsdifferenzen % beim vorliegenden Langmuir-
Adsorptionsgleichgewicht mit niedrigeren Konzentrationen zunimmt (Abb. 4.3) folgt aus
Glg. (3.6) eine Absenkung der Frontgeschwindigkeit (in Richtung des Fluidstromes) im
Vergleich zum konventionellen Fall. Dies wird in Abb. 4.2b1 durch kiirzere Abstande
zwischen den einzelnen Frontpositionen verdeutlicht.

gi
di.2
Qia [, d

Ci1 Ci2 ¢
Abbildung 4.3: Langmuir-Adsorptionsisotherme

In der zweiten Hélfte des Schaltintervalls (Abb. 4.2b2) wird eine Feedldsung hoherer
Konzentration zugefiihrt. Die Fronthdhe am Zulauf zu Trennzone 1117 wird deshalb im
Vergleich zum konventionellen Betrieb gesteigert. Damit bewegen sich jetzt zwei ver-
schiedene Wellenfronten durch den Apparat. Die untere Konzentrationswelle bewegt sich
mit der gleichen geringen Geschwindigkeit wie im ersten Teil des Schaltintervalles fort
und kann das Sdulenende nicht erreichen. Die obere Front wandert dagegen mit einer
hdheren Geschwindigkeit als im konventionellen Fall, kann aber in der kurzen verblei-

84



benden Zeitspanne bis zum nédchsten Umschaltvorgang ebenfalls nicht bis zum Ausgang
der Sédule gelangen. Durch das Neupositionieren der Feedzulaufstelle werden beide Wel-
len wieder nach links verschoben. Die betrachtete Feedmodulation fiihrt somit zu einer
Verlagerung von Masse an aufzutrennenden Komponenten nach links. In einem periodi-
schen Betrieb wird dieser Effekt in den nachfolgenden Schaltintervallen verstarkt und es
kommt zu einer deutlichen Erhdhung der Raffinat-Reinheit.

Um die Extrakt-Reinheit zu steigern, konnen analoge Uberlegungen zur Wanderung
von Fronten in Trennzone 7 angestellt werden. Zur Verlagerung von Komponenten-
masse nach rechts muss entweder der Feedstrom oder die Feedkonzentration zum Ende
des Schaltintervalls verringert werden. Um einen gleichbleibenden Durchsatz zu erzie-
len, kann eine entsprechende Erhdhung zu Beginn des Taktes erfolgen. Hierbei muss auf
einen Unterschied zur vorher betrachteten Vorgehensweise zur Steigerung der Raffinat-
Reinheit hingewiesen werden: die Konzentrationsfronten in Zone /7 sind im Falle von
Langmuir-Isothermen expansive Wellen. Jeder Punkt auf diesen Wellen wandert entspre-
chend seiner Konzentration mit einer spezifischen Geschwindigkeit — kleine Konzentra-
tionen langsamer als groBe. Durch eine Konzentrationsveranderung im rechten Bereich
der expansiven Welle kann im Gegensatz zu Schockwellen nicht die Geschwindigkeit al-
ler Punkte auf der Wellenfront beeinflusst werden. Die kleinen Konzentrationen in der
Néhe des Extrakt-Ausgangs wandern deshalb mit unverdnderter Geschwindigkeit. Durch
die Modulation werden jedoch die Konzentrationen im weiteren Verlauf der Wellenfront
verringert. Dies kann zu einer Steigerung der Extrakt-Reinheit flihren, da sich im Ver-
laufe eines Schalttaktes ein groerer Abschnitt der Front tiber den Extrakt-Abzug hinweg
bewegt.

Diese theoretischen Uberlegungen werden in den Fallstudien der nachfolgenden Ab-
schnitte illustriert. Zunéchst fir die Modulation des Feedstromes und anschlieRend fiir
die Modulation der Feedkonzentration werden beide Optionen, Erhéhung zu Beginn und
Erhdhung zum Ende des Schaltintervalls, qualitativ untersucht. In einem ersten Schritt
sollen die Modulationen an einem Prozess angewandt werden, der mit identischen Be-
triebsbedingungen und damit gleichen Produktivitdten wie ein konventioneller Referenz-
prozess betrieben wird. Die Modulationen filhren hier zu einer Verédnderung der Produk-
treinheiten. In einem zweiten Schritt wird ein Prozess mit gleichen Produktreinheiten
betrachtet. In diesem Fall fiihrt eine Modulation der Feedparameter auf verbesserte Be-
triebsbedingungen, d.h. héhere Produktivitdt und geringeren Lésungsmittelverbrauch. Ein
Vergleich mit den Leistungsparametern des konventionellen Prozesses zeigt das Potential
der neuen Betriebsweisen. Beide Methoden werden experimentell erprobt.
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4.3 PowerFeed-Betriebsweise

4.3.1 Simulationsstudien
Konventioneller Referenzprozess

Die folgenden Untersuchungen zur zyklischen Modulation von Parametern sollen auf der
Grundlage eines Vergleiches mit einer konventionell betriebenen Trennung durchgefiihrt
werden. Fir die theoretischen Untersuchungen wurde dazu die Trennung des Stoffsy-
stems 1, d.h. die Trennung von Cyclopentanon und Cycloheptanon auf einer Silica-Gel
Normalphase mit n-Hexan/Ethylacetat (vgl. Abschnitt 2.2) gewahlt.

Die Auslegung erfolgte durch Anwendung des modellbasierten Regelverfahrens (Kapi-
tel 3.3) und unter Beachtung der in Abschnitt 2.4.2 angegebenen Beschrankungen. Der
Fluidvolumenstrom in Zone I liegt entsprechend des maximalen Druckverlustes bei etwa
60 ml/main, wobei die Anlage fiir eine Sollreinheit von 95 % an beiden Produktabziigen
ausgelegt wurde. Hieraus resultiert das in Abb. 4.1 dargestellte Konzentrationsprofil bei
den in Tab. A.6 angegebenen Betriebsparametern. Aus der Beschrankung fiir den minimal
realisierbaren Fluidvolumenstrom von 8 mi/min ergab sich insbesondere eine maximale
Feedkonzentration von 0, 55 vol% fiir jede aufzutrennende Komponente. Bei Einhaltung
der Produktspezifikationen ist eine Trennung mit héheren Feedkonzentrationen nur noch
mit einem Feedstrom mdglich, der kleiner als 8 mi/min ist.

Modulation des Feedstromes

Zum leichteren Verstandnis soll hier zunéchst der einfachste Fall untersucht werden — die
Unterteilung des Schaltintervalles in zwei gleiche Teile.

In einem ersten Simulationsexperiment wird in der ersten Hélfte der Schalttakte ein ho-
her Feedstrom realisiert. Dieser Strom ist doppelt so hoch wie im konventionellen Fall
(Abb. 4.1). Um &quivalente Durchsétze zu erzielen, ist der Feedstrom in der zweiten
Hélfte des Schaltintervalls null. Hierbei sei angemerkt, dass dies nicht die Bedingung
fur die Einhaltung der minimalen Volumenstrome (vgl. Abschnitt 2.4.2) verletzt, da Vo-
lumenstrome von null sehr einfach realisiert werden kdnnen. Um die Materialbilanzen
zu erflllen, wird der Losungsmittelfluss entsprechend der Variation des Feedstromes
verdndert, d.h. Schwankungen des Feedstromes werden durch den L&sungsmittelstrom
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ausgeglichen. Dem gegeniiber sind die Produktstrome am Extrakt- und Raffinat-Ausgang
konstant. Damit sind die internen Fluidstrome in den Zonen I und I unveranderlich,
die Strome in den Zonen 711 und IV dagegen variabel. Die Mittelwerte aller Strome
sind in dieser ersten Simulationsstudie mit den Strdmen im konventionellen Betrieb iden-
tisch, beide Betriebsweisen erreichen somit den gleichen Durchsatz. Das resultierende
Konzentrationsprofil in der Mitte eines Schaltintervalles ist in Abb. 4.4 mit durchgezoge-
nen Linien dargestellt. Zum Vergleich ist das entsprechende Konzentrationsprofil fiir die
konventionelle Betriebsweise gestrichelt eingezeichnet.
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Abbildung 4.4: Vergleich der Konzentrationsprofile innerhalb der SMB-Anlage im zyk-
lisch stationdren Zustand und zur Mitte eines Schaltintervalls fiir die PowerFeed- (durch-
gezogen) und die konventionelle Betriebsweise (gestrichelt). Hoher Feedstrom in der
ersten Hélfte des Schaltintervalls. Simulation flir Stoffsystem 1, Betriebsparameter in
Tab. A.1und A.6.

Bei der Betrachtung des Konzentrationsprofiles in Abb. 4.4 wird deutlich, dass sich die
Form der expansiven Front von Komponente B in Zone I verdndert hat. Da wahrend
des gesamten Taktes eine grofiere Bandbreite der Konzentrationsfront {iber den Extrakt-
Ausgang streicht, bewirkt die Formanderung eine leichte Erhéhung der Extrakt-Reinheit
von 95,0 % auf 95, 4 %. Im Gegensatz hierzu werden die Schockfronten der Komponen-
ten rechts vom Feedzulauf kaum beeinflusst, wodurch die Raffinat-Reinheit nahezu un-
veréandert bleibt. In Zone 711 befinden sich Konzentrationsplateaus in Hohe der Feedkon-
zentrationen, die sich zu Beginn des Schaltintervalles an der Feedzulaufstelle befinden.
Entsprechend der Mischungsregel in Glg. (4.1) kann eine Verénderung des Feedstromes
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damit keine Verdnderung der Schockhthe bewirken, die Geschwindigkeit der Schock-
fronten in Zone 111 wird somit nicht beeinflusst.

