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Vorgestellt wird ein Verfahren, das aus wenigen Dampfdruckkurven binärer Gemische bei

verschiedenen Zusammensetzungen die Wechselwirkungsparameter für die Berechnung

von Aktivitätskoeffizienten zugänglich macht und so die Vorhersage von Dampf/Flüssig-

Gleichgewichten ermöglicht. Der Vorteil dieses Verfahrens liegt in der experimentell ein-

fachen Zugänglichkeit von Dampfdruckdaten. Eine Demonstration dieses Verfahrens er-

folgt anhand zweier binärer Gemische, für die aus Dampfdruckdaten die entsprechenden

Dampf/Flüssig-Gleichgewichte vorhergesagt und mit experimentell ermittelten Daten ver-

glichen werden.
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1 Einleitung

Eine Reihe von Problemstellungen in der
Sicherheitstechnik oder bei der Auslegung von
Anlagen bzw. Anlagenteilen in der chemi-
schen Industrie entstehen durch fehlende
Kenntnis über das Verhalten von Mehrkom-
ponentensystemen in großen Temperatur-,
Konzentrations- sowie Druckbereichen. Ohne
ausreichende Kenntnisse von Phasengleichge-
wichten ist die Auslegung von Trennverfahren,
wie die Destillation, Rektifikation oder Extrak-
tion, nicht durchführbar. Beispiele dafür sind
Vorhersagen von Dampfdrücken über Mi-
schungen, Löslichkeitsgleichgewichte in nicht
vollständig mischbaren Systemen und andere
mehr. In der Mineralölwirtschaft und Automo-
biltechnik spielen darüber hinaus Ethanol,
Fettsäureester und Etherkomponenten (z. B.
ETBE) aus nachwachsenden Rohstoffen eine
zunehmende Rolle. Das starke nichtideale Ver-
halten dieser polaren Stoffe in den unpolaren
Kohlenwasserstoffgemischen der Kraftstoffe
erfordert zusätzliche experimentelle Daten zur
Bestimmung fehlender Wechselwirkungspara-
meter.

Für Mehrkomponentensysteme stehen je-
doch meist nur in sehr begrenztem Umfang
Messdaten zur Verfügung, was eine mathema-
tische Vorhersage dieser Daten unabdingbar
macht. Zu diesem Zweck wurden verschiedene
Ansätze entwickelt, die das Verhalten von
Mehrstoffsystemen beschreiben können [1].
Der grundlegende Ansatz ist die Beschreibung
von komplexeren Systemen durch eine Reihe

von binären Systemen. Als Grundlage für die
Berechnung von Dampf/Flüssig-Gleichgewich-
ten dient allgemein folgender Ansatz:
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Der Exponentialterm in Gl. (1) ist der Poin-
ting-Faktor, er kann bei geringem Systemdruck
p vernachlässigt werden. Die Gl. (1) verein-
facht sich somit zu einem praktikablen und
überschaubareren Ansatz:

yi�ip � xicip
�
i (2)

In dieser Gl. (2) sind nur noch der Sätti-
gungsdampfdruck der reinen Substanz sowie
der Aktivitätskoeffizient im entsprechenden
Gemisch und der Fugazitätskoeffizient für die
Korrektur der Gasphase enthalten. Dampf-
drücke können über Gleichungen wie die
Antoine-Gleichung beschrieben werden. Die
Fugazitätskoeffizienten der Gasphase lassen
sich mit Hilfe einer kubischen Zustandsglei-
chung, wie der von Redlich, Kwong und Soave
hinreichend genau berechnen [1]. Für die Akti-
vitätskoeffizienten kommen in der Regel An-
sätze für die freie Gibbssche Exzessenthalpie
(gE) zum Einsatz. Von den zahlreichen veröf-
fentlichten Ansätzen zur Beschreibung der Ak-
tivitätskoeffizienten haben sich die Wilson-,
NRTL- (Non-Random-Two-Liquid-Modell) und
UNIQUAC (Universal Quasichemical)-Glei-
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chung durchgesetzt, wobei die NRTL-Glei-
chung [2] nach einer Vielzahl von Modifikatio-
nen wohl am universellsten einzusetzen ist.
Alle diese Ansätze erfordern zwei bzw. drei
Wechselwirkungsparameter für die Beschrei-
bung eines binären Gemisches. Diese Parame-
ter können aus experimentellen Daten ermit-
telt werden.

