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Abstract

Global climate change is one of the most challenging problems in the 21% century. Research
studies show that this effect is caused by increasing greenhouse gas emissions into the at-
mosphere since the beginning of industrialization. The main contribution to these emissions
stems from CO; release by burning of fossil fuels. About 35% of these CO; emissions are
generated in large point sources by the energy production industry. To decelerate or even stop
climate change, beside increasing energy efficiency and using renewable energy, CO; capture
at power plants and the subsequent geological storage is an important option. Among diffe-
rent technologies for the post combustion capture process, reactive absorption is probably the
most promising technology. The commonly accepted baseline solvent for this process is an
agueous solution of 30 wt% monoethanolamine, referred to hereafter simply as MEA. The
main disadvantage of this process is the large energy requirement for solvent regeneration,
which leads to an important drop of the power plant efficiency.

Improving this technology by applying better solvents is one of the main goals of the EU-
project CASTOR. For comparison of new solvents with MEA, a mini plant for the whole
absorption desorption process was set up in this work. The prerequisite for process optimi-
zation is understanding the impact of process variables on the energy requirement. Thus one
part of this work focuses on the experimental investigation of the plant behaviour using MEA.
The results can be used to explain the coupling between a specified CO; removal rate in
the absorber with the energy requirement in the desorber. This relation is determined by the
CO; loading of lean and rich solvent, which is given for a fixed solvent flow rate and known
process specifications by the constraints for the driving force of CO; mass transfer in the
absorber. Based on the energy balance of the desorber, it can be shown, that the regeneration
energy in the evaporator can be separated into four contributions, namely the energy to release
the CO; (heat of absorption), to provide the stripping steam, to heat up the solvent as well as
the condensate reflux. All these parts are directly or indirectly related to equilibrium data of
the CO; solubility in the solvent or to the heat of absorption.

Furthermore, the influence of process variables on the regeneration energy is analyzed by
numerous parameter variations in mini plant experiments. The main process variables that
affect the energy requirement are the solvent flow rate, the desorber pressure and the solvent
composition. Among these the solvent flow rate plays a crucial role for process optimization.
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Process design and optimization is usually carried out using simulation tools. Before being
used for scale up, the process models need to be validated based on experimental data. For this
purpose the results from the mini plant experiments provide a sufficient number of operating
points at different conditions. In the present work the simulation tool CHEMASIM! is applied
using a detailed rate based model including film discretization for absorber and desorber. The
comparison between simulation and experiment shows the importance of an accurate model
for the phase equilibrium as well as an appropriate grid definition for the film discretization.
Furthermore, a strong dependence of the results on the parameters, which influence the mass
transfer, was observed. This is especially significant for the interfacial area, which strongly

influences the energy requirement in the desorber.

The validated process model was applied to design a CO» capture plant for a lignite fired
1000 MW power station. The results confirm the huge dimensions of such a plant as well as the
large energy requirement, which will lead to an important drop in the power plant efficiency.
Improvement of process economics could be especially achieved by the application of new
solvents.

For solvent selection, several criteria have to be taken into account. Since the regeneration
energy is mainly determined by the equilibrium data of CO; solubility and by the heat of
absorption, the comparison of these data needs to be undertaken in a first step in the solvent
selection procedure. In the present work, therefore, a simple method for evaluating the po-
tential of energy reduction for the whole absorption desorption cycle based on few input data
was developed. This approach uses a modified Kremser equation with a discretization of the
equilibrium isotherms into linear segments in the relevant range. This method was applied to
MEA as well as to the solvents CASTOR1 and CASTOR?2, which are aqueous solutions of
amines and were investigated within the EU-project CASTOR. The results indicate a potential
of energy reduction for the two new solvents.

Solvent loss by different degradation mechanism has an effect on operating costs. In the pre-
sent work, screening methods for solvent degradation have been set up. Simple experiments
for the thermal degradation of MEA show solvent decomposition at temperatures above ap-
proximately 180 °C. Thus thermal decomposition is not expected to happen at typical desorber
temperatures for an aqueous solution of MEA. For analysis of oxidative degradation and ir-
reversible side reactions with CO,, a lab apparatus was built up. Therein a pressure vessel
containing the liquid solvent is operated in a semi batch mode by bubbling a defined gas
stream through the solvent. The experiments usually are carried out at 4 bar and 120 °C for
about 12 days. For MEA an experiment with a gas feed consisting of N> and CO» does not
show a decrease in the MEA content during the duration of the test. Thus it can be concluded
that irreversible reactions with CO; alone are not predominant for MEA decomposition. For
the screening experiments of oxidative degradation the O partial pressure in the feed gas was

!simulation tool of BASF SE, Ludwigshafen
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set to 1.2 bar to obtain quantifiable results within 12 days. A variation of the gas composition
in degradation experiments with an aqueous MEA solution shows that CO; has a stabilizing
effect. As consequence, screening experiments with the solvents MEA, CASTOR1 and CA-
STOR2 are carried out with a gas feed containing N3, O, and CO,.

Promising solvent candidates, which arise from the selection procedure, need to be validated
in the whole absorption desorption process in mini and pilot plant scale. In the present work a
method for solvent comparison in the mini plant is presented. A variation of the solvent flow
rate is carried out with identical flue gas conditions and a constant CO; removal rate for all
tested solvents. Thus the evaporator heat duty has to be adjusted accordingly. The results show,
that beside the comparison of the specific energy requirement also the position of the operating
lines versus the equilibrium curves has to be considered. This is especially important for the
experimental investigation of solvents with a low overall absorption kinetic in a plant with a
low absorber height. In this case, a high driving force for the CO, mass transfer is required,
resulting in a higher energy demand compared to an absorber with a sufficient column height.
As consequence, considering only the regeneration energy could lead to wrong conclusions
about the potential of new solvents. Taking this into account, the mini plant results for solvent
comparison indicate, that the new solvents CASTORI1 and especially CASTOR2 hold promise
for a potential of energy reduction.
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1 Einleitung

Die globale Erwidrmung der Erdatmosphire durch den Treibhauseffekt und der damit verbun-
dene Klimawandel gehdren zu den dringendsten Herausforderungen des 21. Jahrhunderts,
Diesbeziiglich sind in dem jiingsten Bericht des Intergovernmental Panel on Climate Change
(IPCC) Ursachen [61], Auswirkungen [62] und GegenmaBnahmen [63] dargestellt. Die Ver-
stirkung des Treibhauseffekts kann demnach auf eine erhthte Emission der Treibhausgase
C0,, CHs, N>O, FKW und SFj seit Beginn der Industrialisierung zuriickgefiihrt werden. Mes-
sungen zeigen einen Anstieg der COz-Konzentration in der Atmosphiire von etwa 280 ppm
vor Beginn der Industrialisierung auf einen Wert von 379 ppm im Jahre 2005. CO; weist
mit einem Anteil von 77% (im Jahr 2004, [63]) aller anthropogenen Treibhausgasemissio-
nen aufgrund der groBen ausgestoBenen Menge den stirksten Einfluss auf den Klimawandel
auf [63]. Dies liegt darin begriindet, dass der weltweite Primédrenergicbedarf mit einem An-
teil von 86% aus fossilen Brennstoffen gedeckt wird [60, 85]. Der iiberwiegende Anteil der
CO;-Emissionen stammt aus der Verbrennung fossiler Brennstoffe in den Bereichen Energie
und Industrie mit hiufig groBen, punktformigen Quellen sowie in den Bereichen Verkehr und
Haushalte in Form von kleinen, stark verteilten Quellen [60]. Den grofiten Beitrag an den welt-
weiten CO,-Emissionen weisen dabei mit 34.8% Kraftwerke zur Erzeugung von elektrischer
Energie auf [60].

Als Auswirkungen des Klimawandels werden in [62] insbesondere das Schmelzen der Polkap-
pen und Gletscher, der Anstieg des Meeresspiegels, die Verlagerung von Klimazonen sowie
extreme Wetterphinomene genannt. Um diese Folgen und die Konsequenzen fiir die Mensch-
heit langfristig moglichst gering zu halten, ist eine drastische Reduktion insbesondere von
C0y-Emissionen in den kommenden Jahrzehnten notwendig [63]. Aufgrund der steigenden
Weltbevislkerung und des weiter wachsenden globalen Energiebedarfs ist eine zunchmende
Energiceffizienz in allen Bereichen der Nutzung fossiler Brennstoffe wichtig. Dies gilt ins-
besondere fiir die Modernisierung des weltweiten Kraftwerksparks, da der durchschnittliche
elektrische Wirkungsgrad eines Kohlekraftwerks etwa 30% betrigt, wihrend moderne Kraft-
werke nach dem Stand der Technik einen Wirkungsgrad von iiber 45% erreichen [38]. Dar-
iiber hinaus kénnen CO;-Emissionen bei der Erzeugung von elektrischer Energie durch den
verstirkien Einsatz von regenerativen Energien und der Kernenergie reduziert werden [60],
wobei letziere politisch umstritten ist. Zur Deckung des Energiebedarfs wird der Energie-
mix in den néichsten Jahrzehnten aber weiterhin einen bedeutenden Anteil an fossilen Brenn-
stoffen aufweisen miissen [40, 114, 115, 135]. Um dennoch eine erhebliche Reduktion von
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CO,-Emissionen erreichen zu kénnen, werden derzeit Technologien zur CO;-Abtrennung und
Speicherung (CO; Capture and Storage (CCS)) entwickelt. Diese Technologien sind im We-
sentlichen fiir den Einsatz bei den groBen punktférmigen CO>-Quellen geeignet. Dies sind ins-
besondere Kraftwerke zur Wandlung von chemisch gebundener Energie in elektrische Ener-
gie. Aufgrund des groBen Na-Anteils in Kraftwerksabgasen ist die Abtrennung des CO;, vor
der Speicherung notwendig.

Der Einsatz neuer Technologien zur Minderung von CO,-Emissionen ist immer mit einem
zusiitzlichen finanziellen Aufwand verbunden. Um einen Anreiz zur Investition in neue Tech-
nologien zu schaffen, wurde vor dem Hintergrund des Kyoto-Protokolls zur Verpflichtung der
Reduktion von Treibhausgasen [2] zum 1. Januar 2005 in Europa der Emissionszertifikatehan-
del (53, 102, 104, 132] eingefiihrt. Mit diesem politischen Instrument haben CO;-Emissionen
erstmalig einen Einfluss auf die Wirtschaftlichkeit u.a. von Kraftwerksprozessen.

Voraussetzung fiir die Realisierung der CO»-Abtrennung ist, dass ausreichende Speichermég-
lichkeiten vorhanden sind. Zur Speicherung muss das CO; iiblicherweise nach der Abtren-
nung auf Driicke von 80 - 120 bar komprimiert und verfliissigt werden, bevor es zu Lager-
stdtten transportiert und dort eingepresst wird {85]. Eine ausfiihrliche Darstellung von Me-
thoden zur CO;-Speicherung wird in [13, 60, 85] gegeben. Den gesamten weltweiten CO,-
Emissionen von 23.7 Gtco,/a stehen demnach Speicherméglichkeiten in nahezu ausgeschopf-
ten Ol- und Gasvorkommen (ca. 450 - 900 Gtco, ), in nicht abbaubaren, methanhaltigen Koh-
leflézen (ca. 3 - 200 Gtco,) und in tiefen, salzwasserhaltigen Gesteinsschichten, sogenannten
Aquiferen (ca. 300 - 10000 Gtco,) gegeniiber. In [137] wird der CO;-Bedarf als Rohstoff
fiir die chemische Produktion diskutiert und mit 0.1 Gtco,/a angegeben. Im Vergleich zu den
wesentlich groBeren CO,-Emissionen spielt diese CO,-Senke nur eine untergeordnete Rolle.
Insgesamt ist ein erhebliches Speicherpotenzial fiir CO, fiir mehrere Hundert Jahre vorhan-
den. Mit der CO,-Speicherung in Erdolfeldern ist hiufig die sogenannte Enhanced Oil Reco-
very (EOR) [130] verbunden. Dabei wird der Vorteil einer zusiitzlichen Erdolforderung durch
das Einpressen von CO; ausgenutzt. EOR wird weltweit bereits in 70 Erddlfeldern angewen-
det [85]. Die CO;-Speicherung in methanhaltigen Kohleflézen und die sich daraus ergebende
Methanforderung ist als Enhanced Coalbed Methane Recovery (ECBM) bekannt [136]. Die
erste kommerzielle Anlage zu ECBM wird seit 1996 in den USA betrichen [85]. Die bekann-
testen, bereits betriebenen kommerziellen Projekte zur CO»-Speicherung sind nach [60] das
Sleipner-Projekt (Norwegen, ca. 3000 tco,/d, Aquifer), das Weybumn-Projekt (Kanada, ca.
3000 - 5000 tcg,/d, EOR), das In Salah-Projekt (Algerien, ca. 3000 - 4000 tco,/d, erschopfte
Erdgaslagerstiitte) und das Salt Creek-Projekt (USA, ca. 5000 - 6000 lco,/d, EOR). In diesen
und weiteren Projekten untersuchen Wissenschaftler Monitoring-Technologien, Sicherheits-

risiken und Simulationsmodelle zur Beurteilung von Moglichkeiten der CO;-Lagerung.

Zur COz-Abtrennung aus Kraftwerksabgasen werden drei unterschiedliche Kraftwerkskon-
zepte, néimlich Pre Combustion Capture, Oxyfuel Technology und Post Combustion Technolo-
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gy, verfolgt. Eine umfassende Ubersicht ist u.a. in [60, 85, 126] gegeben. Bej der Pre Combu-
stion Capture erfolgt vor dem Verbrennungsprozess eine Vergasung des fossilen Brennstoffs,
wodurch letztlich H; und CO; erzeugt wird. Das CO, kann dann bei den vorherrschenden
hohen Driicken iiber eine physikalische Wische abgetrennt werden, wihrend H, zur Elek-
trizitdtserzeugung genutzt wird. Die Oxyfuel Technology basiert auf der Verbrennung der
fossilen Brennstoffe mit reinem Sauerstoff. Dieser muss zuniichst durch eine Luftzerlegung
erzeugt werden. Das Rauchgas besteht dann im Wesentlichen aus CO; und Wasserdampf,
welcher durch Kondensation abgetrennt werden kann. Zur Vermeidung von zu hohen Ver-
brennungstemperaturen muss bei diesem Prozess ein Teil des Rauchgases in die Brennkam-
mer zuriickgefiihrt werden. Die Post Combustion Capture, d.h. die CO2-Abtrennung nach dem
Kraftwerksprozess, stellt eine End-of-Pipe-Technologie dar. Hierbei ist die Reaktivabsorption
mit wissrigen Aminlosungen das vielversprechendste Verfahren.

Unter den drei genannten Kraftwerkskonzepten weisen alle Verfahren noch einen zum Teil
erheblichen Entwicklungsbedarf auf. Einzelne Komponenten wie z.B. Kohlevergaser oder die
im Post-Combustion-Capture-Verfahren verwendete Reaktivabsorption sind aber aus ande-
ren Anwendungen bekannt (siche z.B. [70]). Eine grundsitzliche Herausforderung aller ge-
nannten Konzepte liegt allerdings in den extrem groBen Rauchgasstromen bis zu ca. 4000 t/h
und den daraus folgenden Apparatedimensionen. Der wesentliche Vorteil der Post Combu-
stion Capture besteht darin, dass auch bestehende Kraftwerke mit geringen Modifikationen
nachgeriistet werden konnen. Der Vergleich der CO>-Abtrennkosten bei den drei genannten
Konzepten zeigt tendenziell etwas héhere Werte fiir die Post Combustion Capture (Reakti-
vabsorption) [126] aufgrund des hohen Energiebedarfs. Die wesentliche Herausforderung an
den Absorptionsprozess liegt somit in der Reduktion des Energieverbrauchs, der iiberwiegend
durch die Losungsmittelregeneration und die CO,-Kompression bestimmt wird [115].

Das EU-Projekt CASTOR (CO,, from CApture to STORage) [1] hat als Ziele die Entwick-
lung und Validierung von Technologien der Post Combustion Capture und der Speicherung.
Dabei liegt der Projektschwerpunkt in der Reduktion des Energiebedarfs fiir die Losungs-
miltelregeneration bei der Reaktivabsorption. Der Hauptansatz hierbei ist die Auswahl neuer,
effizienterer Lasungsmittel und deren experimentelle Validierung. Dies erfolgt ua. in einer
Technikumsanlage, die im Rahmen dieser Arbeit am Institut fiir Technische Thermodynamik
und Thermische Verfahrenstechnik (ITT) der Universitit Stuttgart aufgebaut wurde, sowie in
einer Pilotanlage an dem Kohlekraftwerk Esbjerg in Diinemark. Die Technikumsanlage ent-
hélt alle relevanten Komponenten einer groBtechnischen Anlage und bildet somit den gesam-
ten Absorptions-Desorptions-Prozess ab. Das Rauchgas wird darin mit einem gasbefeuerten
Brenner erzeugt, wobei der CO,-Partialdruck durch eine COz-Riickfiihrung und durch Zufuhr
aus Gasflaschen erhdht werden kann.

Ein wesentliches Ziel dieser Arbeit liegt darin, fiir den Prozess der COz-Abtrennung mittels
Reaktivabsorption ein detailliertes Verstindnis des Prozessverhaltens und des Einflusses von
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Prozessparametern auf den Energiebedarf zu erarbeiten. Dies ist eine elementare Grundlage
fiir die Prozessoptimierung. Aus diesem Grund werden anhand von experimentellen Para-
meterstudien mit dem bekannten Referenzlosungsmittel Monoethanolamin (MEA), das mit
30 wt% in wissriger Losung eingesetzt wird, an der Technikumsanlage die wesentlichen Ein-
flussgrisBen auf den Regenerationsenergiebedarf untersucht. Basierend auf der Betrachtung
der Energiebilanz des Desorbers werden unterschiedliche Beitriige zur Regenerationsenergie
identifiziert, so dass Aussagen iiber Ansitze zur Optimierung getroffen werden konnen. Die-
se Erkenntnisse kéinnen verwendet werden, um Auswahlkriterien fiir neue Losungsmittel zu

erarbeiten.

Die experimentellen Datenséitze aus den zahlreichen Parameterstudien in der Technikumsan-
lage mit MEA dienen als Grundlage zur Validierung von Modellen zur Prozesssimulation,
Die Kenntnis iiber die Giite eines Simulationsmodells ist essenziell filr das modellbasierte
Scale-Up eines Prozesses. Um eine zufriedenstellende Abbildung der Reaktivabsorption zu
erreichen, ist ein detailliertes Stoffiibergangsmodeli nétig. In dieser Arbeit wird ein entspre-
chendes Prozessmodell, welches in dem Werkzeug CHEMASIM! implementiert ist, validiert,
Anhand einer groBtechnischen Auslegung der CO»-Abtrennung fiir ein Braunkohlekraftwerk
werden die Dimension und der Energiebedarf des Prozesses verdeutlicht und die Notwendig-

keit zur Prozessoptimierung aufgezeigt.

Eine Reduktion des Energiebedarfs ist im Wesentlichen durch den Einsatz neuer Lésungsmit-
tel erreichbar. Hier werden zunichst die unterschiedlichen Kriterien zur Losungsmittelaus-
wahl diskutiert. Der Haupteinfluss auf die Regenerationsenergie ergibt sich durch die Absorp-
tionsenthalpie und die Gleichgewichtsdaten zur CO;-Léslichkeit. Basierend auf dem erzielten
Prozessverstiindnis wird eine Shortcut-Methode entwickelt, mit der der Regenerationsener-
giebedarf fiir neue Losungsmittel basierend auf wenigen Stoffdaten abgeschiitzt werden kann.
Sind vielversprechende Lsungsmittel gefunden, miissen weitere Kriterien zur Beurteilung
der Einsetzbarkeit betrachtet werden. Die Lésungsmittelstabilitit entscheidet maBgeblich iiber
Verluste durch Degradationsvorgénge und damit iiber Kosten fiir die Zufuhr von frischem Lo-
sungsmittel. Aus diesem Grund werden in der vorliegenden Arbeit Screeninguntersuchungen

zur thermischen Stabilitit sowie zur oxidativen Degradation und zu irreversiblen Nebenreak-
tionen mit CO; durchgefiihrt.

Das Verbesserungspotenzial und die Einsetzbarkeit von neuen Losungsmitteln wird im Rah-
men des Auswahlprozesses anhand von Screeningmethoden fiir einzelne Kriterien getrennt
voneinander untersucht. Die vielversprechenden Lésungsmittel werden dann in der zur Ver-
fiigung stehenden Technikumsanlage untersucht, um das erwartete Prozessverhalten zu vali-
dieren. In der vorliegenden Arbeit wird zur experimentellen Beurteilung des Verbesserungspo-
tenzials von neven Lésungsmitteln in der Technikumsanlage eine geei gnete Vorgehensweise
entwickelt und anhand der Lisungsmittel MEA, CASTOR1 und CASTOR?2 erprobit.

'Simulationswerkzeug der BASF SE, Ludwigshafen
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2 Grundlagen der CO,-Abtrennung aus
Kraftwerksabgasen

2.1 Technologien zur Realisierung von CO,-armen
Kraftwerken

2.1.1 Kraftwerkstypen zur Erzeugung von elektrischer Energie aus
fossilen Brennstoffen

Der Energiemix zur Stromerzeugung in Europa setzt sich aus den in Abbildung 1 gezeig-
ten Primérenergietriigern zusammen [114]. Der Anteil an fossilen Brennstoffen betréigt da-
bei 49%. Die wichtigsten fossil befeuerten Kraftwerkstypen sind das Gasturbinenkraftwerk,
die kombinierte Gas- und Dampfturbinenanlage (GuD) und das kohlebasierte Dampfkraft-
werk. Die beiden Letzigenannten werden als Basistechnologien fiir Weiterentwickiungen bis
2015/2020 gesehen [40]. Diese Kraftwerkstypen weisen unterschiedliche Rauchgasbedingun-
gen auf, was in Tabelle 1 anhand von typischen Daten fiir Kraftwerke der neuesten Generation
zu erkennen ist. Generell besteht das Rauchgas jedoch bei allen Kraftwerkstypen iiberwiegend
aus Stickstoff, weshalb nicht der gesamte Rauchgasstrom einer Speicherung zugefiihrt wer-
den kann. Fiir den Prozess zur CO,-Abtrennung spielt der CO,-Partialdruck im Rauchgas eine

Erneuerbare und
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Abbildung 1: Anteile unterschiedlicher Primirenergietriiger in der Europdischen Union zur
Stromerzeugung (aus [1141).
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Tabelle 1: Typische Kennzahlen und Rauchgasbedingungen von Kraftwerken der neuesten
Generation [1, 106].

GuD-Kraftwerk | Steinkohle- Braunkohle- ‘
(CCGTY) kraftwerk kraftwerk
’Eektrische Leistung / MW | 393 ] 600 | 1000
Gesamtwirkungsgrad” / % || 56.5 ‘ 45.0 1 493
Rauchgasbedingungen?® (feuchtes Gas)
massenslrom /t/h 2341.8 2217.6 3568.7
Temperatur / °C 93 48 7 |
Druck / mbar 1198 1013 1013
YNy Ar / mol % 75.34 71.62 69.61
Yo, { mol % 12.56 3.81 335
Yco, / mol % 3.89 13.30 14.00
YH,0 / mol % 8.21 11.25 13.04
yno,”* / ppm 24 97 80
Yso, / ppm 0 50 40
Pco, / mbar % 46.6 134.7 141.8 il

Englisch: Combined Cycle Gas Turbine

2Nt:t‘tc»—Gesamtwirlcungsgracl unter Volllast

3 Angabe des Rauchgaszustandes nach der Rauchgasentschwefelung (bei Kohlekraftwerken)
“Typisches Verhiltnis NO/NQ5 = 20/1 mol/mol

wichtige Rolle. Dieser hiingt von der Art des Brennstoffs und von dem Luftiiberschuss ab, der
fiir eine optimale Verbrennung bendtigt wird [60]. Aus diesen Griinden ist der in Tabelle 1
gezeigte Wert fiir den CO,-Gehalt im Rauchgas eines GuD-Kraftwerks deutlich niedriger als
bei Kohlekraftwerken. Umgekehrt ist der O>-Gehalt beim GuD-Kraftwerk deutlich grofer.
Neben den Hauptkomponenten N», H>0, CO;z und 05 sind im Rauchgas zusitzlich Spuren-
komponenten vorhanden. Feststoffpartikel treten hauptséichlich bei Kohlekraftwerken auf, der
Feststoffanteil bei gasbefeuerten Kraftwerken ist gering. Aufgrund der hohen Temperaturen
in der Brennkammer bilden sich aus N und O Stickoxide (NO,), wobei der Anteil von NO
im Vergleich zu NO; deutlich hoher ist. SO, tritt bei gasbetriebenen Kraftwerken in vernach-
lidssigbaren Konzentrationen auf, wihrend bei Kohlekraftwerken der in der Kohle vorhande-
ne Schwefel mit Luftsauerstoff merkliche Mengen an SO- bildet. Zur Lufireinhaltung sind
insbesondere Kohlekraftwerke mit Partikelfiltern, mit einer Rauchgasentstickung und einer
Rauchgasemschwefelungsanlage ausgestattet.
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Aufgrund der Kraftwerkslaufzeiten von mehr als 40 Jahren liegt der Anteil von modernen
Kohlekraftwerken mit einem Wirkungsgrad iiber 40% an dem europdischen Kraftwerkspark
nur bei ca. 8% [114]. Aus diesem Grund betriigt auch der weltweite durchschnittliche Wir-
kungsgrad eines Kohlekraftwerks nur ca. 30% [38, 40]. Es wird erwartet, dass sich der Ener-
giemix gemiB Abbildung 1 in den néchsten Jahrzehnten verindern wird, Der Anteil an re-
generativen Energien ist noch ausbaufihig, wihrend der Anteil der Kernenergie wesentlich
von politischen Entscheidungen abhéngen wird [114]. Fossile Brennstoffe werden somit auch
in den néchsten Jahrzehnten weiterhin eine wichtige Rolle in der Energieversorgung spielen.
Um trotzdem dem Klimawandel entgegenzuwirken, muss deshalb eine erhebliche Reduktion
des CO;-AusstoBes erreicht werden. Einen gewissen Beitrag hierzu kann der verstirkte Ein-
satz von Erdgas mit einem giinstigeren C/H-Verhiiltnis im Vergleich zur Kohle leisten, da die
CO;-Emissionen pro Energiegehalt geringer sind. Allerdings bietet Kohle wegen der stiirker
regional verteilten Vorkommen eine gréBere Versorgungssicherheit im Vergleich zu Erdél und
Erdgas [114]. Zur Minderung von COz-Emissionen bei fossil befeuerten Kraftwerken werden
in [40] drei Schritte dargestellt:

1. Durch Modernisierung von #lteren Kraftwerken und der damit verbundenen Wirkungs-
graderhthung kann eine deutliche CO,-Minderung erreicht werden.

2. Weitere Wirkungsgradsteigerungen durch verinderte Prozessbedingungen sind bis zum
Jahr 2020 sowohl bei GuD-Kraftwerken (bis zu 63%) als auch bei Kohlekraftwerken
(bis zu 50%) zu erwarten.

3. Um fossil befeverte Kraftwerke mit sehr niedrigen COz-Emissionen zu erreichen, miis-
sen Methoden der CO,-Abtrennung und Speicherung angewendet werden.

Zur Realisierung der zuletzt genannten Kraftwerksart muss die technische Machbarkeit und
die Wirtschaftlichkeit sowohl der CO2-Abtrennung als auch der anschlieBenden Speicherung
gegeben sein. Maglichkeiten zur CO,-Speicherung und der notwendige Forschungsbedarf
wurden bereits in Kapitel 1 genannt. Die verschiedenen Konzepte zur COz-Abtrennung an
Kraftwerken, nimlich Post Combustion Capture, Pre Combustion Capture und Oxyfuel Tech-
nology, werden in einer Vielzahl an Verdffentlichungen ausfiihrlich erldutert und diskutiert.
Wichtige Quellen hierbei sind [49, 60, 85, 115, 126]. Im Folgenden wird ein Uberblick iiber
die unterschiedlichen Konzepte gegeben.

2.1.2 Post Combustion Capture

Unter Post Combustion Capture versteht man die COz-Abtrennung nach dem Kraftwerks-
prozess. Kohlekraftwerke sind heutzutage nach dem Verbrennungsprozess bereits mit einer
Rauchgasentstaubung, -entstickung und -entschwefelung ausgeriistet. Bei der Post Combusti-
on Capture erfolgt nach der Rauchgasentschwefelung die COs-Abtrennung. Das CO; muss
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somit aus den Rauchgasen mit den in Tabelle 1 angegebenen typischen Bedingungen abge-
trennt werden. Der CO,-Partialdruck, der den Aufwand fiir die Abtrennung bestimmt, liegt
damit im Bereich zwischen 46 mbar und 142 mbar bei sehr niedrigen Werten. Eine Ubersicht
{iber verschiedene Methoden der Post Combustion Capture wird erginzend zu der bereits ge-
nannten Literatur u.a. in [3] gegeben. Die Vor- und Nachteile verschiedener Verfahren unter
den gegebenen Randbedingungen werden im Folgenden diskutiert.

2.1.2.1 Absorption

CO; wird durch Kontakt mit einem physikalischen oder chemischen Losungsmittel in einem
Absorber aufgrund einer selektiven Aufnahme von den restlichen Rauchgaskomponenten ab-
getrennt. In einem zweiten Schritt muss das Losungsmittel in einem Desorber wieder rege-
neriert werden. Hierzu ist ein erheblicher Energieaufwand notwendig, der ca. 70 - 80% des
Gesamtenergiebedarfs des Prozesses ausmacht [3]. Wesentlich fiir die Effektivitiit des Prozes-
ses ist der Unterschied der CO,-Loslichkeit zwischen Absorber- und Desorberbedingungen.
Die physikalische Absorption (Physisorption) weist diesbeziiglich lediglich bei hohen Parti-
aldriicken Vorteile auf. Fiir die CO;-Abtrennung aus Kraftwerksabgasen ist deshalb nur die
chemische Absorption (Chemisorption) sinnvoll. Aus einer Vielzahl an unterschiedlichen An-
wendungen sind hierzu langjéhrige Erfahrungen vorhanden [70]. Das CO»-Produktgas weist
eine hohe Reinheit mit mehr als 99% auf [9], so dass das produzierte CO; nach weiterer Reini-
gung sogar in der Getriinkeindustrie eingesetzt wird. Die wesentliche Herausforderung an den
Prozess der Reaktivabsorption beim Einsatz in der Kraftwerkstechnik stellt der hohe Energie-
bedarf zur Losungsmittelregeneration, aber auch die Losungsmittelzersetzung (Degradation)
sowie Korrosion dar,

In [92, 113] wird eine chemisorptive CO,-Abtrennung mit Wertstoffgewinnung vorgeschla-
gen. Hierbei werden zur Absorption z.B. lingerkettige Amine eingesetzt, die als Feststoff
ausfallen, von dem Lésungsmittel abfiltriert werden und als Tenside oder zur Polyurethanher-
stellung eingesetzt werden kénnen. Die energieaufwindige Losungsmittelregeneration ent-
fallt bei diesem Prozess, jedoch muss kontinuierlich neues Amin zugefiihrt werden. Der CO»-
Rohstoffbedarf der chemischen Industrie ist allerdings um mehrere GréBenordnungen nied-
riger als die weltweiten CO,-Emissionen. Dementsprechend kann das erliuterte Verfahren
lediglich einen marginalen Beitrag zur Reduktion von CO»-Emissionen leisten.