Ein gegenteiliges Szenario wird in Abb. 4.5 betrachtet. Der Feedstrom wird nun wahrend
der ersten Halfte des Schaltintervalls gestoppt, in der zweiten Halfte wird der doppelte Vo-
lumenstrom im Vergleich zum konventionellen Fall zugefiihrt. Wie in Abb. 4.4, werden
die Fronten in Zone 711 kaum beeinflusst, die Raffinat-Reinheit bleibt nahezu konstant.
Da sich hohere Konzentrationen innerhalb der expansiven Wellen in Zone 17 auch mit
hoheren Geschwindigkeiten nach rechts bewegen, beeinflussen diese die geringen Kon-
zentrationen am linken Rand der Welle nicht. Die Extrakt-Reinheit bleibt konstant. Fir
den betrachteten Prozess kann somit keine Verbesserung der Trennleistung erreicht wer-
den. In den folgenden Untersuchungen zur Optimierung des PowerFeed-Prozesses soll
deshalb ausschlieflich die Erhohung des Feedstromes zu Beginn des Taktes betrachtet
werden.
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Abbildung 4.5: Vergleich der Konzentrationsprofile innerhalb der SMB-Anlage im zyk-
lisch stationdren Zustand und zur Mitte eines Schaltintervalls fiir die PowerFeed- (durch-
gezogen) und die konventionelle Betriebsweise (gestrichelt). Hoher Feedstrom in der
zweiten Halfte des Schaltintervalls. Simulation fiir Stoffsystem 1, Betriebsparameter in
Tab. A.1und A.6.

Bisher wurde durch die Modulation des Feedstromes eine Verbesserung der Extrakt-
Reinheit erreicht. Der Durchsatz an aufzutrennendem Stoffgemisch war jedoch identisch
zum konventionellen Fall. Anstelle verbesserter Produktreinheiten bei im Mittel gleichen
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Flussraten konnen bei gleichen Reinheiten auch die Betriebsbedingungen verbessert wer-
den. Hierdurch sollten eine hdhere Produktivitat und gleichzeitig ein geringerer spezifi-
scher Lésungsmittelverbrauch erreicht werden. Zur Optimierung der Betriebsbedingun-
gen wurde analog Abschnitt 2.4.2 vorgegangen. Der Feedstrom in der ersten Hélfte des
Schaltintervalls und die tbrigen konstanten Flussraten wurden durch den modellbasier-
ten Regler (vgl. Abschnitt 3.3) in solcher Weise eingestellt, dass die Produktreinheiten an
beiden Auslassen exakt 95 % erreichten. Die Feedkonzentration wurde im Vergleich zum
konventionellen Fall zundchst nicht verandert. Dies fiihrt zu dem in Abbildung 4.6 dar-
gestellten PowerFeed-Prozess mit optimierten Flussraten. Das Konzentrationsprofil un-
terscheidet sich hierbei kaum vom Profil in Abb. 4.4, entsprechend dessen konnte die
Produktivitdt der Trennung gegeniiber dem konventionellen Prozess nur minimal gestei-
gert werden (ca. 1% vgl. Tabelle 4.1). Weiterhin wird mit dem Ldsungsmittelstrom in der
ersten Halfte des Taktes die Beschrankung {iber die minimale Flussrate verletzt, was die
PowerFeed-Betriebsweise in diesem Fall als nicht praktikabel erscheinen l&sst.
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Abbildung 4.6: Vergleich der Konzentrationsprofile innerhalb der SMB-Anlage im
zyklisch stationdren Zustand und zur Mitte eines Schaltintervalls flir die optimierte
PowerFeed- (durchgezogen) und die konventionelle Betriebsweise (gestrichelt). Hoher
Feedstrom in der ersten Hélfte des Schaltintervalls, gleiche Feedkonzentrationen ge-
genuiber dem konventionellen Fall. Simulation fiir Stoffsystem 1, Betriebsparameter in
Tab. A.1und A.6.

Bei genauerer Betrachtung bieten sich allerdings durchaus Ansétze zur weiteren Optimie-
rung der Betriebsbedingungen. Da sich der Feedvolumenstrom nicht mehr an der Grenze
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zum minimal realisierbaren Strom von 8 ml/min befindet, kénnen die Feedkonzentratio-
nen erhoht werden. Dies fiihrt entsprechend Bild 2.15 zu einer zusétzlichen Steigerung der
Produktivitat. Die Feedkonzentration kann in Abb. 4.7 gegeniiber der konventionellen Be-
triebsweise von 0, 55 vol% auf 0, 7 vol % angehoben werden. Der Feedstrom in der ersten
Halfte des Schaltintervalles liegt bei 15,2 ml/min (Raffinatstrom jetzt 8 ml/min) und
damit geringer als in Abb. 4.4. Da die Feedkonzentration jedoch signifikant hoher liegt,
kann eine deutliche Produktivitatssteigerung um 20 % im Vergleich zum konventionellen
Betrieb erzielt werden (vgl. Tabelle 4.1).
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Abbildung 4.7: Vergleich der Konzentrationsprofile innerhalb der SMB-Anlage im
zyklisch stationdren Zustand und zur Mitte eines Schaltintervalls flir die optimierte
PowerFeed- (durchgezogen) und die konventionelle Betriebsweise (gestrichelt). Hoher
Feedstrom in der ersten Halfte des Schaltintervalls, Maximierung der Feedkonzentration.
Simulation fiir Stoffsystem 1, Betriebsparameter in Tab. A.1 und A.6.

Zur Realisierung der PowerFeed-Betriebsweise sind noch weitere Moglichkeiten denkbar,
die im Folgenden untersucht werden sollen. Anstatt die Schwankungen des Feedstromes
mit dem Ldsungsmittelstrom auszugleichen, kann dies ebenfalls durch die Produktstrome
geschehen. In Abb. 4.8 ist das Konzentrationsprofil fiir einen optimierten Betriebspunkt
gezeigt, bei dem die Feedvariationen einzig mit dem Extrakt-Strom ausgeglichen werden.
Raffinat- und Losungsmittel-Volumenstrom bleiben konstant. Durch dieses Vorgehen sind
innerhalb der Anlage alle m-Werte mit Ausnahme des Stromverhaltnisses m!! konstant.
Bei der Optimierung wurden die Feedkonzentrationen maximiert und die Minimalstrom-
Bedingung fiir alle Volumenstrome innerhalb der Anlage beachtet.
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Abbildung 4.8: Vergleich der Konzentrationsprofile innerhalb der SMB-Anlage im zyk-
lisch stationdren Zustand und zur Mitte eines Schaltintervalls fiir optimierte PowerFeed-
(durchgezogen) und konventionelle Betriebsweise (gestrichelt). Hoher Feedstrom zu Be-
ginn des Schaltintervalls, konstanter Ldsungsmittel- und Raffinat-Strom. Simulation fir
Stoffsystem 1, Betriebsparameter in Tab. A.1 und A.6.

Die Konzentrationsprofile in den Abbildungen 4.7 und 4.8 unterscheiden sich wenig. Bei-
de Varianten des PowerFeed-Prozesses erreichen bei gleichen Produktspezifikationen et-
wa gleiche Produktivitdt und gleichen Lésungsmittelverbrauch (vgl. Tabelle 4.1). Hierbei
wird noch einmal deutlich, dass fir die Leistungssteigerung der Trennung die Variation
des Feedstromes maRgeblich ist.

Ein Betrieb des PowerFeed-Prozesses mit einer Variation aller Volumenstrome wurde
bereits in den friheren Publikationen von Kearney und Hieb [36] sowie Kloppenburg
und Gilles [41] untersucht. Dies filhrt auf komplexere Optimierungsprobleme die den
Rahmen dieser Arbeit sprengen. Neuere Untersuchungen zur Optimierung aller Flussra-
tenprofile unter Nutzung eines genetischen Optimierungsalgorithmus wurden beispiels-
weise in [89, 90] angestellt, wobei die Feedkonzentrationen der aufzutrennenden Kom-
ponenten dort keine Optimierungsvariable waren. Eine weitere interessante Fragestel-
lung ergibt sich auch nach der giinstigsten Form der Feedstromanderung wahrend des
Schaltintervalles. Ein mdglichst schmaler Impuls zu Beginn des Taktes sollte, entspre-
chend den Betrachtungen im vorangegangenen Abschnitt, die Steigerung der Trennlei-
stung noch unterstiitzen. Dieses wird bei der hier untersuchten Beispieltrennung durch
die Beschrankungen {iber minimale und maximale Volumenstrome in der Anlage be-
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grenzt. Weiterhin wurden bisher nur stufenweise Anderungen in Betracht gezogen. Kon-
tinuierliche Variationen kdnnten sich hingegen fiir den praktischen Betrieb der Anlage als
wesentlich gunstiger erweisen, hier fehlen noch jegliche Untersuchungsergebnisse bzw.
praktische Erfahrungen. Eine globale Optimierung des Prozesses wére in jedem Falle
wiinschenswert.