2 Stand der Technik zur Ermittlung
von Wechselwirkungsparmetern

Stand der Technik und etabliert ist zweifels-
ohne die Anpassung der Parameter an Dampf/
Flüssig-Gleichgewichtsdaten (VLE-Daten/Tpxy-
Daten) [3, 4]. Daneben wurde aber auch die An-
passung an Mischungsenthalpie-Daten (hE),
Aktivitätskoeffizienten bei unendlicher Ver-
dünnung (c8) oder Flüssig/Flüssig-Gleichge-
wichtsdaten (LLE-Daten) publiziert [3].

Vor kurzem wurde eine Messmethode vorge-
schlagen um aus DSC (Dynamische Differenz-
kalorimetrie)-Messungen gekoppelt mit
Online-Gaschromatographie Phasengleichge-
wichtsdaten zu bestimmen [5]. Die Methode
ist allerdings sehr aufwendig und liefert nur
Zugang zu Messdaten der Gasphase.

Daneben wurde bereits 1953 von Barker die
Regression aus Dampfdruckdaten vorgeschla-
gen [6]. Diese Methode setzt zur Anpassung
der Parameter jedoch keine Dampfdruckkur-
ven, sondern vielmehr einzelne Werte für
Dampfdrücke von Mischungen verschiedener
Zusammensetzungen jeweils bei einer kons-
tanten Temperatur voraus. Vorgeschlagen wird
eine Anpassung der Parameter der Redlich-Ki-
ster-Gleichung in Verbindung mit einer Kor-
rektur der Gasphase über eine Virialgleichung.
Die Anpassung von Wechselwirkungsparame-
tern erfolgte für die jeweiligen Messwerte bei
der gleichen Temperatur. Der messtechnische
Aufwand dieser Methode ist erheblich. Die er-
haltenen Parameter gelten jeweils nur für eine
Temperatur. Wünschenswert wäre jedoch eine
Methode, die mit wenigen Messdaten aus-
kommt und Parmameter liefert, die für einen
größeren Temperaturbereich anwendbar sind.

In einer weiteren Arbeit aus dem Jahr 1962
[7] wird die Methode von Barker anhand eini-
ger Systeme angewandt. Darüber hinaus wird
der Einsatz von Dampfdruckdaten zur Be-
schreibung von Phasengleichgewichten am
Rande erwähnt [8], jedoch an keiner Stelle eine
Systematik aufgezeigt, wie solche Messdaten
zur Parameterregression eingesetzt werden
können.

Die Anpassung von Wechselwirkungspara-
metern an Dampf/Flüssig-Gleichgewichte
setzt zuerst den Zugang zu Phasengleichge-

wichtsdaten selbst voraus. Zur experimentel-
len Bestimmung von Phasengleichgewichten
wurde eine Reihe von Strategien entwickelt,
die alle einem mehr oder weniger erheblichen
experimentellen Aufwand erfordern. Dieser ist
aber unabdingbar, um möglichst präzise Daten
zu gewinnen, die eine glaubwürdige Regres-
sion weiterer Parameter zulassen. Die konven-
tionelle Methode geht dabei von Messappara-
turen [5, 9, 10] aus, in denen bei einer
bestimmten Siedetemperatur und einem be-
stimmtem Druck Proben der im Gleich-
gewicht stehenden Flüssig- und Gasphase ge-
nommen werden können. Diese Proben
müssen dann mit Hilfe einer entsprechenden
Analysenmethode, wie z. B. der Gaschromato-
graphie, auf ihre Zusammensetzung hin un-
tersucht werden.