2.1.2.2 Adsorption

Bei Adsorptionsverfahren werden unterschiedlich starke Wechselwirkungen der Rauchgas-
komponenten mit der Oberfiiiche eines Feststoffs, z.B. Aktivkohle, Zeolithe oder Calcium-
oxid, ausgenutzt. Dadurch ergibt sich eine unterschiedliche Selektivitit gegeniiber den Rauch-
gaskomponenten. Adsorptionsverfahren werden entweder in Form mehrerer parallel geschal-
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teter Festbettapparate in einer zyklischen Fahrweise oder kontinuierlich in Wirbelschichten
betricben. Bei den zyklischen Verfahren durchstromt das Rauchgas das zuniichst unbeladene
Festbett, wobei das CO; an der Feststoffoberfliiche gebunden wird. Bevor der CO,-Gehalt im
gereinigien Abgas aufgrund der erreichten Gleichgewichtsbeladung ansteigt, wird das Rauch-
gas auf ein unbeladenes Festbett umgeschaltet.

Das beladene Festbett muss dann in einem zweiten Schritt regeneriert werden, wofiir drei von
der Wirkungsweise unterschiedliche Methoden bekannt sind, ndmlich die Temperature Swing
Adsorption (TSA), die Pressure Swing Adsorption (PSA) und die Electric Swing Adsorption
(ESA). Bei der TSA erfolgt die Regeneration des Festbetts durch Temperaturerhhung, wih-
rend bei der PSA eine Druckabsenkung auftritt. Anlagen mit diesen Regenerationskonzepten
sind kommerziell verfiigbar. Bei der ESA werden durch Anlegen einer geringen elektrischen
Spannung die Wechselwirkungen zwischen den adsorbierten Molekiilen und der Feststoff-
oberfliiche deutlich verringert. Diese Methode verspricht eine Reduktion des Energiebedarfs
zur Regeneration, allerdings befindet sie sich noch im Entwicklungsstadium.

Zyklisch arbeitende Adsorptionsverfahren werden kommerziell zur CO,-Abtrennung bei der
Synthesegas- und Wasserstofferzeugung sowie zur Biogasaufbereitung eingesetzt. Zur CO;-
Abtrennung aus Kraftwerksabgasen liegen Nachteile in einer geringen CO»-Selektivitit, in
einer geringen Beladungskapazitit fiir CO,, in niedrigen Adsorptionsgeschwindigkeiten, in
dem Druckverlust beim Durchstromen des Festbetts sowie in dem erheblichen Energiebedarf
zur Regeneration. Die Anwendung von Adsorptionsverfahren im groBen MabBstab zur COz-
Abtrennung aus Kraftwerksabgasen wird aus diesen Griinden zur Zeit als wenig attraktiv an-
gesehen [126]. Jiingste Untersuchungen in [22] zeigen, dass durch die Entwicklung neuer
Adsorbermaterialien ein Potenzial zur Reduktion des Energiebedarfs vorhanden ist.

Bei der kontinuierlichen Adsorption mittels Calciumoxid wird CO; aus dem Rauchgas in
einem Wirbelschichtreaktor unter Bildung von Calciomcarbonat abgetrennt. Das Calciumear-
bonat wird in einem zweiten Wirbelschichtreaktor wieder regeneriert, wobei CO; in hoher
Konzentration sowie Calciumoxid gebildet wird. Letzteres wird wieder dem Adsorptionste-
aktor zugefiihrt. Der Vorteil dieses als Calcium Looping bezeichneten Verfahrens liegt u.a.
darin, dass die bei der Adsorption frei werdende Energie auf hohem Temperaturniveau anfallt

und zur Stromerzeugung genutzt werden kann.

2.1.2.3 Kryogene Verfahren

Bei kryogenen Verfahren wird CQ, durch Kondensation bzw. Resublimation bei niedriger
Temperatur und erhéhtem Druck von dem Rauchgasstrom abgetrennt [3, 85]. Hierzu miis-
sen zunichst in einer Vorstufe storende Komponenten wie z.B. H,0, NO, und SO; aus dem
Rauchgas entfernt werden. Das Rauchgas wird dann komprimiert und abgekiihlt, so dass fliis-
siges bzw. festes CO, auftritt und abgetrennt werden kann. Dabei muss beachtet werden,
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dass der notwendige Kompressionsdruck erheblich ist (vgl. Tripelpunkt von reinel.n C(-)z:
Trp, co, = —56.6 °C, prp,co, = 5.2 bar). Kryogene Trennverfahren werden kommel.zlell eu‘f-
gesétzt, um Stréme mit einem hohen CO,-Anteil von 50 - 70 % weiter aufzukonzentrieren. Ei-
ne Anwendung bei niedrigen CO5-Anteilen ist aufgrund des hohen Energiebedarfs zur Kom-

pression nicht wirtschaftlich.

Der Vorteil von kryogenen Verfahren liegt darin, dass bereits flissiges CO, mit hoher Rein-
heit gewonnen wird, welches einfach transportiert und gespeichert werden kann. Der Nach-
teil des extrem hohen Energiebedarfs wiegt allerdings so stark, dass diesen Verfahren kein
Anwendungspotenzial zur groBtechnischen CO,-Abtrennung aus Kraftwerksabgasen bei der
Post Combustion Capture eingeridumt wird [3, 85, 126]. Potenzielle Einsatzmdglichkeiten von
kryogenen Verfahren werden bei der Pre Combustion Capture und der Oxyfuel Technology

gesehen.

2.1.2.4 Membranverfahren

Zur CO;-Abtrennung mittels Membranverfahren existieren zwei unterschiedliche Verfahrens-
konzepte, nidmlich die Gaspermeation und die Membranabsorption [85]. In beiden Fillen soll
der CO,-Gehalt im Rauchgas durch einen selektiv abgetrennten CO>-Strom durch die Mem-
bran hindurch reduziert werden. Die Selektivitét wird jedoch durch unterschiedliche physika-
lische Efffekte erreicht.

Bei der Gaspermeation ergibt sich die Selektivitdt durch unterschiedliche Affinititen der
Rauchgaskomponenten zur Membran. Der Stofftransport wird durch die Partialdruckdiffe-
renz zur Produktseite bestimmt. Aufgrund des niedrigen CO;-Partialdrucks im Rauchgas
muss auf der Produktseite ein Geblise oder evtl. sogar eine Vakuumpumpe eingesetzt wer-
den, um ein ausreichendes treibendes Gefille zu erreichen. Aufgrund einer unzureichenden
Selektivitidt und Permeabilitit von Membranen zur CO,-Abtrennung weisen diese keine ho-
hen Abtrenngrade auf. Eine hohe CO;-Abtrennung kann durch einen aufwindigen, mehr-
stufigen Membranprozess erreicht werden. Um ausreichende Stoffiibergangsraten und somit
einen effizienten Abtrenngrad zu erreichen, ist in diesem Fall die Kompression des gesamten
Rauchgasstroms nétig [85]. Der Energiebedarf ist dann groBer als bei Absorptionsverfah-
ren, so dass mit den momentan verfiigbaren Membranen die Gaspermeation ungeeignet fiir
die CO;-Abtrennung aus Krafiwerksabgasen ist. Um die Einsetzbarkeit der Gaspermeation
zu steigern, sind Weiterentwicklungen der Membranmaterialien notwendig. In [19] wird der
aktuelle Entwicklungsstand von selektiven, keramischen Hochtemperaturmembranen vorge-
stellt. CO,-selektive Membranen befinden sich demnach noch im Anfangsstadium der Ent-
wicklung. GroBeres Potenzial fiir den Einsatz von Hochtemperaturmembranen wird bei der
Pre Combustion Capture und Oxyfuel Technology gesehen.

Aus den oben genannten Griinden liegt zur Zeit die Hauptanwendung von Membranen bei der
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Post Combustion Capture in der Membranabsorption. Hierbei dient die Membran als Kontakt-
fiiche zwischen dem Rauchgas und einem Losungsmittel. Die CO3-Selektivitit wird lediglich
durch das Absorptionsmittel beeinflusst. Der Aufbau des Gesamtprozesses iihnelt dabei einem
herkémmlichen Absorptions-/Desorptionsprozess. Vorteile gegeniiber diesem Prozess werden
in der Vermeidung von fluiddynamischen Problemen wie Fluten, Kanalbildung, Schiumen so-
wie in der Verringerung von Losungsmittelaustrag gesehen [60], Zudem kann im Vergleich
zu herkdmmlichen Kolonneneinbauten eine grofere volumenbezogene Stoffiibergangsfliche
erreicht werden. Allerdings muss beachtet werden, dass durch die Membran ein zusitzlicher
Stofftransportwiderstand eingebaut wird, wodurch der Vorteil einer gréflieren Kontaktfliche
reduziert oder sogar aufgehoben werden kann. Desweiteren muss berticksichtigt werden, dass
Membrankontaktoren fiir den Einsatz zur CQO,-Absorption mit Losungsmitteln im Vergleich
zu dem herkémmlichen Absorptions-/Desorptionsprozess keine Verbesserung in dem Ener-
giebedarf zur Losungsmittelregeneration liefern konnen, da die CO,-Loslichkeit in der Fliis-
sigphase durch die Membran nicht beeinflusst wird. Weitere Nachteile der Membranabsorp-
tion im Vergleich zu mit Kolonneneinbauten ausgeriisteten Absorbern liegen in Membran-
kosten, der Bestiindigkeit von Membranmaterialien, ihrer Anfalligkeit gegen Verschmutzung
sowie in einem erhéhten Druckverlust beim Durchstromen des Rauchgases.

2.1.3 Pre Combustion Capture

Bei der Pre Combustion Capture erfolgt die CO;-Abtrennung vor dem Verbrennungsprozess.
Hierbei wird zuniichst ein fossiler Brennstoff durch Dampfreformierung oder partielle Oxi-
dation in ¢inen nichtkohlenstoffhaltigen Brennstoff, nimlich Wasserstoff, umgewandelt. Die-
ser Prozess ist von verschiedenen Anwendungen, wie z.B. der Synthesegaserzeugung oder
der Wasserstoff- und Ammoniakproduktion, gut bekannt. Der Einsatz dieser Technologie zur
gekoppelten Produktion von Wasserstoff, Elektrizitit und CO; aus Kohle ist in [29, 71] be-
schrieben.

Dic Reaktion der endothermen Dampfreformierung liuft fiir einen beliebigen fossilen Brenn-
stoff gemiB Gleichung (1) typischerweise bei Temperaturen von 800 °C - 900 °C ab: Der
Energiebedarf der Umsetzung wird durch Verbrennung einer Teilmenge des Brennstoffs er-

zeugt.
CiHy+xH,0 = xCO+ (x+y/2) Hy AH >0 ()]

Die partielle Oxidation von fossilen Brennstoffen ist eine exotherme Reaktion und 1duft gemidh
Gleichung (IT) bei Temperaturen von ca. 1250 °C - 1400 °C ab. Werden dabei feste Brennstoffe

umgesetzt, spricht man von Vergasung.

CiHy+x/20;, = xCO+y/2H; AH <0 (I



12 2 Grundlagen der CO2-Abtrennung aus Kraftwerksabgasen

Das Verfahren der partiellen Oxidation hat gegeniiber der Dampfreformierung den Vorteil,
dass es ohne zusitzliche Wirmequelle auskommt. Das in den Reaktionen (I) und (II) entstan-
dene Produkt CO wird in einem weiteren Schritt in der exothermen Wassergas-Shifi-Reaktion

nach Gleichung (IIT) mithilfe von Wasserdampf zu CO; umgesetzt.
CO+HO = CO;+H2 AH <0 (Im)

Je nach verwendetem Katalysator lduft die Umsetzung (III) bei 400 °C - 550 °C (Fe-Cr-
Katalysator) bzw. 180 °C - 350 °C (Cu-basierter Katalysator) ab. Der Gesamtdruck im Pro-
duktgas betrsigt 20 - 70 bar, der CO,-Gehalt im trockenen Gas liegt in dem Bereich zwischen
15 - 60 %. Aufgrund des hohen CO;-Partialdrucks ist die absorptive CO>-Entfernung deutlich
einfacher als bei der Post Combustion Capture. Die Stromerzeugung erfolgt schlieBlich durch
Verbrennung des erzeugten Wasserstoffs in einem kombinierten GuD-Prozess.

2.1.4 Oxyfuel Technology

Die Hauptschwierigkeit der CO,-Speicherung beim konventionellen Kraftwerksprozess liegt
in dem groBen Nj-Anteil, der vor der Verpressung in Lagerstitten abgetrennt werden muss.
Die Idee bei der Oxyfuel Technology fiir ein Kohlekraftwerk liegt nun in der Entfernung von
N3 vor dem Verbrennungsvorgang. In einem ersten Schritt muss in einer Luftzerlegungsanlage
ein Gasstrom mit einem hohen O,-Gehalt erzeugt werden. Damit erfolgt dann in der Brenn-
kammer die Umsetzung der Kohle zu CO,, wobei in Abhingigkeit von der Kohlezusammen-
setzung auch etwas Wasserdampf entsteht. Bei der Kohleverbrennung mit reinem Sauerstoff
ergibt sich eine extrem hohe Temperatur von bis zu 3500 °C [60], was fiir gingige Materia-
lien deutlich zu hoch ist. Die Brennkammertemperatur kann durch Riickfiihrung eines CO;-
Stroms reduziert werden. Im Abgas wird nach Kondensation von Wasserdampf eine CO;-
Reinheit von etwa 80 - 90 Vol% bezogen auf das trockene Gas erreicht. Verunreinigungen mit
N2, Ar und O; stammen im Wesentlichen aus dem zugefiihrten Sauerstoff, dessen Reinheit
durch den Aufwand bei der Sauerstoff-Anreicherung vor dem Verbrennungsprozess bestimmt
wird. Der O»-Gehalt von ca. 1 - 3 Vol% ergibt sich durch den notwendigen Sauerstoffiiber-
schuss, um eine vollstindige Umsetzung des Brennstoffs zu erreichen. Verunreinigungen wie
S0O,, NOy, HCI und Hg ergeben sich aus der Zusammensetzung des Brennstoffs,

Die Hauptschwierigkeit der Oxyfuel Technology liegt in der Gewinnung von reinem Sauer-

stoff. Die momentan verfiighare konventionelle kryogene Luftzerlegung oder auch Adsorp-

tionsverfahren sind sehr energie- und kostenintensiv, wodurch der Wirkungsgrad des Kraft-

werksprozesses merklich reduziert wird. Aus diesem Grund miissen verbesserte Technologien
zur Luftzerlegung entwickelt werden. Eine vielversprechende Idee ist der Einsatz einer in die

Verbrennungskammer integrierten Keramikmembran (sieche z.B. [19, 105)), die fiir Sauerstoff

durchldssig ist. Als weitere potenzielle Technologie wird die sogenannte Chemical Looping
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Combustion (CLC) [31, 72, 89] diskutiert, bei der ein Metalloxid als Sauerstofftriger dient.
Dabei werden in einem ersten Wirbelschichtreaktor Metallpartikel mit Sauerstoff zu Metall-
oxid umgewandelt, wéhrend in einem zweiten Reaktor das Metalloxid von der Kohle redu-
ziert wird. Beide genannten Verfahren zur Abtrennung von Sauerstoff aus Umgebungsluft
sind noch im Entwicklungsstadium und nicht groftechnisch verfiigbar.

Zur Demonstration der Realisierbarkeit eines Kraftwerks mit Oxyfuel Technology wurde bis
Mitte 2008 durch den Krafiwerksbetreiber Vattenfall am Standort des Kraftwerks Schwarze
Pumpe in Brandenburg eine 30 MW Pilotanlage aufgebaut [118]. Dabei wird eine konventio-
nelle Luftzerlegungsanlage eingesetzt. Bevor diese Technologie groBtechnische Anwendung
findet, muss in dem PilotmaBistab der kontinuierliche Betrieb der Oxyfuel Technology bei
einem kohlebasierten Kraftwerk demonstriert werden.

2.1.5 Diskussion der Kraftwerkskonzepte

Die Vor- und Nachteile der oben vorgestellten unterschiedlichen Kraftwerkskonzepte wer-
den in zahlreichen Verdffentlichungen [38, 40, 41, 50, 51, 68, 135] v.a. auch hinsichtlich der
Wirtschaftlichkeit und der Wirkungsgradeinbufien diskutiert. Hierbei wird als Methode der
Post Combustion Capture lediglich die Reaktivabsorption mit wiissrigen Aminlésungen in Er-
wigung gezogen. Die in Kapitel 2.1.2.2 bis 2.1.2.4 diskutierten weiteren Methoden der Post
Combustion Capture sind aus heutiger Sicht entweder technisch und/oder wirtschaftlich we-
nig attraktiv oder befinden sich noch in einem Entwicklungsstand, der einen groBtechnischen
Einsatz erst zu einem spiiteren Zeitpunkt ermdglicht. Ein Vergleich der wesentlichen Vor- und
Nachteile der Kraftwerkskonzepte Post Combustion Capture, Pre Combustion Capture und

Oxyfuel Technology ist in Tabelle 2 zusammengestellt.

Von den diskutierten Kraftwerkskonzepten weist die Reaktivabsorption mit wissrigen Amin-
losungen den griBten Entwicklungsgrad und die hochste Anwendungsreife durch zahlreiche
Erfahrungen aus anderen Einsatzgebieten auf. Aufgrund dessen wird damit gerechnet, dass
der Zeithorizont bis zum Ban von kommerziellen Anlagen basierend auf der Post Combustion
Capture kiirzer ist als bei der Pre Combustion Capture und der Oxyfuel Technology [41]. Ein
wesentlicher Vorteil der Post Combustion Capture als sogenannte End-of-Pipe-Technologie
liegt in der Nachriistbarkeit bestehender Kraftwerke, die nur mit geringen Modifikationen des
Kraftwerksprozesses selbst verbunden ist. Zudem weist diese Technologie eine hohe Flexibili-
tit beziiglich der Lastnutzung des Kraftwerks auf und auch der Betrieb ohne CO;-Abtrennung
ist moglich. Wesentliche Nachteile der Pre Combustion Capture liegen in der hohen Komple-
xitiit des Prozesses und der damit verbundenen geringen Lastflexibilitit. Die Nachriistung
bestehender Kraftwerke mit der Oxyfuel Technology ist mit hiherem Aufwand im Vergleich
zu der Post Combustion Capture verbunden, wihrend eine Nachriistung mit der Pre Combu-
stion Capture nicht méglich ist. Ein weiterer Vorteil der Reaktivabsorption liegt in der hohen
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Tabelle 2: Vergleich verschiedener Kraftwerkskonzepte mit CO-Abtrennung aus heutiger
Sicht [41, 50] (Vorteil = +, Nachteil = —).

Post Combu- | Pre Combustion | Oxyfuel Tech-w

stion Capture | Capture l nology

(Reaktivabsorp-

tion) }

i

Wirkungsgradverlust! / 10-15 6-11 7-11
90-Punkte
Kosten der CO,-Vermeidung? / 25.- 45 20.- 40 20 - 40
€/tco,
Nachriistbarkeit bestehender + _ +)
Kraftwerke
Zeit bis zur Verfiigharkeit -+ (+) (+)
Komplexitit - - (+)
Lastflexibilitdt &4 a— (+)
Betrieb ohne CO»-Abtrennung + (+) (+)
Reinheit des CO,-Produktstroms + (-) &)

!Nettowirkungsgradverlust inklusive CO;-Kompression
2Kosten fiir die CO;-Abtrennung und Kompression (ohne Kosten fiir den CO;-Transport und die Speicherung)

Reinheit des CO»-Produkistroms von mehr als 99 %. Bei der Oxyfuel Technology kann je
nach Reinheit des Sauerstoffs ein CO»-Gehalt von ca. 80 - 90 % erreicht werden. In Abhin-
gigkeit von den Anforderungen an die Reinheit des zur Speicherung zu transportierenden CO,
ist gegebenenfalls ein zusitzlicher Reinigungsschritt notwendig. Der Aufwand zur Reinigung

des Synthesegases bei der Pre Combustion Capture wird u.a. durch die Anforderungen an die
Reinheit des CO» bestimmit.

Der Hauptnachteil der Reaktivabsorption mit wissrigen Aminlsungen liegt in dem hohen
Energiebedarf fiir die Losungsmittelregeneration. Als Konsequenz ergibt sich fiir diesen Pro-
zess gemih [50] ein Wirkungsgradverlust des Kraftwerks von ca. 10 - 15 %-Punkten. Bei der
Oxyfuel Technology werden mit einem Wirkungsgradverlust von 7 - 11 %-Punkten und bei
der Pre Combustion Capture mit einem Wirkungsgradverlust von 6 - 11 %-Punkten niedrigere
Werte angegeben. Ein weiteres MaB zur Beurteilung des Aufwands der CO»-Abtrennung und
Speicherung sind die CO,-Vermeidungskosten. Diese ergeben sich durch den Unterschied

in den Gesamtkosten der Stromerzeugung zwischen einem Kraftwerk mit bzw. ohne CO;-

Abtrennung bezogen auf die Differenz im COz-AusstoB. Diese Kosten zur CO3-Abtrennung

und Kompression liegen nach [50] bei der Post Combustion Capture bei ca. 25 - 45 €/tco,.

wihrend auch hier die Pre Combustion Capture und die Oxyfuel Technology Vorteile mit
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C0,-Vermeidungskosten von ca. 20 - 40 €/ico, aufweisen. Kosten fiir den CO;-Transport
und die Speicherung liegen nach [50] bei ca. 7 - 14 €/tcp,, davon entfillt der geringere Anteil
von ca. 1 - 3 €/tco, auf Transportkosten.

Alle diskutierten Technologien zur CO;-Abtrennung weisen einen erheblichen Wirkungsgrad-
verlust, zusitzliche Betriebskosten und deutlich erhéhte Investitionskosten auf. Die sich da-
raus ergebenden gesamten CO;-Vermeidungskosten werden in (50] auf ca. 30 - 60 €/tcq,
beziffert. Zur Beurteilung der Wirtschaftlichkeit der CO,-Abtrennung und Speicherung muss
dieser Wert dem Preis fiir ein CO,-Emissionszertifikat gegeniibergestellt werden. Der EEX!
Carbon Index (Carbix) stellt einen Referenzpreis fiir Emissionsberechtigungen dar, der bér-
sentdglich ermittelt wird. Der Carbix lag beispielsweise im zweiten Quartal 2008 bei ca. 25 -
26 €/tco,- Aus momentaner Sicht ist die Wirtschaftlichkeit der COz-Abtrennung und Spei-
cherung nicht gegeben. Im Zuge weiterer Reduktionsverpflichtungen der Europiischen Union
bis zum Jahr 2020 muss aber erwartet werden, dass der Preis von CO;-Emissionszertifikaten
weiter steigen wird. Aufgrund der unterschiedlichen Vorteile der diskutierten Kraftwerkskon-
zepte erscheint momentan eine Festlegung auf eine Technologie nicht sinnvoll. Fiir eine Inves-
titonsentscheidung werden verschiedene Gesichtspunkte wie die Marktreife, die Verldsslich-
keit und Flexibilitit, Investitions- und Betriebskosten und auch die Kosten fiir Emissionszerti-
fikate eine Rolle spiclen. Denkbar ist, dass je nach Anwendungsfall wie z.B. die Nachriistung
eines bestehendes Kraftwerks und der Kraftwerksneubau unterschiedliche Kraftwerkskonzep-

te verfolgt werden.

Die Post Combustion Capture, Pre Combustion Capture und die Oxyfuel Technology miissen
alle weiter entwickelt werden, um die kommerzielle Anwendbarkeit zu demonstrieren und
das Potenzial zur Kostenreduktion auszuschopfen. Bei der Reaktivabsorption muss der ho-
he Energiebedarf zur Losungsmittelregeneration reduziert werden. Der Entwicklungsbedarf
hei der Oxyfuel Technology liegt in einer Reduktion der hohen Energiekosten der Luftzerle-
gung und bei neuen Verfahren wie sauerstoffdurchlissige Membranen oder Chemical Looping
Combustion. Zudem muss die Frage iiber die notwendige Reinheit des CO,-Produkistroms
zur Speicherung geklirt werden, da dadurch der Aufwand bei der Sauerstofferzeugung be-
stimmt wird. Bei der Pre Combustion Capture miissen Aspekte wie hohe Investitionskosten,
die hohe technische Komplexitit des Gesamtprozesses, Modifikationen der Gasturbine sowie
die Optimierung der Rohgasreinigung weiter betrachtet werden.

Dic Reaktivabsorption ist eine der vielversprechenden Technologien zur CO,-Abtrennung aus
Kraftwerksabgasen. Hauptaufgabe zur Verbesserung der Wirtschaftlichkeit beim Einsatz im
Kraftwerksbereich ist eine merkliche Reduktion des Energiebedarfs zur Losungsmittelrege-
neration. In dieser Arbeit wird mit dem Ziel einer Prozessoptimierung ein verbessertes Ver-
stindnis des Absorptions-Desorptionsprozesses erarbeitet und Einflussmoglichkeiten auf den

Regenerationsenergiebedarf aufgezeigt.

"European Energy Exchange an der Leipziger Stromborse
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2.2 CO,-Abtrennung mittels Absorption

Bei der Auslegung eines Absorptions-Desorptions-Prozesses spielt die Wahl eines geeigneten
Loésungsmittels mit einer gewiinschten Aufnahmekapazitit und Selektivitiit eine zentrale Rol-
le. Mit der Unterscheidung zwischen physikalischer und chemischer Absorption sind zwei
Klassen von Losungsmitteln bekannt, die sich durch die physikalisch-chemischen Vorgin-
ge unterscheiden und infolge dessen deutliche Unterschiede in Gleichgewichtsdaten aufwei-
sen. Die Einsatzbedingungen von physikalischen und chemischen Lasungsmitteln werden in
[57, 103] diskutiert und anhand von Prozessbeispielen veranschaulicht. Im Folgenden werden
die Unterschiede zwischen den genannten Lésungsmittelklassen anhand der CO,-Absorption
betrachtet. In Abbildung 2 sind beispielhaft fiir die CO,-Loslichkeit in Methanol als physi-
kalischem Lésungsmittel sowie in einer wiissrigen Losung mit 0.3 g/g MEA als chemischem
Losungsmittel Gleichgewichtsisothermen bei unterschiedlichen Temperaturen gegeniiberge-
stellt. Bei der sogenannten Physisorption, bei der physikalische Losungsmittel eingesetzt wer-
den, wird die Aufnahmekapazitit und die Selektivitit ausschlieBlich von der physikalischen
Léslichkeit des CO; in der Fliissigphase bestimmt. Zur mathematischen Beschreibung der
Laslichkeit kann fiir niedrige CO,-Konzentrationen das vereinfachte Henrysche Gesetz an-
gewendet werden. Die Gleichgewichtsisotherme entspricht deshalb in erster Niherung einer
Ursprungsgeraden. Bei der Chemisorption hingegen werden die Aufnahmekapazitit und die
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Abbildung 2: Beispiel fiir berechnete Gleichgewichtsisothermen der CO,-Léslichkeit in Me-
thanol (MeOH) (Stoffdatenmodell: aspenone™, Aspen Plus Version 2004.1
Aspen Technology, Inc.) und in einer wiissrigen Losung mit 0.3 glg MEA’
(Stoffdatenmodell: siehe Anhang D.1) bei unterschiedlichen Temg;eramren.
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Selektivitdt neben der physikalischen Loslichkeit des CO, maBgeblich durch anschlieRBen-
de Reaktionen in der Fliissigphase beeinflusst. Dies fiihrt dazu, dass selbst bei sehr niedrigen
CO,-Partialdriicken eine hohe Beladung erreicht werden kann. Bei hohen CO;-Partialdriicken
hingegen wird in der Regel die vollstindige Umsetzung der reagierenden Komponente des L~
sungsmittels erreicht, so dass sich eine weitere Zunahme der Beladung nur durch eine erhohte
physikalische Loslichkeit ergeben kann. Hieraus resultiert ein deutlich nichtlineares Verhalten
der Gleichgewichtsisothermen.

Bei der Chemisorption konnen die ablaufenden Reaktionen zusitzlich zu einer Erhéhung der
Absorptionsgeschwindigkeit fithren. Dies ist dann der Fall, wenn die Reaktionskinetik so
schnell ist, dass eine Abreaktion des CO; bereits in einer Grenzschicht an der Phasengren-
ze aufiritt, wodurch sich groBere Konzentrationsgradienten im Vergleich zur Physisorption
ergeben. Aufgrund des groBeren treibenden Gefilles ergibt sich dadurch ein erhohter Stoff-
transport. Ein weiterer Unterschied zwischen der physikalischen und chemischen Absorption
liegt in der Absorptionsenthalpie, die bei der Chemisorption aufgrund der starken chemischen
Bindung des CO; in der Regel griBer ist als bei der Physisorption. Die Absorptionsenthalpie
fiihrt dazu, dass der Absorptionsvorgang iiblicherweise nicht isotherm abléuft.

Zur Auswahl eines geeigneten Losungsmittels spielt neben einer hohen Aufnahmekapazi-
tit auch eine gute Regenerierbarkeit eine wichtige Rolle. Entscheidend hierbei ist fiir die
Auslegung eines Absorptions-Desorptions-Prozesses eine ausreichende Differenz der CO;-
Aufnahmekapazitdt zwischen Absorber- und Desorberbedingungen, die auch als zyklische
Kapazitit bekannt ist. Anhand von Abbildung 2 wird deutlich, dass bei der Physisorption
durch einen hohen Druck und damit einem hohen CO»-Partialdruck im Absorber sowie durch
einen niedrigen Druck im Desorber bei derselben Temperatur bereits ein hoher Beladungs-
unterschied erreichbar ist. In diesen Fillen reicht fiir die Losungsmittelregeneration héufig
eine Entspannung aus, so dass der Desorber als sogenannter Flashbehilter ausgefiihrt wer-
den kann. Um die Regeneration zu verbessern, kénnen zusitzlich Absorber und Desorber bei
unterschiedlichen Temperaturen betricben werden. In der Regel nimmt die Loslichkeit mit
zunehmender Temperatur ab, so dass der Desorber im Vergleich zum Absorber bei htherer
Temperatur betrieben wird. In Ergénzung zu der einfachen Entspannung im Desorber kann
ein Strippgasstrom eingesetzt werden, um dadurch den CO;-Partialdruck zu erniedrigen. An-
hand von Abbildung 2 wird deutlich, dass der Einsatz einer Physisorption bei niedrigen CO»-
Partialdriicken aufgrund der sehr kleinen zyklischen Kapazitit auch bei grofer Temperatur-
anderung zwischen Absorber und Desorber nicht sinnvoll ist.

Im Vergleich zur Physisorption ist bei der Chemisorption hingegen der Temperatureinfluss auf
die CO,-Beladung in der Regel groBer als der Druckeffekt. Deshalb ist hiufig zusitzlich zu
einer Entspannung eine Losungsmittelregeneration in einem Desorber bei erhthten Tempe-
raturen und bei Zufuhr eines Strippgasstroms notwendig, was cinen groBeren Regenerations-
aufwand im Vergleich zur Physisorption bedeutet. Aus diesem Grund wird die Chemisorption
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insbesondere dann eingesetzt, wenn eine Abreicherung auf niedrige CO,-Partialdriicke in der

Gasphase bei hoher Selektivitit erreicht werden muss.

Eine gute Ubersicht iiber kommerziell eingesetzte Lésungsmittel zur CO;-Abtrennung und
deren Betriebsbedingungen wird in [9, 49, 120] gegeben. Dariiber hinaus erfolgt in [70] ei-
ne ausfiihrliche Darstellung von bekannten Lésungsmitteln und Prozessen. In Tabelle 3 sind
Lasungsmittel zur CO,-Abtrennung zusammengestellt, die kommerziell eingesetzt werden.
Darin sind physikalische Losungsmittel in der Gruppe 1 und chemische Losungsmittel in der
Gruppe II zusammengefasst. Die Gruppe III umfasst Absorptionsmittel, die sich durch Mi-

schung von Losungsmitteln der beiden zuvor genannien Gruppen ergeben.

Tabelle 3: Beispiele fiir kommerziell eingesetzte Losungsmittel zur CO;-Abtrennung.