4.3.2 Experimentelle Erprobung

Aufgrund der Schwierigkeiten bei der Einstellung von korrekten Flussraten bei Stoff-
system 1 (vgl. Abschnitt 2.2), wurde zur experimentellen Erprobung der PowerFeed-
Betriebsweise die Trennung des Stoffsystems 2, d.h. die Trennung von Cyclopentanon
und Cyclohexanon mit Methanol/Wasser auf einer Umkehrphase, untersucht. In vorab
durchgefiihrten Simulationen zeigte sich hierbei im Vergleich zu Stoffsystem 1 ein deut-
lich geringeres Potential zur Verbesserung der Trennleistung. Waren mit zweistufigen
Flussratenprofilen bei Stoffsystem 1 Produktivitatssteigerungen von bis zu 20% erreichbar
(Tab. 4.1), so konnten fiir System 2 praktisch keine Verbesserungen erzielt werden. Eine
Unterteilung des Schaltintervalles in vier Abschnitte und die Zufiihrung der maximalen
Feedmenge im ersten Viertel des Taktes, bewirkte jedoch immerhin eine Steigerung der
Produktivitat um 8%, wobei der Ldsungsmittelverbrauch gleichzeitig um 7% gegeniiber
der konventionellen Auslegung sinkt. Infolge der bei der PowerFeed-Trennung mdglichen
hoheren Feedkonzentrationen steigen die Produktkonzentrationen um etwa 8%. Alterna-
tiv zur Erhdhung der Produktivitdt war die Steigerung der Produktreinheit ebenfalls nur
durch eine Viertelung der Schaltintervalle mdglich. Beide Szenarien sollen im Folgenden
experimentell untersucht werden, wobei die Experimente aufgrund der nur unzureichend
genau bekannten Isothermen (Alterung des Adsorbens, vgl. Abschnitt 2.2) nur qualitative
Aussagen zur Bestétigung von Trends liefern kdnnen.

In einem ersten Experiment (Abb. 4.9), wurde die SMB-Anlage im PowerFeed-Betrieb
bis zum Erreichen des zyklisch stationdren Zustandes angefahren. Hierbei wurde im er-
sten Viertel des Taktes eine hohe Feedmenge verarbeitet, wahrend der Feedstrom in den
letzten drei Vierteln null war. Der Ausgleich der relativ groen Schwankung des Feedstro-
mes war durch eine alleinige Modulation des Ldsungsmittelstromes nicht mehr mdglich.
Zusétzlich zur Veranderung des Lésungsmittelzulaufes wurde deshalb der Extraktstrom
variiert. Nach einer Zeit von 240 min wurde die Anlage in konventioneller Fahrweise be-
trieben. Die nunmehr konstanten Volumenstrome entsprachen den Mittelwerten der mo-
dulierten Strome im ersten Teil des Experiments. Beide Betriebsweisen erreichten somit
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Abbildung 4.9: Experimentell erzielte Reinheiten und Produktkonzentrationen fiir Power-
Feed (a, Anfahrphase) und konventionelle Betriebsweise (b). Stoffsystem 2, Betriebspa-
rameter in Tab. A.2 und A.6. Wechsel von (a) nach (b) bei 240 min.

In der Anfahrphase des PowerFeed-Prozesses wird ein stationdrer Zustand erreicht, der
durch konstante Konzentrationen und Produktreinheiten gekennzeichnet ist. Die Reinhei-
ten liegen nach der Umschaltung auf die konventionelle Betriebsweise zunéchst etwas
hoher, fallen dann aber auf wesentlich geringere Werte zuriick. Fiir die im Experiment er-
reichten Durchsatze ist also nur ein Betrieb in der PowerFeed-Fahrweise mdglich. Damit
wird die Mdglichkeit der Steigerung der Produktreinheiten qualitativ bestétigt.

Ein zweiter Versuch betrachtet den entgegengesetzten Ansatz, d.h. die Steigerung der Pro-
duktivitat bei konstanten Produktspezifikationen (Abb. 4.10). Das Anfahren der Anlage
erfolgte hier zunéchst mit konstanten Volumenstrémen, nach 220 min wurde auf variable
Strome umgestellt. Feed wurde nur im ersten Viertel des Taktes zugefiihrt, der Ausgleich
der Feedmodulation erfolgte wie beim ersten Versuch iiber Extrakt und Losungsmittel-
strom. PowerFeed- und konventioneller Prozess wurden fiir gleiche Produktreinheiten von
jeweils 99% ausgelegt, die in der Realitdt jedoch nicht erreicht werden.

Nachdem sich in der Anfahrphase ein stationdrer Zustand einstellte, wurde durch den
PowerFeed-Betrieb ein neuer Gleichgewichtszustand erreicht. Die Reinheiten und Pro-
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Abbildung 4.10: Experimentell erzielte Reinheiten und Produktkonzentrationen fiir kon-
ventionelle (a, Anfahrphase) und PowerFeed-Betriebsweise (b). Stoffsystem 2, Betrieb-
sparameter in Tab. A.2 und A.6. Wechsel von (a) nach (b) bei 220 min.

duktkonzentrationen des PowerFeed-Prozesses sind bei 8% hoherer Produktivitat im Ver-
gleich zum konventionellen Fall nicht gesunken, sondern eher noch gestiegen. Der spezi-
fische Ldsungsmittelverbrauch konnte fiir gleiche Produktspezifikationen um 7% gesenkt
werden.

Die Anwendbarkeit der Betriebsweise konnte kiirzlich auch in einer experimentellen Stu-
die anderer Autoren nachgewiesen werden [91], in der der PowerFeed-Betrieb am Bei-
spiel einer Enantiomerentrennung untersucht wurde.

4.4 ModiCon-Betriebsweise

Die Untersuchungen, die im vorhergehenden Abschnitt fiir die PowerFeed-Betriebsweise
angestellt wurden, sollen jetzt analog fiir den ModiCon-Betrieb, d.h. einer Modulation
der Feedkonzentrationen, durchgefiihrt werden. Wieder wird fiir die theoretischen Be-
trachtungen Stoffsystem 1, fiir die Experimente System 2 herangezogen.
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4.4.1 Simulationsstudien

Zum besseren Verstandnis wird zundchst wieder der einfachste Fall, d.h. eine Unter-
teilung des Schaltintervalles in zwei gleiche Teile, untersucht. Ausgehend vom stati-
onaren Zustand, den die Anlage im konventionellen Betrieb fiir eine Produktreinheit von
95% erreicht (vgl. Abb. 4.1), wird die Zulaufkonzentration wahrend jedes Schaltinter-
valls in zwei Stufen variiert. Mit Ausnahme der Feedkonzentrationen bleiben die {ibrigen
Betriebsparameter im Vergleich zur konventionellen Fahrweise unveréndert.

Abb. 4.11 zeigt das stationdre Konzentrationsprofil fiir eine Modulation zwischen doppel-
ten Feedkonzentrationen in der ersten Hélfte und null in der zweiten Hélfte der Schaltin-
tervalle. Mit der ModiCon-Betriebsweise werden im Vergleich zur konventionellen Fahr-
weise in Abb. 4.1 in gleicher Zeit gleiche Mengen Feedgemisch verarbeitet.
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Abbildung 4.11: Vergleich der Konzentrationsprofile innerhalb der SMB-Anlage im zyk-
lisch stationdren Zustand und zur Mitte eines Schaltintervalls fiir die ModiCon- (durch-
gezogen) und die konventionelle Betriebsweise (gestrichelt). Hohe Feedkonzentrationen
am Taktanfang. Simulation fir Stoffsystem 1, Betriebsparameter in Tab. A.1 und A.6.

Die Modulation fiihrt zu einer Erhdhung der Extrakt-Reinheit von 95% auf 99, 7% aber
einer deutlichen Senkung der Raffinat-Reinheit von 95% auf 78%. Da im hier betrach-
teten Beispiel beide Produkte in hoher Qualitdt produziert werden sollen, ist dies nicht
erwiinscht. Eine entgegengesetzte Modulation sollte entsprechend den Voriiberlegungen
aus Abschnitt 4.2 insgesamt zu einer Verbesserung der Trennleistung fiihren. Dies wird in
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Abb. 4.12 untersucht. Die Feedkonzentrationen werden hier zum Ende der Takte erhoht,
wiéhrend zu Beginn der Schaltintervalle reines Losungsmittel zugefiihrt wird. Der Pfeil
bezeichnet die deutliche Verschiebung der Konzentrationsfront von Komponente A in
Trennzone 111 nach links. Diese Konzentrationsfront wird gebremst, wéhrend die Wan-
derungsgeschwindigkeiten der Ubrigen Fronten kaum beeinflusst werden. Die Raffinat-
Reinheit steigt auf 100%, wahrend die Extrakt-Spezifikation nahezu unverandert bleibt.
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Abbildung 4.12: Vergleich der Konzentrationsprofile innerhalb der SMB-Anlage im zyk-
lisch stationdren Zustand und zur Mitte eines Schaltintervalls fiir die ModiCon- (durch-
gezogen) und die konventionelle Betriebsweise (gestrichelt). Hohe Feedkonzentrationen
am Taktende. Simulation flir Stoffsystem 1, Betriebsparameter in Tab. A.1 und A.6.

Da die Erhohung der Feedkonzentration zum Taktende offensichtlich eine deutliche Ver-
besserung der Trennleistung bewirkte, soll dies in weiterflihrenden Optimierungsunter-
suchungen betrachtet werden. Dabei wurden die Volumenstrome innerhalb der Anlage
so eingestellt, dass die Produktreinheiten wie bei der konventionellen Auslegung exakt
95% betrugen. Da die Feedkonzentrationen ohnehin freie Parameter bei der Auslegung
der ModiCon-Trennung sind, wurden diese zusétzlich maximiert, um eine groRtmogliche
Produktivitat zu gewahrleisten (vgl. Abb. 2.15). Abb. 4.13 zeigt die Konzentrationsprofile
innerhalb der Anlage fiir den resultierenden Betriebspunkt. Die Produktivitét der Tren-
nung kann um 120% gesteigert werden. Der spezifische Losungsmittelverbrauch sinkt
gleichzeitig im Vergleich zur konventionellen Fahrweise um 51% (vgl. Tabelle 4.2).