3 Neue Methode zur Bestimmung
binärer Wechselwirkungs-
parameter

3.1 Idee

Es wäre also wünschenswert, weitere, experi-
mentell einfacher zugängliche Messdaten für
die Anpassung der Wechselwirkungsparame-
ter heranzuziehen. Dazu wird im Folgenden
eine Herangehensweise beschrieben, die auf
der Basis von Dampfdruckdaten binärer Mi-
schungen die Vorhersage von Dampf/Flüssig-
Gleichgewichten ermöglicht. Als Ansatz zur
Beschreibung der Aktivitätskoeffizienten in
der flüssigen Phase wurde die NRTL-Glei-
chung ausgewählt.
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Die Bezeichnungen Aij und Aji der Wechsel-
wirkungsparameter wurden aus der Vapor-Li-
quid Equilibrium Data Collection der DECHEMA
[11] übernommen.

Aij � gij � gji Aji � gji � gij (6)

Die Parameter gij und gji werden in diesem
Ansatz als Maß für die Wechselwirkung zwi-
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schen den beiden Komponenten i und j inter-
pretiert. Betrachtet werden aber nur die Para-
meter A, die sich als Differenzen der Parame-
ter g ergeben. Der Parameter aij repräsentiert
die Abweichung des Systems von einem idea-
len System [2].
In einem binären Gemisch ist zur Beschrei-
bung des Dampf/Flüssig-Gleichgewichts das
Lösen eines Gleichungssystems, bestehend
aus zwei Gleichungen, notwendig. Dabei wird
für jede Komponenten nach Gl. (1) die Vertei-
lung zwischen der Gas- und Flüssigphase be-
schrieben. Bei der Regression der Wechselwir-
kungsparameter wurde die vereinfachte Form
dieses Ansatzes aus Gl. (2) verwandt.

yi�ip � xicip
�
i (7)

yj�jp � xjcjp
�
j (8)

Die Lösung des dargestellten Gleichungssy-
stems (s. Gln. (7) und (8)) ist möglich, wenn
Werte für die Koeffizienten � und c, sowie für
den Sättigungsdampfdruck p* zur Verfügung
stehen. Der Fugazitätskoeffizient � wird bei
der im Folgenden dargestellten Regression mit
Hilfe der kubischen Zustandsgleichung von
Redlich, Kwong und Soave [12], der Sätti-
gungsdampfdruck über die Antoine-Gleichung
berechnet. Der Aktivitätskoeffizient wird mit
der bereits behandelten NRTL-Gleichung be-
schrieben. Dabei sind die Parameter der Aij

und Aji der NRTL-Gleichung die bei der Be-
rechnung variierten Größen. Ist durch die Lö-
sung des Gleichungssystems die Zusammen-
setzung der Gasphase bekannt, kann aus der
Summen der Partialdrücke der Gesamtdruck
des Systems berechnet werden (Gesetz von
Dalton).

pi � yip

p �
�

i

pi (9)

Dieser entspricht dann dem Dampfdruck.
Danach kann für einen Satz von Wechsel-
wirkungsparametern bei der Temperatur des
gemessenen Dampfdrucks die Differenz zwi-
schen gemessenem und berechnetem Dampf-
druck bestimmt werden. Die Quadrate der Dif-
ferenzen ergeben, aufsummiert für eine
Dampfdruckkurve (mit einer sinnvollen An-
zahl von Stützstellen), die Quadratsumme.