Losungsmittel Absorberbedingungen | Referenzen
L. Physikalische Liosungsmittel
Methanol (Rectisol ™) T =~ -70 °C bis -10 °C, | [39], [49],
p> 20 bar {571, (58},
N-methyl-2-pyrrolidone (NMP) (Purisol ™) T = -20 °C bis +40 °C, | [70]
p > 20 bar
Dimethyl ether of polyethylen glycol (DMPEG) | T = -40 °C bis 0 °C,
(Selexol™) p > 20 bar
IIa. Organische chemische Losungsmittel (aminbasiert)
Monoethanolamin (MEA), 2-amino-2-methly-1- | T = 40 °C - 60 °C, [91, [24].
propanol (AMP), Diethanolamin (DEA), Di- | p~1-65 bar [49], [70]

isopropanolamin (DIPA), Methyldiethanolamin
(MDEA), Triethanolamin (TEA), Piperazin (PZ),

KS-1™

IIb. Anorganische chemische Lisungsmittel

Heille Pottasche, Kaliumcarbonat (+ Aktivatoren) | T ~ 70 - 120 °C, [351, [33]

(Benfield Prozess™) p = 20 - 70 bar [34], [49],

Kalium-/Natriumcarbonat T=~20-40°C ol

Ammoniak (Chilled Ammonia) T=0-20°C, [321, [37].
p=1bar [44], [59],

Ammoniak T=40°C, sl
p =1 bar

I1I. Mischung aus physikalischen und chemischen Losungsmitteln

Sulfolane + DIPA/MDEA (Sulfinol ™), | T~20-80°C, [49], [70]

Methanol + sekundiires Alkylamin (Amisol™) | p > 5 bar
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Bei der COp-Abtrennung aus Kraftwerksabgasen liegt der CO,-Partialdruck, wie bereits in
Kapitel 2.1.1 diskutiert, zwischen ca. 46 mbar und 142 mbar. Aufgrund der sehr niedrigen
CO,-Partialdriicke kommt eine Physisorption nicht in Frage. Auch eine vorgeschaltete Kom-
pression des Rauchgases ist aufgrund der groBen Massenstrome unwirtschaftlich. Losungs-
mittel der Gruppe III werden typischerweise bei hohen CO,-Partialdriicken und bei zusitzlich
hohen Reinheitsanforderungen eingesetzt. Dabei wird durch ein physikalisches Lisungsmit-
tel eine hohe Aufnahmekapazitit und durch ein chemisches Lgsungsmittel eine hohe Abtren-
nung bis zu sehr niedrigen CO;-Partialdriicken sichergestellt. Aufgrund der niedrigen CO,-
Partialdriicke im Rauchgas von Kraftwerken ist die Wirksamkeit des physikalischen Losungs-
mittels sehr gering, so dass diese Absorptionsmittel fiir den Einsatz im Kraftwerksbereich kei-
ne Vorteile liefern. Fiir die Anwendung bei niedrigen CO,-Partialdriicken sind somit aufgrund
ihrer charakteristischen Gleichgewichtsisothermen nur chemische Lésungsmittel interessant.

Zur chemisorptiven CO;-Abtrennung sind sowohl organische als auch anorganische Lisungs-
mitte] bekannt. Wissrige Aminlosungen werden seit etwa 1930 bei Hochdruckanwendungen
zur Reinigung von Erd- und Synthesegasen aber auch in Niederdruckanwendungen zur CO;-
Herstellung als Rohstoff fiir die chemische Industrie (z.B. zur Harnstoffherstellung) oder fiir
die Lebensmittelindustrie und auch fiir das Enhanced OQil Recovery eingesetzt. Lange Zeit
wurde zur H,S- und CO,-Abtrennung nahezu ausschlieBlich MEA eingesetzt. Mittlerweile
ist MEA aber fiir diese Anwendungen durch effizientere Amine mit hoherer H,S-Selektivitit,
insbesondere MDEA, verdriingt worden, wobei eine weitere Prozessoptimierung durch den
Einsatz von Aminmischungen, wie z.B. MDEA + PZ, erreicht werden kann. Dabei wird der
Nachteil einer langsamen Absorptionskinetik von MDEA durch den Aktivator PZ ausgegli-
chen. Im Zuge von Weiterentwicklungen von Lésungsmitteln werden zudem weitere Additive
wie z.B. Korrosionsinhibitoren und Entschiumer eingesetzt. Ein weiterer Entwicklungsschritt
ist der Einsatz von maBgeschneiderten sterisch gehinderten Aminen wie z.B. AMP, wodurch
gezielt versucht wird, die physikalisch-chemischen Vorginge zu beeinflussen. Aufgrund des
Kenntnisstands und der zahlreichen Erfahrungen mit MEA findet dieses Losungsmittel wei-
terhin bei Prozessen mit niedrigen CO,- und H,S-Partialdriicken Anwendung, Deshalb wird
MEA als Referenzlgsungsmittel fiir die CO,-Abtrennung aus Kraftwerksabgasen betrachet.

Auch alkalische Salzldsungen, insbesondere Kaliumcarbonatldsungen, werden wegen ihres
basischen Charakters zur Abtrennung von CO, und H,S eingesetzt. Der Vorteil im Vergleich
zu wissrigen Aminldsungen liegt in der deutlich niedrigeren Absorptionsenthalpie. Nachteilig
sind die geringere Anderung der CO»-Beladung bei Anderung der Temperatur im Vergleich
zu MEA und insbesondere die niedrige Absorptionsgeschwindigkeit. Aus diesen Griinden
werden Kaliumcarbonatlésungen bei erhohten Temperaturen und hohen Driicken im Absor-
ber eingesetzt, was als HeiBpottasche-Prozess bekannt ist. Die Regeneration im Desorber er-
folgt dann hiufig ohne weitere Temperaturerhohung durch Entspannung und Einsatz eines
Strippgasstroms. Zusitzlich werden Amine als Aktivatoren eingesetzt, um die Absorptions-
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geschwindigkeit zu erhthen. Die genannten Bedingungen beziiglich Druck und Temperatur
liegen bei der Synthesegaserzeugung vor, so dass dort der HeiBpottasche-Prozess bevorzugt
eingesetzt wird. Laut [70] fand auch die Absorption von COz in Kalium- bzw. Natriumcarbo-
natlésungen bei Umgebungstemperaturen Anwendung. Die Regeneration erfolgte dabei teil-
weise unter Vakuum. Aufgrund der niedrigen CO;-Abtrennrate und des hohen Dampfbedarfs
zur Losungsmittelregeneration wurden diese Anlagen durch den Prozess mit wissrigen MEA-

Losungen ersetzt.

Der Einsatz von Ammoniak zur Abtrennung von H»S und CO; ist in den vergangenen Jah-
ren aufgrund von alternativen Losungsmitteln zuriickgegangen, findet aber noch Anwendung
bei der Entschwefelung von Kokereigasen [70]. Vor dem Hintergrund der CO;-Abtrennung
aus Kraftwerksabgasen wird der Einsatz von Ammoniak als Losungsmittel wieder untersucht
[32, 37, 44, 59, 138]. In der Literatur sind unterschiedliche Aussagen iiber das Potenzial
dieses Prozesses zu finden, so dass eine realistische Einschiitzung des Verfahrens zur CO;-
Abtrennung mit Ammoniak zur Zeit nicht méglich ist. Bekannt ist allerdings, dass der In-
vestitionskostenaufwand im Vergleich zu einem MEA-Prozess hoher liegt, um das Problem
von Ammoniakverlusten aufgrund dessen Fliichtigkeit zu 1§sen. Aussagen iiber das Potenzial
zum Einsatz von Ammoniak zur CO;-Abtrennung aus Kraftwerksabgasen konnen erst nach
weiterer Forschungsarbeit und Untersuchungen in Pilotanlagen getroffen werden.

2.3 Reaktivabsorption mit wassrigen Aminlésungen

2.3.1 Ubersicht

Innerhalb der Gruppe der Amine werden insbesondere wiissrige Losungen von Alkanolami-
nen zur Absorption von sauren Gasen eingesetzt. Die Amingruppe fiihrt dabei zu der bené-
tigten Basizitiit der wiissrigen Losung, wihrend die Hydroxyl-Gruppe die Wasserléslichkeit
erhoht und den Dampfdruck erniedrigt. Amine werden je nach Anzahl an Kohlenstoffatomen,
die an das Stickstoffatom der Amingruppe gebunden sind, in primiire, sekundiire und tertiiire
Amine untergliedert. Die zugehorige Struktur und bekannte Beispiele (siche z.B. [70]) sind
in Tabelle 4 zusammengestellt. Die in [70] aufgefiihrten Amine sind mit deren Strukturformel
und der CAS-Nummer in Anhang A.1 aufgelistet.

Die bei der Chemisorption ablaufenden Reaktionen unterscheiden sich bei priméren und se-
kundiren Aminen einerseits und bei tertifiren Aminen andererseits. Das unterschiedliche Ver-

halten hat auch einen Einfluss auf die Gleichgewichtslaslichkeit, worauf im Folgenden einge-
gangen wird.
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Tabelle 4: Strukturiibersicht und Molekiilbeispiele primiirer, sekundiirer und tertiirer Amine.

Bezeichnung asllgeme:f!;erme] Beispiele
B oH :
s . N Monoethanolamin OH
priméres Amin |l| (MEA) H2N/\/
Riw oH 3 ! H
T £ N Diethanolamin O\/\ N /\/OH
mhmeaies S I (DEA) H
R2
et o S Methyldiethanolamin HO\/\I\PJ/\\/ FH
I!i2 (MDEA) CH,

2.3.2 Reaktionssystem und Phasengleichgewicht

Bei der Auslegung eines Absorptions-Desorptions-Prozesses zur CO;-Abtrennung spielen
Gleichgewichtsdaten der CO»-Loslichkeit eine zentrale Rolle. Wie in Abbildung 3 anhand
der COz-Aufnahme in eine wissrige Losung eines Amins RjR;R3N dargestellt ist, wird
bei der Reaktivabsorption die CO,-Aufnahmekapazitit einerseits von dem Gas-Fliissigkeits-
Gleichgewicht der molekularen Komponenten und andererseits von dem Reaktionssystem in
der Fliissigphase bestimmt. Die hohe CO»-Aufnahmekapazitit von wissrigen Aminldsungen
wird maBgeblich durch die chemischen Reaktionen beeinflusst.

Gasphase

CO2 H20 RiR2R3N

Abbildung 3: Phasengleichgewicht und Reaktionsschema in der Fliissigphase fiir das System
H,0-RjRyR3N-CO5.
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Wesentlich fiir die Regenerationsfihigkeit des Losungsmittels ist, dass alle ablaufenden Re-
aktionen reversibel sind. Diese Reaktionen sind im Folgenden in drei Gruppen unterteilt. In
allen wiissrigen Losungen laufen bei der COz-Aufnahme die Dissoziation von Wasser (IV),
die Hydrogencarbonatbildung aus molekularem CO; (V) und die Carbonatbildung (VI) ab.

2H,0 = H;0"+OH~ )
CO,+0OH™ = HCO; %)
HCO; +OH™ = CO%} +H;0 (VD)

Primire, sekundire und tertiire Amine besitzen am Stickstoffatom ein freies Elektronenpaar.
In wiissrigen Losungen kann dieses gemii Gleichung (VII) protoniert werden, wobei ein
OH-Ion entsteht. Dadurch ergibt sich der basische Charakter von Aminldsungen. Der pH-
Wert hiingt von der Stirke der Base ab.

R;RyR3N + H,0 = RjRyR3NH™ +OH™ (VID)

Bei primiren und sekundiren Aminen liegt an dem Stickstoffatom mindestens ein freies Was-
serstoffatom vor, so dass molekulares CO> mit dem Aminmolekiil ein Carbamat-Ton bilden
kann. Bei tertiiren Aminen kann diese Reaktion aufgrund des fehlenden Wasserstoffatoms
nicht ablaufen. Bei der Formulierung des Reaktionsmechanismus wird von zwei Teilschrit-
ten ausgegangen (siehe z.B. [17, 73]). In einem ersten Schritt wird in der Reaktion (VIII) ein
Zwitterion gebildet, welches in einem zweiten Schritt mit einer Base B zum Carbamat-Ion um-
gesetzt wird (Reaktion (IX)). Als Nettoreaktion ergibt sich damit die Reaktionsgleichung (X).
In dem hier betrachteten Reaktionssystem nach Abbildung 3 kénnen Wasser, das OH~-Ion
und insbesondere alle vorliegenden Amine als Base B reagieren.

CO+RR;NH = R;R,NHTCOO™ (VIID)
R;R;NH'COO™+B = R,R,NCOO~ +BH"* 1X)
CO+R{R;NH+B = R;R;NCOO~ +BH* X)

Der Reaktionsumsatz des Reaktionssystems (IV) - (IX) im Gleichgewicht hiingt fiir jede ein-
zelne Reaktion von der Gleichgewichtskonstanten ab. Dadurch wird die Speziesverteilung der
molekularen und ionischen Komponenten in der Fliissi gphase, insbesondere auch das Verhiilt-
nis zwischen CO», HCO7, CO%’, RiRoNHTCOO™ und RiR2NCOO™ bestimmit.
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2.3.2.1 KonzentrationsmaBe fiir die CO,-Beladung

Zur Beschreibung der Flﬁssigphasenzusammensetzung des Reaktionssystems in Abbildung 3
existieren zwei unterschiedliche Betrachtungsweisen. Bei der sogenannten wahren Betrach-
tung werden die Konzentrationen aller molekularen und ionischen Spezies angegeben. Diese
Betrachtung ist relevant, wenn physikalisch-chemische Vorgénge detailliert betrachtet wer-
den sollen, wie z.B. zur Modellierung des Reaktionssystems oder zur Bestimmung von Ak-
tivitétskoeffizienten. Ist hingegen eine Aussage iiber die Zusammensetzung der Fliissigphase
entsprechend der Einwaage der Reinstoffe ohne Beriicksichtigung von Reaktionen interes-
sant, spricht man von der sogenannten pauschalen Betrachtung. Diese Betrachtung ist fiir die
Beurteilung der CO,-Lislichkeit eines Absorptionsmittels wichtig, da in diesem Fall lediglich
die in der Summe aufgenommene Stoffmenge an CO; interessiert.

Deshalb erfolgt die Darstellung von Gleichgewichtsisothermen der CO5-Lislichkeit iiblicher-
weise als Angabe des CO»-Partialdrucks Pco, liber der pauschalen CO»-Beladung in der Fliis-
sigphase. Fiir Letztere werden in der Literatur verschiedene Konzentrationsmale verwendet,
die in ihrer Aussagefihigkeit unterschiedlich sind. Die Wichtigsten sind in Tabelle 5 angege-
ben. Der Index LM+ bezeichnet das CO,-freie Losungsmittelsystem bestehend aus H;0 und
Aminen. Tn Anhang A.2 sind weitere KonzentrationsmaBe fiir den CO;,-Gehalt und auch fiir
die Losungsmittelzusammensetzung angegeben. Fiir das Losungsmittel MEA sind dort Werte
fiir unterschiedliche KonzentrationsmaBe gegeniibergestellt.

Wie bei Absorptionsvorgiingen im Allgemeinen ist auch bei der CO;-Abtrennung vorteilhaft,
wenn das KonzentrationsmaB direkt angibt, welche Masse mco, oder Stoffmenge Aco, von
dem unbeladenen Lisungsmittel aufgenommen werden kann. Bei der Angabe des Massen-
anteils xg'g2 ist dies aufgrund des Bezugs auf die Gesamtmasse der Fliissigphase nicht direkt
ersichlich. Die Wichtigkeit des Massenanteils ist darin begriindet, dass die experimentelle
Bestimmung des CO,-Gehalts im Labor zunichst den Massenanteil ergibt (vgl. Analysen-

Tabelle 5: Ubersicht iiber KonzentrationsmaBe zur Angabe der pauschalen CO,-Beladung in
einem Absorptionsmittel.

Konzentrationsmal Einheit
xe, =mco, / (mco, +m™*) | gco,/eLisune
NAmme .
Oco, =Nco, / 2 NAmini molco,/Molamine
=
Xco, = nco, / e molco,/Kgunveladenes Lisungsmittel
X((f‘({))z = Vgo, / mtM 0 & m3c02f tunbeladenes Losungsmittel
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methoden in Kapitel 3.2 und im Anhang A.3). Andere KonzentrationsmaBe konnen damit,

teilweise unter Verwendung weiterer MessgroBen, berechnet werden.

Die CO,-Beladung 0ico, wird in der Literatur iiberwiegend verwendet und gibt die Stoffmen-
ge CO; an, die von 1 mol Amin absorbiert wird. Bei mehreren Aminen im Losungsmitte]
erfolgt dabei der Bezug auf die Gesamtmolzahl der Amine. Bei dem Vergleich von Gleichge-
wichtsisothermen von verschiedenen wiissrigen Aminlgsungen wird die CO2-Beladung oco,
verwendet, um in einfacher Weise eine Aussage iiber das Reaktionsverhalten der Amine zu

erhalten. Hierauf wird detaillierter in dem folgenden Abschnitt 2.3.2.2 eingegangen.

Die BeladungsmaBe Xco, und Xé‘& sind zwar in der Literatur weniger gebriuchlich, der groBe
Vorteil liegt aber darin, dass direkt die CO,-Aufnahmekapazitit pro Masse unbeladenem Lg-
sungsmittel angegeben wird. Damit kann bei der Auslegung eines Absorptions-Desorptions-
Prozesses ein direkter Zusammenhang mit dem im Kreislauf umzupumpenden Losungsmit-
telmassenstrom hergestellt werden. Aufgrund der Gleichwertigkeit der beiden Konzentrati-

onsmafe Xco, und X((.“(;)z wird im Weiteren die CO,-Beladung Xco, benutzt.

Verwendet man im Hinblick auf ein Prozessdesign die CO>-Beladung o, , ist erst zusammen
mit der Aminkonzentration eine Aussage iiber den Losungsmittelstrom mdglich. Da fiir eine
Prozessauslegung der Losungsmittelmassenstrom eine wesentliche Rolle spielt, ist fiir den
Vergleich der CO,-Aufnahmekapazitiit von verschiedenen Losungsmitteln die CO»-Beladung
Xco, aufgrund der besseren Aussagefihigkeit zu bevorzugen. Dies wird im folgenden Ab-
schnitt anhand von Beispielen verdeutlicht.

2.3.2.2 Gleichgewichtsdaten zur CO,-Léslichkeit

In der Literatur sind fiir verschiedene wiissrige Aminlésungen experimentelle Gleichgewichts-
daten zur CO»-Loslichkeit in der Form des CO,-Partialdrucks iiber der pauschalen COs-
Beladung der Fliissigphase zu finden. Entsprechende Quellen sind beispielsweise in [21, 70]
und fiir wiissrige MEA-Lsungen in Anhang D.1.1.2 aufgelistet. Die mathematische Beschrei-
bung des Phasengleichgewichts fiir das System H,O-R|R,R3N-CO; basiert auf dem erwei-
terten Raoultschen Gesetz und dem erweiterten Henryschen Gesetz. Die relevanten Phasen-
gleichgewichtsbeziehungen sind in Anhang D.1.1.1 zusammengestellt. Als Modellierungsan-
sitze zur Beschreibung der Aktivititskoeffizienten sind u.a. das Elektrolyt-NRTL-Modell und

der erweiterte Pitzer-Ansatz bekannt. Die Modellgleichungen hierfiir sind beispielsweise in
[8, 21] zu finden.

Das in Kapitel 2.3.2 gezeigte Reaktionssystem unterscheidet sich hinsichtlich der pri-
miren/sekundéiren Amine und der tertiziren Amine, was sich auch in dem Verhalten der
Gleichgewichtsisothermen bemerkbar macht. Dies soll beispielhaft fiir eine wissrige Losung
des priméren Amins MEA und des tertifiren Amins MDEA anhand von experimentellen Daten
aus der Literatur [108] gezeigt werden. In Abbildung 4 sind die zugehdrigen Gleichgewichts-
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isothermen bei 40 °C und 100 °C dargestellt, wobei jeweils der CO,-Partialdruck iiber den
unterschiedlichen BeladungsmaBien oco, (Abb. 4a) und Xco, (Abb. 4b) aufgetragen ist.

Die in Abbildung 4a in den Variablen pco,-0co, dargestellten Gleichgewichtsisothermen bei
40 °C zeigen einen deutlichen Unterschied in den Kurvenverldufen fiir MEA und MDEA. Bei
MEA erfolgt bis zu einer Beladung von etwas weniger als oo, = 0.5 molco,/molymea ein
Anstieg der CO»-Beladung ohne merklichen Anstieg des CO;-Partialdrucks. Erst bei weite-
rer Ethdhung der COz-Beladung steigt der CO>-Partialdruck stark an. Bei MDEA hingegen
nimmt der CO»-Partialdruck auch bei niedrigen Beladungen erkennbar zu. Bei einem CO;-
Partialdruck von 1.5 bar hiegt mit oco, = 0.9 molco,/molmpea im Vergleich zu MEA eine
deutlich hohere Beladung vor. Dieses Verhalten der Gleichgewichtsisothermen soll im Fol-

genden erldutert werden.

Der Verlauf der Gleichgewichtsisothermen von MEA bei 40 °C in den Variablen pco,-0co,
kann anhand der Konzentrationsverliufe der molekularen und ionischen Komponenten bei Va-
riation der CO,-Beladung erklirt werden. In [21] wird die Verteilung der in Abbildung 3 ge-
zeigten Spezies w.a. fiir das System MEA-H>0-CO; mittels NMR-Spektroskopie untersucht.
Darin wird deutlich, dass CO, in der Fliissigphase fiir Beladungen bis zu 0.5 molco,/molyea
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Abbildung 4: Gleichgewichtsdaten der CO;-Loslichkeit bei 40 °C (o, ®) und 100 °C (7, ¥)
aufgetragen als CO,-Partialdruck iiber den CO,-Beladungen oo, (a) und

Xco, (b) fiir eine wissrige Losung mit 0.3 g/g MEA und 0.3 g/g MDEA aus
[108].
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insbesondere bei niedrigen Temperaturen nahezu ausschlieBlich als Carbamat-Ionen vorliegt.
Dies liegt daran, dass bei MEA das Gleichgewicht der Carbamatbildungsreaktion (X) stark auf
der Produktseite liegt. Anhand des Reaktionssystems kann gezeigt werden, dass aus Stdchio-
metriegriinden bei ¢co, = 0.5 molco,/molvea das molekulare MEA vollstindig umgesetzt
ist, wenn das CO» vollstindig in Form von Carbamat-Ionen vorliegt. Dies wird durch die Re-
aktionsgleichung (XI) verdeutlicht, die sich aus der Reaktion (X) mit der Annahme ergibt,
dass nur das Amin R;R,NH als Base B reagiert.

CO2+2RjR;NH = RleNH-}%-R]RzNCOCY (XT)

Bei einer CO»-Beladung von mehr als 0.5 molco,/molymea steht molekulares MEA nicht mehr
zur Reaktion zur Verfiigung. Eine weitere Erhhung der CO,-Beladung kann nur iiber die Re-
aktionen (IV) bis (VI) und iiber eine physikalische Absorption erfolgen. Dadurch lésst sich
der starke Anstieg des CO,-Partialdrucks bei nur geringer Erhéhung der CO»-Beladung erkli-
ren. Bei einer Temperatur von 100 °C liegt das Gleichgewicht der Carbamatbildungsreaktion
(X) weniger stark auf der Produktseite, weshalb der deutliche Anstieg des CO»-Partialdrucks
bereits bei einer Beladung von ca. 0.2 - 0.3 molco,/molmea liegt.

Bei Verwendung einer wissrigen Losung des tertidren Amins MDEA kann die CO;-
Aufnahme lediglich iiber die Hydrogencarbonat- und die Carbonatbildung erfolgen. Fiir die
Aufnahmekapazitit ist in diesem Fall die Basizitit von MDEA entscheidend. Die Gleich-
gewichtslage der Reaktionen (V) und (VI) liegt im Vergleich zur Carbamatbildungsreakti-
on bei MEA deutlich weniger auf der Produktseite. Dadurch l:#Bt sich erkliren, dass der
CO;-Partialdruck auch bei niedriger CO>-Beladung bereits merklich ansteigt. Im Vergleich
zu MEA wird mit MDEA fiir die genannten Bedingungen (T = 40 °C) bereits bei einem
CO;-Partialdruck von ca. 5 bar eine Beladung von 1 molco,/molypea erreicht. Bei noch hi-
heren COs-Partialdriicken sind auch Beladungen dariiber hinaus moglich, wie z.B. in [21]
gezeigt wird. Der Abstand der Gleichgewichtsisothermen zwischen 40 °C und 100 °C ist in
Abbildung 4a bei niedrigen CO;-Partialdriicken fiir MEA deutlich gris8er als bei MDEA, wiih-
rend bei hoheren Partialdriicken das umgekehrte Verhalten auftritt. Aus diesen Griinden findet
MDEA insbesondere bei Gasreinigungen unter hohen Driicken, wie z.B. bei der Erdgasreini-
gung, Anwendung. Dabei wird auch die hohere H, S/CO,-Selektivitit von MDEA gegeniiber
priméren/sekundiren Aminen aufgrund der fehlenden Carbamatbildungsreaktion ausgenutzt.

Die in Abbildung 4a in den Variablen Pco,-0co, dargestellten Gleichgewichtsisothermen lie-
fern keine direkte Aussage iiber die CO,-Aufnahmekapazitit in der gesamten Losungsmittel-
mischung. Diese Information ist bei der Auslegung eines Absorptions-Desorptions-Prozesses
insbesondere fiir die Festlegung des Lésungsmittelstroms jedoch notwendig. Hierfiir ist die
in Abbildung 4b gezeigte Darstellung der Gleichgewichtsisothermen als CO,-Partialdruck
iiber der CO;-Beladung Xco, zweckmiiBig. Der relative Vergleich des Abstands-der Gleichge-
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wichtsisothermen zwischen 40 °C und 100 °C in Abbildung 4 zeigt sowohl fiir MEA als auch
fir MDEA einen deutlichen Unterschied zwischen den beiden verschiedenen Auftragungen
des CO,-Partialdrucks iiber den CO;-Beladungen aco, und Xco,. Dies macht deutlich, dass
zur Beurteilung von Gleichgewichtsdaten verschiedener Losungsmittel nur die Darstellung
gemib Abbildung 4b aufgrund des Bezugs der COz-Beladung auf das gesamte unbeladene
Losungsmittel geeignet ist.

Noch besser ist dieser Unterschied in Abbildung 5 anhand der Gleichgewichtsisothermen fiir
eine wissrige Losung mit zwei unterschiedlichen MEA-Konzentrationen zu sehen. Bei Be-
trachtung des Diagramms 5a mit dem CO;-Partialdruck iiber der CO;-Beladung ctco, ist der
Abstand zwischen den 40 °C- und 120 °C-Isothermen fiir die Losung mit 0.1 g/g MEA grofler
als bei der hoher konzentrierten Losung mit 0.3 g/g MEA. Das Diagramm 5b hingegen, in
dem die CO,-Aufnahmefihigkeit auf die gesamte Losungsmittelmasse bezogen ist, zeigt das
umgekehrte Verhalten. Die zyklische Kapazitiit ist erwartungsgemiB bei der hoher konzen-
trierten MEA-Lésung haher. Die hdheren Werte der CO,-Beladung oo, bei der Temperatur
40 °C in der Losung mit 0.1 g/g MEA im Vergleich zum hoher konzentrierten Ldsungsmit-
tel erkldren sich durch die geringere Anzahl an MEA-Molekiilen, die zur Reaktion mit CO;
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Abbildung 5: Vergleich der Gleichgewichtsisothermen der COs-Loslichkeit bei 40 °C

und 120 °C bei Variation des MEA-Massenanteils (——— xmga = 0.1 g/e:
xmea = 0.3 g/g): COp-Partialdruck iiber den CO-_{-Beladlungcp 0co,
(a) und Xco, (b) (Stoffdatenmodell zur Berechnung der Gleichgewichtsisother-

men: siche Anhang D.1).




28 2 Grundlagen der CO5>-Abtrennung aus Kraftwerksabgasen

zum Carbamat-Ton zur Verfiigung stehen und damit zu einer stirkeren Verschiebung des che-

mischen Gleichgewichts auf die Produktseite fiihren. Dieses Beispiel verdeutlicht ebenfalls,
dass fiir einen Lésungsmittelvergleich zur richtigen Beurteilung von Gleichgewichtsdaten die

Darstellung analog Abbildung 5b verwendet werden sollte.

2.3.2.3 Kinetik

Bei der Prozessauslegung hat die Stofftransportgeschwindigkeit von CO; zwischen Gas- und
Fliissigphase insbesondere im Absorber, aber auch im Desorber, einen mabBgeblichen Einfluss
auf die bendtigten Kolonnenhghen. Dabei spielen in Abhingigkeit von Stoffdaten und der
Fluiddynamik der Stofftransportwiderstand in der gasseitigen und/oder in der fliissigkeitssei-
tigen Grenzschicht eine maBgebliche Rolle. Sind die bei der Reaktivabsorption ablaufenden
Reaktionen in der Fliissigphase ausreichend schnell, wird durch eine Erhéhung des treibenden
Konzentrationsgefilles durch Abreaktion des CO; in der Nihe der Phasengrenze der CO,-
Stofftransport verstiirkt. Dieser Effekt tritt bei der CO;z-Abtrennung mittels wissrigen Amin-
Iésungen auf. In diesem Fall wird die Absorptionsgeschwindigkeit von CO, im Absorber
neben den Stofftransportwiderstinden in Gas- und Fliissigphase zusétzlich durch die Kine-
tik der beteiligten Reaktionen beeinflusst. Bei den erhShten Temperaturen im Desorber kann
davon ausgegangen werden, dass die Reaktionen als unendlich schnell ablaufende Gleichge-
wichtsreaktionen behandelt werden konnen.

Das bei der CO2-Absorption in wissrigen Aminldsungen relevante Reaktionssystem wurde
bereits in Abschnitt 2.3.2 erldutert. Die Protonierungsreaktionen (IV), (VI) (VII) und (IX)
laufen in wissrigen Losungen im Allgemeinen nahezu instantan ab, so dass diese als gleich-
gewichtslimitierte Reaktionen betrachtet werden kinnen. Die Hydrogencarbonatbildung (V)
und die Bildung des Zwitterions (VIII) als Zwischenschritt bei der Carbamatbildung hingegen
sind kinetisch gehemmt und beeinflussen die Absorptionsgeschwindigkeit. Demnach ist auch
die Nettoreaktion der Carbamatbildung gemiiff Gleichung (X) kinetisch limitiert. Bei primiren
und sekundédren Aminen spielt die Hydrogencarbonatbildung hiiufig eine untergeordnete Rol-
le, hier ist insbesondere die Reaktionsgeschwindigkeit der Carbamatbildung entscheidend.

Bei tertifiren Aminen spielen die Protonierung des Amins und die Hydrogencarbonatbildung
die entscheidende Rolle.

Zur detaillierten Modellierung der Absorptionsgeschwindigkeit von CO, in eine wiissrige
Aminldsung muss zusitzlich zu einem Stofftransportansatz fiir jede kinetisch limitierte Re-
aktion ein Kinetikansatz aufgestellt und parametriert werden. Bei der Auswertung von Ex-
perimenten zur Bestimmung der Reaktionsgeschwindigkeit der relevanten Einzelreaktionen
muss deshalb auch der Stofftransporteinfluss beriicksichtigt werden. Zur Beschreibung der
Kinetik der Hydrogencarbonatbildung wird hiiufig der Kinetikansatz von [93] eingesetzt. Re-
aktionsgeschwindigkeiten fiir die Umsetzung von Aminen mit CO, werden in der Literatur
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von zahlreichen Autoren angegeben. Eine Zusammenstellung verschiedener Quellen fir die
Amine MEA, DEA, DIPA, TEA und MDEA ist in [17] zu finden. Die Reaktionsgeschwindig-
keit fiir Piperazin wird in [14] untersucht.