Trotz dieser recht deutlichen Verbesserung der Trennleistung ist das Potential der
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Abbildung 4.13: Vergleich der Konzentrationsprofile innerhalb der SMB-Anlage im zyk-
lisch stationdren Zustand und zur Mitte eines Schaltintervalls fiir die optimierte ModiCon-
(durchgezogen) und die konventionelle Betriebsweise (gestrichelt). Maximierte Feedkon-
zentrationen am Taktende. Simulation flir Stoffsystem 1, Betriebsparameter in Tab. A.1
und A.6.

ModiCon-Betriebsweise moglicherweise noch nicht voll ausgeschopft. Bisher wurde die
Form der Konzentrationsmodulation fest vorgegeben. Im Folgenden soll deshalb der
Einfluss der Breite der “Feedinjektion” zum Ende des Taktes untersucht werden. Die
ModiCon-Trennung wurde hierzu in Abb. 4.14 fiir einen Konzentrationsimpuls im letzten
Viertel des Taktes optimiert. Der Prozess erreicht ebenfalls Produktreinheiten von 95%,
wobei die Hohe des Impulses maximiert wurde. Die Produktivitdt der Trennung kann
nun in der Simulation um 165% gesteigert werden (vgl. Tabelle 4.2), wéhrend der spe-
zifische Losungsmittelverbrauch um 58% gegeniiber dem konventionellen Fall absinkt.
Damit wurde die Trennleistung weiter erhoht. Dies legt die Vermutung nahe, dass ein
moglichst schmaler und hoher Impuls zum Ende des Taktes eine maximale Verbesserung
bewirkt. Die Konzentrationsmodulation kann aufgrund disperser Effekte jedoch nicht be-
liebig schmal gestaltet werden. Eine diesbeziigliche Untersuchung mit Blick auf die prak-
tische Realisierbarkeit ist von Fall zu Fall erforderlich (vgl. Abschnitt 4.4.2).

Dariiberhinaus ist die Feedkonzentration in vielen Féllen durch die Loslichkeit der Feed-
komponenten im Ldsungsmittel nach oben begrenzt. Um ein solches Szenario zu betrach-
ten, wurde in Abb. 4.15 deshalb willkiirlich eine maximale Feedkonzentration von 1 vol%
festgelegt, die im zweiten Teil des Schaltintervalls verarbeitet werden soll. Der Zeitpunkt
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Abbildung 4.14: Vergleich der Konzentrationsprofile innerhalb der SMB-Anlage im zyk-
lisch stationdren Zustand und zur Mitte eines Schaltintervalls fiir die optimierte ModiCon-
(durchgezogen) und die konventionelle Betriebsweise (gestrichelt). Maximierte Feedkon-
zentrationen im letzten Viertel des Schaltintervalls. Simulation firr Stoffsystem 1, Betrieb-
sparameter in Tab. A.1 und A.6.

des Umschaltens zwischen reinem Ldsungsmittel und der 1 vol%igen Feedldsung wurde
optimiert. Auch durch diese wesentlich weniger starke Modulation der Feedkonzentra-
tionen wurde eine deutliche Steigerung der Produktivitdt um 51% erreicht (vgl. Tabel-
le 4.2). Gleichzeitig verringert sich der spezifische Losungsmittelverbrauch um 32% ge-
geniiber der konventionellen Trennung. Der vergleichsweise schmale Ldsungsmittelim-
puls zu Beginn der Schaltintervalle kdnnte bei der praktischen Implementierung dieses
Betriebspunktes Probleme bereiten. Gegebenenfalls kdnnte eine feste Unterteilung der
Schaltintervalle in zwei gleiche Halften glinstiger sein. In diesem Fall kann in der ersten
Haélfte der Takte anstelle reinem Ldsungsmittel auch eine Feedldsung geringerer Kon-
zentration zugefiihrt werden. Auf eine Simulation dieses Szenarios soll an dieser Stelle
verzichtet werden.

4.4.2 Experimentelle Erprobung
Wegen der besseren Reproduzierbarkeit der Versuche (vgl. Abschnitt 2.2) wurde die zy-

klische Modulation der Zulaufkonzentration im Rahmen der hier vorliegenden Arbeit an
Stoffsystem 2 experimentell erprobt. Ein erster experimenteller Nachweis zur Machbar-
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Abbildung 4.15: Vergleich der Konzentrationsprofile innerhalb der SMB-Anlage im zyk-
lisch stationdren Zustand und zur Mitte eines Schaltintervalls fiir die optimierte ModiCon-
(durchgezogen) und die konventionelle Betriebsweise (gestrichelt). Die Feedkonzentra-
tionen im zweiten Teil der Schaltintervalle liegen mit 1 vol% fest. Dauer des Zulaufs
von reinem Ldsungsmittel zu Beginn des Taktes 0, 5 min. Simulation fir Stoffsystem 1,
Betriebsparameter in Tab. A.1 und A.6.

keit der ModiCon-Betriebsweise fiir Stoffsystem 1 findet sich an anderer Stelle [68]. Fir
die Experimente wurde die Feedpumpe der SMB-Anlage (vgl. Abschnitt 2.2) mit einer
handelstiblichen Niederdruck-Gradientenmischeinrichtung (Knauer, Berlin) ausgeristet.

Wie bei der PowerFeed-Betriebsweise, zeigte sich in vorangegangenen Simulationen bei
Stoffsystem 2 ein geringeres Potential zur Verbesserung der Trennleistung als bei Sy-
stem 1 (vgl. Tab. 4.2). In den Berechnungen zu Stoffsystem 2 konnten fiir zweistufige
Konzentrationsmodulationen Produktivitdtssteigerungen von bis zu 16% bei gleichzei-
tiger Senkung des spezifischen Losungsmittelverbrauchs um 13% erzielt werden. Ge-
geniiber der konventionellen Betriebsweise waren auBerdem um 10 bis 20% hohere Pro-
duktkonzentrationen mdglich. Aufgrund der durch Alterungsprozesse des Adsorbens her-
vorgerufenen Abweichungen der tatsachlichen Isothermenparameter von den in der Si-
mulation genutzten Parametern, liefern die folgenden Experimente nur eine qualitati-
ve Bestitigung der vorangegangenen theoretischen Uberlegungen. Eine umfassende ex-
perimentelle Untersuchung mit genauer Erfassung des sich verdandernden Adsorptions-
gleichgewichtes sprengt den Rahmen der hier vorliegenden Arbeit. Die nachfolgenden
Ausfiihrungen betrachten dennoch wichtige praktische Aspekte, die bei der Umsetzung
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des ModiCon-Verfahrens an realen SMB-Anlagen beriicksichtigt werden miissen.

In den bisher durchgefiihrten Simulationen wurden die Konzentrationsdnderungen immer
als Stufenprofil angenommen. Dies ist jedoch fiir die reale Trennung eine unzul&ssige
Vereinfachung. Infolge dispersiver Effekte werden scharfe Konzentrationsfronten in ei-
nem erheblichen Mal3e verbreitert. Um dies quantitativ beschreiben zu kdnnen, wurde
das UV-Signal einer zweistufigen Konzentrationsmodulation zwischen 0 und 6 vol% am
Zulauf der ersten Trennsdule aufgezeichnet. Abb. 4.16 zeigt das in Konzentrationen um-
gerechnete Signal in durchgezogenen Linien. Die Dauer der Konzentrationspulse betragt
dabei 1 min, was einem ModiCon-Betrieb bei einer Taktzeit von 2 min entspricht. Es
zeigt sich ein wellenformiges Profil, dass sich von einem Stufengradienten stark unter-
scheidet.

cFe[volos]

t[min]

Abbildung 4.16: Zulaufkonzentrationsprofil an der ersten Trennsdule bei einer stufen-
weisen Modulation der Feedkonzentration zwischen 0 und 6 vol% nach jeweils 1 min
(entspricht einer Taktzeit von 2 min ). Weitere Betriebsparameter in Tab. A.6.

Das Konzentrationsprofil kann in erster Naherung mit einer Sinusschwingung (gestrichel-
te Linien in Abb. 4.16) beschrieben werden:

2
cfe =l . (rysin (%(t + 7”2)) +73). 4.2)

s

Hierbei bezeichnet /' die mittlere Feedkonzentration der Komponente i. Die Parameter
r1 bis r3 konnten fiir den dargestellten Fall mit Hilfe einer least-square-Anpassung zu
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rl = 0,854, r2 =1,639 und r3 = 1,006 bestimmt werden. Der Parameter r, bezeich-
net hierbei die horizontale Positionierung der Konzentrationsmodulation. Durch geeig-
nete Bestimmung dieses Parameters kann die zeitliche Anpassung der Modulation an
die Schaltvorgénge der SMB-Anlage vorgenommen werden. Durch einfache heuristische
Uberlegungen ist dies im Gegensatz zu einem echten Stufenprofil nicht mehr méglich. In
Abbildung 4.17 wurde deshalb der Einfluss des Parameters r, auf die Produktreinheiten
am Extrakt und Raffinat auf numerischem Wege untersucht. Hierzu wurde das Modell
der Anlage durch ein zusatzliches Modul zur Erzeugung einer Konzentrationsmodulation
nach Glg. (4.2) erweitert. Ausgehend von einem konventionellen stationdren Zustand mit
95% Produktreinheit wurden in der ModiCon-Fahrweise unter Variation des Parameters
ro Neue Reinheiten erreicht.
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Abbildung 4.17: Einfluss des Parameters r, auf die Produktreinheiten bei der ModiCon-
Betriebsweise. Gestrichelte Linie: konventionelle Fahrweise. Simulation fiir Stoffsystem
2, Betriebsparameter in Tab. A.2 und A.6.