Um die Vorgehensweise bei der Anpassung
zu veranschaulichen, wurde die Regression
auf zwei Wechselwirkungsparameter einge-
schränkt. Der dritte Parameter der NRTL-Glei-

chung, der für die Nichtidealität des Systems
steht (aij), blieb konstant. Einen ersten An-
haltspunkt für den Wert von aij liefern die
Empfehlungen von Renon und Prausnitz [2].
Ein numerischer Wert ist aber auch über die
Gruppenbeitragsmethode UNIFAC möglich.
Die Einschränkung auf zwei Parameter bietet
den Vorteil die Resultate in 3D-Graphen an-
schaulich darzustellen. Prinzipiell ist die Me-
thode geeignet, auch für andere Aktivitätsko-
effizientenmodelle Wechselwirkungsparame-
ter anzupassen.

3.2 Validierung

Zur Überprüfung der Präzision dieser Metho-
de wurden zwei binäre Systeme ausgewählt.
Dabei sollte es sich in einem Fall um ein mög-
lichst ideales Gemisch und im anderen Fall
um ein nicht-idales Gemisch mit Azeotrop
handeln. Das binäre System n-Pentan und
o-Xylol ist bekannt als „ideales“ Mischsystem,
das System aus Ethanol und n-Hexan zeigt ein
Azeotrop und ist zusätzlich in der Literatur
zur Genüge beschrieben [13–15].

Für die Anpassung der Wechselwirkungspa-
rameter der NRTL-Gleichung der beiden binä-
ren Gemische wurden Dampfdruckkurven bei
verschiedenen Zusammensetzungen gemes-
sen (s. Tabn. 1 und 2). Zur Erfassung von
Dampfdruckkurven stand eine speziell ent-
wickelte Apparatur zur Verfügung [16], die im
Temperaturbereich von –30 °C bis ca. 200 °C
sehr exakte Dampfdruckdaten liefert. Die
Anpassung der Wechselwirkungsparameter
findet dann im Temperaturintervall der zur
Regression herangezogenen Dampfdruckmes-
sungen statt.

Für die Messungen wurden die oben ge-
nannten Chemikalien eingesetzt. Die Reinstof-

Um die Vorgehens-
weise bei der An-
passung zu veran-
schaulichen, wurde
die Regression auf
zwei Wechsel-
wirkungsparameter
eingeschränkt.

Tabelle 1. Zusammensetzung der binären
Gemische aus n-Pentan und o-Xylol.

Molenbrüche

xn-Pentan xo-Xylol

0,59 0,41

0,19 0,81

Tabelle 2. Zusammensetzung der binären
Gemische aus n-Hexan und Ethanol.

Molenbrüche

xn-Hexan xEthanol

0,91 0,09

0,50 0,50

0,09 0,91
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fe wurden von der Fa. Merck bezogen, mit den
Reinheitsangaben „zur Synthese“ bzw. „für die
Spektroskopie“. Reinheitsangaben der Einzel-
substanzen: n-Pentan > 99 %, o-Xylol > 98 %,
n-Hexan > 99 % und Ethanol > 99,9 %. Die
Reinheit der Substanzen wurde mit Hilfe
eines Gaschromatographen überprüft. Für
einige der eingesetzten Reinstoffe wurden
darüber hinaus noch Dampfdruckkurven be-
stimmt. Diese zeigten eine sehr gute Überein-
stimmung mit nach Antoine berechneten Wer-
ten.

3.3 Auswertung

Basierend auf dem Prozesssimulator Chem-
CAD (Version 6.0.2) [17], in Verbindung mit
Excel/VBA (Visual Basic for Application, Ver-
sion aus dem Jahre 2003), wurde eine Regres-
sion der Dampfdruckkurven durchgeführt, wie

in Abschnitt 3.1 beschrieben. Für eine sinn-
volle Anzahl von Stützstellen wurde die Qua-
dratsumme zwischen den gemessenen und
berechneten Werten ermittelt. Graphisch auf-
getragen ergibt sich hier ein eindeutiger Zu-
sammenhang. Für die erste Zusammenset-
zung des Systems n-Pentan/o-Xylol aus Tab. 1
ist dieser Zusammenhang in Abb. 1 graphisch
dargestellt.