In Tabelle 6 sind fiir verschiedene Amine Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten bei einer
Temperatur von 25 °C zusammengestellt, wobei die Reaktionsgeschwindigkeitsansiitze je-
weils in 1. Ordnung beziiglich CO, und dem verwendeten Amin aufgestellt sind (Konzen-
trationsma mol/1). Dabei wird deutlich, dass die primiiren/sekundiren Amine MEA, DEA
und PZ deutlich schneller reagieren als das tertidire Amin MDEA. Die Absorptionsgeschwin-
digkeit von CO; aus der Gasphase in eine wiissrige MDEA-Losung ist aus diesem Grund im
Vergleich zu den anderen genannten Aminen wesentlich niedriger. Deshalb wird heutzutage
bei Verwendung von MDEA zusiitzlich ein Aktivator, wie z.B. PZ, eingesetzt [70].

Tabelle 6: Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten fiir die Reaktion von CO;, mit verschiede-
nen Aminen in wissriger Losung bei 25 °C und typischen Aminkonzentrationen.
Die Reaktionsgeschwindigkeitsansitze sind jeweils in 1. Ordnung beziiglich CO,
und dem verwendeten Amin (Konzentrationsmap mol/l).

| Amin | k/m¥(kmol s) Quelle |
MEA 5720 - 8400 Litera[urﬁbersich:
DEA 660 - 1400 in [17]
MDEA 438 [17]
PZ 53700 [14] i

2.3.2.4 Spezifische Absarptionsenthalpie

Die Kenntnis der spezifischen bzw. molaren Absorptionsenthalpie von CO; in einem Lo-
sungsmittel ist fiir die Prozessauslegung wichtig. Dadurch wird die im Absorber frel wer-
dende Wirme und damit der Temperaturhub im Absorber bestimmt. Andererseits wird der
Energiebedarf zur Losungsmittelregeneration im Desorber zu einem wichtigen Anteil von der
Absorptionsenthalpie beeinflusst.

Die Gleichgewichtsléslichkeit von COz in einem Absorptionsmitte]l und die Absorptionsent-
halpie sind eng miteinander verkniipft {16, 69, 109]. Liegen experimentelle Daten fiic die
CO,-Léslichkeit bei unterschiedlichen Temperaturen vor, kann die Absorptionsenthalpie be-
rechnet werden. Hierzu wird in [69] die Anwendung der Gleichung (1) und die notwendigen

Annahmen fiir die Giiltigkeit dieser Gleichung diskutiert.

R

1:3 lanO;!:| = NI;EL )
(1) 1.
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Diese indirekte Methode zur Bestimmung der molaren Absorptionsenthalpie hat eine hohe

Sensitivitit beziiglich Messfehlern in den Gleichgewichtsdaten der CO-,-Loslichkeit [69]. Aus
diesem Grund kann auch die Temperaturabhingigkeit der Absorptionsenthalpie bei Anwen-
dung von Gleichung (1) auf Messdaten nicht aufgelost werden. Zur Bestimmung der Absorp-
tionsenthalpie mit ausreichender Genauigkeit und um detaillierte Aussagen insbesondere iiber

die Temperaturabhiingigkeit zu erhalten, sind kalorimetrische Messungen notig [69].

Zum Vergleich der spezifischen Absorptionsenthalpie bei primdren, sekundiren und terti-
sren Aminen sind in Tabelle 7 entsprechende Werte fiir wissrige Ldsungen von MEA, DEA
und MDEA bei zwei Temperaturen gemdB [21] in der Einheit Gl/tco, angegeben. Die-
se Einheit wird in der vorliegenden Arbeit auch zur Beurteilung des spezifischen Energie-
bedarfs des Absorptions-Desorptions-Prozesses verwendet. Die hiheren Werte bei den pri-
miren/sekundiren Aminen MEA und DEA im Vergleich zu dem tertifiren Amin MDEA las-
sen sich durch die Bildung von Carbamat-Tonen entsprechend der Reaktion (X) und der damit

verbundenen Reaktionsenthalpie erkléren.

Tabelle 7: Spezifische Absorptionsenthalpie fiir die Aufnahme von CO; in verschiedenen
wiissrigen Aminlésungen bei typischen Konzentrationen gemiB [21].

| MEA [ DEA | MDEA |
Al (25°C) 1Gico, | 19 | 16 | 1

AR®)(80°C) [ Glftco, | 21 | 1.7 1.2

abs

Weiterhin wird in Tabelle 7 die Temperaturabhiingigkeit der Absorptionsenthalpie deutlich.
Alle gezeigten Amine weisen mit zunehmender Temperatur eine Erhohung der Absorptions-
enthalpie auf. Fir die Bestimmung des Energiebedarfs im Desorber muss also beachtet wer-
den, dass die Absorptionsenthalpie bei der richtigen Temperatur verwendet wird.

Anhand der Messdaten aus [69] wird in Abbildung 6 die Abhingigkeit der spezifischen Ab-
sorptionsenthalpie von der Temperatur und der CO,-Beladung fiir eine wiissrige MEA-Lisung
verdeutlicht. Hier wird die Temperaturabhéingigkeit der Absorptionsenthalpie bestiitigt. Wei-
terhin zeigt der Verlauf der Absorptionsenthalpie in Abhingigkeit von der CO,-Beladung
insbesondere bei niedrigen Temperaturen bis etwa Oco, = 0.5 molcg,/molmea nahezu kon-
stante Werte. Mit weiter zunehmender Beladung nimmt die Absorptionsenthalpie deutlich ab.
Dieses Verhalten kann erneut iiber die ablaufenden Reaktionen erklirt werden. Bis zu etwa
oco, = 0.5 molco,/molmea wird bei niedrigen Temperaturen aufgenommenes CO, nahezu
ausschlieBlich in Carbamat-Tonen umgewandelt, bei hoheren Beladungen reagiert zusitzlich
aufgenommenes CO; zu Hydrogencarbonat-Tonen. Die Verlaufe in Abbildung 6 zeigen, dass

offensichtlich die Reaktionsenthalpie der Carbamatbildung griBer ist als diejenige der Hydro-
gencarbonatbildung.
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Abbildung 6: Experimentelle Daten fiir die spezifische Absorptionsenthalpie bei der Aufnah-
me von CO; in eine wissrige Losung mit 0.3 g/g MEA bei unterschiedlichen
Temperaturen (® 40 °C, ¢ 80 °C, ¥ 120 °C) in Abhiingigkeit von der Bela-
dung oo, [69]. Dargestellt sind jeweils zwei Messreihen fiir jede Isotherme.

2.3.3 Absorptions-Desorptions-Prozess

Das Verfahrensschema des Prozesses zur CO-Abtrennung aus Kraftwerksabgasen mittels Re-
aktivabsorption ist in Abbildung 7 dargestellt. Eine Prozessbeschreibung wird im Folgenden
anhand der Betriebsbedingungen fiir eine wissrige MEA-Losung (siche auch [3, 9, 24, 115])
gegeben, wobei die Bedingungen fiir andere Amine dhnlich sind. Das aus dem Kraftwerk
kommende Rauchgas weist typischerweise die in Tabelle 1 zusammengestellten Bedingungen
auf. Die Rauchgastemperatur am Absorbereintritt liegt iiblicherweise bei ca. 40 °C bis 60 °C.
Bei hiheren Temperaturen des Rauchgases muss dieses zunéchst heruntergekiihlt werden.
Hierzu wird meist eine Waschkolonne eingesetzt, in der das Rauchgas in direkten Kontakt
mit gekiihltem Waschwasser gebracht wird. Als Nebeneffekt werden dabei Partikel aus dem
Rauchgas abgeschieden, die ansonsten den Absorptions-Desorptions-Prozess negativ beein-
flussen konnen. Dies sind im Wesentlichen Gips-Partikel aus der Rauchgasentschwefelung.
RuBpartikel werden iiberwiegend in den vorhergehenden Reinigungsstufen des Kraftwerks-
prozesses abgetrennt. Um den Druckverlust im Absorber von ca. 50 mbar - 150 mbar zu iiber-
winden, wird das Rauchgas mit einem Geblése in den Absorber gefiihrt. Am Absorberausiritt

herrscht nahezu Atmosphirendruck.
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Abbildung 7: Verfahrensschema des  Absorptions-Desorptionsprozesses  zur  CO;-
Abtrennung aus Kraftwerksabgasen mit einem diskontinuierlich betriebenen
thermischen Reclaimer zur Ausschleusung von hochsiedenden Verunreinigun-
gen.

Das regenerierte Losungsmittel, auch Lean Solvent genannt, wird typischerweise mit ca.
40 °C im Absorberkopf zugefiihrt. Das Rauchgas wird im Gegenstrom zum Losungsmittel
vom Absorbersumpf nach oben gefiihrt. Durch Kolonneneinbauten, iiblicherweise regellose
Fiillkérperschiittungen oder strukturierte Packungen, wird eine groBe Kontakifliche zwischen
Gas- und Fliissigphase bereitgestellt. Uber diese Phasengrenzfliche ergibt sich aufgrund des
treibenden Konzentrationsgefilles ein CO,-Stoffstrom von der Gas- in die Fliissigphase. Da-
bei wird Absorptionsenthalpie frei, die im Wesentlichen von dem Lsungsmittelstrom aufge-
nommen wird. Aufgrund dessen ritt im Absorber eine Temperaturerhshung auf ca. 70 - 80 °C

auf. Das beladene Losungsmittel am Desorbersumpf, auch Rich Solvent genannt, weist eine
Temperatur von ca. 50 - 60 °C auf.

Aufgrund der Sdttigung mit Losungsmittel enthiilt das Rauchgas am Absorberkopf Restmen-
gen an Aminen. Die zuldssigen Emissionen aus Griinden des Umweltschutzes sind in der
Technische Anleitung zur Reinhaltung der Luft (TA-Luft) [20] angegeben. MEA-Emissionen
sind demnach auf den Massenstrom von 0.1 kg/h oder die Konzentration von 20 mg/m? be-
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grenzt'. Um diese Anforderung einzuhalten, wird das aus dem Absorber austretende Gas
in einer Waschsektion im Gegenstrom mit Waschwasser in Kontakt gebracht. Die MEA-
Riickhaltung kann durch die Eintrittstemperatur des Waschwassers, den Waschwasserkreis-
laufstrom und den gegebenenfalls zugefiihrten Frischwasserstrom beeinflusst werden. Das
C0y-arme Rauchgas kann nun der Atmosphire zugefithrt werden. Zur Minimierung von
Aminverlusten durch TropfchenmitriB wird vor dem Kolonnenaustritt ein Trépfchenabschei-
der eingesetzt.

Um das beladene Ldsungsmittel erneut im Absorber einsetzen zu konnen, erfolgt eine Re-
generation im Desorber bei erhhten Temperaturen und erhhtem Druck im Vergleich zum
Absorber. Zur Wirmeintegration wird das beladene Losungsmittel aus dem Absorbersumpf
in dem sogenannten Rich-Lean-Wirmeiibertrager mit dem heiBen, regenerierten Lésungmit-
tel vom Desorbersumpf erwidrmt. Die Temperaturdifferenz auf der heifien Seite betrigt ca.
5-15°C. Um Ausgasen von CO; in dem Wirmeiibertrager und der anschlieBenden Rohr-
leitung zu vermeiden, wird iiber ein Drosselventil am Desorbereintritt ein erhéhter Druck im
Vergleich zum Desorber eingestelit. Beim Entspannen in den Desorber wird bereits ein ge-

wisser Anteil an CO, ausgetrieben.

Zur weiteren Losungsmittelregeneration im Desorber wird im partiellen Verdampfer am
Desorbersumpf ein Dampfstrom erzeugt, der aufgrund der deutlich htheren Siedetemperatur
von MEA im Wesentlichen aus Wasser besteht. Beim Verdampfen wird bereits ein beachtli-
cher Anteil des abzutrennenden CO5 in die Gasphase iiberfiihrt. Der im Desorber als Stripp-
dampf aufsteigende Wasserdampfstrom erfiillt mehrere Aufgaben. Durch die Reduktion des
CO,-Partialdrucks ergibt sich ein erhdhtes treibendes Gefille fiir den Stofftransport von CO;
in die Gasphase, so dass das Losungsmittel an CO; abgereichert wird. Die dabei benotigte Ab-
sorptionsenthalpie fiir CO; wird durch Kondensation von Wasserdampf aufgebracht. Zudem
miissen der Losungsmittelstrom und der Kondensatriicklauf vom Desorbereintritt bis zur Ver-
dampfertemperatur aufgeheizt werden, was ebenfalls durch Kondensation von Wasserdampf
erfolgt. Der Energiebedarf im Verdampfer setzt sich somit aus vier verschiedenen Anteilen
zusammen: Desorptionsenthalpie, Strippdampfbedarf, Aufheizen des Ldsungsmittelstroms,

Aufheizen des Kondensatriicklaufs.

Die Losungsmittelregeneration basiert auf der Verschiebung der Gleichgewichtslgslichkeit fiir
CO;, durch eine Temperaturerhthung. Die maximal erreichbare Temperatur bei einem festge-
legten Desorberdruck ist durch die Verdampfungstemperatur des Losungsmittels bestimmt.
Aus diesem Grund ist fiir eine moglichst einfache Losungsmittelregeneration eine Drucker-
hhung und somit eine Temperaturerhéhung wiinschenswert. Die maximale Desorbertempe-

'Wird aufgrund sehr groBer Gasmassenstrome der MEA-Strom von 0.1 kg/h {iberschritten, so ist e.ine maxima-
le Konzentration von 20 m g/m3 einzuhalten. Dabei ist die Summe von allen auftr_elenden orgamscl;er} Kor‘n—
ponenten auf einen Massenstrom von 0.5 kg/h bzw. auf eine Massenkonzentration von 50 mg/m-, JEWE?[S
angegeben als Masse des Gesamtkohlenstoffs, begrenzt. BezugsgroBe fiir die Angabe der Emissionswerte ist
trockenes Gas im Normzustand (0 °C, 1013 mbar).
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ratur ist aber durch die Losungsmittelzersetzung und Korrosion limitiert, die bei erhdhten
Temperaturen verstérkt ablaufen. Der typische Desorberdruck liegt fiir Prozesse mit wiissri-
gen Aminlosungen bei 1 - 2 bar, so dass eine Sumpftemperatur von 100 - 120 °C auftritt. In

[70] wird eine maximale Prozesstemperatur von 121 - 127 °C empfohlen.

Der im Desorber auftretende Dampfstrom setzt sich im Wesentlichen aus H;0 und CO; zu-
sammen, wobei auch in kleinen Mengen MEA vorhanden ist. Um Aminverluste zu reduzie-
ren, wird im Desorber oberhalb der Lésungsmittelzufuhr eine Waschsektion eingesetzt, die
mit dem Kondensatriicklauf als Waschwasser betrieben wird. Nach dem Austritt der Gasmi-
schung aus der Waschsektion wird Wasserdampf von dem CO> durch Kondensation bis auf
eine geringe Restfeuchte abgetrennt. Der CO,-Produktstrom weist dann eine Reinheit von
mehr als 99% auf. Fiir den Transport des CO, zu einer geeigneten Lagerstitte muss zuniichst
eine Kompression vom Desorberdruck auf ca. 100 - 120 bar erfolgen. Die Verdichtung wird
mehrstufig mit Zwischenkiihlung ausgefiihrt.

Das in dem Kondensator vom CO; abgetrennte Wasser wird als Waschwasser in die Desor-
berwaschsektion zuriickgefithrt. In Abhingigkeit von Prozessbedingungen, im Wesentlichen
von den Rauchgastemperaturen am Ein- und Austritt des Absorbers, wird ein Teil des Kon-
densats zur Aufrechterhaltung der Gesamtwasserbilanz des Prozesses im stationiiren Betrieb
iiber eine Regelung des Desorberfiillstands als Abwasserstrom abgefiihrt.

Der Absorptions-Desorptions-Prozess weist laut [70] im Vergleich zu anderen Verfahren zur
CO;-Abtrennung eine relativ geringe Stdranfiilligkeit auf. Dennoch sind verschiedene Be-
triebsprobleme wie Korrosion, Losungsmittelzersetzung (Degradation) und Schiumen be-
kannt, die im folgenden Abschnitt erliutert werden.

2.3.3.1 Betriebliche Aspekte

Korrosion stellt die groBte Herausforderung im Langzeitbetrieb einer Anlage dar [70]. Kon-
sequenzen liegen im VerschleiB von Maschinen, wie z.B. Pumpen, und in der Gefahr von
mechanischer Instabilitiit von einzelnen Apparaten und daraus folgend Risse und Leckage. In
diesen Fillen ist der Anlagenbetrieb massiv gestort, so dass die Notwendigkeit eines auBer-
planmiBigen Anlagenstillstands und von zusiitzlichen Investitionen besteht. Korrosionsme-

chanismen und GegenmaBnahmen, wie z.B. der Einsatz von Korrosionsinhibitoren, werden
ausfiihrlich in [70] diskutiert.

In direktem Zusammenhang mit Korrosion muss auch die Losungsmittelzersetzung genannt
werden. Dabei entstehen Nebenprodukte, die Korrosionsvorgiinge verstirken kénnen. Es sind
unterschiedliche Degradationsmechanismen bekannt (siehe z.B. [9, 70]), die u.a. durch die in

Kapitel 2.1.1 genannten Nebenkomponenten 03, SO; und NO» im Rauchgas hervorgerufen
werden:
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Thermische Degradation: Hierunter versteht man die rein thermische Zersetzung von MEA.
Diese tritt nach [28, 46] erst bei Temperaturen iiber 200 °C auf.

Oxidative Degradation: Im Rauchgas vorhandener Sauerstoff 16st sich im Absorber in der
Flissigphase. Fiir die dann im Losungsmittel auftretenden Reaktionen von Sauerstoff
mit MEA werden in der Literatur verschiedene Mechanismen diskutiert [11, 27, 46, 75,
97, 112]. Als Degradationsprodukte entstehen u.a. Ammoniak und organische Sduren
[46, 121, 124]. Aufgrund dessen kann Ammoniak in geringen Mengen im gereinigten
Rauchgas sowie im CO,-Produktgas vorhanden sein. In [12] wird gezeigt, dass die oxi-
dative Degradation u.a. durch eine Erhohung des CO,-Partialdrucks und der Temperatur
sowie durch die Anwesenheit von dem Korrosionsinhibitor NaVO3 verstirkt wird. Auch
geldste Metalle wie Eisen und Kupfer katalysieren die oxidative Degradation [46].

Irreversible Nebenreaktionen mit CO;: Der Mechanismus dieser Reaktionen wird in [70]
erldutert. In dem System H,O-MEA-CO; liegen gemiB der reversiblen Reaktion (X)
Carbamat-Ionen vor, die in weiteren Schritten mit molekularem MEA zu ldngerket-
tigen organischen Molekiilen reagieren. Man spricht dabei auch von einer Carbamat-
Polymerisation. Diese irreversiblen Degradationsreaktionen sind relativ langsam, kon-
nen aber bei erhthten Temperaturen unter Desorberbedingungen an Bedeutung gewin-

nen.

Reaktion mit anorganischen und organischen Sauren: Die im Rauchgas vorhandenen
sauren Gase SO> und NO; werden im Absorber in der Fliissigphase geldst. Das im
Rauchgas auftretende NO, besteht zu etwa 90 - 95% aus NO und zu 5 - 10% aus NO;
[1, 26). Der groBte Anteil von NO verbleibt wihrend des Durchstromens des Absor-
bers im Rauchgas. NO, hingegen wird teilweise absorbiert. Die bei der Absorption von
SO, und NO; gebildeten Sduren sowie organische Sduren, die im Wesentlichen durch
oxidative Degradation entstanden sind, reagieren mit der basischen Aminldsung und
blockieren die Amingruppe. Sind die Sauren stirker als CO;, so wird das Amin im
Desorber nicht regeneriert. In diesen Fillen bilden sich sogenannte Heat-Stable Salts
(HSS) [70]. Experimentelle Untersuchungen zur Degradation von MEA mit SO, und
0; sind in [133] beschrieben. In [26] wird ein Verlust von zwei mol MEA pro mol
S0, angegeben, was dem stéchiometrischen Umsatz der entsprechenden Siure-Base-

Reaktion entspricht.

Die genannten Degradationsvorginge haben unterschiedliche Auswirkungen auf den
Absorptions-Desorptions-Prozess. Einerseits wird durch die Temperaturabhéingigkeit der De-
gradationsvorgiinge die Desorbertemperatur begrenzt. Andererseits fiihren die Degradations-
vorginge zu einer verringerten Losungsmittelkonzentration und einer dadurch verringerten
Effizienz der CO,-Abtrennung. Um diesem Effekt entgegenzuwirken, ist gemd8 [115] ei-
ne Zufuhr von ca. 0.2 - 1.6 kemea/tco, notwendig. In [117] wird sogar ein Wert von ca.



36 2 Grundlagen der CO;-Abtrennung aus Kraftwerksabgasen

2.2 kgmeaftco, angegeben. Neben der Abnahme der Losungsmittelkonzentration durch De-
gradationsvorgiinge beinhalten die genannten Werte auch die Losungsmittelverluste durch
Austrag mit den Gasstromen. Um die Akkumulation von HSS im Absorptions-Desorptions-
Prozess zu vermeiden, wird hiufig diskontinuierlich in einem sogenannten Reclaimer NaOH
zugegeben, wodurch das Amin regeneriert wird. Nach [115] wird eine Zufuhr von 0.03 -
0.13 kgnqon/tco, bendtigt. Die entstandenen Na-Salze und sonstige hochsiedende Kompo-
nenten miissen schlieBlich aus dem Prozess ausgeschleust werden. Hierzu werden in [70]
unterschiedliche Technologien diskutiert. Darunter fillt u.a. eine diskontinuierlich betriebene
destillative Abtrennung von H2O und MEA von den schwersiedenden Komponenten, was als
Thermal Reclaiming bezeichnet wird und am hiufigsten eingesetzt wird. Dieses Verfahren be-
notigt aber zusitzlichen Heizdampf. Ein entsprechender Apparat ist in dem VerfahrensflieB-
bild des Absorptions-Desorptionsprozesses in Abbildung 7 gezeigt. Die in dem Reclaimer
anfallenden hochsiedenden Komponenten miissen als Abfall entsorgt werden.

Schidumen ist vermutlich das hiufigste auftretende Problem, welches den stationdren Betrieb
des Absorptions-Desorptions-Prozesses mit wiissrigen Aminlésungen storen kann [70]. Ins-
besondere fiir MEA gilt, dass frisches Losungsmittel keinen stabilen Schaum bilden kann. Die
Ursache fiir Schaumen ist deshalb in Verunreinigungen des Losungsmittels zu sehen, die aus
unterschiedlichen Quellen herriihren kénnen [70]. Neben Degradationsprodukten sind dies
2.B. Slartige Aerosole oder Korrosionsinhibitoren. Als Auswirkungen von Schiumen auf den
Absorptionsprozess sind ein erhdhter Aminverlust, Verlust der Effizienz des Prozesses, Flu-
ten von Packungen mit Schaum und hoher Druckverlust in Absorber bzw. Desorber bekannt.
Starke Fluktuationen der Fiillstandsmessung im Desorber aufgrund des Schiumens konnen zu
Problemen der Regelung der Wasserausschleusung des Gesamtprozesses fiithren. Auftreten-
des Schdumen kann in vielen Fillen durch Einsatz eines Entschiumers reduziert werden. Bei
Aminsystemen werden silikonbasierte Entschiiumer empfohlen. Allerdings ist zu beachten,

dass der exzessive Einsatz von Entschiiumern zu dem gegenteiligen Effekt eines verstirkten
Schiiumens fiihren kann [70].

2.3.3.2 KenngrdBen zur Prozesscharakterisierung

Zur Charakterisierung des Absorptions-Desorptions-Prozesses zur C O>-Abtrennung unab-
hiingig von der absoluten Dimension einer Anlage werden hiufig die in Tabelle 8 aufgefiihr-
ten charakteristischen KenngroBen verwendet. Die Trenn glite wird mit dem massenbezogenen

COs-Abtrenngrad ¥ iiblicherweise als prozentualer Anteil des im Rauchgas enthaltenen CO»-

Massenstroms angegeben. Um den Energiebedarf des Verdampfers im Desorber unabhiingig
von der AnlagengriRe zu beurteilen, wird dieser auf den abgetrennten CQ,
zogen und als spezifischer Wert ¢Verd )

-Massenstrom be-
angegeben. Weiterhin wird héufig zur dimensionslosen
Angabe des Lésungsmittelstroms das L/G-Verhiiltnis als Verhiltnis der Massenstrome von
Lésungsmittel und Rauchgas definiert.
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Tabelle 8: Charakteristische KenngroBen eines Absorptions-Desorptions-Prozesses zur CO»-

Abtrennung.
Beschreibung Definition Einheit
absorbierter CO,-Massenstrom s = o — rir‘ég'zm vh
CO,-Abtrenngrad ¥ =rigls, [k %
zyklische Kapazitiat AXco, = Xé‘g‘; — é‘é‘z‘ molco, /kg .

spezifischer Energiebedarf des Verdamp- gVerd — verd /mzébs

fers bzw. spezifische Verdampferleistung Gl/tco,

Verhdltnis von Losungsmittelmassenstrom

— ;LM /,:RG bl
zu Gasmassenstrom (L/G-Verhiltnis) L/G =™ /1

2.3.3.3 Kommerziell betriebene Prozesse

Kommerzielle Prozesse zur CO;z-Abtrennung aus Rauchgasen unter Atmosphirendruck wer-
den zur CO,-Erzeugung in der Nahrungsmittelindustrie, als Edukt in der chemischen Industrie
2B, bei der Hamnstoffproduktion sowie in der EOR eingesetzt. Tabelle 9 gibt eine Ubersicht
iiber verfighare Prozesse. Die meisten Anlagen werden mit MEA betrieben. Dabei ist der
MEA-Massenanteil in der technischen Anwendung u.a. aufgrund der steigenden Korrosivitit
auf 0.3 g/g beschrénkt. Mit den Losungsmitteln KS-1/KS-2 existiert im Vergleich zu MEA
weniger Betriebserfahrung. Die erste kommerzielle Anlage mit diesen Lésungsmitteln wurde
im Jahr 1999 in Betrieb genommen [60].

Die maximale Kapazitit der in Tabelle 9 angegebenen realisierten Prozesse liegt mit
1000 1c,/d sehr weit unter den bendtigten Kapazititen fiir die CO,-Abtrennung aus Kraft-
werksabgasen. Die auf den abgetrennten CO,-Massenstrom bezogenen Betriebsdaten sind
aber im Wesentlichen auf Anlagen im groBeren MaBstab tibertragbar.

Der Vergleich der bendtigten spezifischen Losungsmittelstrome sowie des Heizdampfbedarfs
fiir den Verdampfer zwischen den in Tabelle 9 aufgelisteten Prozessen zeigt eine Abnahme mit
zunehmendem MEA-Massenanteil sowie weiteres Reduktionspotenzial beim Einsatz der Lo-
sungsmittel KS-1 bzw. KS-2. Die beobachtete Tendenz des spezifischen Losungsmittelstroms
fiihrt zu der Schlussfolgerung, dass die zyklische Kapazitit von einer wissrigen Losung mit
0.15 g/g MEA hin zu einer wiissrigen Lésung von KS-1 bzw. KS-2 zunimmt. Damit kann
auch der niedrigere Heizdampfbedarf erklirt werden, da mit zunehmender zyklischer Kapa-
zitit ein verringerter Strippdampfbedarf zu erwarten ist und ein kleinerer Losungsmittelstrom
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Tabelle 9: Ubersicht iiber kommerziell verfiigbare Prozesse zur CO;-Abtrennung mit wissri-

gen Aminlésungen [9, 115].

Kerr- ECONAMINE | Mitsubishi
McGee/ABB | FG™ Process | KS-1™,
Lummus Crest | [26,99, 119] | KS-2™
Process [10] [87, 88]
Lizenzgeber ABB Lummus | Fluor Kansai Elec-
tric Power
and Mitsub-
ishi Heavy
Industries Ltd.
Losungsmittel 0.15 - 0.2 g/g | 0.3 g/ge MEA + | KS-1,KS-2
MEA Inhibitoren
maximale realisierte Kapazitit / tco,/d | 800 1000 200
CO,-Abtrenngrad ¥ / % 90 85-05 90
spez. Losungsmittelstrom / m3/tco, 25 17 11
Heizdampfbedarf' / Gl/tco, 5-6.5 <42 32
Elektrische Ene,rgio;—:2 / Gllico, 0.36 - 1.08 0.144 - 0.396 ~ 047
Lésungsmittelverbrauch / kg/tco, 0.45 05-20 0.35
Toleranzgrenze fiir SO, / ppm < 100 10 10

! Abweichende Angaben in [87, 88] fiir Heizdampfbedarf: = 3.77 GJ/t CO; fiir Prozess mit 0.3 g/g MEA und
7 2.93 GJ/t CO; fiir Prozess mit KS-1, KS-2.

2Enthilt Energiebedarf fiir Geblise zur Rauchgasforderung, Losungsmittelpumpen und Kompressor zur Ver-
dichtung des CO,. Abweichende Angaben in [115] fiir elektrischen Energiebedarf: 0.51 - 0.61 GJ/t CO; fiir
Kohlekraftwerk und 0.71 - 1.07 GJ/t CO» fiir GuD-Kraftwerk, beidesmal 0.4 G/t CO; fiir Kompression.

aufgeheizt werden muss.

Der Heizdampfbedarf im Verdampfer am Desorbersumpf stellt nach [49] mit etwa 80% den
Hauptanteil an dem Energiebedarf des Prozesses zur COs-Abtrennung dar. Um diesen Ener-
giebedarf bei der CO;-Abtrennung aus Kraftwerksabgasen zu decken, muss aus dem Kraft-
werksprozess ein geeigneter Dampfstrom entnommen und als Heizdampf verwendet werden.
Zudem muss der Bedarf an elektrischer Energie gedeckt werden, der zu einem liberwiegenden
Anteil fiir die CO,-Kompression sowie filr Pumpen und fiir das Geblise zur Rauchgasforde-

rung durch den Absorber aufgebracht werden muss. Daraus resultiert der Wirkungsgradverlust
des Kraftwerks,

Die in Tabelle 9 gezeigten Prozesse werden bei einem CO;-Abtrenngrad ¥ von etwa 90%
betrieben. Fiir die COs-Abtrennung aus Kraftwerksabgasen muss der wirtschaftlich optima-
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le Abtrenngrad durch eine Gesamtkostenbetrachtung bestimmt werden (siche z.B. [4]). Laut
{9, 54, 60, 95, 115] ist demnach ein CO>-Abtrenngrad ¥ von 80 - 95% sinnvoll. Allerdings
muss beriicksichtigt werden, dass zur Wirtschaftlichkeitsbetrachtung vereinfachte Modelle
angenommen werden und dass die zukiinftige Entwicklung des Emissionshandels, insbeson-
dere die Kosten fir Emissionszertifikate, nur unzureichend beriicksichtigt werden kénnen.