Es ergibt sich ein optimales r, von 0,8, fir das die Produktreinheiten deutlich hoher
als im konventionellen Fall (95%) liegen. In Abb. 4.16 sind die zugehdrigen Schaltzeit-
punkte durch gepunktete Linien gekennzeichnet. Im praktischen Betrieb sind Totvolumi-
na zwischen Feedbehdlter und Zulauf zur ersten Trennsdule als Totzeit in solcher Wei-
se zu beriicksichtigen, dass die Konzentrationsmodulation exakt auf das Schaltintervall
abgestimmt ist. An der bestehenden Technikums-Anlage unterteilt sich das Totvolumen
hierbei in einen Anteil von der Feedpumpe bis zum Erreichen des umlaufenden Fluids
(dieses wird nur vom Feed durchstromt) und einen Anteil innerhalb des Kreislaufstromes
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bis zum Erreichen der ersten Sdule (MVolumenstrom in Zone I17). In vorab durchgefiihrten
Messungen konnten diese mit 9 ml (Feed) bzw. 1,5 ml (Kreislauf) spezifiziert werden.
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Abbildung 4.18: Experimentell erzielte Reinheiten und Produktkonzentrationen fiir kon-
ventionelle (a, Anfahrphase) und ModiCon-Betriebsweise (b). Stoffsystem 2, Betriebspa-
rameter in Tab. A.2 und A.6. Wechsel von (a) nach (b) bei 220 min.

Nach Abschluss dieser Voruntersuchungen sind Auslegung und Betrieb der Anlage mit
dem ModiCon-Verfahren moglich. In einem ersten Experiment (Abb. 4.18) wurde die
Anlage nun isokratisch angefahren, wobei die konstanten Betriebsparameter fiir Produk-
treinheiten von 95% ausgelegt wurden. Nachdem ein stationdrer Zustand erreicht war,
erfolgte bei gleichen Volumenstromen ein Wechsel zur ModiCon-Betriebsweise. Hierbei
wurden in der ersten Halfte der Schaltintervalle jeweils doppelte Feedkonzentrationen
und in der zweiten Hélfte reines Losungsmittel zugefiihrt. Die Umschaltung zwischen
den Vorlagebehdltern mit den verschiedenen Feedkonzentrationen wurde mit der Gradi-
entenmischeinrichtung der Feedpumpe realisiert. Die experimentellen Daten bestétigen
qualitativ die theoretischen Uberlegungen aus dem vorhergehenden Abschnitt. Obwohl
bei beiden Betriebsweisen in gleicher Zeit die gleichen Mengen an Feedkomponenten
verarbeitet werden, zeigt sich nach dem Wechsel zur ModiCon-Fahrweise eine signifi-
kante Steigerung der Extrakt- und Raffinatreinheit um ca. 6%.

In einem zweiten Experiment (Abb. 4.19) wurde die Fragestellung untersucht, ob durch
eine geringere Modulation zwischen 2¢/¢, und 2cf¢ ebenfalls eine signifikante Stei-

i,konv i,konv
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Abbildung 4.19: Experimentell erzielte Reinheiten und Produktkonzentrationen fiir kon-
ventionelle (a, Anfahrphase) und ModiCon-Betriebsweise (b). Stoffsystem 2, Betriebspa-
rameter in Tab. A.2 und A.6. Wechsel von (a) nach (b) bei 220 min. In der Anfahrphase
mussten vier Extrakt-Proben wegen Messfehlern verworfen werden.

gerung der Produktreinheiten erzielt werden kann. Die Anlage wurde — mit Ausnahme
der Feedkonzentrationen — mit den selben Parametern wie im vorangegangenen Experi-
ment betrieben. Auch hier zeigt sich nach dem Wechsel zur ModiCon-Betriebsweise eine
Steigerung der Produktreinheiten, die im Vergleich zur vorherigen Modulation weniger
stark ist (ca. 3%).

In Abb. 4.20 ist ein umgekehrter Fall dargestellt, bei dem die Anlage im ModiCon-Betrieb
angefahren wurde. Wie bisher erfolgte die Modulation in zwei Schritten (Halbierung des
Taktes) mit reinem Losungsmittel und einer hohen Feedkonzentration. Nach Erreichen
des stationdren Zustandes wurde — im konventionellen Betrieb — bei gleichen Volumen-
stromen eine konstante Feedkonzentration zugefiihrt, die der mittleren Konzentration bei
der ModiCon-Betriebsweise entsprach. Obwohl beide Fahrweisen abermals in gleicher
Zeit gleiche Mengen an Feedgemisch verarbeiteten, sank die Reinheit im isokratischen
Fall deutlich um etwa 5%.

Schliellich belegt ein weiterer Versuch die Mdglichkeit der Produktivitatssteigerung bei
gleichbleibenden Produktreinheiten. Die Betriebsbedingungen wurden hierzu sowohl fiir
den isokratischen, als auch fir den ModiCon-Betrieb optimiert. Abermals ist von ei-
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Abbildung 4.20: Experimentell erzielte Reinheiten und Produktkonzentrationen fiir Mo-
diCon (a, Anfahrphase) und konventionelle Betriebsweise (b). Stoffsystem 2, Betriebspa-
rameter in Tab. A.2 und A.6. Wechsel von (a) nach (b) bei 220 min.

ner zweistufigen Konzentrationsmodulation zwischen reinem Losungsmittel und einer
hohen Konzentration ausgegangen worden. In der Simulation erreicht die Trennung im
ModiCon-Betrieb eine Produktivitétssteigerung um 16% bei gleichzeitiger Senkung des
spezifischen Losungsmittelverbrauches um 13%. Die Produktkonzentrationen nehmen
gleichzeitig um 10 bis 20% zu. Obwohl die Produktreinheiten in der Realitat wegen der
Abweichungen der Modellparameter nicht mit den Spezifikationen von 99% aus der Aus-
legung Ubereinstimmen, wird aus den experimentellen Daten klar ersichtlich, dass die
Reinheiten trotz der deutlich hdheren Produktivitédt bei der ModiCon-Betriebsweise im
Vergleich zur konventionellen Fahrweise konstant bleiben.

4.5 Diskussion

In den vorangegangenen Abschnitten 4.3 und 4.4 wurde sowohl die Modulation des
Feedstromes als auch die Modulation der Feedkonzentrationen untersucht. Das theore-
tisch nachgewiesene Potential der neuen Betriebsweisen zur Steigerung der Trennleistung
konnte experimentell zumindest qualitativ bestatigt werden.
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Abbildung 4.21: Experimentell erzielte Reinheiten und Produktkonzentrationen fiir Mo-
diCon (a, Anfahrphase) und konventionelle Betriebsweise (b). Stoffsystem 2, Betriebspa-
rameter in Tab. A.2 und A.6. Wechsel von (a) nach (b) bei 220 min.

Die Ergebnisse der Simulationsstudien sind in den Tabellen 4.1 und 4.2 zusammenge-
fasst und sollen hier zur Bewertung beider Betriebsweisen herangezogen werden. Im
Vergleich zum konventionell betriebenen Prozess mit konstanten Parametern konnte fiir
Stoffsystem 1 eine signifikante Steigerung der Produktivitdt um bis zu 20% (PowerFeed)
bzw. 165% (ModiCon) erreicht werden. Gleichzeitig sank der spezifische Ldsungsmit-
telverbrauch um bis zu 18% (PowerFeed) bzw. 58% (ModiCon). AuRerdem konnten die
Extrakt- und Raffinatkomponenten in hoherer Konzentration produziert werden, was eine
Aufarbeitung der Produkte in der Realitét vereinfacht. Dabei féllt auf, dass fiir das hier
gewdhlte Beispiel mit der ModiCon-Betriebsweise deutlich groRere Verbesserungen als
mit der PowerFeed-Betriebsweise erreichbar waren.

Allgemein kann mit einem Stoffmengen-Impuls zum Ende der Schalttakte aufzutren-
nendes Material nach links verlagert und damit die Raffinat-Reinheit gesteigert werden.
Dagegen fihrt ein Impuls zu Beginn der Schalttakte zu einer Steigerung der Extrakt-
Reinheit. Entsprechend den thermodynamischen Verhaltnissen kann es dabei zu einer
Verschlechterung der jeweils anderen Produktreinheit kommen. Das Auffinden der opti-
malen Konzentrations- oder Volumenstrommodulation muss in jedem Fall abhangig vom
untersuchten Trennproblem erfolgen. Anhaltspunkte hierfir wurden im Rahmen dieser
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Arbeit gegeben.

Generell ist ein moglichst schmaler und hoher Impuls an Feedstrom bzw. Feedkonzentra-
tion zu Beginn bzw. am Ende der Schalttakte vorteilhaft, was jedoch bei der praktischen
Implementierung durch verschiedene Faktoren begrenzt wird. So verursachen Totvolu-
men innerhalb der Anlage bei der ModiCon-Betriebsweise ein \erschmieren der Konzen-
trationsfronten — eine allzu scharfe Modulation des Feedstromes ist wegen der Tréagheit
der Pumpen oder Kompressibilitdt der fluiden Phase ebenfalls nicht realisierbar. \on der
Vielzahl der verschiedenen Mdglichkeiten zur Modulation der Zulaufparameter konnte in
den Simulationsstudien nur eine geringe Anzahl untersucht werden. Neben sprungformi-
gen Variationen der Parameter sind kontinuierliche Verdnderungen der Praxis naher und
bergen ebenfalls ein hohes Potential zur \Verbesserung der Trennleistung. Dies wurde in
Abb. 4.17 fiir die ModiCon-Betriebsweise anhand einer sinusformigen Konzentrations-
modulation beispielhaft untersucht.