Die Wechselwirkungsparameter Aij bzw. Aji

wurden zwischen 0 bis 1000 bzw. zwischen
–500 und 400 variiert. Für alle Zusammenset-
zungen zeigen sich ähnliche Zusammenhän-
ge. Die Darstellung macht klar, dass bei dieser
Anpassung von Wechselwirkungsparametern
Parameterkorrelation auftritt. Für einen Wert
von aij können beliebig viele Paare von Aij und
Aji angegeben werden, die alle die Dampf-
druckmessung relativ gut reproduzieren kön-
nen. Dieser Effekt tritt bei allen untersuchten
Zusammensetzungen und bei allen betrachte-
ten binären Systemen auf. Die Paare von mög-
lichen Parametern stellen eine Linie von Mini-
ma dar, die den Graphen kurvenförmig
durchzieht. Auch beim zweiten betrachteten
System, n-Hexan/Ethanol, zeigte sich dieser
Zusammenhang (Höhenliniendiagramm der
ersten Zusammensetzung aus Tab. 2 für das
System mit Azeotrop in Abb. 2).

Vergleicht man die Funktionen, die die Ver-
läufe der Minima beschreiben, so ergibt sich
ein eindeutiger Schnittpunkt beim System
n-Pentan/o-Xylol (s. Abb. 3).

Es liegt nahe, das Wertepaar im Schnitt-
punkt als Lösung für die Wechselwirkungspa-
rameter dieses Systems anzunehmen. Auch
bei der Auswertung des Systems n-Hexan/
Ethanol lässt sich eine vergleichbare Abhän-
gigkeit der Quadratsummen von den einzel-
nen Wechselwirkungsparametern erkennen.
Da sich dieses System stark nicht-ideal verhält,
wurde eine dritte Dampfdruckmessung bei
einer weiteren Zusammensetzung (s. Tab. 2)
zur Regression herangezogen. Alle drei Kur-
ven schneiden in einem relativ engen Bereich,
was ein Indiz für die breite Anwendbarkeit die-
ser Anpassungsmethode ist (s. Abb. 4).

4 Validierung der Rechen-
ergebnisse und Diskussion

Zur Überprüfung der erhaltenen Wechselwir-
kungsparameter wurden für die beiden be-
schriebenen Systeme Dampf/Flüssig-Gleich-
gewichte berechnet und mit experimentellen
Daten verglichen. Dazu wurde für das System
n-Pentan/o-Xylol an einer Gleichgewichtsappa-
ratur (Umlaufapparatur) nach Röck und Sieg
[18] der Fa. NORMAG AG ein isobares Dampf/

Abbildung 1. 3D-Darstellung der Matrix der Quadratsummen.

Abbildung 2. Höhenlinien der Quadratsummenmatrix des Systems
n-Hexan/Ethanol. Erste Zusammensetzung aus Tab. 2.
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Flüssig-Gleichgewicht vermessen. Der Ver-
gleich zwischen den experimentell ermittelten
Daten und der Messung ist in Abb. 5 dar-
gestellt. Bei der Berechnung wurde, wie auch
bei der Regression der Wechselwirkungspara-
meter, die Gasphase nach Redlich, Kwong und
Soave korrigiert.

Für das System n-Hexan/Ethanol wurden
zwei unterschiedliche Dampf/Flüssig-Gleich-
gewichte nachgerechnet und mit Literaturda-
ten [13, 14] verglichen (s. Abbn. 6 und 7).

Die Abbn. 5 bis 7 verdeutlichen, dass die
hier demonstrierte Methode zur Regression
von Wechselwirkungsparametern in der Lage
ist, gute Resultate zu erzielen. Selbst bei Syste-
men die in ihrem Verhalten stark von idealen
Systemen abweichen, wie die Mischung aus
n-Hexan und Ethanol, können Phasengleich-
gewichte mit geringen Abweichungen zur
Messung berechnet werden.