2.3.3.4 EinflussgroBen auf Regenerationsenergiebedarf und Prozessoptimierung

Aufgrund des hohen Anteils am Gesamtenergiebedarf des Absorptions-Desorptions-
Prozesses liegt das Hauptziel einer Prozessoptimierung in der Reduktion des Energicbedarfs
des Verdampfers im Desorber. Hierzu sollen zuniichst einige grundlegende Zusammenhiinge
in dem Prozess erldutert werden. Der Zusammenhang zwischen einem gewiinschten CO,-
Abtrenngrad und dem Energiebedarf des Verdampfers bei einem konstanten Losungsmittel-
strom ergibt sich iiber die CO,-Beladungen im regenerierten und beladenen Losungsmittel.
Durch den spezifizierten abzutrennenden CO;-Massenstrom wird das notwendige treibende
Gefiille fiir den CO,-Stofftransport von der Gas- in die Fliissigphase im Absorber festgelegt,
so dass bereits durch alleinige Betrachtung der Absorberkolonne die CO;-Beladungen im re-
generierten und beladenen Losungsmittel bestimmt sind. Um das notwendige Lean Loading
zu erreichen, muss im Verdampfer der hierfiir benotigte Energiestrom zugefiihrt werden. Auf-
grund der vier verschiedenen Beitriige zum Regenerationsenergiebedarf liegt eine komple-
xe Abhiingigkeit der Prozessbedingungen insbesondere von Gleichgewichtsdaten der CO;-
Loslichkeit vor. Die wichtigsten EinflussgréBen auf die Verdampferleistung bei festgelegten
Rauchgasbedingungen und spezifiziertem CO,-Abtrenngrad werden im Folgenden diskutiert:

Lésungsmittelstrom: Der Losungsmittelstrom bestimmt bei vorgegebenem CO,-
Abtrenngrad ¥ aufgrund der Massenbilanz die Differenz der COz-Beladung zwischen
dem regenerierten und dem beladenen Losungsmittel. Dadurch wird auch das Lean
Loading und somit der Energiebedarf im Verdampfer beeinflusst. Die Abnahme des
Lisungsmittelstroms fiihrt in der Regel zu einem niedrigeren Lean Loading. Aufgrund
der hoheren Reinheitsanforderung steigt der Regenerationsaufwand und damit der
Energicbedarf. Andererseits wird ein Anteil des Energiebedarfs direkt durch den
Wirmebedarf fiir das Aufheizen des Losungsmittelstroms im Desorber bestimmt.
Dieser Anteil wird mit zunehmendem Massenstrom ansteigen. In der Summe ist fiir
den Energiebedarf bei Variation des Lésungsmittelstroms ein Minimum zu erwarten.

Desorberdruck: Der Desorberdruck beeinflusst iiber die Verdampfungstemperatur des Lo-
sungsmittels die Gleichgewichtsdaten der COs-Loslichkeit und die zyklische Kapazi-
tit. Dadurch wird auch der Aufwand beeinflusst, um eine bestimmte CO»-Beladung im

regenerierten Losungsmittel zu erreichen.
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Art und Zusammensetzung des Lésungsmittels: Die Art und die Zusammensetzung des
Lésungsmittels beeinflussen direkt die CO,-Loslichkeit bzw. die zyklische Kapazitit
und dadurch die CO»-Beladungen im regenerierten und beladenen Losungsmittel. Da-
durch wird indirekt entsprechend der obigen Erlduterung auch der optimale Losungs-

mittelstrom beeinflusst.

Lésungsmittel- und Rauchgastemperatur am Absorbereintritt: Dadurch kann das Tem-
peraturprofil im Absorber beeinflusst werden, was wiederum Auswirkungen auf die
Reaktionskinetik und die Absorptionsgeschwindigkeit sowie auf die Gleichgewichtsbe-
ladung haben kann. Die Temperatur im Absorber ist nach unten durch eine zu starke
Verlangsamung der Reaktionskinetik und nach oben durch eine zu niedrige Gleichge-

wichtsbeladung begrenzt.

Packungshéhe in Absorber und Desorber: Der theoretisch mégliche Energiebedarf fiir ein
Lasungsmittel wird durch die Gleichgewichtsdaten zur CO-Léslichkeit bestimmt, Die
richtige Auslegung der Packungshthen, insbesondere des Absorbers aber auch des
Desorbers, ist allerdings Voraussetzung fiir das Erreichen eines méglichst niedrigen
Energiebedarfs. Ist die Absorberhthe zu niedrig gewihlt, so wird ein hoheres treiben-
des Gefille fiir den Stofftransport benétigt als eigentlich nétig wire. Dadurch muss im
Desorber ein kleineres Lean Loading erreicht werden, wodurch im Vergleich zu dem
Fall einer richtig dimensionierten Kolonne ein zu groBer Energiebedarf notwendig ist.

Die beschriebenen Zusammenhiinge werden in Kapitel 3 anhand von experimentellen Stu-
dien mit MEA erliutert. Das grite Verbesserungspotenzial des Energiebedarfs fiir die L&-
sungsmittelregeneration liegt in der Anwendung von neuen Absorptionsmitteln. Auf Anfor-
derungen an neue Lisungsmittel und entsprechende Auswahlkriterien wird in dieser Arbeitin
Kapitel 5 eingegangen. Neben den oben aufgelisteten EinflussgréBen zur Prozessoptimierung
kann bei dem unverinderten Standardprozessschema eine weitere Verringerung des Energie-
bedarfs durch die Reduktion der Temperaturdifferenz zwischen regeneriertem und beladenem
Lésungsmittel auf der heiBen Seite des Rich-Lean-Wiirmeiibertragers erreicht werden. Hierzu

isteine VergréBerung der Wirmeiibergangsfliiche notwendi g, der allerdings Grenzen in Bezug
auf die Apparatekosten gesetzt sind.

In der Literatur werden Modifikationen des Standardverfahrensschemas mit dem Ziel der Re-
duktion des Gesamtenergiebedarfs basierend auf Simulationsstudien diskutiert. In [66, 90]
wurden Modifikationen des Desorbers untersucht. Dabei wurde der Desorberbetrieb unter Va-
kuum sowie der Betrieb des Desorbers bei mehreren Druckstufen mit Zwischenverdichtung
betrachtet. Weiterhin wurde die Moglichkeit der Wiirmeintegration zwischen dem Verdampfer
am Desorbersumpf und einer mehrstufigen Verdichtung des heifen CO;-H;0-Dampfstroms
am Desorberaustritt mit Zwischenkiihlung und Kondensalaussch]eusun.g "

T S : - analysiert. Die Er-
gebnisse zeigen insbesondere bei den beiden letztgenannten Prozessmodi

fikationen ein Ver-
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besserungspotenzial in dem Energiebedarf. In [127] wurde die Erhthung des Desorberdrucks
durch Zugabe einer in der Fliissigphase nicht mischbaren Komponente untersucht, um da-
durch Einsparungen bei der CO,-Kompression zu erreichen. Das Ergebnis zeigt allerdings
kein Reduktionspotenzial in dem Energiebedarf. Weiterhin wurde in [25] ein Verfahrenssche-
ma mit Zwischenkiihler im Absorber sowie ein Prozess mit einem sogenannten Split-Flow
betrachtet. Letzteres bedeutet, dass im Desorber zusitzlich zu dem regenerierten Losungs-
mittel am Sumpf ein Teilstrom aus der Mitte des Desorbers in den Absorber gefiihrt wird.
Werden beide MaBnahmen realisiert, wird ein Reduktionspotenzial des Energiebedarfs mit
bis zu 26% angegeben. Neben Modifikationen des Absorptions-Desorptions-Prozesses muss
fiir den Einsatz zur CO,-Abtrennung aus Kraftwerksabgasen auch das Optimierungspotenzial
bei der Integration in den Kraftwerksprozess untersucht werden.
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3 Experimente mit MEA in der Technikumsanlage

3.1 Beschreibung der Technikumsanlage

Die Reduktion des Energiebedarfs fiir die Losungsmittelregeneration des in Kapitel 2.3.3 er-
lauterten Standard-Absorptions-Desorptions-Prozesses ist im Wesentlichen durch den Einsatz
verbesserter Losungsmittel moglich. Deren Einsetzbarkeit zur CO,-Abtrennung aus Kraft-
werksabgasen muss zunidchst in Technikums- und Pilotanlagen untersucht werden, bevor ei-
ne groBtechnische Anlage realisiert werden kann. Aus diesem Grund wurde am Institut fiir
Technische Thermodynamik und Thermische Verfahrenstechnik der Universitit Stuttgart im
Rahmen der vorliegenden Arbeit eine Technikumsanlage aufgebaut. Bevor neue Losungsmit-
tel in dieser Anlage getestet werden, werden zahlreiche Parameterstudien mit MEA durch-
gefiihrt, um den Einfluss von Prozessparametern auf das Betriebsverhalten des Absorptions-

Desorptions-Prozesses zu untersuchen.

In der Technikumsanlage wurde das in Kapitel 2.3.3 diskutierte Verfahrensschema umgesetzt,
wobei auf den Reclaimer verzichtet wurde. Das entsprechende R&I-FlieBbild ist in Abbil-
dung 8 dargestellt. Die Abbildung 9 zeigt Bilder der Gesamtanlage. Die wesentlichen techni-
schen Daten von Apparaten und Angaben zum Betricbsbereich der Anlage sind in Tabelle 10
zusammengestellt. Eine detaillierte Ubersicht iiber alle Apparate und Geriite der Technikums-

anlage wird in Anhang B.1 gegeben.

Zut Bereitstellung und Konditionierung des Rauchgases fiir die Einleitung in den Absorber
werden ein Gasbrenner, ein Geblise und ein Vorwischer verwendet. Die Zusammensetzung
des zur Verfiigung stehenden Erdgases ist in Anhang B.1 angegeben. Der Gasbrenner kann
in zwei unterschiedlichen Stufen betriecben werden und erzeugt so einen Abgasstrom mit
ca. 3.8 Vol% CO, bzw. 6.0 Vol% CO; bezogen auf das trockene Gas. Diese Bedingungen
bilden gemiiB Tabelle 1 den CO,-Partialdruckbereich im Rauchgas eines GuD-Kraftwerks ab.
Um den héheren CO,-Gehalt eines Kohlekraftwerks zu realisieren, ist in der Rauchgaszulei-
tung zum Vorwiischer eine Riickfithrung von abgetrenntem CO; aus dem Desorber sowie die

Zufuhr von CO; aus Gasflaschen vorgesehen.

Ein Teilstrom des im Gasbrenner erzeugten Abgases wird mit einem Gebléise in den Vorwi-
scher gefrdert. Die Abgastemperatur liegt in der Regel bei etwa 70 - 80 °C. Um am Absorber-
eintritt eine typische Rauchgastemperatur von ca. 45 - 50 °C einzustellen, wird der Vorwéscher
verwendet, der als direkter Kontaktkiihler ausgefiihrt ist. Ein Waschwasserstrom zirkuliert im
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Abbildung 8: R&T-FlieBbild der Technikumsanlage.
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(a) (b)

Abbildung 9: Gasbefeuerte Technikumsanlage zur CO,-Abtrennung aus Rauchgasen: (a) Ge-
samtansicht mit Gasbrenner und Geblise zur Rauchgasforderung. (b) Absorber
und Desorber.

Kreis und wird iiber einen Wiirmeiibertrager mit Kiihlwasser abgekiihlt. Anfallendes Konden-
sat wird diskontinuierlich als Abwasser ausgeschleust. Der Rauchgasmassenstrom, der in den
Absorber gefiihrt wird, kann iiber die Geblisedrehzahl, iiber das Drosselventil V12 vor dem
Absorbereintritt sowie {iber cinen Bypassstrom zum Kamin vor dem Vorwischer eingestellt
werden. Der Rauchgasstrom durch den Absorber ist aus fluiddynamischen Griinden limitiert.
Bei einem Losungsmittelstrom von 300 kg/h ist der F-Faktor auf einen Wert von ca. 2.4 /Pa
bzw. der Rauchgasstrom auf ca. 110 kg/h begrenzt, wie im Anhang B.6.2 gezeigt wird. Der
Zustand des Rauchgases vor dem Absorbereintritt, das im Wesentlichen aus den Komponenten
Ny, 03, CO; sowie H,O besteht und Spuren von NO,! enthiilt, wird iiber eine Volumenstrom-
messung, eine Druck- sowie eine Temperaturmessung bestimmt. Der COz- und Oz-Gehalt
im trockenen Gas wird mittels Gasanalytik bestimmt. Basierend auf der Annahme, dass das
Rauchgas aufgrund des Kontakts mit dem Waschwasser im Vorwiischer bei der gemessenen
Temperatur mit Wasserdampf gesittigt ist, kann auch der H,O-Partialdruck bestimmt wer-
den. Der N3-Gehalt ergibt sich letztlich aus der SchlieBbedingung bei Vernachlédssigung von

Spurenkomponenten.

'Eine durchgefiihrte Messung ergab ca. 13 ppm NO und ca. 3 ppm NO>.
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Tabelle 10: Ubersicht iiber wesentliche Daten der Technikumsanlage.

Gasbrenner
Rauchgasquelle + CO»-Zufuhr aus Gasflaschen
+ CO,-Riickfithrung
CQO;-Partialdruck im Rauchgas 36 - 134 mbar
Kolonnendurchmesser (Absorber, Desor- ‘1
A a 125 mm

ber, Waschsektionen, Vorwischer)
Einbauten in Absorber, Desorber, Wasch- strukturierte P_«'ii_;kung Sulzer
sektionen, Vorwiischer Mellapak 250.Y

Absorber 420 m

Desorber 252m
Packungshéhe Waschsektionen in Ab- rT

sorber und Desorber ]

Vorwischer 0.84 m
Rauchgasstrom im Absorber ~30-110kg/h
F-Faktor im Absorber ~0.6-24+Pa
Lésungsmittelstrom =~ 50 - 350 kg/h
Fliissigkeitsbelastung im Absorber ~ 4 -28.5 m*/(m? h)
Absorberdruck Atmosphirendruck
Desorberdruck 1 - 2.5 bar (absolut)
Elektrische Heizleistung des Verdampfers 0-30kW
Temperatur des verfiigbaren Kiihlwassers =5-10°C J

Der Absorber ist aus fiinf einzelnen Schiissen aufgebaut, wobei jeder Einzelne aus vier Ele-
menten der strukturierten Packung Sulzer Mellapak 250.Y™ mit einer Gesamthihe von 84
cm und einem Fliissigkeitssammler und -verteiler besteht. Dadurch soll eine méglichst hohe
Benetzung der Packungsoberfliche mit Ldsungsmittel und die Minimierung von Randgiin-
gigkeit erreicht werden. In jedem Fliissigkeitssammler sind eine Probennahmeleitung sowie
ein Pt100 zur Temperaturmessung integriert, so dass Temperatur- und Konzentrationsprofile
erfasst werden konnen. Eine Skizze des Fliissigkeitssammlers ist in Anhang B.1 gezeigt. Das
Rauchgas wird unterhalb der untersten Packung in den Absorber gefiihrt, wihrend das Lo-
sungsmittel im Gegenstrom dazu auf die oberste Absorberpackung gegeben wird. Der Mas-
senstrom und die Temperatur des Lésungsmittels im Absorberzulauf werden geregelt. Um

einen stationdren Betrieb sicherzustellen, ist im Absarbersumpf eine Fiillstandsregelung vor-

gesehen, wodurch sich der abzufiihrende Lésungsmittelstrom ergibt, dessen Massenstrom und

Dichte iiber ein Coriolis-Messgeriit ermittelt werden. Zur Bestimmung der Zusammensetzung
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des beladenen Lsungsmittels ist das Probennahmeventil V80 vorgesehen.

Die Waschsektion zur Minimierung des Amingehalts im gereinigten Rauchgas ist apparativ
direkt auf den Absorber aufgesetzt. Der Kontakt zwischen Gas und Fliissigkeit wird auch in
der Waschsektion iiber die Packung Sulzer Mellapak 250.Y sichergestellt. Das Waschwas-
ser wird aus dem Fliissigkeitssammler unterhalb der Packungen, der als Vorlagebehilter mit
Uberlauf ausgefiihrt ist, iiber eine Pumpe im Kreis gefiihrt und iiber einen Plattenwiirme-
iibertrager gekiihlt. Um eine Akkumulation von Aminen im Waschwasser zu vermeiden, wird
dem Kreislauf kontinuierlich entmineralisiertes Frischwasser zugefiihrt. Das Waschwasservo-
lumen wird durch den Uberlauf vom Fliissigkeitssammler in den Absorber konstant gehalten.
Der Zustand des gereinigten Abgases am Austritt der Waschsektion wird messtechnisch er-
fasst. Hier kann wieder angenommen werden, dass das Gas bei der gemessenen Temperatur
mit Wasser geséttigt ist.

Der beladene Losungsmitielstrom am Absorbersumpf wird durch den Rich-Lean-
Wirmeiibertrager W4 in den Desorber gepumpt und dabei mithilfe des heiBen, regenerierten
Lisungsmittelstroms aus dem Desorbersumpf aufgeheizt. Um Ausgasen von CO3 im Wiirme-
iibertrager und in der Rohrleitung zu vermeiden, wird der Druck iiber das Ventil V57 erhoht.
Die Fliissigkeitsleitung wird am Desorbereintritt in einen Entspannungsbehilter gefiihrt, der
in der Kolonne eingebaut ist und in dem CO; ausgasen kann. Das fliissige Losungsmittel
wird von dort auf die oberste Desorberpackung gegeben. Der Desorber ist aus drei Schiis-
sen aufgebaut, die analog zum Absorber konstruiert sind. Der zur Losungsmittelregeneration
bendtigte Strippdampfstrom wird direkt im Desorbersumpf iiber eingebaute elektrische Heiz-
elemente durch partielle Verdampfung des Losungsmittels erzeugt. Das heiBle, regenerierte
Lésungsmittel am Desorbersumpf wird durch den Rich-Lean-Wirmelibertrager sowie durch
einen Plattenwirmeiibertrager, der mit Kithlwasser betrieben wird, gefiihrt. Letzterer dient zur
Regelung der gewiinschten Losungsmitteltemperatur im Absorberzulauf durch Anpassen des

Kihlwasserstroms.

Der im Desorber erzeugte Dampfstrom stromt aufwiirts und nimmt dabei CO; auf. Durch teil-
weise Kondensation von Wasserdampf winrend des Desorptionsvorgangs wird die Desorpti-
onsenthalpie sowie der Energiebedarf zum Aufheizen des Lésungsmittelstroms und des Kon-
densatriicklaufs aufgebracht. Oberhalb des Desorbers wird eine Waschsektion zur Riickhal-
tung von Aminen verwendet, die analog zu derjenigen am Absorber aufgebaut ist. Hier wird
aber lediglich der Kondensatriicklauf als Waschwasser verwendet. Das heiBe Gasgemisch aus
C0; und Wasserdampt am Austritt der Waschsektion wird in dem Rohrbiindelwirmeiibertra-
ger W2 durch Kondensation getrennt. Der Zustand des CO0,-Produktstroms wird messtech-
nisch erfasst. Uber die Druckregelung mit dem Regelventil V59 wird an dieser Stelle durch
Drosselung des CO;-Stroms der Desorberdruck festgelegt. Da die Untersuchungen an der
Technikumsanlage nicht auf die CO;-Kompression und die Speicherung abzielen, wird hier

der CO»-Produktstrom mit dem gereinigten Rauchgas zusammengefiihrt und in den Kamin
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gegeben.

Die in dem Rohrbiindelwérmeiibertrager W2 anfallende Fliissigphase wird in dem Konden-
satsammelbehilter B1 aufgefangen. Um einen stationiiren Betrieb zu gewiihrleisten, wird der
Fiillstand dieses Behiilters iiber die Pumpe P35 konstant gehalten. Ein Teil des Kondensats wird
als Waschwasser in die Waschsektion des Desorbers gefiihrt. Das restliche Kondensat wird
iiber das Ventil V53 als Abwasser ausgeschleust, um die Gesamtwasserbilanz des Prozesses
zu schlieBen. Dies ist fiir den stationiiren Betrieb der Anlage wesentlich. Durch die Regelung
der Fiillstinde im Absorber, im Kondensatsammelbehilter B1 und aufgrund des konstanten
Volumens in dem Uberlaufbehiilter der Waschsektion des Absorbers muss sich das Fliissig-
keitsvolumen im Desorber dndemn, falls die Gesamtwasserbilanz nicht erfiillt ist. Unter der
Annahme von geringen Aminverlusten kann eine Volumeninderung im Desorbersumpf bei
stationsirem Betrieb des Verdampfers direkt mit einer nicht ausgeglichenen Wasserbilanz in
Verbindung gebracht werden. Durch Anpassung der Offnung des Ventils V53 in der Abwas-
serleitung nach dem Kondensatsammelbehilter kann der Desorberfiillstand konstant gehalten

werden.

Die Gesamtwasserbilanz wird durch fiinf Strome, nimlich den Rauchgaszu- und -abstrom,
den CO-Produktstrom, den in der Absorberwaschsektion zugefiihrten Frischwasserstrom so-
wie den iiber V53 ausgeschleusten Abwasserstrom bestimmt. Den groBiten Einfluss auf die
Wasserbilanz haben die Wassermassenstrome in dem zu- und abgefiihrten Rauch gasstrom, die
aufgrund der Wassersittigung durch die Gastemperatur bestimmt werden, Der Wasserverlust
tiber das CO,-Produktgas ist aufgrund der niedrigeren Temperaturen gering. Um einen mog-
lichst geringen Abwasserstrom aus der Anlage auszuschleusen, bedeutet dies fiir den Betrieb
der Anlage, dass die Rauchgastemperatur am Austritt der Waschsektion der Absorberkolonne
etwas iiber der Rauchgastemperatur am Absorbereintritt liegen sollte. Dadurch wird erreicht,
dass die mit dem Frischwasserstrom in der Absorberwaschsektion zugefiihrte Wassermenge
zu einem bestimmten Anteil den Prozess direkt als Wasserdampf iiber das gereinigte Rauch-
gas verldsst. Die Rauchgastemperatur am Austritt der Absorberwaschsektion wird im We-
sentlichen iiber die Temperatur des Waschwassers in der Waschsektion beeinflusst, die aber
auch die Amin-Riickhaltung bestimmt. Diese enge Kopplung muss bei der Festlegung von
Betriebsbedigungen eines Absorptions-Desorptions-Prozesses beriicksichtigt werden.

3.2 Anlagenbetrieb, Versuchsauswertung und
Flussigkeitsanalytik

Die Steuerung der Anlage ist iiber cine softwarebasierte SPS realisiert, die auf einem
Indusﬂ:m-PC in dem Schaltschrank der Anlage betrieben wird. {Iber Si gnalwandlerkarten er-
folgt die Kommunikation mit Messgeriten und Feldgeriten. Durch Kopplung der SPS mit der
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Software LabVIEW™ ! auf einem Standard-PC wird als Benutzerschnittstelle ein grafisches
Prozessleitsystem realisiert. Darin sind auch die Zeitverldufe der relevanten Prozessgrofien
und der charakteristischen Kennzahlen ¥ und ¢"**¢ online visualisiert, wodurch u.a. die Sta-
tionaritdt eines Betriebspunktes einfach beurteilt werden kann. Die Details zur Realisierung
der Prozesssteuerung sind in Anhang B.3 dargestellt. Wihrend des Versuchsbetrichs werden
simtliche anlagenrelevanten Daten in einem Intervall von 10 Sekunden abgespeichert. Zur
spiiteren Versuchsauswertung stehen damit zahlreiche Messgrésen zur Verfiigung, die in Ta-
belle 11 zusammengestellt sind. Details zu den Messgeriiten sind in Anhang B.2 angegeben.
Eine Ubersicht iiber die bei den MEA-Versuchen eingesetzten Chemikalien wird in Anhang
B.4 gegeben.

'@ National Instruments Germany GmbH

Tabelle 11: Wesentliche MessgroBen der Technikumsanlage.

@sgrﬁﬁe Messstelle j

Rauchgas am Absorbereintritt und -austritt F1, F4

Volumenstrom Fliissigkeitsstrome F2, F8, F17

Wasserausschleusung am Desorber!

regeneriertes und beladenes Losungsmittel: F3, F19

Massenstrom
COz-Produktgas: F18
TR beladenes Losungsmittel: F19
Rllssaheiuagliv (Coriolis-Massenstrommessgerit)
Gas- und Fliissigkeitsstrome, Temperaturprofile in
T li
i Absorber und Desorber
ek Gas an Absorber/Desarber: P1, P5, P7, PR
ruc
Fliissigkeitsleitungen zum Desorber: P9, P11
Differenzdruck® Absorber: P4

Absorbereintritt und -austritt: Q2, Q4
(Messprinzip: IR-Absorption®)
Absorbereintritt und -austritt: Q2, Q4
(Messprinzip: Paramagnetismus?)

CO,-Gehalt im trockenen Gas

0,-Gehalt im trockenen Gas

Elektrische Leistung Verdampfer im Desorbersumpf
Fiillstandsmessungen (notwen- | Vorwischer: L1; Absorber: L2; Desorber: L3;
dig fiir die Prozessregelung) Kondensatsammelbehilter: L4

'Die Volumenstrombestimmung der iiber Ventil V53 ausgeschleusten Abwassermenge erfolgt im stationdren
Betrieb durch eine Volumenmessung mit einem Standzylinder und einer Zemne.:ssun.g. ;
*m Desorber ist ebenfalls eine Differenzdruckmessung vorhanden, die Ergebnisse sind aber nicht verwertbar.

*Details zur Gasanalytik sind in Anhang B.2 zu finden.
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Um Aussagen iiber die pauschale Zusammensetzung von beladenem und regeneriertem L-
sungsmittel sowie tber CO,-Konzentrationsprofile in der Fliissigphase in Absorber und
Desorber zu erhalten, werden am Ende von jedem Versuch Fliissigkeitsproben entnommen.
Die Probennahme in Absorber- und Desorber erfolgt von unten nach oben, um die Zusam-
mensetzung wihrend der Probennahmezeit von ca. 10 - 15 Minuten nicht zu verfilschen. Die
Probennahmestellen sowie die jeweils interessierenden Komponenten, fiir die der pauschale
Masssenanteil in der entnommenen Fliissigkeitsprobe bestimmt wird, sind in Tabelle 12 zu-
sammengefasst. Eine Ubersicht iiber die eingesetzten Analysenmethoden wird in Tabelle 13
gegeben. Details zu diesen Methoden sind in Anhang A.3 erldutert.

Die Konzentrationen aller pauschalen Komponenten (Amine, H>O, CO2) in der Fliissigphase
werden nur fiir das regenerierte und das beladene Losungsmittel bestimmt. Diese Daten sind
w.a. fiir die Erstellung von Komponentenmaterialbilanzen und Energiebilanzen notwendig.
Zudem kinnen durch Priifen der SchlieBbedingung die Giite der Analytik iiberpriift und Hin-
weise auf Verunreinigungen wie z.B. Degradationsprodukte erhalten werden. Bei den in die-
ser Arbeit durchgefiihrten Versuchen liegt der Fehler in der SchlieBbedingung in den meisten
Fillen unter 2%. Fiir die spitere Auswertung von Komponentenmaterialbilanzen und Ener-

Tabelle 12: Ubersicht iiber Entnahmestellen von Fliissigkeitsproben an der Technikumsanla-
ge und die jeweils auf den pauschalen Massenanteil zu analysierenden Kompo-

nenten.
Probennahmestellen zu analysierende Komponenlegl
Beladenes und regeneriertes Losungsmittel (V80, V84) | Amine, H,0, CO;
Konzentrationsprofile in Absorber und Desorber (V36- .
V41, V19-V22) Agine, Lk
Waschsektionen (V42, V18) und Kondensator nach dem .
Desorberaustritt (V53) Amine
éondcnsat in Abgasleitung (V83) [ Amine

Tabelle 13: Methoden zur Analyse von Fliissigkeitsproben der Technikumsanlage.

zu analysierende Kom-

ponenten in der pau- | Analysenmethode Genauigkeit | R i it
schalen Betrachtung = i
Amine Gaschromatographie (GC) | <2 -3% <2-3%

H,O Karl-Fischer-Titration (KF) | < 1-2% <1%

CO, Titration mit KOH ~2-4% <1-2%
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giebilanzen ist die Erfiillung der SchlieBbedingung im regenerierten und beladenen Losungs-
mitiel eine wichtige Voraussetzung. Fehler in der SchlieBbedingung durch Ungenauigkeiten
in den Analysenmethoden werden fiir das Lean Solvent und das Rich Solvent durch Normie-
nung der Massenanteile aller auftretenden pauschalen Komponenten eliminiert. Hierbei wird
angenommen, dass sonstige Spurenkomponenten verachlissigbar sind, Fiir die gemessenen
Konzentrationsprofile in Absorber und Desorber ist eine Normierung nicht méglich, da fiir
diese Proben auf die aufwiindige Wasserbestimmung verzichtet wurde.

Zur Angabe des MEA-Massenanteils im CO,-freien Losungsmittelsystem MEA + H,O wird
der entsprechende Wert aus den Analysenergebnissen fiir den H>O- und MEA-Massenanteil
in der CO,-beladenen Losung berechnet. Zur Kennzeichnung des CO»-freien Lésungsmittel-
systems wird in der vorliegenden Arbeit der Index LM* verwendet.

Der im Absorber abgetrennte CO,-Massenstrom kann auf unterschiedliche Weisen aus
den Messwerten bestimmt werden. Einerseits kann dieser iiber die Differenz des CO;-
Massenstroms im Rauchgas am Absorbereintritt und -austritt berechnet werden. Andererseits
steht die Messung des Massenstroms in dem CO;-Produktgas und eine Volumenstrommes-
sung an dieser Stelle zur Verfiigung. Die mit diesen Methoden bestimmten Werte werden
online withrend des Anlagenbetriebs angezeigt. Nach Auswertung der Fliissigkeitsanalytik
kann zudem der abgetrennte COz-Massenstrom mit den ermittelten CO;-Massenanteilen im
beladenen und regenerierten Losungsmittelstrom und den Massenstrommessungen der Fliis-
sigkeitsstrome bestimmten werden. Die Giite dieser unterschiedlichen Methoden wird in Ka-
pitel 3.4 bzw. in Anhang C.2.1 anhand der Ergebnisse der durchgefiihrten MEA-Versuche
diskutiest.

In Kapitel 2.3.3.1 wurde Schiiumen als das hdufigste Betriebsproblem genannt. Beim Be-
trieb der Technikumsanlage ist Schiumen durch ein Schwanken des Messwerts der Tem-
peraturmessstelle T17 unterhalb der untersten Packung sowie durch eine starke Fluktuation
des Desorberfiillstands zu erkennen. Letzteres fiihrt dazu, dass die Wasserausschleusung tiber
Ventil V53 nicht richtig eingestellt werden kann. Um eine Strung des Anlagenbetricbs bei
Auftreten der genannten Anzeichen zu unterbinden, wird in diesen Fallen dem Losungsmittel
ein Anti-Foaming-Agent zugesetzt. Fiir eine Losungsmittelmenge von ca. 70 kg in der Tech-
nikumsanlage wird 1 g Anti-Foaming-Agent (00107743.000100 Silicon-Entschaeumer Lab,
Firma Merck) in Wasser emulgiert.

Das Anfahren der mit Lésungsmittel gefiillten Technikumsanlage aus dem Ruhezustand bis zu
einem stationiren Betriebspunkt dauert etwa drei Stunden. Ein stationéirer Punkt wird mindes-
tens fiir 30 Minuten zuziiglich der Zeit fiir die Probennahme betrieben. In Abhiingigkeit von
der Zielsetzung von Versuchen sollen bei Verdnderung der Betriebsbedingungen entweder
direkt beeinflussbare StellgréBen, wie z.B. der Desorberdruck, oder indirekt einzustellende
GroBen, wie z.B. der CO,-Abtrenngrad ¥, konstant gehalten werden. Je nach Betriebsweise
kinnen an einem Versuchstag zwei bis drei stationdre Zusténde angefahren werden. Fir die
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anschliefende Analyse von Fliissigkeitsproben sowie die Versuchsauswertung miissen weite-
re drei bis vier Tage veranschlagt werden. Aus diesen Griinden wird die Technikumsanlage
tageweise betrieben.