Die ModiCon-Betriebsweise stellt eine gezielte Ausnutzung des nichtlinearen thermody-
namischen Gleichgewichtes dar und ist deshalb nicht auf die Anwendung fiir Systeme mit
Langmuir-Isothermen (Glg. 2.12) beschréankt. Fir jedes nichtlineare Gleichgewicht exi-
stiert somit eine Input-Konzentrationsfunktion, die die Trennung optimiert. Beim Finden
dieser Funktion miissen praktische Aspekte wie Loslichkeit der Komponenten, Totvolu-
men und Dispersion beriicksichtigt werden. Das ModiCon-Verfahren kann mit einfachen
Mitteln an bestehenden Anlagen realisiert werden — hierfiir stehen einfache Ventilschal-
tungen oder Gradientenmischeinrichtungen zur Verfiigung. Eine gegeniiber dem konven-
tionellen Betrieb zusatzlich auftretende mechanische Belastung der Anlagenkomponenten
besteht nicht. Dagegen entsteht bei der Messung von Isothermenparametern ein erhéhter
Aufwand, da die Isotherme einen grofRen Konzentrationsbereich abdecken muss. Das Ver-
fahren kann prinzipiell auf alle nichtlinearen Trennungen angewandt werden, die mit ihrer
Feedkonzentration im konventionellen Fall nicht an der Loslichkeitsgrenze liegen. Eine
Anwendung auf lineare Trennungen erscheint hingegen nicht sinnvoll, da hier die Feed-
konzentration schon in konventioneller Fahrweise — unabhéngig von der Produktreinheit
— beliebig bis zur Loslichkeitsgrenze gesteigert werden kann.

Das PowerFeed-Konzept kann dagegen auch auf lineare Systeme oder Trennungen an der
Loslichkeitsgrenze der Feedkomponenten angewandt werden. Wie in [82] gezeigt, kdnnen
fiir lineare Trennungen beispielsweise beide Produktreinheiten durch einen Feedimpuls in
der Mitte des Schaltintervalles gesteigert werden. Nachteil der PowerFeed-Betriebsweise
ist die wechselnde Beanspruchung der Anlagenkomponenten, was unter Umstanden zu
einem hoheren Verschleif3 fiihren kann.
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Die im Rahmen dieser Arbeit durchgefiihrten Untersuchungen lassen Raum fiir weiterge-
hende Betrachtungen der neuen Betriebsweisen. Neben der Anwendung auf Systeme mit
anderen Isothermenformen erscheint insbesondere die Kombination der Verfahren un-
tereinander, mit dem VariCol-Prozess, oder einer Trennung mit Losungsmittelgradienten
vielversprechend fir eine weitere Optimierung. Kontinuierliche Formen der Inputfunktio-
nen sollten hierbei neben Stufenprofilen betrachtet werden. Eine globale Optimierung der
Trennung kann mit numerischen Algorithmen erfolgen. Erste Untersuchungen hierzu sind
beispielsweise in [90] mit Hilfe eines genetischen Optimierungsalgorithmus durchgefiihrt
worden.

Neue Betriebsweisen und Regelung

Allgemein ist eine automatische Prozessfilhrung von SMB-Trennungen sinnvoll (vgl. Ka-
pitel 3). Um eine moglichst hohe Produktivitét zu gewahrleisten, ist eine Stabilisierung
des Betriebspunktes im optimalen Zustand auch fiir die neuen Betriebsweisen mit
verdnderlichen Volumenstromen oder Konzentrationen wiinschenswert. Da die in die-
ser Arbeit vorgestellten Regelungskonzepte insbesondere auch auf den Feedstrom als
StellgroRe zuriickgreifen, missen die Regler fiir die Anwendung von PowerFeed oder
ModiCon-Betriebsweise modifiziert werden.

Fir die PowerFeed-Betriebsweise ist dies ohne weiteres moglich. Die in Kapitel 3 be-
handelten Regler liefern entsprechend den integral gemittelten RegelgroRen mittlere Vo-
lumenstrome, die durch Einfiigen eines Umrechnungsschrittes in modulierte Gréfen kon-
vertiert werden konnen. Diese werden dann dem SMB-Prozess als Stellgrofien zugefiihrt.
Die Form der Feedstrom-Modulation muss vorgegeben werden, hierbei sind verschiede-
ne Ansétze wie stufenweise oder kontinuierliche Modulation des Feedstromes um den
Mittelwert denkbar. Die Feedstrom-Modulation muss durch mindestens einen weiteren
Volumenstrom ausgeglichen werden. Durch den Regeleingriff kdnnen wie im konventio-
nellen Fall optimale Betriebsbedingungen eingestellt werden. In diesem Zusammenhang
sind insbesondere die Publikationen [1] und [20] interessant, die in der Simulation ei-
ne PowerFeed-Betriebsweise mit einem modellpradiktiven Regler fiir SMB-Prozesse mit
linearen Isothermen realisiert haben.

Prinzipiell kdnnen die Regelkonzepte auch bei der ModiCon-Betriebsweise angewandt
werden. Die Stellausgange der Regler (Molumenstrdme) konnen direkt auf den SMB-
Prozess gefiihrt werden. Die Feedkonzentrationen kénnen unabhédngig vom Regeleingriff
gesteuert werden. Praktisch ergibt sich jedoch ein Problem aus dem Totvolumen zwischen
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Vorlagebehaltern und Eingang der ersten Trennsaule in der Anlage. Bei einer Verande-
rung des Feedstromes und der inneren Kreislaufstrome veréndert sich infolge eines Re-
geleingriffes auch die Totzeit bis zum Erreichen der Sdulen in der Anlage. Da eine exakte
zeitliche Abstimmung der Konzentrationsmodulation auf den Schalttakt erforderlich ist
(vgl. Abb. 4.17), muss bei einem Regeleingriff der Zeitpunkt des Umschaltens zwischen
den verschiedenen Vorlagebehéltern korrigiert werden. Beispielsweise soll die Feedkon-
zentration bei Halbierung des Taktes zweistufig variiert werden. Zum Zeitpunkt des Um-
schaltens zwischen den Vorlagebehdltern ergibt sich der ndchste Umschaltzeitpunkt 7,
aus halber Taktzeit und Korrekturzeit ¢,,.,:

T.
T, = Es + trorr- (43)

Geht man davon aus, dass der Umschaltzeitpunkt vor dem Regeleingriff korrekt einge-
stellt war, so ergibt sich die Korrektur aus der Verdnderung der Totzeit bis zum Erreichen
der ersten Sdule t,. Die Totzeiten ¢, ,;; beim vorangegengenen und ¢,,,..,, beim aktuellen
Umschaltvorgang konnen aus den Volumenstromen und Totvolumen zwischen Vorlage-
behélter und Sauleneingang berechnet werden.

thorr = tdatt — taneu- (4.4)

Durch Einbindung dieser Gleichungen (4.3) und (4.4) in das automatische Pro-
zessflihrungskonzept gelingt es, die Anlage trotz schwankender Volumenstrome mit der
ModiCon-Betriebsweise zu betreiben. Ist das Totvolumen oder sind die Volumenstrome
zur Berechnung der Totzeit nach Glg. (4.4) nicht hinreichend genau bekannt, konnte der
Umschaltzeitpunkt 7, auch aus einer Auswertung des Konzentrationssignales am Ein-
gang der ersten Séule korrigiert werden. Hierzu ware ein zusatzlicher Detektor an dieser
Sdule erforderlich.
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Kapitel 5
Zusammenfassung und Ausblick

In der vorliegenden Arbeit wurden einfache Konzepte zur automatischen Prozessfiihrung
von Moving-Bed-Chromatographieanlagen entwickelt und experimentell erprobt. Aus
den Betrachtungen zum dynamischen Verhalten von SMB-Prozessen konnte weiterhin ei-
ne neue Betriebsweise mit modulierter Feedkonzentration abgeleitet werden, die eine we-
sentliche Produktivitéatssteigerung bei gleichzeitiger Senkung des spezifischen Lésungs-
mittelverbrauchs ermdglicht. Das Verfahren wurde gemeinsam mit dem alternativen An-
satz eines variablen Feedstromes theoretisch und experimentell untersucht. Es kann ein-
geschatzt werden, dass die gefundenen Methoden vielversprechend fiir einen Einsatz in
weiteren SMB-Anlagen sind, wobei umfangreichere Untersuchungen mit industriell re-
levanten Systemen noch ausstehen. Hinsichtlich der Prozessfiihrungskonzepte kdnnen
die folgenden Punkte zusammengefasst werden:

« Das Inferential-Control-Verfahren ist fiir den Ausgleich von Flussratenstdrungen
in der Anlage geeignet, wobei die Konzentrationsfronten nach Méglichkeit in den
Zonenmitten positioniert sein missen. Der Vorteil des Verfahrens liegt in seiner
Modellfreiheit; nachteilig ist die indirekte Regelung der Produktreinheiten selbst,
weshalb es bei Storungen des Feedstromes oder der Adsorptionsparameter zu Ab-
weichungen von den gewiinschten Produktreinheiten kommen kann. Bisher wurden
zur Regelung der vier Trennzonen vier unabhdngige EingroRenregler (SISO) ver-
wendet. Eine weitere Verbesserung ist durch den Einsatz von MehrgréBenreglern
zu erwarten.