Die Abb. 4 zeigt, dass bei Auswertung von
Dampfdruckdaten eine Vielzahl von Kombina-
tionen der Wechselwirkungsparameter eine
hinreichend gute Regression der Dampfdrücke
erlaubt. Im Folgenden wurde nun überprüft,
ob der in Abb. 4 optimierte Parametersatz
(Schnittbereich der drei Kurven) auch bei An-
wendung auf Dampf/Flüssig-Gleichgewichts-
daten gute Vorhersagen erlaubt.

Für die erste vermessene Zusammensetzung
des Systems n-Hexan/Ethanol wurde eine Sen-
sitivitätsstudie bezüglich des Einflusses der
Parametersätze auf das berechnete Phasen-
gleichgewicht durchgeführt. Alle in Abb. 4
gekennzeichneten Parametersätze (I bis IV)
reproduzieren die Dampfdruckkurve dieser
Zusammensetzung gut, bei der Betrachtung
von Phasengleichgewichten ergeben sich aber
eindeutige Unterschiede. In den Abbn. 8 und
9 ist ein Vergleich zwischen den Literaturdaten
des isothermen Phasengleichgewichts aus [12]
mit berechneten Phasengleichgewichten dar-
gestellt. Dabei sind jeweils die berechneten Ver-
läufe der entsprechenden Parametersätze I bis
IV mit den Messwerten gegenüber gestellt.

Sowohl die Verschiebung des azeotropen
Punktes, als auch die Lage von Siede- und Tau-
linie variieren teils stark mit den eingesetzten
Wechselwirkunsgparametern. Die Zusammen-
setzung, die zur Regression der betrachteten
Parameter eingesetzt wurde, enthält 9 Mol- %
Ethanol. Das erklärt die Zunahme der Abwei-
chungen zwischen den Kurven zu höheren
Ethanolgehalten. Zu niedrigeren Ethanolge-
halten hin zeigt diese Studie keinen signifi-
kanten Einfluss der Wechselwirkungsparame-
ter. Als Folge ist es notwendig, mindestens
zwei Kurven bei weit auseinander liegenden
Zusammensetzungen zur Regression heran-
zuziehen.

Abbildung 3. Verläufe der Minima für die beiden vermessenen Zu-
sammensetzungen des Systems n-Pentan/o-Xylol. Die beiden Zu-
sammensetzungen beziehen sich auf Tab. 1.

Abbildung 4. Verläufe der Minima für alle drei Zusammensetzun-
gen des Systems n-Hexan/Ethanol. Die Zusammensetzungen bezie-
hen sich auf Tab. 2. Die mit I bis IV gekennzeichneten Parameter-
sätze aus der Regression der ersten Zusammensetzung wurden für
eine Sensitivitätsstudie herangezogen.

Abbildung 5. Isobares Gleichgewichtsdiagramm von n-Pentan und
o-Xylol bei 940 mbar. Die Berechnung erfolgte über die NRTL-Glei-
chung, die Gasphase wurde nach Redlich, Kwong und Soave korri-
giert. Die Daten wurden an der Hochschule Nürnberg vermessen.
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5 Zusammenfassung

Die Beschreibung von Phasengleichgewichten
benötigt verlässliche Wechselwirkungspara-
meter gängiger Aktivitätskoeffizientenmodelle.
Als Alternative zu den üblichen Siedegleichge-
wichtsmessungen steht, wir hier gezeigt, auch
die Auswertung von Dampfdruckdaten binäre-
rer Mischungen zur Verfügung. Die experi-
mentellen Daten werden hierzu mit berechne-
ten Daten zur Übereinstimmung gebracht,
indem binäre Wechselwirkungsparameter so
lange verändert werden, bis die Quadratsum-
me der Abweichung zwischen experimentellen
und berechneten Dampfdrücken minimal ist.
Für eine eindeutige Bestimmung von Wechsel-
wirkungsparametern ist die Wiederholung der
Prozedur bei mindestens einer weiteren
Zusammensetzung der flüssigen Mischung
Voraussetzung. Die Validität dieser Methoden
demonstrieren hier zwei binäre Systeme. Hier-
zu wurden die Wechselwirkungsparameter
durch Anpassung der NRTL-Gleichung an ge-
messene Dampfdruckdaten berechnet und zur
Berechnung von Siedediagrammen verwendet.
Diese wurden anschließend Literaturdaten
bzw. einem experimentellen Siedediagramm
gegenübergestellt. Selbst im Fall des Systems
mit stark nicht-idealem Verhalten (Azeotrop)
zeigte sich eine sehr gute Übereinstimmung.