Die Beurteilung der Versuchsergebnisse cines stationdren Betriebspunktes erfolgt mittels ei-
ner standardisierten Auswertung in MS Excel ™. Die Auswertungen beschriinken sich im We-
sentlichen auf den Absorptions-Desorptions-Prozess bei vorgegebenen Rauchgasbedingun-
gen. Die Rauchgasvorbehandlung im Vorwischer dient lediglich zur Einstellung von definier-
ten Rauchgasbedingungen am Absorbereintritt und wird im Folgenden nicht niher betrachtet.
Nach dem Einlesen der iiber den stationiren Zeitraum gemittelten Daten aus dem Prozess-
leitsystem und der Ergebnisse der Fliissigkeitsanalytik in das Eingabedatenblatt des Auswer-
teprogramms erfolgen alle weiteren Auswertungen automatisch. Dabei werden Temperatur-
und Konzentrationsprofile, Arbeitsliniendiagramme, eine Stromleiste und ein FlieBbild mit
den wichtigsten Ergebnissen erzeugt. Fiir die einzelnen Kolonnensegmente werden mit den
messtechnisch erfassten GroBen und unter Anwendung von Mengen- und Energiebilanzen
Kolonnenprofile von weiteren GroBen, wie z.B. dem CO;- und H>O-Partialdruck oder der
COs- bzw. HO-Stofftransportstrome von der Gas- in die Fliissigphase, berechnet. Weiter-
hin werden Material- und Komponentenmaterialbilanzen sowie Energiebilanzen ausgewer-
tet. Letztere dienen zur Berechnung von Wirmeverlusten, die bei dem groBen Oberflichen-
Volumen-Verhiiltnis der kleinen Technikumsanlage einen erkennbaren Anteil an der Verdamp-
ferleistung aufweisen. Zur Angabe des spezifischen Energiebedarfs des Verdampfers g™
werden Wirmeverluste subtrahiert, worauf in Kapitel 3.3.3 genauer eingegangen wird. Eine
Beschreibung der Vorgehensweise bei der Versuchsauswertung erfolgt in Anhang B.6. Die
verwendeten Stoffdaten sind in Anhang B.5 zusammengestellt.

3.3 Referenzversuche mit MEA

Versuche an der Technikumsanlage mit MEA dienen einerseits zur Validierung der Funktio-
nalitit der Anlage, andererseits kann durch gezielte Variationsstudien ein Prozessverstindnis
crarbeitet werden, wodurch Ansiitze fiir eine Prozessoptimierung ab geleitet werden kénnen. In
diesem Abschnitt wird das Verhalten des Absorptions-Desorptions-Prozesses beispielhaft an
den zwei Referenzversuchen A1 und A2 mit unterschiedlichen CO;-Partialdriicken im Rauch-

gas veranschaulicht. Die zugehorigen Versuchsdaten sind jeweils in einem ProzessflieBbild in
Anhang C.1 zusammengefasst.

In Tabelle 14 sind zuniichst die Freiheitsgrade angegeben, die festgelegt werden miissen, um
die Anlage betreiben zu kénnen. Neben den Rauchgasbedingungen miissen die Zusammen-
setzung des CO,-freien Losungsmittelsystems, der Massenstrom und die Temperatur des Lo-
sungsmittels am Absorbereintritt, der Desorberdruck, die Verdampferleistung sowie die Be-
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Tabelle 14: Wesentliche Prozessbedingungen fiir die zwei Referenzversuche A1 und A2 mit
unterschiedlichen CQO»-Partialdriicken im Rauchgas.

Festlegung der Freiheitsgrade des Prozesses

St

-
:

J . Versuchsnummer
ProzessgroBen
l Al A2
Massenstrom / kg/h 720 724
Temperatur / °C 48.0 48.2
Rauchgas am Absorbereintritt v 2
Druck / mbar 1004.5 | 1009.7
Pco, / mbar 546 | 109.4
; . Massenstrom / kg/h 200.1 200.0
Lisungsmittel am Absorbereintritt
Temperatur / °C 40.0 40.2
MEA-Massenanteil im CO;-freien | |,
Losungsmittelsystem *MEA / 8/8 e | o
Desorber Druck / mbar 1999.1 | 1999.5
Verdampfer Overd kW 795 | 7.94
Waschwasserstrom / kg/h 30.9 55.1
WhsaleeEE G it AbeiBor Frischwasserstrom / kg/h 1.9 1.2
Eintrittstemperatur des 43.9 374
Waschwassers / °C
Ergebnisse der eingestellten Prozessbedingungen
CO,-Beladung im Lean Solvent / molco, /kgLm 1.26 1.53
‘ CO;-Beladung im Rich Solvent / molco, /kgLm 1.81 2.30
{ abgetrennter CO,-Massenstrom aus Gasanalytik rhacl}g;Z /kg/h 4.65 6.11
CO;-Abtrenngrad ¥ / % 75.9 51.3
spezifischer Energiebedarf des Verdampfers nach Abzug von 501 3.08

Wirmeverlusten ¢V / Gl/tco,

dingungen an der Absorberwaschsektion festgelegt sein. Dariiber hinaus sind in Tabelle 14
relevante ProzessgroBen wie z.B. der CO»-Abtrenngrad W, die CO»-Beladungen im Lean und
Rich Solvent und der spezifische Energiebedarf des Verdampfers 4"Ve nach Abzug von Wir-
meverlusten angegeben, die sich aufgrund der festgelegten Prozessbedingungen ergeben.
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3.3.1 Absorber

Der Referenzversuch Al bildet mit einem CO,-Partialdruck von 54.6 mbar im Rauchgas nihe-
rungsweise die Bedingungen bei der CO>-Abtrennung aus dem Abgas eines GuD-Kraftwerks
ab, wihrend der Versuch A2 niher an den Bedingungen eines Kohlekraftwerks liegt. Der
CO,-Abtrenngrad P liegt bei den gezeigten Versuchen jedoch unterhalb des iiblicherweise
erreichten Wertes von 909%. Die Ursache ist in einer niedrigeren Packungshdhe im Absor-
ber der Technikumsanlage im Vergleich zur Absorberkolonne einer groBtechnischen Anlage
zu finden. Dies ist auch der Grund fiir den im Vergleich zu Literaturwerten héheren spezi-
fischen Energiebedarf von ca. 5 Gl/tco, bei Versuch Al In dem Versuch A2 mit héherem
CO,-Partialdruck wird ein deutlich niedrigerer spezifischer Energiebedarf von ca. 4 Gl/tco,
beobachtet.

Durch eine geeignete Versuchsfilhrung kénnen in der Technikumsanlage Bedingungen ein-
gestellt werden, die den Verhiiltnissen in einem Teilbereich eines groBtechnischen Absor-
bers entsprechen. Dies wird in Abbildung 10a anhand der CO;-Partialdruckprofile iiber der
Packungshihe im Absorber verdeutlicht. Fiir den Fall eines Kohlekraftwerks stellt dann der
Versuch A2 die Bedingungen im untere Teil der Absorberkolonne dar, in dem der COp-
Partialdruck von 109.4 mbar auf 55.6 mbar abgesenkt wird. Der anschlieBende obere Ab-
schnitt entspricht etwa dem Versuch A1, in dem eine Feinreinigung von pco, = 54.6 mbar auf
13.5 mbar erreicht wird.

In Abbildung 10b ist fiir den Absorber das CO»-Stoffiibergangsprofil von der Gas- in die Fliis-
sigphase aufgetragen. Dieses ergibt sich durch Losen von Komponentenmengenbilanzen und
der Energiebilanz fiir jedes Packungssegment (siehe auch Anhang B.6.5). Der in jedem Seg-
ment absorbierte CO2-Massenstrom ist im Diagramm 10b jeweils der Mitte des betrachteten
Packungssegments zugeordnet. Bei dem Versuch Al liegt der grisBte CO»-Stofftransport im
unteren Bereich des Absorbers, wihrend bei dem Versuch A2 mit hiherem CO»-Partialdruck
der Stofftransport vom Absorbersumpf bis zum Absorberkopf stetig zunimmt. Zudem ist
zu erkennen, dass der in Versuch A2 iiber die gesamte Kolonne abgetrennte integrale COs-
Massenstrom deutlich iiber demjenigen in Versuch Al liegt. Dies entspricht auch den in Te-
belle 14 gegeniibergestellten Werten.

Der CO»-Stofftransport von der Gas- in die Fliissigphase wird neben der Phasengrenzfii-
che und Stoffiibergangskoeffizienten durch das treibende Gefille des Stoffiibergangs, d.h. den
P%bstand vom Gleichgewichtszastand, bestimmt. Letzterer ist fiir die Versuche A1 und A2 fiir
die gesamte AbsorberhShe in Abbildung 11a jeweils anhand des Abstands der Arbeitslinie
und der zugehérigen Gleichgewichtslinie veranschaulicht. Hierbei wird der CO;-Partialdruck
tiber der CO,-Beladung bzw. iiber der zugehri gen Gleichgewichtsbeladung aufgetragen. Der

Verlauf der Gleichgewichtsbeladung ngz wird mit dem in Anhang D.1 angegebenen Stoff-

datenmodell bei Vorgabe des CO;-Partialdrucks, der Temperatur und des MEA-Anteils im
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Abbildung 19: Profile im Absorber fiir die Referenzversuche Al (®) und A2 (©): (a) CO»-
Partialdruck. (b) Stoffiibergang von CO;.

Lésungsmittelsystem entsprechend den Messwerten aus dem Experiment berechnet. In der
Darstellung gemiB Abbildung 11a liegt der Absorbersumpf bei hohem CO,-Partialdruck und
hoher CO3-Beladung, wiihrend der Absorberkopf umgekehrt bei niedrigem CO»-Partialdruck
und niedriger CO>-Beladung zu finden ist. Die Arbeitslinie ist eine grafische Darstellung der
Komponentenmengenhbilanz iiber einzelne Kolonnenabschnitte bzw. iiber die Gesamtkolonne.
Die Steigung der Arbeitslinie gibt das Verhiltnis zwischen Fliissigkeits- und Gasstrom an.
Bei der Darstellung der Arbeitslinie in den Koordinaten Xco, und peo, entspricht diese Stei-
gung dem Verhiltnis des Stoffstroms aller gasformigen Komponenten zu dem unbeladenen

Losungsmittelmassenstrom.

Fiir den Versuch A2 mit hohem CO,-Partialdruck ist in Abbildung 11a vom Absorbersumpf
hin zum Absorberkopf die Zunahme des treibenden Konzentrationsgefilles zu erkennen. Dies

entspricht dem in Abbildung 10b dargestellten Stoffiibergangsprofil, welches eine Zunahme

des segmentweise absorbierten CO,-Massenstroms iiber der Kolonnenhohe zeigt. Fiir den

Versuch A1 mit niedrigem CO,-Partialdruck ist der Abstand zur Gleichgewichtsbeladung na-
hezu konstant, Erst am Kopf des Absorbers ergibt sich durch den Kontakt mit dem kalten

Lasungsmittel eine deutliche Zunahme in der Triebkraft fiir den Stofftransport. Das Stoff-

iibergangsprofil in Abbildung 10b zeigt allerdings filr Versuch Al im oberen Bereich des

Absorbers eine Abnahme des in die Fliissigphase iibergehenden CO;-Massenstroms. Die Ur-
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Abbildung 11: Profile im Absorber fiir die Referenzversuche A1 und A2: (a) Arbeitslinien
(®, ©) mit zugehdrigen berechneten Gleichgewichtslinien (¥, ¥). (b) Tem-
peraturprofile (®, © = Fliissigkeit, ¢, ¢ = Gas).

sache fiir dieses Verhalten diirfte in der niedrigen Reaktionsgeschwindigkeit der Carbamatbil-
dung bei geringen COz-Konzentrationen in der Fliissigphase aufgrund eines niedrigen COp-
Partialdrucks und einer niedrigen Temperatur am Absorberkopf liegen.

Beim Vergleich der Versuche A1 und A2 fillt auf, dass das treibende Beladungsgefille fiir
den Stofftransport im Fall A1 mit niedrigem CO,-Partialdruck im Vergleich zu dem Versuch
A2 erkennbar griBer ist. Da jedoch der insgesamt abgetrennte CO5-Massenstrom im Versuch
A2 grifler ist als im Versuch A1, deutet dieses Verhalten auf eine geringere Absorptionsge-
schwindigkeit in dem Versuch A1 hin, was insbesondere durch eine reduzierte Reaktionski-
netik aufgrund von niedrigen CO,-Konzentrationen in der Fliissi gphase bedingt sein muss.

Die in Abbildung 11a fiir die beiden Versuche A1 und A2 gezeigten Verldufe der Gleichge-
wichtslinien zeigen jeweils einen minimalen Beladungswert im oberen Bereich des Absor-
bers. Dies resultiert aus dem nichtisothermen Absorberbetrieb, was durch das Temperatur-
profil in Abbildung 11b ersichtlich wird. Der bej dem Prozess zur CO,-Abtrennung typische
Temperaturhub ergibt sich durch die bej dem Ubergang von CO2 vom Rauchgas in die Fliissig-
phase frei werdende Absorptionsenmalpie, wodurch ein Temperaturmaximum entsteht. Des-
sen Lage und Auspriigung ist von dem L/G-Verhiiltnis, dem absorbierten CO,-Massenstrom
und dem Stoffilbergang von Wasser abhingig. Letzterer ergibt sich durch die direkte Abhsn-
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gigkeit des Wasserdampfpartialdrucks in der Gasphase von der Temperatur und zeigt somit ein
Profil, das dem Temperaturprofil stark ihnelt (vgl. Abb. 12a). Das Stoffiibergangsprofil von
Wasser in Abbildung 12b verdeutlicht ebenfalls, dass das im Absorber nach oben strémende
Gas wiihrend des Erwiirmens einen Wasserdampfstrom aufnimmt. Im obersten Packungsseg-
ment des Absorbers wird das Rauchgas durch das kalte Losungsmittel wieder abgekiihlt, was
die Kondensation von Wasserdampf zur Folge hat.

Die in Abbildung 11b dargestellten Temperaturprofile der Fliissigphase im Absorber zeigen,
dass bei dem Versuch A2 das Temperaturmaximum im Vergleich zu Versuch A1 hoher liegt
und etwas stirker ausgeprigt ist. Dadurch ergibt sich auch die hthere Gastemperatur unter-
halb der Waschsektion. Aus diesem Grund muss in dem Versuch A2 das Rauchgas in der
Waschsektion stdrker abgekiihlt werden als in dem Fall Al. Dies fiihrt auch zu einem etwas
griBeren zu kondensierenden Wasserdampfstrom in der Waschsektion (vgl. Abb. 12b).

Die Temperatur des aus der Absorberkolonne austretenden gereinigten Rauchgases wird durch
die Waschsektion bestimmt. Fiir die Prozessfiihrung ist es, wie bereits in Kapitel 3.1 erlédutert,
zur Aufrechterhaltung der Wasserbilanz empfehlenswert, die Rauchgasaustrittstemperatur in
etwa auf denselben Wert einzustellen wie am Rauchgaseintritt. Dies ist ebenfalls in dem Tem-

peraturprofil in Abbildung 11b zu erkennen.
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Abbildung 12: Profile im Absorber fiir die Referenzversuche Al und f*?sz:.(a) f’ar‘tialdruck
von Wasser. (b) Stoffiibergang von Wasser von der Gas- in die Fliissigphase.
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Der anhand von Abbildung 10b diskutierte Verlauf des absorbierten CO,-Stoffstroms iiber
der Absorberhdhe spiegelt sich als Kriimmung auch in dem Profil des pauschalen CO,-
Massenanteils in der Fliissigphase wider (vgl. Abb. 13). Weiterhin ist in Abbildung 13 zu
erkennen, dass sich bei dem Versuch A1 deutlich niedrigere CO>-Massenanteile im Losungs-
mittel im Vergleich zu dem Versuch A2 ergeben. Dieses Verhalten lisst sich mit dem not-
wendigen treibenden Gefiille fiir den CO,-Stofftransport von der Gas- in die Fliissigphase er-
léutern, was bereits anhand von Abbildung 11a diskutiert wurde. Dies bedeutet, dass fiir den
Betrieb des Absorbers mit niedrigem CO,-Partialdruck entsprechend den Bedingungen eines
GuD-Kraftwerks in der Regel eine geringere CO;-Beladung des regenerierten L.dsungsmit-
tels notwendig ist als fiir Rauchgas mit den Bedingungen eines Kohlekraftwerks. Dieses Lean
Loading muss durch die Lésungsmittelregeneration im Desorber erreicht werden, worauf im

folgenden Abschnitt detailliert eingegangen wird.
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Abbildung 13: Profile des CO3z-Massenanteils .ré“g, in Absorber (®, ©) und Desorber (¢, ©)
fiir die Referenzversuche Al und A2.

3.3.2 Desorber

Au.s der Betrachtung der Zusammenhiinge im Absorber resultiert die Erkenntnis, dass sich
bei einer bekannten Rauchgaszusammensetzung und der Vorgabe eines definierten Liisungs-
mittelstroms aus den Zwangsbedingungen des Prozesses cin bestimmter CO,-Abtrenngrad
einstellt. Soll umgekehrt ein spezifizierter COz-Abtrenngrad erreicht werden, werden im Ab-
sorber dadurch das notwendige treibende Beladungsgefiille fiir den CO«-Sa:)fftranspon und
damit auch die CO;-Beladungen im regenerierten und beladenen Lﬁsur:gsminei festgelegt.
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Als Konsequenz muss im Verdampfer des Desorbers so viel Heizleistung zugefiihrt werden,
um ausgehend von dem Rich Solvent das notwendige Lean Loading zu erreichen. Wie Ab-
bildung 11a zeigt, liegt dieses in Versuch A1 mit 1.26 molco, /kgryv deutlich niedriger als in
dem Versuch A2 (1.53 molco,/kgrm). Die Trennaufgabe im Desorber ist somit in Versuch
Al schwieriger. Aus diesem Grund ergibr sich fiir den spezifischen Energiebedarf des Ver-
dampfers im Versuch A1 mit g¥*™ = 501 Gl/tco, ein deutlich héherer Wert als im Versuch
A2 mit 3.98 G/tco,.

In Abbildung 13 sind zusitzlich zu den Profilen des CO,-Massenanteils im Absorber auch
die entsprechenden Profile im Desorber eingetragen. Die Differenz in den Verliufen des CO,-
Massenanteils im Desorber zwischen den Versuchen A1 und A2 wird durch das bereits dis-
kutierte Absorberverhalten aufgeprigt. Die Verldufe zeigen fiir beide Versuche A1 und A2
die groBie Beladungsiinderung bereits in dem als partiellen Verdampfer ausgefiihrten Desor-
bersumpf. Hier treten die maximale Temperatur (siche Abb. 16b) und der niedrigste CO,-
Partialdruck in der Gasphase (siche Abb. 15a) auf, so dass an dieser Stelle die groBte Trieb-
kraft fiir den Stofftransport herrscht. Aufgrund der hohen Temperaturen im Desorber haben
kinetische Limitierungen einen deutlich geringeren Einfluss im Vergleich zum Absorber. In
diesem Zusammenhang fillt auf, dass in den beiden oberen Desorbersektionen nahezu keine
Anderung in dem CO;-Massenanteil zu erkennen ist. Offensichtlich hat sich in dem vom
Desorbersumpf kommenden Strippdampf bereits soviel CO> angereichert, dass annithernd
Gleichgewicht zwischen der Gas- und Fliissigphase erreicht wird. Der Desorber weist im
Gegensatz zum Absorber fiir die vorliegende Trennaufgabe eine ausreichende Packungshthe
auf.

Entsprechend zeigt Abbildung 14a fiir den desorbierten COz-Stoffstrom den maximalen Wert
in der Gleichgewichtsstufe im Desorbersumpf sowie eine Abnahme des desorbierten CO;-
Stoffstroms auf nahezn Null in der zweiten Packungssektion des Desorbers. Zudem wird in
Abbildung 14a deutlich, dass fiir den Versuch A2 im Vergleich zu Al in der Summe ein
hoherer CO,-Massenstrom aus dem Lsungsmittel in die Gasphase iibergeht. Dies steht in
Einklang mit den Befunden fiir den Absorber, da die COz-Bilanz des Gesamtprozesses erfiillt
sein muss.

Dementsprechend zeigen die in den Profilverldufen in Abbildung 13 dargestellten
C0,-Massenanteile in den analysierten Proben von Desorbersumpf und Absorberkopf
(ca. 0.053 g/g fiir A1 und ca. 0.064 g/g fiir A2) im Rahmen der Messgenauigkeit eine gu-
te [j'bereinstimmung. Der ermittelte CO,-Massenanteil in den Proben von Absorbersumpf
(0.074 g/g fiir A1 und ca. 0.092 g/g fiir A2) und aus dem Entspannungsbehiilter im Desorber
(ca. 0.073 g/g fiir A1 und ca. 0.087 g/g fiir A2) zeigt insbesondere bei dem Versuch A2 mit
hohem CO,-Partialdruck erkennbare Unterschiede. Die CO»-Beladung am Absorbersumpf
ist tendenziell hoher als in der obersten Probe im Desorber, was durch zwei Effekte erklart
werden kann. Einerseits kann insbesondere bei hohen COz-Beladungen in der Fliissigphase,



3 Experimente mit MEA in der Technikumsanlage

60
3 3 ]
Entspannungs- Waschsektion —s= © @
{behélter ——= C-L\— ® | ;V
| < 5 Y
® i
| il "
| | E - i —
E {
. N
= 2 N
@ 6_“ My
Ly N { e
0T tAMT L=£=T 1
Sumpf .//o’/.‘\ |
T T T T T T T T T T T
PRSI THES SN EREY I A0 B 8 A PO # B
LG
mgs, / ka/h s / kgh

(a) (b)

Abbildung 14: Stoffiibergangsprofile im Desorber fiir die Referenzversuche Al und A2: (a)
COs. (b) Wasser.

wie sie beispielsweise auch in dem Versuch A2 vorkommt, aufgrund der erhhten Tempe-
ratur bereits beim Entspannen in dem Flash-Behilter CO; ausgasen. Andererseits wird die
CO;-Beladung durch Verdiinnen des Losungsmittels mit der aus der Desorberwaschsektion
kommenden Fliissigphase reduziert. Verantwortlich fiir den Sprung in der CO,-Beladung ist
bei Versuch A2 hauptsichlich der Effekt durch ausgasendes CO», was der in Abbildung 14a
dargestellte, im Entspannungsbehilter ausgetriebene CO>-Strom verdeutlicht.

Im Desorbersumpf wird durch partielle Verdampfung des Losungmittels ein Wasserdampf-
strom erzeugt sowie COz aus der Fliissigphase ausgetricben, wie Abbildung 14 anhand der
Stoffstrbme von der Gas- in die Fliissigphase zeigt. Der im Desorber aufsteigende Wasser-
dampfstrom senkt den CO,-Partialdruck ab und wirkt damit als Strippdampfstrom. Beim
Durchstrdmen der Packungen des Desorbers miissen zudem die Absorptionsenthalpie zum
Austreiben des CO; sowie der Energiebedarf zum Aufheizen des Lésungsmittels und des Kon-
densatriicklaufs aufgebracht werden. Dieser Energiebedarf wird durch die bei der Kondensati-
on von Wasserdampf frei werdende Verdampfungsenthalpie gedeckt. Dadurch und durch den
iibergehenden CO,-Strom wird der Wasserdampfpartialdruck in der Gasphase reduziert und
umgekehrt der COy-Partialdruck erhiht, wie Abbildung 15 verdeutlicht. Bei dem Versuch
Al mit niedrigem CQ,-Partialdruck im Rauchgas und einem niedrigen Lean Loading ist die
Trennaufgabe im Desorber schwieriger im Vergleich zu Versuch A2. Aufgrund dessen wird
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Abbildung 15: Partialdruckprofile im Desorber fiir die Referenzversuche Al und A2: (a)
COs. (b) Wasser.

in Bezug auf den abgetrennten CO,-Massenstrom ein deutlich groBerer Wasserdampfstrom
im Verdampfer erzeugt, so dass in dem gesamten Desorber ein hoherer H,O-Partialdruck
aufrechterhalten werden kann. Dadurch ist die Abtrennung auf das niedrigere Lean Loading
mbglich.

Das Temperaturprofil im Desorber zeigt in Abbildung 16b aufgrund der starken Kopplung mit
den Partialdruck- und Konzentrationsprofilen ebenfalls eine starke Abnahme vom Desorber-
sumpf bis zur zweiten Packungssektion. In den beiden oberen Packungssektionen des Desor-
bers tritt nahezu keine Anderung auf. Auch dies veranschaulicht, dass sich annihernd ein
Gleichgewichtszustand eingestellt hat. Die Temperatur im Desorbersumpf liegt bei Versuch
A2 niedriger als bei Versuch Al. Beide Versuche wurden mit derselben Verdampferleistung
und bei identischem Desorberdruck betrieben. Die Temperatur der Verdampferstufe im Desor-
bersumpf ergibt sich bei vorgegebener Heizleistung und vorgegebenem Desorberdruck aus
den Bedingungen fiir das thermodynamische Gleichgewicht, Materialbilanzen und der Ener-
giebilanz. Dies fiihrt zu der niedrigeren Sumpftemperatur bei Versuch A2 im Vergleich zu A1,
was 1.a. eine Folge des hoheren desorbierten COz-Stroms in der Verdampferstufe bei Versuch

A2 ist.

Der bei Versuch A2 ausgepriigte Temperatursprung zwischen Losungsmittelzulauf (Rich Sol-

vent) und der Austrittstemperatur des Entspannun gsbehilters kann im Wesentlichen durch das
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Abbildung 16: Profile im Desorber fiir die Referenzversuche Al und A2: (a) Arbeitslinien
(®, ©) mit Gleichgewichtsisothermen der CO,-L&slichkeit bei vier Tempera-
turen (105 °C, 110 °C, 115 °C, 120 °C). (b) Temperaturprofile (®, © = Fliis-
sigkeit; ®, ¢ = Gas; ¥, v = Waschwasser).

bereits erlduterte Ausgasen von CO; beim Entspannen erlidutert werden. Der dazu benitigte
Energiebedarf ergibt sich durch Abkiihlen des Losungsmittels. Der zweite Effekt der Verdiin-
nung mit dem kilteren Waschwasser spielt eine geringere Rolle. Der aus dem Kondensatsam-
melbehilter in die Waschsektion zuriickgefiihrte Kondensatriicklauf tritt mit Umgebungstem-
peratur in die Kolonne ein. Aufgrund dessen wird der Gasstrom in der Waschsektion zum
Kolonnenaustritt hin um ca. 5 °C abgekiihlt (vgl. Abb. 16b).

Abbildung 16a zeigt die Arbeitslinien im Desorber fiir die Versuche A1 und A2 zusammen mit
Gleichgewichtsisothermen der CO,-Laslichkeit fiir eine wiissrige Losung mit 0.3 g/g MEA
bei vier verschiedenen Temperaturen (105 °C, 110 °C, 115 °C, 120 °C). Die Arbeitslinie des
partiellen Verdampfers im Desorbersumpf ergibt sich aus der Betrachtung als Gleichgewichts-
stufe. Dann stehen die aus dem Desorbersumpf austretende Gasphase und das regenerierte
Lésungsmittel im Gleichgewicht miteinander. Aus dem Lean Loading wird der zugehérige
CO»-Partialdruck im Gleichgewicht bei der gemessenen Desorbersumpftemperatur bestimmt.
Die Arbeitslinie des Desorbersumpfs ergibt sich dann als waagrechte Linie bei konstantem
CO;-Partialdruck zwischen dem Lean Loading und der CO:-Beladung der in den Sumpf ein-
tretenden Fliissigphase. Aufgrund des griBeren Lean Loadings bei dem Versuch A2 ist auch
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der CO,-Partialdruck im Gleichgewicht hoher als bei Versuch Al, wie in Abbildung 16a zu
erkennen ist. Die Beladungsdifferenz der Fliissigphase zwischen Eintritt und Austritt des par-
tiellen Verdampfers ist bei identischem Losungsmittelstrom fiir Versuch A2 grisBer als bei
Versuch Al, was dem griBeren ausgetriebenen CO;-Strom im Desorbersumpf bei Versuch
A2 gem@B Abbildung 14a entspricht.

Anhand der Konzentrations- und Temperaturprofile konnte bereits gezeigt werden, dass in den
oberen Packungssektionen des Desorbers annihernd Gleichgewicht erreicht ist. Hier ist an-
hand von Abbildung 16a zusitzlich der Vergleich der Arbeitslinien mit den eingezeichneten
Gleichgewichtsisothermen moglich. Fiir den Versuch A2 liegen die Punkte der Arbeitslinie
fiir den oberen Bereich des Desorbers auf der 105 °C-Gleichgewichtsisothermen. Die Tempe-
ratur betriigt in diesem Bereich ebenfalls ca. 105 °C (siche Abb. 16b), wodurch das Erreichen
des Gleichgewichtszustandes bestitigt wird. Bei dem Versuch A1 liegen die Punkte der Ar-
beitslinie auf der 115 °C-Gleichgewichtsisothermen, wihrend die zugehérigen gemessenen
Temperaturen bei etwa 112 °C liegen (siehe Abb. 16b). Die geringfiigige Abweichung ldsst
sich dadurch erklédren, dass bei dem Versuch Al der MEA-Massenanteil im Ldsungsmittel-
system lediglich 0.288 g/g betriigt, wodurch sich die Gleichgewichtsisothermen zu geringe-
ren Beladungen verschieben. Demnach kann auch hier davon ausgegangen werden, dass ein
Gleichgewichtszustand erreicht ist, was die anhand der Betrachtung der Konzentrations- und

Temperaturprofile getroffene Aussage bestitigt.

Der Vergleich der Steigung der Arbeitslinien in Abbildung 16a zeigt fiir den Versuch A2
einen griBeren Wert als bei dem Versuch Al. Da diese Steigung ein Ma@ fiir das Verhiltnis
von Losungsmittelstrom zu Gasstrom ist, ergibt sich hieraus ein kleinerer Strippdampfbedarf
filr den Versuch A2. Somit steht auch dieses Diagramm in Ubereinstimmung mit der Tatsache,
dass bei dem Versuch A2 aufgrund des hiheren Lean Loadings eine einfachere Trennaufgabe
im Desorber vorliegt, was zu dem geringeren spezifischen Energiebedarf im Vergleich zu
dem Versuch Al fiihrt (siche Tab. 14). Der Sprung in der Arbeitslinie bei Versuch A2 am
Desorberkopf ergibt sich wieder durch das Ausgasen von CO3 im Entspannungsbehilter.