« Das modellbasierte Regelverfahren zeichnet sich durch eine direkte Regelbarkeit
der Reinheiten aus. Fiir hohe Produktspezifikationen wird automatisch ein optima-
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ler Betriebszustand hinsichtlich Produktivitat und Lésungsmittelverbrauch erreicht,
wodurch das Verfahren auch zur schnellen Optimierung und Auslegung von SMB-
Prozessen eingesetzt werden kann. Zur Regelung des Prozesses war im vorliegen-
den Fall ein Zustandsbeobachter notwendig, der fiir die Implementierung an weite-
ren Anlagen jedoch verbessert werden muss. Das grundlegende Problem hierbei ist
die Rekonstruktion des Konzentrationsprofiles aus den vorhandenen UV-Signalen,
wobei sich die genaue Kenntnis der Adsorptionsisothermen als notwendig erweist.
In anderen Féllen ist — abhdngig vom untersuchten Stoffsystem — jedoch auch ei-
ne direkte Konzentrationsmessung an den Zonenrandern denkbar, die die Regelung
auch ohne Zustandsbeobachter ermdglichen.

Generell kann die Giite der Regelung durch die Verdichtung der Messinformatio-
nen, d.h. durch zusétzliche UV-Detektoren, oder durch Konzentrationsmessungen
anstelle der UV-Sensoren gesteigert werden. Fiir den Betrieb einer SMB-Anlage
empfiehlt sich auRerdem die Verwendung von durchflussgeregelten Pumpen um die
Storeinfllisse zu minimieren.

Hinsichtlich der Betriebsweisen mit modulierten Feedparametern ldsst sich folgendes
sagen:

Die PowerFeed-Methode kann auf alle SMB-Trennungen angewandt werden, wenn
keine Flussratenbeschrankungen verletzt werden. Das Potential zur Steigerung der
Produktivitét ist dabei von der untersuchten Trennung abhéngig und sollte im Vor-
aus durch Simulationsstudien abgeschétzt werden. Nachteilig wirkt sich die wech-
selnde mechanische Beanspruchung der Anlagenkomponenten aus, die zu einer
verkiirzten Lebensdauer der Anlage fiihren kann.

Das ModiCon-Verfahren ist auf nichtlineare Trennungen anwendbar, die nicht an
der Loslichkeitsgrenze betrieben werden. Bei der Auslegung des Verfahrens sind
Totvolumen und Dispersionseffekte im Zulauf zu beachten, um eine optimale Po-
sitionierung der Input-Konzentrationsfunktion zu gewéhrleisten. Da die Trennung
mit erhdhten Zulaufkonzentrationen durchgefiihrt wird, muss bei der Messung von
Adsorptionsisothermen ein entsprechend hoher Konzentrationsbereich abgedeckt
werden.

Die Verfahren wurden bisher nur mit einfachen Konzentrations- bzw. Volumen-
strommodulationen untersucht. Fir die Zukunft ist eine Optimierung der Zulauf-
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profile wiinschenswert. AuBerdem sind kombinierte Verfahren vielversprechend fiir
die weitere Entwicklung der SMB-Technologie.

Mit den durchgefiihrten Untersuchungen sollte ein Beitrag zur weiteren Effizienzsteige-
rung von kontinuierlichen Simulated-Moving-Bed-Chromatographieprozessen geleistet
werden. Es zeigte sich bei allen Untersuchungen, dass die endgiltige Entscheidung fiir
ein Verfahrenskonzept nur fiir ein konkretes Trennproblem moglich ist. Eine Entschei-
dung kann dabei unter Nutzung von numerischen Simulationen erfolgen.

Die theoretischen Untersuchungen dieser Arbeit haben ein erhebliches Verbesserungspo-
tential fir Simulated-Moving-Bed-Chromatographieprozesse aufgezeigt. Dies gilt sowohl
fiir die gefundenen Regelungsstrategien fiir den konventionellen Betrieb mit konstanten
Prozessparametern als auch fiir die fortgeschrittenen Konzepte mit periodischer Modula-
tion von Parametern. Erste experimentelle Untersuchungen haben diesen Trend bestatigt.
Eine umfassende experimentelle Validierung der gefundenen Konzepte ist zukiinftigen
Untersuchungen vorbehalten.
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Anhang A

Modell- und Betriebsparameter

Physikalische und thermodynamische Parameter

Anzahl der Sdulen pro Zone | 2/2/2/2
Séulenlange | 27,138 cm
Séulendurchmesser | 2,0 cm
Absolute Porositdt ¢ | 0,843
Scheinbarer Dispersionskoeffizient D, ; (TMB) | 0,136-v c¢m?/min
Bodenzahl je Sdule (SMB) | 100

Langmuir-Parameter (Glg. 2.12) | H, =7,21; b4 =0,167 vol% !
Hp =5.22; bg =0.121 vol %!

Tabelle A.1: Parameter zur Simulation der Trennung von Stoffsystem 1 (Normalphase).
Die geometrischen und thermodynamischen Parameter wurden zur Beriicksichtigung von
Totvolumina modifiziert.

115



Anzahl der Séulen pro Zone | 2/2/2/2
Séulenldnge | 11,91 cm
Séulendurchmesser | 2,12 cm
Absolute Porositét ¢ | 0,74
Scheinbarer Dispersionskoeffizient D,,,; (TMB) | 0,060-v cm?/min
Bodenzahl je Sdule (SMB) | 100
Langmuir-Parameter (Glg. 2.12) | H4 =7,05; b4 =0,312 vol% "
Hg =3,19; bg =0,141 vol %!

Tabelle A.2: Parameter zur Simulation der Trennung von Stoffsystem 2 (Umkehrphase).
Die geometrischen und thermodynamischen Parameter wurden zur Beriicksichtigung von
Totvolumina modifiziert.

Kalibrierfaktoren
UV | Cyclopentanon | Cycloheptanon
1 0,33 0,39
2 0,31 0,37
3 0,29 0,35
4 0,30 0,36
UV | Cyclopentanon | Cyclohexanon
1 0,17 0,19
2 0,25 0,29
3 0,11 0,12
4 0,21 0,24

Tabelle A.3: Kalibrierfaktoren zur Abbildung der Sensorsignale bei der Trennung von
Stoffsystem 1 (Normalphase, A = 280nm, oben) und Stoffsystem 2 (Umkehrphase,
A = 254nm, unten).
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Betriebspunkte

b | Ve | vEe | vm | e | pem | e | o7,
Nr. | [mi/min] | [ml/min] | [ml/min] | [ml/min] | [ml/min] | [vol%)] | [min]
2.10 59,3 15,5 7.2 57 17,0 125 | 3,0
212 59,3 16,1 71 7,6 15,6 085 | 30
2.13 (a) 58,3 28,5 10,7 9,0 30,2 1,46 | 2,17
(®) 25
2.14 (a) 50,4 34,0 8,7 11,0 31,1 1,46 2,5
(b) 50,4 16,7 231 83 315

Tabelle A.4: Betriebspunkte fuir die Simulationen und Experimente aus Kapitel 2

ah | va | vee | v | e e [ 1| W,
Nr. | [mi/min] | [ml/min] | [ml/min] | [ml/min] | [vol%] | [min] | [ml/min]
31 59,3 15,5 7.2 57 125 | 3,0 -
35 38,5 27,2 8,0 9,4 2,15 - 5,46
3.6 38,5 26,5 8,0 9,0 2,15 - 5,46

3.11 57,9 30,2 10,9 11,5 15 2,0 -

3.16 57,9 30,2 10,9 11,5 15 2,0 -

3.17 57,9 30,2 10,9 11,5 15 2,0 -

3.18 57,9 30,2 10,9 11,5 15 2,0 -

3.20 433 14,5 8.8 9.4 0,5 - 6,0

3.22 42,4 314 8,0 8,3 2,6 - 5,46

3.23 42,4 31,4 8,0 8,3 2,6 - 5,46

3.24 42,4 314 8,0 83 2,6 - 5,46

3.25 57,9 30,2 10,9 11,5 15 2,0 -

3.26 57,9 30,2 10,9 11,5 15 2,0 -

3.35 57,9 30,2 10,9 11,5 15 2,0 -

Tabelle A.5: Betriebspunkte fuir die Simulationen und Experimente aus Kapitel 3
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Abb. vz VB \/Ra /Fe \/Lsm e T,
Nr. | [ml/min] | [ml/min] | [mi/min] | [ml/min] | [ml/min] | [vol%)] | [min]
4.1 59,3 151 8,6 8,0 151 0,55 3,0
4.4 59,3 151 8,6 16,0/0 7,7123,7 0,55 3,0
4.5 59,3 15,1 8,6 0/16,0 23,711,7 0,55 3,0
4.6 59,3 15,2 8,6 16,2/0 7,6/23,8 0,55 3,0
4.7 59,3 15,6 8,0 15,2/0 8,4/23,6 0,7 3,0
4.8 59,3 23,2/8,0 8,0 15,2/0 16,0 0,7 3,0
4.9 (a) 57,9 57,9/25,1 8,2 38,8/0 27,3/33,3 2,8 2,0
(b) 57,9 33,3 8,2 9,7 31,8 2,8 2,0
4.10 (a) 57,9 31,1 8,3 8,6 30,8 2,6 2,0
(b) 57,9 57,9/23,0 8,1 27,5/0 38,5/31,1 | 3,45 2,0
4.11 59,3 151 8,6 8,0 151 1,1/0 3,0
4.12 59,3 15,1 8,6 8,0 151 0/1,1 3,0
4.13 59,3 17,6 8,0 8,5 17,1 0/2,3 3,0
4.14 59,3 18,4 8,0 8,8 17,6 0/535 | 3,0
4.15 59,3 16,2 8,1 8,0 16,3 0/1,0 3,0
4.16 57,9 33,4 8,0 9,5 31,9 0/6,0 2,0
4.17 57,9 33,4 8,0 9,5 31,9 0/6,0 2,0
4.18 (a) 57,9 33,1 8,3 9,8 31,6 2,8 2,0
(o) 57,9 33,1 8,3 9,8 31,6 0/5,6 2,0
4.19 (a) 57,9 33,3 8,2 9,7 31,8 2,8 2,0
(o) 57,9 33,3 8,2 9,7 31,8 1,4/42 | 2,0
4.20 (a) 57,9 32,0 8,2 8,8 314 0/5,8 2,0
(b) 57,9 32,0 8,2 8,8 314 2,9 2,0
4.21 (a) 57,9 31,1 8,3 8,6 30,8 2,6 2,0
(b) 57,9 32,0 8,2 8,8 31,4 0/5,8 2,0