Während bei der konventionellen Methode
(Siedegleichgewichte) zahlreiche Proben von
Sumpf und Kondensat mit Analysenmethoden
(GC oder Brechungsindex u. ä.) untersucht
werden müssen, ist bei der hier vorgestellten
Methode einzig die genaue Messung des
Dampfdruckes über einen eingeschränkten
Temperaturbereich sowie die Kenntnis über
die Anfangszusammensetzung erforderlich.

Prof. Dr.-Ing. E. Aust
(eberhard.aust@ohm-hochschule.de),
Prof. Dr. K.-H. Jacob,
T. Knorr,
Fakultät Angewandte Chemie, Georg-Simon-Ohm
Hochschule, Wassertorstraße 11,
D-90489 Nürnberg, Germany;
M. Schindler,
AlzChem Trostberg GmbH,
Dr.-Albert-Frank-Straße 32,
D-83308 Trostberg, Germany.
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hE [J·mol–1] Mischungsenthalpie

Abbildung 6. Isobares Gleichgewichtsdiagramm von n-Hexan und
Ethanol bei 1013 mbar. Die Berechnung erfolgte über die NRTL-Glei-
chung, die Gasphase wurde nach Redlich, Kwong und Soave korri-
giert. Die Messdaten sind der Literatur [10] entnommen.

Abbildung 7. Isothermes Gleichgewichtsdiagramm von n-Hexan
und Ethanol bei 318,15 K. Die Berechnung erfolgte über die NRTL-
Gleichung, die Gasphase wurde nach Redlich, Kwong und Soave
korrigiert. Die Messdaten sind der Literatur [11] entnommen.

Abbildung 8. Isothermes Gleichgewichtsdiagramm von n-Hexan
und Ethanol bei 318,15 K. Sensitivitätsstudie bezüglich des Einflus-
ses der Wechselwirkungsparameter auf das Phasengleichgewicht.
Die Parametersätze I und II aus Abb. 4 werden mit dem optimalen
Parametersatz sowie den Messdaten aus [11] verglichen.
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p [Pa] Druck
pi [Pa] Partialdruck
pi

* [Pa] Dampfdruck
R [J·mol–1K–1] Universelle Gaskonstante
T [K] Temperatur
vi

’ [m3mol] Molvolumen der Flüssigkeit
xi [moli·mol–1] Molanteil in der flüssigen

Phase
yi [moli·mol–1] Molanteil in der gas-

förmigen Phase

Griechische Buchstaben

�i [–] Fugazitätskoeffizient
aij [–] Parameter der NRTL-

Gleichung
ci [–] Aktivitätskoeffizient

Abkürzungen

VLE vapor/liquid equilibrium
(Dampf/Flüssig-Gleich-
gewicht)

LLE liquid/liquid equilibrium
(Flüssig/Flüssig-Gleich-
gewicht)

Tpxy Temperatur, Druck und
Zusammensetzung in der
Flüssig- und Gasphase

Abbildung 9. Isothermes Gleichgewichtsdiagramm von n-Hexan
und Ethanol bei 318,15 K. Sensitivitätsstudie bezüglich des Einflus-
ses der Wechselwirkungsparameter auf das Phasengleichgewicht.
Die Parametersätze III und IV aus Abb. 4 werden mit dem optimalen
Parametersatz sowie den Messdaten aus [11] verglichen.
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