3.3.3 Energetische Betrachtungen

Fiir die Auswertung der Versuche in der Technikumsanlage werden zur Bestimmung von Wir-

mestrémen in den Wirmeiibertragern sowie zur Berechnung von Wirmeverlusten der Anlage

Energiebilanzen fiir verschiedene Kontrolirdume aufgestellt. Die relevanten Bilanzgleichun-

gensind in Anhang B.6.4 zusammengestellt.
Tabelle 15 gibt anhand der Referenzversuche Al und A2 eine Ubersicht tiber die in den ver-

schiedenen Apparaten der Technikumsanlage {ibertragenen Wirmestrome. In dem gesamten
Prozess wird lediglich im Verdampfer ein externer Wiirmestrom zugefiihrt, der in der Techni-

kumsanlage mittels elektrischer Beheizung bereitgestellt wird. Der Sollwert wird im Prozess-
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Tabelle 15: Wiirmestrome in Wirmeiibertragern der Technikumsanlage fiir die Referenzver-
suche Al und A2,

Versuchsnummer
Apparat Al A2
Verdampfer im Desorbersumpf: QV¢ / W 7951.5 | 79445
Kondensator W2 am Desorberkopf: Q%2 / W 2773.6 | 1965.8
Wiirmeiibertrager W3 zur Kiihlung des Lean Solvent: Q%3 / W 2866.9 | 3022.1
Wiirmeiibertrager W5 in der Waschsektion des Absorbers: Q%> /W | 61.7 864.4
Rich-Lean-Wirmeiibertrager W4: Q%% / W | 13524.0 | 12403.6

leitsystem vorgegeben. Die tatséichliche Heizleistung wird durch eine elektrische Leistungs-
messung ermittelt. Im stationéiren Betrieb des Verdampfers liegt die tatséichlich gemessene
Heizleistung etwa 150 - 400 W unter dem vorgegebenen Sollwert, was vermutlich von elek-
trischen Verlusten herriihrt. Beim Betrieb der Anlage und bei der Versuchsauswertung wird
die tatsichlich gemessene Heizleistung als maBgeblicher Wert beriicksichtigt. Bei den beiden
Referenzversuchen Al und A2 wurde der Sollwert so eingestellt, dass dieselbe Heizleistung

erreicht wird,

In der Technikumsanlage werden insgesamt vier Wiirmestrome iiber Kiihlwasser abgefiihrt.
Der Wirmeiibertrager W1 in dem Waschwasserkreislauf des Vorwiischers dient zur Rauch-
gaskonditionierung und spielt bei der Auswertung des Absorptions-Desorptions-Prozesses bei
eingestellten Rauchgasbedingungen keine Rolle. Die in den Wiirmeiibertragern W2, W3 und
W5 abgefiihrten Wirmestrome sind in Tabelle 15 angegeben. Der Vergleich der Versuche
Al und A2 zeigt, dass in dem Kondensator W2 fiir den Versuch Al mit niedrigem CO,-
Partialdruck ein hherer Wirmestrom abgefiihrt werden muss. Dies begriindet sich in dem
groBeren Strippdampfbedarf, der in dem vorherigen Abschnitt erldutert wurde. Aufgrund des-
selben Lasungsmittelstroms und einer iihnlichen Temperaturdifferenz bei den Versuchen Al
und A2 sind die in dem Wirmeiibertrager W3 abgefiihrten Wirmestrome zur Losungsmit-
telkiihlung vor dem Absorbereintritt bei beiden Versuchen dhnlich. Deutliche Unterschiede
treten in dem Wirmestrom auf, der in dem Wiirmeiibertrager W5 im Waschkreislauf des Ab-
sorbers aus dem Waschwasser abgefiihrt wird. Dies liegt daran, dass entsprechend den in

Abbildung 11b gezeigten Temperaturprofilen im Absorber fiir den Versuch A2 das Rauchgas
in der Waschsektion deutlich stirker abgekiihlt werden muss,

Der Rich-Lean-Wiirmeiibertrager W4 ist in dem Absorptions-Desorptions-Prozess ein in-
terner Wa‘rmeubertrager. Die Temperaturdifferenz zwischen beladenem Losungsmitte] am
Desorbereintritt und regeneriertem Losungsmittel

. im Verdampferaustritt beeinflusst jedoch
den Energiebedarf zum Aufheizen des Fliissigkei

tsstroms innerhalb der Desorberkolonne.
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Diese Temperaturdifferenz kann iiber die zur Verfiigung gestellte Wirmeiibertragerfliiche in
W4 beeinflusst werden. Aufgrund des im Vergleich zur Verdampferleistung deutlich groBeren
Wirmestroms in dem Rich-Lean-Wérmeiibertrager W4 (vgl. Tab. 15) kann iiber die Wir-
metibertragerfliche von W4 der im Desorber benétigte Energiebedarf zum Aufheizen des
Losungsmittels erkennbar beeinflusst werden. In der Technikumsanlage betrigt die Tempera-
wrdifferenz auf der heiBen Seite des Rich-Lean-Wirmeiibertragers in der Regel 5 - 10 °C.

Die Betrachtung des gesamten Absorptions-Desorptions-Prozesses als Black Box lisst erken-
nen, dass die mit dem Rauchgas zugefiihrten Komponenten N, O, und CO; den Prozess
auch wieder gasformig verlassen. Fiir Wasser gilt niherungsweise, dass der mit dem Rauch-
gas zugefiihrte Massenstrom auch wieder mit dem Rauchgas abgefiihrt wird und der fliissig
mgefiihrte Frischwasserstrom als Abwasserstrom abgefiihrt wird. Da auch die Temperaturen
der zu- und abgefithrten Strome dhnlich sind, miissen die zugehodrigen Enthalpiestrome in
derselben GroBenordnung liegen. Die Betrachtung der verschiedenen Beitriige in der Energie-
bilanz bestatigt, dass die dem Prozess zugefiihrte Heizleistung ndherungsweise iiber dic Wiir-
meiibertrager W2, W3 und W35 sowie iiber Wirmeverluste wieder abgefiihrt werden muss.
Zur genaueren Analyse der Wirmeverluste wurden diese durch Aufstellen der Energiebilan-
zen (siche Anhang B.6.4) fiir die verschiedenen relevanten Kontrollriume bestimmt und in

Tabelle 16 zusammengestellt.

Aufgrund des groBen Oberflichen/Volumen-Verhiiltnisses der Technikumsanlage betréigt der
Wirmeverlust iiber das Gesamtsystem trotz Isolierung der relevanten Apparate und Rohr-
leitungen mehr als 2000 W und liegt damit in einer vergleichbaren GroBenordnung wie die
Wirmestrome ™2 und O™3. Infolge dessen haben Wirmeverluste einen erkennbaren Ein-
fiuss auf den spezifischen Energiebedarf im Verdampfer ¢¥e™ zur Losungsmittelregeneration.
Zur besseren Vergleichbarkeit mit einer groBtechnischen Anlage wird deshalb die Verdamp-
ferleistung um die relevanten Wirmeverluste bereinigt. Dadurch ist auch bei Durchfiihrung
von Variationsstudien zur Untersuchung verschiedener EinflussgroBen auf den spezifischen

Energiebedarf qurd das Prozessverhalten klarer zu erkennen.

Der in Tabelle 16 angegebene Wirmeverlust in Absorber und zugehdriger Waschsektion ist
aufgrund der niedrigen Temperaturen und der vorhandenen Isolierung vergleichsweise gering.
Der Wirmeverlust in der Rohrleitung vom Absorber zum Rich-Lean-Wiirmeiibertrager liegt
bei ca. 150 - 200 W. Demgegeniiber ist der Wirmeverlust in der heifien Rohrleitung vom
Rich-Lean-Wirmeiibertrager zum Desorber trotz Isolierung aufgrund der Rohrleitungsldnge
von ca. 5 m deutlich groBer. Die mit heifem Losungsmittel vom Desorbersumpf zum Rich-
Lean-Wirmeiibertrager durchstromte Rohrleitung weist geringe Verluste auf. Das regenerier-
te Losungsmittel wird anschlieBend in dem Wirmeiibertrager W3 schlieBlich mithilfe eines
Regelkreises auf eine gewiinschte Solltemperatur am Absorbereintritt abgekiihlt. Die Berech-
mung des Wirmeverlustes in W3 weist wegen der Messunsicherheit des stark fluktuierenden
Kihiwasserstroms durch diesen Wirmeiiberirager grofe Ungenauigkeiten auf. Aufgrund der
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Tabelle 16: Wirmeverluste in verschiedenen Kontrollriumen fiir die Referenzversuche Al
und A2, die iiber Energiebilanzen (siche Anhang B.6.4) berechnet wurden.

Versuchsnummer
Kontrollraum [ a1 l A2
Gesamtsystem: Q"%f;] /W 2361.2 | 22735 ’
Absorber + Waschsektion + W5: Q9257 V° /W 81.7 | 193.0
Rohrleitung zwischen Absorberaustritt und W4: Q'E.‘J;ﬂu /W 203.8 176.9
Rohrleitung zwischen W4 und Desorbereintritt: OFL/® / W 522.8 | 4529
Rohrleitung zwischen Desorberaustritt und W4: QRL1? / W 638 | 778
Rohrleitung zwischen W3 und Absorbereintritt: OF5L!' / W 4169 | 3374
Rich-Lean-Wiarmeiibertrager W4: QW% / W 8.1 | 4359
Desorber: 003 / W 741.6 | 1200
ﬁ)l;féﬁiegzsjl;‘f \1;;1 Verdampfer zur Kompensation von Wirmever- 14762 | 1185.7

niedrigen Temperaturen, der vorhandenen Isolierung und der kleinen Baugréfe wird ange-
nommen, dass die Verluste vernachldssigbar sind. In der nicht isolierten Rohrleitung vom
Wiirmeiibertrager W3 zum Absorbereintritt ergibt sich hingegen ein erheblicher Wiirmever-
lust, wodurch aber Kiihlwasser in W3 eingespart wird.

Die bisher betrachteten Wirmeverluste waren fiir die beiden Referenzversuche Al und A2
dhnlich. Dies ist fiir den Wirmeverlust in dem Rich-Lean-Wirmeiibertrager W4 und im
Desorber nicht der Fall. Im Vergleich zu dem Versuch A1l tritt bei A2 ein hoherer Wirme-
verlust in W4 auf, withrend der Warmeverlust im Desorber deutlich kleiner ist. Betrachtungen
fiir alle durchgefiihrten MEA-Versuche in Kapitel 3.4 deuten darauf hin, dass bei Versuchen
mit einer hohen CO;-Beladung bereits beim Aufheizen des Lésungsmittels in dem Rich-Lean-
Wiirmetibertrager W4 Ausgasen von CO5 auftritt. Die Energiebilanz iiber W4 beriicksichtigt
unter der Annahme, dass keine Gasphase auftritt, lediglich fiihlbare Wiirmen sowie den Wiir-
meverlust. Falls CO» desorbiert wird, muss die Absorptionsenthalpie aufgebracht werden, die
in den Energiebilanzen félschlicherweise als Wirmeverlust interpretiert wird, woraus die ho-
heren Werte fiir den Wiirmeverlust in W4 resultieren. Falls in W4 bereits CO, in die Gasphase
iibergegangen ist, ist der COs-Stoffstrom von der Fliissig- in die Gasphase im Desorber ge-
ringer als in der Energiebilanz angenommen wird., Als Konsequenz wird in der Energiebilanz
des Desorbers die aufzubringende Energie zur Deckung der Absorptionsenthalpie als zu groB
angenommen, so dass die aus der Bilanz berechneten Wirmeverluste kleiner sind als in der
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Realitit. Die bei dem Versuch A1 auftretenden Wirmeverluste in W4 und in dem Desorber
hingegen stellen den Normalfall ohne vorzeitiges Ausgasen von CO; dar. Das Vorgehen zur
Bestimmung des fiir den Prozess benotigten Energiebedarfs im Desorber ohne Wirmeverluste
wird im Folgenden erlautert.

Die in Tabelle 16 aufgefiihrten Wirmeverluste fiir die einzelnen Kontrollriiume beeinflussen
nicht alle die Verdampferleistung. Fiir die Auswertung des Energiebedarfs werden hier die
Wirmeverluste des Losungsmittels in den Rohrleitungen vom Absorbersumpf zum Desor-
berkopf (OR5/? + OFLI®) sowie Wirmeverluste in dem Wirmeiibertrager W4 (OW4) und
im Desorber (QB:;) beriicksichtigt. Zur Berechnung der Verdampferleistung, die notwendig
wire, falls keine Wirmeverluste auftreten, werden die genannten Beitriige von der gemesse-
nen Verdampferleistung subtrahiert. Der Energiebedarf, der bei den Versuchen Al und A2 im
Verdampfer bendtigt wird, um Wiarmeverluste zu kompensieren, ist ebenfalls in Tabelle 16
cingetragen. Damit kann der spezifische Energiebedarf ¢"*' des Verdampfers nach Abzug

von Wirmeverlusten berechnet werden.

In Kapitel 2.3.3 wurde bereits erlidutert, dass vier unterschiedliche Beitréige zur Regenera-
tionsenergie identifiziert werden konnen. Zur Prozessoptimierung muss zunidchst ein Ver-
stindnis iiber die quantitative Auswirkung der Variation von Betriebsbedingungen auf die
einzelnen Energiebeitrige erarbeitet werden. In der fiir den Desorber inklusive Waschsektion
aufgestellten Energiebilanz (sieche Anhang B.6.4) kénnen den einzelnen Termen die Beitrdge
zur Desorption des CO3, fiir den Strippdampf sowie zum Aufheizen von Lésungsmittel und
Kondensatriicklauf zugeordnet werden. Dabei wird der am Desorberkopf austretende Wasser-
dampfstrom als Strippdampfbedarf interpretiert. Diese Zuordnung wird hier festgelegt, da sich
der Strippdampfbedarf iiber die Desorberhohe &ndert und somit nicht in einer Zahl fassbar ist.
Der in der Energiebilanz auftretende Term fiir den Kondensatriicklaufstrom rft%go wird so in
wei Beitriige aufgespalten, dass sowohl die Temperaturdifferenz zwischen Desorbersumpf
(T:s) und dem kalten Kondensat (T33) als auch die Temperaturdifferenz zwischen dem Desor-
bersumpf (T3g) und dem Zulauf des beladenen Losungsmittels (Ti4) auftreten. Diese zwel
Terme werden dem Energieanteil zum Aufheizen des Losungsmittels bzw. dern Anteil zum
Aufheizen des Kondensatriicklaufs zugeschlagen. Die Berechnung der vier Energieanteile er-
folgt entsprechend der Gleichungen in Tabelle 17. Darin entsprechen die Bezeichnungen von
Massenstromen und Temperaturen in der Technikumsanlage denjenigen gemil dem R&I-
FlieBbild in Abbildung 8.

Bei der in Tabelle 17 gezeigten Energiebilanz des Desorbers sind die Wirmeverluste be-
reits als getrennter Anteil beriicksichtigt. Der Energiebedarf zur Desorption von CO, und
der Strippdampfbedarf sind somit unabhéngig von Wiirmeverlusten bestimmt. Der Konde‘n-
satriicklauf wird mit der Temperatur in dem Kondensatsammelbehélter, die nidherungsweise
der Umgebungstemperatur entspricht, in die Waschsektion gefiihrt, so dass hier Wéirmeve_r—
luste vernachlissigbar sind. Wie bereits anhand von Tabelle 16 diskutiert, beeinflussen die
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Tabelle 17: Energiebilanz iiber den Desorber inklusive Waschsektion zur Berechnung der ver-
schiedenen Beitriige am Energiebedarf im Verdampfer.

Verdampferleistung [ Qverd = [
Tn
Desorption von CO3: QP + i, (Aham( T>7) +Tf ek co, (T)dT)
e
Ty
Wasserdampf Desorberkopf a2 an 7 2y
il ,o(T27) + [ ¢ yo(T)dT
(Strippdampf): Q5P + Mo v,H:0(T27) 7{4 p.H:0(T)

i Tag 5 ’ Tig
Aufheizen Losungsmittel: "M | + !9 | c:;' "X (T)dT - mE{;OTf CI;-HzO (T)dT
44

Ty
. = 3 Kond g Ay
Aufheizen Riicklauf: Q + mf,onf ¢y n,0(T)dT
33
Wirmevertust i or=

Massenstrome: beladenes Losungsmittel am Desorbereintritt (72'%); Gasaustritt am Desorberkopf (m?!);
Kondensatriicklauf (r225)

Temperaturen: beladenes Losungsmittel am Desorbereintritt (Tys); Desorbersumpf (7T3g), Gasaustritt am
Desorberkopf (T7); kaltes Kondensat (733)

Wirmeverluste in den Rohrleitungen vom Absorbersumpf zum Desorber und im Rich-Lean-
Wirmeiibertrager die bendtigte Verdampferleistung. Die Temperatur T44 am Eintritt des be-
ladenen Losungsmittelstroms in den Desorber ist kleiner als die erreichbare Temperatur, falls
keine Wirmeverluste auftreten. Die in Tabelle 17 angegebene Gleichung gibt damit einen
zu hohen Energiebedarf zum Aufheizen des Lésungsmittels wieder. Um die Vergleichbar-
keit aller vier Energieanteile ohne Verfilschung durch Wirmeverluste zu erreichen, wird in
dhnlicher Weise wie bei der bereits diskutierten Kompensation der Wiirmeverluste in der Ver-
dampferleistung vorgegangen. Von dem gemil Tabelle 17 berechneten Energiebedarf zum
Aufheizen des Losungsmittelstroms Q"M werden die in Tabelle 16 angegebenen Wiirmever-
luste ORL12, Qf,”::] und QL% subtrahiert.

Die berechneten Energiebeitriige sind fiir die Referenzversuche A1 und A2 in Abbildung 17
veranschaulicht. Der Hauptanteil der Regenerationsenergie muss dabei fiir die Absorptions-
enthalpie des Phasentibergangs von CO; aufgebracht werden. Die Werte in den Versuchen Al
und A2 unterscheiden sich mit 2,35 Gl/tco, bzw. 2.27 Gl/tco, nur geringfiigig. Wie in Kapitel
2.3.2.4 erldutert, ist fiir eine wiissrige Lésung von 0.3 g/g MEA die Abhiingigkeit der Absorp-

tionsenthalpie von der CO»-Beladung bis zu Oco, = 0.5 molen, /molygs gering, wihrend
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Autheizen des Autheizen des Aufheizen des Aufheizen des
Kondensatricklaufs Lésungsmittels Kondensatriicklaufs Losungsmittels
0.15 GJAq, 0.75 G/t oo, 0.08 G/, 0.69 GJ/to,
Anteil: 3.0 % Anteil: 156.0 % Anteil: 2.0 % Anteil: 17.4 %

Desorption von CO, Strippdampf Desorption von CO, Strippdampf

2.35 Gt o, 1.76 Gd/tcos 2.27 Gditgg, 0.94 G/,

Anteil: 46.9 % Anteil: 35.1 % Anteil: 57.0 % Anteil: 23.6 %
(a) (b)

Abbildung 17: Anteile am Energiebedarf im Desorber nach Abzug von Wirmeverlusten fiir
die Referenzversuche Al (a) und A2 (b).

die Temperaturabhzngigkeit eine groBere Rolle spielt. Aufgrund der etwas geringeren Tem-
peratur am Gasaustritt der Desorberwaschsektion bei Versuch A2 ist somit der spezifische
Energieanteil fiir die Desorption von CO; etwas niedriger als bei Versuch Al.

Den zweitgroBten Anteil an dem Energiebedarf im Desorber stellt der Strippdampf zur Re-
duktion des CO,-Partialdrucks dar. Hier spiegelt sich beim Vergleich der Versuche Al und A2
die in den vorherigen Abschnitten getroffene Aussage der schwierigeren Trennaufgabe beim
Versuch A1 aufgrund des niedrigen Lean Loadings wider. Bei dem Versuch Al wird deshalb
mit 1.76 GJ/tco, ein deutlich hoherer spezifischer Energiebedarf bendtigt als bei Versuch A2
mit 0.94 Gl/tco,.

Der spezifische Energiebedarf zum Aufheizen des Losungsmittels weist mit 0.75 Gl/tco,
im Versuch A1 und mit 0.69 Gl/tco, im Versuch A2 ebenfalls einen nennenswerten Anteil
auf. Dieser Energiebedarf hingt stark vom Losungsmittelmassenstrom und von der Tempe-
rturdifferenz des beladenen und regenerierten Lisungsmittelstroms auf der heiBien Seite des
Rich-Lean-Wirmeiibertragers ab. Der Unterschied in dem spezifischen Energiebedarf bei den
beiden Versuchen A1 und A2 resultiert aus der Tatsache, dass bei identischem Losungsmit-
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telstrom die oben genannte Temperaturdifferenz und auch der abgetrennte CO;-Massenstrom

verschieden sind. Die Temperaturdifferenz liegt in den beiden Versuchen Al bzw. A2 bei ca.
5 K bzw. 8 K, was fiir die Auslegung eines Wirmeiibertragers eher die Untergrenze darstellt.
Eine Reduktion der Temperaturdifferenz und damit ein geringerer Energieanteil im Desor-
ber kann nur durch eine hohere Wirmeiibertragerfléiche erkauft werden. Hierbei gilt es, ein
wirtschaftliches Optimum zu finden.

Abbildung 17 zeigt weiterhin, dass der Energiebedarf zum Aufheizen des Kondensatriicklaufs
bei den Versuchen Al und A2 einen sehr geringen Anteil aufweist. Dieser Energieanteil ist
iiber den aus dem Kondensatsammelbehilter B1 zuriickzufiihrenden Kondensatstrom eng mit
dem Strippdampfstrom am Desorberaustritt gekoppelt. Deshalb ist der Energiebedarf zum
Aufheizen des Kondensatriicklaufs bei Versuch A1 mit dem héheren Strippdampfbedarf im
Vergleich zu Versuch A2 ebenfalls hoher.

Die erliuterten vier Energiebeitriige werden maBgeblich durch Stoffeigenschaften des Li-
sungsmittels bestimmt, wodurch wiederum die optimale Einstellung von Prozessparame-
tern beeinflusst wird. Einerseits legt die Absorptionsenthalpie direkt den Energiebeitrag
zur Desorption des CO, fest. Andererseits beeinflussen die Gleichgewichtsdaten der CO;-
Loslichkeit iiber die verfiigbare zyklische Kapazitit den einstellbaren Bereich des Lisungs-
mittelstroms und dadurch den Energiebeitrag zum Aufheizen des Lésungsmittels. Weiterhin
ergeben sich fiir einen festen Losungsmittelstrom die CO,-Beladungen im regenerierten und
beladenen Losungsmittel, wodurch der Regenerationsaufwand und damit der Strippdampf-
strom sowie der Energieanteil zum Aufheizen des Kondensatriicklaufs bestimmt werden.

3.4 Beurteilung des Versuchsbetriebs und der
Versuchsauswertung

An der Technikumsanlage wurden zahlreiche Versuche mit MEA durchgefiihrt, um ein tiefe-
res Verstindnis liber die Zusammenhinge verschiedener BetriebsgroBen des Absorptions-
Desorptions-Prozesses zu erlangen. Simtliche in dieser Arbeit betrachteten Versuche Al -
A47 sind in Tabelle 61 im Anhang C.1 zusammengestellt. Die Versuchsdaten sind ebenfalls
im Anhang C.1 in den Abbildungen 68 - 114 fiir jeden einzelnen Versuch in einem Pro-
zessflieBbild angegeben. Aufgrund von Modifikationen der Anlage miissen die Versuche in
zwei Gruppen eingeteilt werden. Die Experimente A30 - A47 wurden vor verschiedenen An-
lagenmodifikationen durchgefiihrt. Hier standen u.a. die Massenstrommessung des beladenen
L osungsmittels, die Bestimmung des CO,-Produktstroms mittels thermischer Massendurch-
flussmessung sowie in der Waschsektion die Volumenstrommessung und der Wirmeiibertra-
ger W5 nicht zur Verfiigung. Dies fiihrt zu entsprechenden Anderungen bei der Versuchsaus-
wertung, so dass jeweils die verfiigharen Messdaten und die vorhandene Anlagenkonfigurati-
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on beriicksichtigt werden.

Weiterhin hat die Versuchsauswertung anhand der CO,-Gesamtbilanz gezeigt, dass die Mess-
ergebnisse der COz-Analytik im Rauchgas und im gereinigten Abgas fiir die Versuche A30
- A47 eine systematische Abweichung aufweisen. Die Ursache diirfte eine unzureichende
Entfeuchtung des entnommenen Gases durch einen Gaskiihler sein, da die Uberpriifung der
Messgenauigkeit mit trockenem Priifgas und gegebenenfalls die Kalibrierung zu Beginn jeden
Versuchstags keine Probleme aufzeigte. Fiir die (spéter als die Versuche A30 - A47 durchge-
fiihrten) Versuche A1 - A29 wurde deshalb die Kiihlleistung verdoppelt. Zur Uberpriifung der
CO,-Bestimmung im Rauchgas mittels Gasanalytik wurde der Gasbrenner unter Beriicksich-
tigung der relevanten Oxidationsreaktionen des Erdgases bilanziert und somit der CO,-Gehalt
im Rauchgas rechnerisch ermittelt. Die Vorgehensweise und die Ergebnisse sind in Anhang
B.6.1 dargestellt. Dabei ergibt sich fiir die Versuche A1 bis A29 eine gute Ubereinstimmung
zwischen den gemessenen CO,-Volumenanteilen und den in der Brennerbilanzierung berech-
neten Werten. Bei den Versuchen A30 - A47 treten Abweichungen in dem CO;-Volumenanteil
vonca. 0.4 - 1.0 Vol% auf. Zur Auswertung derjenigen Versuche aus der Gruppe A30 - A47,
die ohne zusdtzliche CO,-Zufuhr aus Gasflaschen durchgefiihrt wurden, wird in dieser Ar-
beit der CO»-Gehalt im Rauchgas aus der Brennerbilanzierung verwendet. Bei den Versuchen
mit zuséitzlicher CO,-Zufuhr zum Erreichen eines erhdhten CO;-Partialdrucks im Rauchgas
wird der Messfehler der Gasanalytik aus dem Vergleich der aufgezeichneten Messdaten vor
Beginn der zusitzlichen CO-Zufuhr mit dem Ergebnis der Brennerbilanzierung ermittelt und
eine entsprechende Korrektur vorgenommen.

Im Zusammenhang mit der Fliissigkeitsanalytik wurde fiir die Versuche A30 bis A47 wei-
terhin festgestellt, dass bei der CO,-Bestimmung mittels Titration das Ethanol-Wasser-
Verhiltnis der Vorlage insbesondere bei hoheren Beladungen des Rich Solvent einen Einfluss
auf das Analysenergebnis hat. Dies beeinflusst den mittels Fliissigkeitsanalytik bestimmten
abgetrennten CO,-Massenstrom. Aufgrund der in Anhang C.2.1 gezeigten Studie wurde bei
den Versuchen A1 bis A29 der Ethanolvolumenanteil von 0.33 I/l auf 0.5 I/l geéindert. Der fiir
die Experimente A30 - A47 bestimmte CO2-Massenanteil wurde fiir die Versuchsauswertung

entsprechend der dort gegebenen Erlduterung korrigiert.

Abbildung 18 zeigt einen Vergleich des mittels Gasanalytik und Fliissigkeitsanalytik bestimm-
ten abgetrennten CO,-Massenstroms, wobei die erliduterten Korrekturen t_).f:i den Versuchen
A30 bis A47 beriicksichtigt sind. Die Ergebnisse verdeutlichen eine gute Ubereinstimmung,
so dass die CO,-Bilanz im Absorber mit zufriedenstellender Genauigkeit erfiillt wird. Zu-
dem zeigt dieses Ergebnis ebenfalls, dass die erlduterte Korrektur bei den diskutierten An?_
lysenproblemen in den Versuchen A30 bis A47 gerechtfertigt ist. Die Giite der Gasanalytik
wird weiterhin durch den Vergleich mit weiteren Methoden zur Bestimmung des ab getrenntc?n
C0,-Massenstroms bestitigt, wie in Anhang C.2.1 gezeigt wird. Da der mit.tels Gasanalytik
bestimmte abgetrennte CO»-Massenstrom online wihrend des Versuchsbetriebs ausgewertet
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Abbildung 18: Vergleich des mittels Gasanalytik und durch CO5-Titration von Rich und Lean
Solvent ermittelten abgetrennien CO»-Masssenstroms fiir die Versuche Al
- A47 nach Beriicksichtigung der erlduterten Korrekturen in den Versuchen
A30 - A47.

wird, stellt dieser Wert auch die Basis fiir weitere Auswertungen dar, wie z.B. zur Bestimmung

des spezifischen Energiebedarfs des Verdampfers.

Zur weiteren Beurteilung der Genauigkeit von Messwerten werden Komponentenmassenbi-
lanzen fiir den Absorber inklusive Waschsektion betrachtet. Die Bilanz fiir die relevanten
Komponenten N, O3, CO; und H>O wird in der Regel mit einer Genauigkeit von weniger als
2% bezogen auf die Summe der eintretenden Komponentenmassenstrime erfiillt. Hierdurch
werden auch die Annahmen bestitigt, die bei der Berechnung der Komponentenmassensird-
me im Rauchgas getroffen werden (siche Anhang B.6.3). Die entsprechenden Ergebnisse der
Komponentenmassenbilanzen sind fiir alle Versuche Al - A47 in Anhang C.2.2 grafisch ver-
anschaulicht.

Im vorherigen Kapitel 3.3.3 wurde bereits auf die Behandlung von Wirmeverlusten bei
der Versuchsauswertung eingegangen. Hierbei hat sich die Vermutung ergeben, dass bei
Versuchen mit einer hohen CO,-Beladung in der Fliissigphase bereits in dem Rich-Lean-
Wirmetibertrager W4 aufgrund der Temperaturzunahme Ausgasen von CO» auftritt. Um
dies anhand aller MEA-Versuche A1 - A47 zu betrachten, ist in Abbildung 19a der berech-
nete Wirmeverlust im Desorber iiber der CQOs-Beladung cicp, gezeigt. Bei kleinen COz-
Beladungen liegt der Wiirmeverlust im Desorber in einem Schwankungsbereich von ca. 500 -
1100 W, wiihrend bei CO-Beladungen griBer als etwa 0.44 molco, /molyga eine deutliche
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Abbildung 19: Wirmeverluste aufgetragen iiber der CO>-Beladung a’égz}‘: (a) Wirmeverluste
im Desorber. (b) Wirmestrom zur Kompensation der Verdampferleistung um
die relevanten Wirmeverluste.

Abnahme der berechneten Wirmeverluste zu erkennen ist. Da sich die Desorbertemperatur
jedoch nicht drastisch #ndert, ist somit keine deutliche Anderung der in Realitit auftreten-
den Wirmeverluste im Desorber zu erwarten. Die Abnahme des Wirmeverlustes im Desorber
mit zunehmender CO,-Beladung, die sich aus der Auswertung der experimentellen Daten
ergibt, kann nur dadurch erklirt werden, dass bereits CO; im Rich-Lean-Wirmeiibertrager
W4 ausgast und lediglich ein Teil des im Absarber abgetrennten CO,-Stroms im Desorber
in dic Gasphase iibergeht (siehe auch Diskussion in Kap. 3.3.3 anhand der Referenzversu-
che Al und A2). In der Energiebilanz wird jedoch angenommen, dass das Austreiben des
€O, ausschlieBlich im Desorber stattfindet. Demnach kann auch aus den in Abbildung 19a
gezeigten Ergebnissen die Schlussfolgerung gezogen werden, dass CO, bereits in dem Rich-
Lean-Wirmeiibertrager W4 ausgast.

Zur Berechnung des spezifischen Energiebedarfs des Verdampfers nach Abzug von Wirme-
verlusten wird die Verdampferleistung um die in Kapitel 3.3.3 erlduterten Wirmeverluste
Qlizerz korrigiert. Dieser Wert ist in Abbildung 19b ebenfalls iiber der CO»-Beladung aufge-

tragen, Das Ergebnis zeigt, dass die Summe der Wirmeverluste in der Rohrleitung 12 vom

: . " W4y
Absorber zum Wirmeiibertrager W4 (OXL1?), im Warmeiibertrager W4 (Qyer), in der Rohr-

leitung 18 von W4 zum Desorber (Q'\Ré-ﬁls) und im Desorber (Q%:f]) keine erkennbare Abhin-

gigkeit von der CO,-Beladung aufweist. Dies entspricht der Erwartung, da Wirmeverluste nur
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von den Temperaturen in den Apparaten und Rohrleitungen abhiingen. Um bei der Auswer-
tung von Versuchen der Technikumsanlage die Verdampferleistung nach Abzug der relevan-
ten Wiirmeverluste anzugeben, werden fiir jeden Versuch die genannten Wirmeverluste Q’\',‘3 4
subtrahiert (siehe auch Kapitel 3.3.3), die in dem Bereich von ca. 1 100 W - 1700 W liegen.

Fiir die Genehmigung eines groBtechnischen Absorptions-Desorptions-Prozesses zur CO)-
Abtrennung aus Kraftwerksabgasen spielt die Einhaltung des in der TA Luft angegebenen
Grenzwertes fiir MEA von 20 mg/.# m? in dem Abgasstrom eine wichtige Rolle. Aus diesen
Grilnden sind in entsprechenden Anlagen oberhalb von Absorber und Desorber Waschsek-
tionen vorgesehen. Aufgrund der deutlich groBeren Gasstrome im Absorber gegeniiber dem
Desarber liegt das Hauptaugenmerk auf der Absorberwaschsektion.

An der hier betrachteten Technikumsanlage steht keine direkte Analyse der Gasphase auf Ver-
unreinigungen zur Verfiigung. Durch die Analyse von Fliissigkeitsproben des Waschwassers
in Absorber und Desorber sowie des iiber V53 ausgeschleusten Abwassers kinnen dennoch
Abschitzungen zur MEA-Riickhaltung bzw. zu MEA-Verlusten getroffen werden. Die ent-
sprechenden Analysenergebnisse fiir den MEA-Massenanteil in den genannten Flissigkeits-
proben der Betriebspunkte A1 - A47 sind in Anhang C.2.3 in den Abbildungen 124 und 125 in
Diagrammform zusammengestellt. Fiir die allermeisten Versuche liegt der MEA-Massenanteil
im beladenen Waschwasser der Absorber- und Desorberwaschsektion unterhalb von 0.01 g/g.
Im Kondensatsammelbehilter nach dem Kondensator am Desorberkopf kann mittels GC nur
in den seltensten Fillen iiberhaupt MEA nachgewiesen werden.