Tabelle A.6: Betriebspunkte fur die Simulationen und Experimente aus Kapitel 4
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Reglerparameter

Abb. Reglerin | Kp Ty
Trennzone | [-] | [min]

37, I -65 | 10

3.8, 11 -20 10

3.9 117 25 10

v 3 10

3.12, I -20 15

3.13 11 -1,3 17

111 05 | 35

v 30 45

3.15 I -50 25

II -6 30

IIT 6 30

v 20 25

3.17 I -5 50

II -1,3 | 50

117 0,5 50

v 10 50

3.18 I -10 | 50

11 -3 50

117 3 50

v 1 50

3.22,3.23, 11 -100 | 10

3.24 117 15 10

3.25, 11 -60 20

3.26 111 10 20

3.35, I -10 | 30

111 3 30

Tabelle A.7: Tuningparameter fiir die PI-Regler der Simulationen und Experimente aus
Kapitel 3
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Anhang B
Ortsdiskretisierung mit finiten Volumen

Die Modellgleichungen fiir SMB und TMB-Prozess bestehen neben algebraischen Glei-
chungen aus partiellen Differentialgleichungen, die zur numerischen Ldsung ortlich dis-
kretisiert werden miissen. Hierzu wurde die Finite-Volumen-Methode (FVM) [60] ge-
nutzt. Da die Massenbilanzen des ortsdiskretisierten Systems unabhéngig von der Wahl
des Ortsgitters bei der FVM grundsatzlich erfillt sind, ist diese Methode auch fiir sol-
che chromatographische Systeme geeignet, an denen an den Réndern des Systems steile
Konzentrationsverlaufe vorliegen [39]. An dieser Stelle soll nur auf die hier zur Lésung
der PDGL’en verwendete dquidistante Variante der FVM und ihre Anwendung auf die
hier betrachteten Trennprobleme eingegangen werden. Eine umfassendere Darstellung
der Methode ist in [39, 43, 75] enthalten.

Fur die FVM wird der betrachtete Ortsbereich [0, L] zunéchst in eine Anzahl von N Teil-
intervallen unterteilt. Die Teilintervalle mit den Grenzen [, kdnnen als Bilanzraume in-
terpretiert werden. Innerhalb dieser Bilanzrdume werden Gitterpunkte z, festgelegt, an
denen eine Approximation der Losung berechnet wird. Fiir die betrachteten chromatogra-
phischen Trennprozesse werden Zustdnde an den Réndern der Trennsaulen bendtigt. Um
zusatzliche Gleichungen zur Berechnung der Randwerte zu vermeiden, empfiehlt es sich
daher, die Gitterpunkte auf den linken und rechten Rand der Trennsdule und die Intervall-
grenzen mittig zwischen die einzelnen Gitterpunkte zu legen (Abb. B.1).

In einem ersten Schritt wird nun die partielle Differentialgleichung tiber einem Teilinter-
vall k, Intervallgrenzen [} bis I;,1, integriert. Fiir den TMB-Prozess (Glg. 2.10) ergibt
sich dann die folgende Beziehung:
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Abbildung B.1: Wahl der Gitterpunkte > und Intervallgrenzen [ bei der FVM

lk+1a lk+1a
Ci i
/ E(ZZ + F- / Ed’z = _U(ci|lk+1 - ci|lk) + UF(qi‘lkurl - qi|lk:)
I I
Jc; ! acily,
D (g~ ). ©

Die darin enthaltenen Integrale werden mit den Werten an den Gitterpunkten approxi-
miert:

Uy

dc; deil,
/ 02‘ dZ ~ AZT Und (BZ)
U
let1

a(h dqi |Zk

a” T S B3)

Die Konzentrationen an den Elementgrenzen werden durch Interpolation aus den Wer-
ten der benachbarten Gitterpunkte gewonnen. Hierbei sind verschiedene Profilannahmen
[39, 43, 75] denkbar, wobei im Rahmen dieser Arbeit ein stiickweise konstanter Ansatz
angewandt wurde (Abb. B.2 links). Dieser einfachste Fall geht davon aus, dass der Aus-
gang aus einem Volumenelement % durch die Konzentration ¢;|., innerhalb des Volu-
mens und der Eingang durch die Konzentration stromaufwarts (upwind) bestimmt wird.
Die Ableitungen ‘;—‘Z der Konzentrationen an den Elementgrenzen werden hingegen durch
einen linearen Ansatz (Abb. B.2 rechts)) approximiert.

Hieraus ergeben sich firr dquidistante Ortsgitter folgende Beziehungen:
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Abbildung B.2: Stiickweise konstante (links, upwind scheme) und stiickweise lineare Pro-
filannahme (rechts, central scheme)

Ci\zk ~ Ci\zk,ﬁ Ci|1,€+1 ~ Ci\zk,
Gl = Gl Gl = Gilzrs
+ + (B.4)
dcily, . cilzp—cilzy deilyyy L cilzyyy —eilzy
0z ~ Az ’ Oz ~ Az

Ein Einsetzen von Glg. (B.4) in Glg. (B.1) fiihrt auf die folgende gewdhnliche Differenti-
algleichung zur numerischen Lésung des TMB-Modells:

dCi 2 d i)z
A p A =y, ala) + UF (e~ ale)
Da X3
+ AZ (Ci|2k+1 - 26i|2k + Ci‘qu)‘ (B5)

Die Randbedingungen konnen direkt aus Gleichung (B.1) fiir k = 1 bzw. £ = N gewon-
nen werden. Hierbei ist zu beachten, dass ein Volumenelement am Rand nur eine Breite
von Az /2 besitzt. Die diskretisierte linke Randbedingung flir das TMB-Modell lautet:

Azdeilsy | Azdgils
2 dt 2 dt

= _’U(Ci‘zl - Czu.,i) + UF(qi|zz - qi|21)

Da, X
L (cilz, = cilz)- (B.6)

+Az

Die rechte Randbedingung ergibt sich zu:

&dci‘zw F. &d%‘lz,\«
2 dt 2 dt

= _/U(Ci‘ZN - CZN—I) + UF(QZu,i - (Ii‘zN)

Da \i
A (eiley —eilen): (8.7)
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Zur Diskretisierung der partiellen Differentialgleichung (2.17) des SMB-Modells entfallt
der konvektive Term fiir die feste Phase. Die diskretisierten Gleichungen fiir den SMB-
Fall ergeben sich aus den Gleichungen (B.5), (B.6) und (B.7) nach Setzen von u = 0.

Numerische Dispersion

Die durch Diskretisierung ermdglichte numerische Losung der partiellen Differentialglei-
chungen (2.10) und (2.17) ist nicht exakt, sie stellt nur eine N&herung fiir die genaue
Losung dar. Bei der Diskretisierung zeigt sich ein Fehler als zusatzliche Dispersion, der
als numerische Dispersion bezeichnet wird. Diese ist dabei stets vorhanden, sinkt aber
mit der Gitterfeinheit Az [73]. Fur die riickwartige Diskretisierung (upwind scheme) gilt
dabei:

Az Az
Dnum,S]\JB = "«77,- Dnum,TJ\JB = (/U + 71)7- (BS)

Bei der Losung der Modellgleichungen des TMB-Prozesses muss deshalb eine ausrei-
chend kleine Ortsschrittweite Az gewahlt werden, um den Einfluss der numerischen Di-
spersion — die in beiden Phasen auftritt — im Vergleich zur physikalischen Dispersion
moglichst gering zu halten. Dies filhrt auf eine hohe Anzahl von Modellzustanden, die
eine hohe Rechenleistung und damit Simulationszeit erfordern. Im Rahmen der vorlie-
genden Arbeit wurde fiir TMB-Prozesse eine Stiitzstellenzahl von 1000 je Zone gewahlt.
Wegen der aufwéndigeren Rechnungen konnte dagegen fiir SMB-Prozesse nur eine ma-
ximale Stitzstellenanzahl von 100 pro Trennsdule realisiert werden. Die dadurch entste-
hende numerische Dispersion ist grofer als die tatsachlich auftretende physikalische Di-
spersion (vgl. Kapitel 2). Der hierdurch entstehende Fehler wird vernachlassigt. Verschie-
dene Falluntersuchungen (vgl. Abschnitt 2.3.5) haben gezeigt, dass der SMB-Prozess fiir
die Zwecke dieser Arbeit mit hinreichender Genauigkeit simuliert werden kann. Um den
Einfluss des Diskretisierungsfehlers zu minimieren, ist dann bei SMB-Simulationen der
Dispersionsterm D,,,; in der Modellgleichung (2.17) zu null zu setzen.
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