Um Aussagen iiber die GroBenordnung des MEA-Gehalts im Rauchgas am Ein- und Aus-
tritt der Absorberwaschsektion zu treffen, wird mit den gemessenen MEA-Massenanteilen in
den Fliissigkeitsproben hier eine einfache Abschiitzung auf Basis des vereinfachten Raoult-
schen Gesetzes durchgefiihrt (siche Anhang B.6.6.2). Die Ergebnisse fiir die abgeschtzten
MEA-Anteile im Rauchgas sind fiir die Versuche A1 bis A47 in Abbildung 20 aus Vergleichs-
griinden mit der TA Luft als Massenkonzentration XMEA) bezogen auf das Abgas ohne Be-
riicksichtigung von Wasserdampf angegeben (Definition siehe Anhang B.6.6.1). Darin ist der
MEA-Gehalt im Rauchgas am Austritt der Absorberwaschsektion iiber dem zugehorigen Wert
im Rauchgas am Eintritt in die Waschsektion aufgetragen. Demnach wird in der Waschsekti-
on eine deutliche Abreicherung von ca. 730 - 9100 mg MEA/.#m> am Gaseintritt auf Werte
in der Regel unter 80 mg MEA/. 4 m® am Gasaustritt erreicht. Der fiir den Abgasstrom eines
Kraftwerks relevante Grenzwert von 20 mg MEA/.4"m? kann nach dieser einfachen Abschiit-
zung mit den Bedingungen der Waschsektion der Technikumsanlage nicht in allen Versuchen
rreicht werden. Allerdings wird fiir die Technikumsanlage der maBgebliche Grenzwert fiir
en MEA-Massenstrom von 0.1 kg/h jedoch deutlich unterschritten.

ter MEA-Gehalt im gereinigten Rauchgas am Austritt des Prozesses kann durch unterschied-
*he BetriebsgroBen der Absorberwaschsektion beeinflusst werden, wie in Anhang B.6.6.3
thand eines einfachen Modells gezeigt wird. Bei vorgegebenem MEA-Molanteil am Gas-

r 4 L
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Abbildung 20: Ergebnisse einer einfachen Abschiitzung der Massenkonzentration von MEA
im gereinigten Rauchgas am Austritt der Absorber-Waschsektion iiber der zu-
gehorigen Konzentration am Eintritt der Waschsektion.

sintritt der Waschsektion und bei konstantem Absorberdruck kann der MEA-Gehalt im ge-
reinigten Gas am Austritt der Waschsektion durch mehrere Mafinahmen reduziert werden.
Uber die Waschwassertemperatur kann eine Temperatursenkung erreicht werden, wodurch
der MEA-Dampfdruck reduziert wird. Allerdings muss beriicksichtigt werden, dass in diesem
Fall die Kondensation von Wasserdampf ebenfalls verstirkt wird, wodurch zur SchlieBung der
Gesamiwasserbilanz ein hoherer Wasserstrom am Kondensator des Desorbers ausgeschleust
werden muss, Durch eine starke Kondensation von Wasserdampf in der Waschsektion kann je-
doch gegebenenfalls auf den zusitzlichen Frischwasserstrom verzichtet werden. Die Betrach-
tingen in Anhang B.6.6.3 zeigen weiterhin, dass der MEA-Gehalt in der Gasphase durch ein
groBes Verhiltnis zwischen dem Frischwasserstrom und dem Waschwasserkreislaufstrom re-
duziert werden kann. Dies liegt daran, dass durch eine Verringerung der MEA-Konzentration
im Waschwasser am Kopf der Waschsektion auch die zugehorige Gleichgewichtskonzentra-
tion von MEA in der Gasphase reduziert wird. Bei der Auslegung der Waschsektion muss
diesheziiglich allerdings sichergestelit werden, dass der Waschwasserstrom in der Kolonne
austeichend groB ist, um eine vollstindige Benetzung der Kolonneneinbauten zu erreichen.

Zur Beurteilung der MEA-Riickhaltung in der Desorherwaschsektion kann neben der Wasch-

wasserprobe V18 auch der MEA-Gehalt in dem als Abwasser tiber Vensil V53 ausgeschleus-
ten Kondensat analysiert werden. Entsprechend der in Abbildung 125a in Anhang C.2.3 dar-

gestellten Ergebnisse kann in dem Kondensatstrom in den allermeisten Fillen MEA nicht

nachgewiesen werden, so dass auch in dem CO,-Produktstrom MEA nur in nicht detektier-
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baren Spuren auftritt. Die gute MEA-Riickhaltung in der Waschsektion des Desorbers ist so-
wohl durch das kleine Verhiltnis zwischen MEA-Reinstoffdampfdruck und Desorberdruck
sowie durch die Zufuhr von deutlich unterkiihliem Waschwasser mit vernachlissigbar gerin-
ger MEA-Konzentration zu erklidren, welches in den Versuchen der Technikumsanlage in der

Regel eine Temperatur von weniger als 20 °C aufweist.

3.5 Parameterstudien mit MEA

Zur Einstellung eines energetisch optimalen Betriebspunktes einer Anlage zur CO,-
Abtrennung in dem hier betrachteten Prozess der Reaktivabsorption ist ein Verstandnis des
Einflusses der unterschiedlichen Prozessparameter wesentlich. Aus diesem Grund wird im
Folgenden zuniichst anhand von Parameterstudien an der Technikumsanlage die Wirkung
des CO,-Partialdrucks, des CO;-Abtrenngrads und des Rauchgasmassenstroms auf das Pro-
zessverhalten erliutert. Dabei erfolgt die Variation der genannten GriBen ausgehend von den
Referenzversuchen Al bzw. A2, Eine Ubersicht dieser Studien ist in Tabelle 18 gegeben. Bei
festgelegten Rauchgasbedingungen und einem spezifizierten CO>-Abtrenngrad hingt der Re-
generationsenergiebedarf von der geeigneten Wahl von Betriebsparametern ab. Aus diesem
Grund wird in Kapitel 3.5.4 der Zusammenhang zwischen den relevanten BetriebsgroBen und
dem Regenerationsenergiebedarf im Desorber anhand von Parameterstudien aufgezeigt. Eine
{ibersicht iiber samtliche MEA-Versuche in der Technikumsanlage sowie deren Zuordnung zo
den Parameterstudien ist in Tabelle 61 in Anhang C.1 zusammengestelit. Dort sind auch fis
jeden einzelnen Versuch in den Abbildungen 68 - 114 die Versuchsdaten jeweils in einem Pro-
zessflieBbild angegeben. Abgesehen von den Parameterstudien zur Variation der Lésungsmit-
telzusammensetzung wurden alle Versuche mit einer wiissrigen Lasung von ca. 0.3 g/g MEA
durchgefiihrt. In Ergiinzung zu den in diesem Kapitel diskutierten Diagrammen zur Veran-

Tabelle 18: Ubersicht iiber Variationsstudien zur Untersuchung des Prozessverhaltens bei
Verinderung des CO;-Partialdrucks pco,, des COa-Abtrenngrads ¥ und des
Rauchgasmassenstroms #% ausgehend von den Referenzversuchen Al bzw. A2.

variierter Prozessparameter rVari ationsstudie Variationsbereich

CO,-Partialdruck Vi pco, = 35.5 - 133.7 mbar

C(‘)iZ}-IAbtrcnngrad bei niedrigem || V2.1 (pco, = 55 mbar) Y =68 - 88% i
un h - i

ohem CO;-Partialdruck  l y5 5 (5o, ~ 110mbar) | ¥ =40- 88%
Rauchgasmassensirom bei kon- Sl

stantem L/G-Verhiltnis und kon- || V3 (L/G ~ 2.8 ¥ =~ 76% \RG _ ‘
stantem CO,-Abtrenngrad 53 oy | mRC =555 - 100.0 kgh f

T
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schaulichung des Prozessverhaltens bei Variation von Prozessparametern sind erginzende
Abbildungen zur grafischen Veranschaulichung der Versuchsergebnisse in Anhang C.3 dar-
gestellt.

3.5.1 Variation des CO»-Partialdrucks im Rauchgas

InKapitel 2.1.1 wurden die Unterschiede zwischen dem CO;-Partialdruck im Rauchgas eines
Kohlekraftwerks und eines GuD-Kraftwerks dargestellt. Wie bereits anhand der erlduterten
Referenzversuche Al und A2 in Kapitel 3.3 deutlich wird, beeinflusst der CO,-Partialdruck
die CO;-Beladungen im regenerierten und beladenen Losungsmittel, die notwendig sind, um
das treibende Gefille fiir den CO,-Stofftransport bereitzustellen. Hieraus ergibt sich wieder-
um die benétigte Verdampferleistung im Desorber. Zur Beurteilung des Einflusses des CO,-
Partialdrucks auf den spezifischen Regenerationsenergiebedarf wird in der Versuchsreihe V1
ausgehend von dem Referenzversuch Al eine entsprechende Variationsstudie durchgefiihrt.
Alle anderen Prozessparameter, wie z.B. der Losungsmittelstrom und auch die Verdampfer-
leistung, bleiben unverindert. Eine Ubersicht iiber die wesentlichen Betriebsbedingungen ist

in Tabelle 19 gegeben.

GemiB Abbildung 21a nimmt der CO,-Massenstrom im Rauchgas mit zunehmendem CO»-
Partialdruck linear zu, wihrend sich der abgetrennte CO,-Massenstrom scheinbar asympto-
tisch einer Obergrenze annihert. In dhnlicher Weise zu diesem Verlauf zeigen die CO;-
Beladungen im regenerierten und beladenen Lsungsmittel in Abbildung 21b bei niedrigen
CO,-Partialdriicken einen nahezu linearen Anstieg, wihrend bei héheren CO;-Partialdriicken
lediglich eine geringe Zunahme zu verzeichnen ist. Dieses Verhalten kann mithilfe der Ar-
beitslinien im Absorber in Verbindung mit der Gleichgewichtsisothermen bei 50 °C fiir ei-
ne wissrige Losung mit 0.3 g/g MEA anhand von Abbildung 22a erklirt werden. Aufgrund
der typischen Temperaturen im Absorbersumpf von ca. 50 °C - 55 °C kann damit zu dem

Tabelle 19: Wesentliche Betriebsbedingungen fiir die Variation des CO;-Partialdrucks.

V1

Rauchgasmassenstrom ™C / kg/h 72.0

Lasungsmittelmassenstrom #“M / kg/h 200.0

CO,-Partialdruck pco, / mbar 35.5-133.7
Verdampferleistung Q¥4 / kW 7.9J
CO,-Abtrenngrad ¥ / % 84.9-437 |
{absorbierter CO,-Massenstrom il /kg/h || 3.36 - 6.&'
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Abbildung 21: Variation des CO,-Partialdrucks im Rauchgas in der Versuchsreihe VI:
(a) COz-Massenstrom im Rauchgas und abgetrennter CO,-Massenstrom.
(b) CO»-Beladungen im regenerierten und beladenen Losungsmittel.

bekannten CO;-Partialdruck im Rauchgas die zugehorige Gleichgewichtsbeladung im Ab-
sorbersumpf abgeschiitzt werden. Abbildung 22a zeigt, dass sich die Arbeitslinie bei Erho-
hung des CO;-Partialdrucks zunichst deutlich zu hiheren CO,-Beladungen verschiebt und
dabei im Absorbersumpf der Abstand zur Gleichgewichtsbeladung abnimmt. Bei den Versu-
chen mit htherem CO;-Partialdruck (85.1 mbar, 109.4 mbar, 133.7 mbar) erreicht die CO5-
Beladung mehr als 90% der zugehdrigen Gleichgewichtsbeladung. Eine Erhchung des CO;-
Partialdrucks fiihrt bei diesen drei Versuchen zu keiner starken Verinderung des Abstands
zum Gleichgewicht.

Der Abstand der Arbeitslinie zur Gleichgewichtslinie ist eng mit der Absorptionsgeschwin-
ligkeit bzw. der notwendigen Triebkraft fiir den Stofftransport verkniipft. Aus Abbildung
2a ergibt sich somit, dass bei den Versuchen mit niedrigem CO;-Partialdruck (35.5 mbar,
i4.6 mbar) im Vergleich zu den Versuchen mit hherem CO;-Partialdruck (85.1 mbar,
09.4 mbar, 133.7 mbar) aufgrund des groBeren Abstands zwischen Arbeitslinie und Gleich-
ewichtsisotherme im Absorbersumpf ein griBeres treibendes Gefille fiir den Stofftransport

sendtigt wird. Dies bedeutet, dass die Netto-Absorptionsgeschwindigkeit mit zunehmendem
CO;-Partialdruck zunimmt,

Eine Erklirung hierfiir kann in einer niedrigen Konzentration von molekularem CO, in der
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Abbildung 22: Variation des CO,-Partialdrucks im Rauchgas in der Versuchsreihe V1
(pco,: © = 35.5 mbar, O = 54.6 mbar, & = 85.1 mbar, ¥ = 109.4 mbar,
© =133.7 mbar): (a) Arbeitslinien und Gleichgewichtsisotherme bei 50 °C fiir
eine wissrige Losung mit 0.3 g/g MEA mit dem jeweils eingezeichneten Ab-
stand zum Gleichgewicht am Absorbersumpf. (b) CO;-Stoffiibergangsprofile
im Absorber.

Fliissigphase aufgrund des Phasengleichgewichts bei niedrigem CO,-Partialdruck und damit
in einer niedrigeren Reaktionsgeschwindigkeit liegen. Dariiber hinaus kann das Verhalten der
in Abbildung 128a in Anhang C.3.1 gezeigten Temperaturprofile im Absorber bei dieser Va-
riationsstudie einen Hinweis auf den Temperatureinfluss der Absorptionsgeschwindigkeit ge-
ben. Bei dem Versuch mit dem niedrigsten COa-Partialdruck von 35.5 mbar weist das Tem-
peraturprofil im Absorber die niedrigsten Werte auf, was durch eine niedrigere Rauchgastem-
peratur aufgrund des Gasbrennerbetriebs in der Stufe 1 sowie in der geringen frei werden-
den Absorptionsenthalpie aufgrund einer kleinen absorbierten CO2-Menge begriindet werden
kann. Da bei diesen Versuchsbedingungen der groBte Abstand der Arbeitslinie zu den Gleich-
gewichtsisothermen auftritt, besteht die Vermutung, dass die Reaktionskinetik aufgrund der
niedrigen Temperaturen gehemmt ist.

Basierend auf dem in Abbildung 22a gezeigten Verhalten der Arbeitslinien im Vergleich zur
50 °C-Gleichgewichtsisothermen bei Variation des CO,-Partialdrucks kann der Einfluss der
Absorberhihe diskutiert werden. Der CO,-Stofftransport wird neben dem treibenden Gefal-
le durch Stoffiibergangskoeffizienten, Reaktionsgeschwindigkeiten und die effektive Phasen-
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grenzfliiche beeinflusst. Bei den Versuchen mit hherem CO»-Partialdruck kann mit der vor-
handenen Kolonnenhahe und der verfiigharen effektiven Phasengrenzfliiche aufgrund der ho-
heren Absorptionsgeschwindigkeit eine Annéherung an den Gleichgewichtszustand von mehr
als 90% erreicht werden. Bei den Versuchen mit niedrigen CO;-Partialdriicken ist offen-
sichtlich die Absorptionsgeschwindigkeit so niedrig. dass die vorhandene Phasengrenzfliche
nicht ausreicht, um im Absorbersumpf eine Anniiherung an den Gleichgewichtszustand zu
erreichen. Bei Erhohung der Phasengrenzfidche in der Absorberkolonne ist fiir die Versuche
mit niedrigen CO,-Partialdriicken mit einer Verschiebung der Arbeitslinie zu hoheren CO;-

Beladungen zu rechnen.

Die Betrachtung des Abstands zwischen Arbeitslinien und Gleichgewichtslinien kann weiter-
hin mit den aus Messdaten berechneten CO,-Stoffiibergangsprofilen in Abbildung 22b ver-
glichen werden. Bei den Versuchen mit héherem CO:-Partialdruck tritt das groBte treibende
Getftille fiir den CO5-Stofftransport im oberen Teil des Absorbers auf, withrend bei den nied-
rigen CO,-Partialdriicken der Abstand zum Gleichgewicht iiber die ganze Absorberhdhe eher
ausgeglichen ist. Demzufolge zeigt das CO,-Stoffiibergangsprofil fiir die Versuche mit hohem
CO;-Partialdruck eine deutliche Zunahme vom Absorbersumpf hin zum Absorberkopf (vgl.
Abb. 22b). Bei den niedrigen CO,-Partialdriicken ist der iibergehende CO,-Massenstrom iiber
die gesamte Kolonne &dhnlich oder nimmt sogar zum Kolonnenkopf hin ab.

Da die CO2-Beladung im regenerierten Lésungsmittel einen direkten Einfluss auf den Rege-
nerationsaufwand im Desorber aufweist, spiegelt sich der Verlauf des Lean Loading in Abbil-
dung 21b direkt in dem Verhalten der spezifischen Verdampferleistung in Abbildung 23a wi-
der. Mit zunehmendem CO;-Partialdruck und gleichzeitig ansteigendem Lean Loading ergibt
sich eine deutliche Abnahme von ca. 7.2 Gl/tco, auf 3.8 Gl/tcp,. Fiir die Versuche mit niedri-
gen CO»-Partialdriicken wird aufgrund des hohen Abstands zum Gleichgewicht und den klei-
nen Werten fiir das Lean Loading ein extrem hoher spezifischer Energiebedarf benétigt. Die
Ursache liegt in dem groBen Strippdampfstrom, der entsprechend den in Abbildung 23b ge-
zeigten Energiebeitriigen den Gesamtverlauf der spezifischen Verdampferleistung prigt. Der
Energiebedarf zum Aufheizen des Kondensatriicklaufs ist direkt mit dem Strippdampfstrom
gekoppelt und zeigt ein analoges Verhalten. Die geringfiigige Abnahme des Energieanteils
zur Desorption des CO, erklirt sich durch die abnehmende Temperatur am Desorberaustrilt.
Zum Aufheizen des Losungsmittels wird mit zunehmendem CO;-Partialdruck ein geringerer
spezifischer Energiebedarf bendtigt. Da der Losungsmittelstrom bei der Versuchsreihe kon-
stant ist, liegt die Ursache hierfiir in dem zunehmenden abgetrennten CO,-Strom, wodurch
der spezifische Energiebeitrag zwangsliufig abnimmt.

Die Betrachtung des Zusammenhangs zwischen der Lage der Arbeitslinien und des Energie-
bedarfs, dabei insbesondere des Strippdampfstroms, macht deutlich, dass fiir den Betrieb des
Abs?orptions-Desorptions-Prozesses im energetischen Optimum an einer Stelle im Absorber,
typischerweise im Sumpf, nahezu der Gleichgewichtszustand erreicht werden muss. Um ent-
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Abbildung 23: Variation des CO,-Partialdrucks im Rauchgas in der Versuchsreihe V1: (a)
Spezifischer Energiebedarf des Verdampfers. (b) Einzelne Beitriige zum spe-
zifischen Energiebedarf des Verdampfers.

sprechend ein minimales Triebkraftintegral fiir den CO,-Stofftransport sicherzustellen, muss
eine ausreichende Phasengrenzfliiche angeboten werden. Bei der hier betrachteten Variations-
studie kénnte durch eine vergroBerte Kontaktfliche zwischen Gas und Fliissigkeit bei den
Versuchen mit niedrigem CO,-Partialdruck der Abstand zum Gleichgewicht reduziert wer-
den. Dies wiirde in der Konsequenz zu einem groferen Lean Loading und einer geringeren

spezifischen Verdampferleistung fithren.

3.5.2 Variation des CO;-Abtrenngrads

Die Festlegung des CO,-Abtrenngrads ‘¥ bei der Auslegung eines Absorptions-Desorptions-
Prozesses bestimmt maBgeblich die Kolonnenhthen und den Energiebedarf zur Losungsmit-
telregeneration, wodurch Investitions- und Betriebskosten beeinflusst werden. Die Kolonnen-
hihen werden dabei so ausgelegt, dass jeweils an einer Stelle in Absorber bzw. Desorber ein
miglichst geringer Abstand zum Gleichgewichtszustand erreicht wird.

Soll der im Betrich einer bestehenden Anlage erreichte CO»-Abtrenngrad variiert werden,
s0 muss die Verdampferleistung entsprechend angepasst werden. Der Zusammenhang dieser
beiden ProzessgriBen ergibt sich iiber die CO,-Beladungen im regenerierten und beladenen
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Lsungsmittel. Die Beladungsdifferenz wird direkt iiber die Mengenbilanz festgelegt. Die
Lage der Absorberarbeitslinie (also die CO,-Beladungen im regenerierten und beladenen Lo-
sungsmittel) wird durch die notwendige Triebkraft fiir den CO,-Stofftransport bestimmt. Bei
Erhshung des CO»-Abtrenngrads muss bei unverinderten Stofftransportparametemn, wie z.B.
die effcktive Phasengrenzfliche, der Abstand zwischen Arbeitslinie und Gleichgewichtslinie
als treibendes Gefille fiir den Stofftransport zunehmen.

Die in dieser Arbeit verwendete Technikumsanlage weist im Vergleich zu einer groBtechni-
schen Anlage eine kleinere Packungshohe im Absorber auf, wodurch fiir die typischen Pro-
zessbedingungen mit ¥ = 90% ein merklicher Abstand zwischen Arbeitslinie und Gleichge-
wichtslinie vorhanden ist. Aufgrund dessen kann der Einfluss des CO,-Abtrenngrads auf die
CO,-Beladungen und die spezifische Verdampferleistung fiir die Konfiguration der Techni-
kumsanlage gut untersucht werden. Die entsprechenden Variationsstudien V2.1 und V2.2, die
sich durch den CO,-Partialdruck im Rauchgas unterscheiden, sind in Tabelle 20 zusammen-
gestellt. Die Variation erfolgt hier ausgebend von den Referenzversuchen Al bzw. A2.

Der Verlauf der CO»-Beladung in regeneriertem und beladenem Lésungsmittel ist in Abbil-
dung 24a fiir die Variation des CO;-Abtrenngrads bei konstantem Losungsmittelstrom darge-
stellt. Entsprechend der CO,-Massenbilanz im Absorber nimmt die Beladungsdifferenz zwi-
schen dem Lean und Rich Solvent mit steigendem Abtrenngrad zu. Aufgrund des hoheren
abgetrennten CO»-Massenstroms bei der Versuchsreihe V2.2 mit hohem CO»-Partialdruck ist
die Beladungsdifferenz im Vergleich zu V2.1 griBer. Das in Abbildung 24a gezeigte Verhalten
von abnehmenden CO,-Beladungen im regenerierten und beladenen Losungsmittel bei Erhi-
hung des Abtrenngrads und ansonsten konstanten Bedingungen ist charakteristisch fiir den
Einfluss der benétigten Triebkraft fiir den CO;-Stofftransport im Absorber. Dadurch ergibt
sich mit zunehmendem Abtrenngrad ein erhihter Aufwand fiir die Regeneration im Desorber
und der daraus folgende Verlauf der spezifischen Verdampferleistung gemi8 Abbildung 24b.

Tabelle 20: Wesentliche Randbedingungen fiir die Variation des CO;-Abtrenngrads ‘¥ in den
Versuchsreihen V2.1 und V2.2. )

B o

H V2.1 VZE
Rauchgasmassenstrom RO / ka/h 70.9 730
Losungsmittelmassenstrom ™ / kg/h 200.1 200.0
CO;-Partialdruck pco, / mbar 54.6 109.6
CO>-Massenstrom im Rauchgas rhggf.m /kg/h 6.0 12.0
absorbierter CO,-Massenstrom rir5 / kg/h 4.01-5.26 | 4.82-10.56
CO;-Abtrenngrad ¥ / % 68 - 88 40 tﬂ




3.5 Parameterstudien mit MEA e3

26 7.5 ; ]
2"‘""1’3.';;“?‘\\ L7 N, S
o il ]‘\. | i ‘ i
] Rich Solvent 6.5 I* 5
< 1 i L : +—1-
§ 20 LS o~ & V2| 1|
S 18 A 218 &> 604 - \,l
0 - i
T 15— @ - O 554 — o
gl ol ™ = | i
P 7 /\4‘ i = 50 4 et ! ‘/‘; / _ =
Q sy o | i
s 124 Lean Solvent o 7,
\R \~ 45 4-— ede SO .o' B
LS = o e \i i V2.2 ,d; i
08 +4— - 5 401 g ;
BE——t——t 35 —
30 40 50 60 70 80 90 100 30 40 50 60 70 80 90 100
CO,-Abtrenngrad ¥ / % CO,-Abtrenngrad ¥/ %
(2) (b)

Abbildung 24: Variation des CO,-Abtrenngrads: (a) Verlauf der COz-Beladung im Lean und
Rich Solvent bei den Versuchsreihen V2.1 (@, ®) und V2.2 (0, O). (b) Verlauf
des spezifischen Energiebedarfs des Verdampfers.

Es wird deutlich, dass der spezifische Energiebedarf des Verdampfers bei der Versuchs-
rihe V2.1 mit niedrigem CO,-Partialdruck im Vergleich zu der Studie V2.2 mit hohem
CO,-Partialdruck immer hiher liegt. Dies erklirt sich dadurch, dass der abgetrennte CO;-
Massenstrom von der Versuchsreihe V2.1 auf die Versuchsreihe V2.2 deutlich stirker zu-
nimmt als der im Verdampfer zugefiihrte Wirmestrom, so dass die bezogene GroBe des spezi-
fischen Energiebedarfs abnimmt. Die Ursache hierfiir liegt in einer einfacheren Regeneration
im Desorber bei der Studie V2.2, wie auch bereits die Ergebnisse der Variation des CO;z-
Partialdrucks in Kapitel 3.5.1 gezeigt haben.

Der Verlauf der spezifischen Energie des Verdampfers zeigt in Abbildung 24b fiir die Ver-
suchsreihe V2.1 einen starken Anstieg bereits bei dem kleinsten untersuchten Abtrenngrad
von ca, 68%. Dies kann mithilfe der in Abbildung 25a gezeigten Arbeitslinien im Absor-
ber erléutert werden. Darin wird deutlich, dass sich die Arbeitslinien mit steigendem COs-
Abtrenngrad zu niedrigeren Beladungen verschieben, da eine groBere Triebkraft fiir den Stoff-
transport bendtigt wird. Um die entsprechend niedrigere Beladung im regenerierten Losungs-
mitte] zu erreichen, ist ein erhéhter Strippdampfbedarf nétig. Dies wird ebenfalls durch die
Darstellung der vier Energiebeitrige an der Verdampferleistung in Abbildung 26a bestitigt.

Hierbei wird deutlich, dass sich erwartungsgemaB lediglich der Energiebeitrag fiir den Stripp-
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Abbildung 25: Arbeitslinien im Absorber fiir ausgewihlte Versuche bei Variation des
CO,-Abtrenngrads ¥ jeweils zusammen dargestellt mit der 50 °C-
Gleichgewichtsisothermen fiir eine wissrige Losung mit 0.3 g/g MEA. (2)
Versuchsreihe V2.1 mit niedrigem CO,-Partialdruck (¥ = 68% - 86%). (b)
Versuchsreihe V2.2 mit hohem Partialdruck (W = 40% - 88%).

dampf mit zunehmendem CO;-Abtrenngrad drastisch erhoht.

Fiir die Versuchsreihe V2.2 zeigen die Arbeitslinien in Abbildung 25b, dass fiir die Betriebs-
punkte mit einem CO,-Abtrenngrad bis zu etwa 76% im Absorbersumpf nahezu Gleichge-
wicht erreicht wird. Fiir die entsprechenden Betriebsbedingungen stellt sich somit das maxi-
mal mogliche Rich Loading ein. Da die CO;-Beladungen im regenerierten und beladenen Li-
sungsmittel iiber dic Mengenbilanz des Absorbers miteinander gekoppelt sind, wird auch das
maximal mogliche Lean Loading fiir die eingestellten Betriebsparameter erreicht. Dies bedeu-
tet fiir den Desorber, dass ein minimaler Regenerationsaufwand und somit die minimal mog-
liche Regenerationsenergie fiir die vorgegebenen Betriebsbedingungen erreicht wird. Da bei
diesen Versuchen nahezu der Gleichgewichtszustand im Absorbersumpf erreicht wird, nimmt
das Lean Loading allein aus Massenbilanzgriinden bei Erhéhung des CO,-Abtrenngrads ab.
Bei weiter steigendem CO;-Abtrenngrad auf ¥ = 88% verschiebt sich die Arbeitslinic im
Absorber zu niedrigeren Beladungen, um das notwendige treibende Gefiille fiir den weiter
angestiegenen absorbierten CO»-Stoffstrom bereitzustellen. Offensichtlich ist in diesem Fall
die zur Verfiigung stehende Phasengrenzfliiche im Absorber nicht ausreichend, um im Ab-
sorbersumpf nahezu den Gleichgewichtszustand zu erreichen. Die starke Abnahme der CO»-
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Abbildung 26: Einzelne Beitriige zum spezifischen Energiebedarf des Verdampfers bei Va-
riation des CO,-Abtrenngrads fiir die Versuchsreihen V2.1 (a) und V2.2 (b).

Beladung insbesondere bei Erhohung des CO,-Abtrenngrads auf 88% in dem regenerierten
Lésungsmittel fiihrt dann auch bei Versuchsreihe V2.2 zu einem stark ansteigenden Stripp-
dampfbedarf, wie Abbildung 26b zeigt. Bei der Betrachtung der Energieanteile ist weiter-
hin auffillig, dass der Energiebedarf zum Aufheizen des Losungsmittels mit zunehmendem
Abirenngrad erkennbar abnimmt. Dies liegt daran, dass hier der auf den abgetrennten CO;-
Massenstrom bezogene Energiebedarf betrachtet wird.

35.3 Variation des Rauchgasstroms bei konstantem CO;,-Abtrenngrad

und konstantem L/G-Verhaltnis

Bei dieser Studie wird ausgehend von dem Referenzversuch Al der Rauchgasmassenstrom
vatiiert, wobei der CO,-Abtrenngrad und das L/G-Verhiltnis konstant gehalten werden. Dies
firt dazu, dass die Steigung der Arbeitslinie und auch die CO,-Partialdriicke im Rauchgas
am Absorbereintritt und -austritt konstant bleiben. Bei Betrachtung dieser Variationsstudie mit
dem Gleichgewichtsstufenmodell ist unter der Annahme eines Konstanten HETP-Werts keine
And"'mﬂg in dem Betriebsverhalten der Anlage zu erwarten, da dann die einzelnen Versuche
lhe"m"d)’ﬂ'cunlsch gleichwertig sind. Die hier betrachtete CO,-Abtrennung im Absorber ist
Jedoch kinetisch limitiert, so dass die Variation des abgetrennten CO»- -Massenstroms bei kon-
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Verdnderung des bendtigten wreibenden Gefilles zur Folge haben
der Absorberarbeitslinie zu rechnen.

stanter Absorberhdhe eine
muss. Aufgrund dessen ist mit einer Verschiebung
Mit dieser Variationsstudie kann insbesondere die Flexibilitit des Prozesses gegeniiber einem
Lastwechsel des Kraftwerks, also einer Variation des Rauchgasstroms, untersucht werden.
Dariiber hinaus kann mit diesen Versuchen der Einfluss der fluiddynamischen Belastung der
Kolonne auf die spezifische Regenerationsenergie untersucht werden. Die wichtigsten Ver-
suchsbedingungen sind in Tabelle 21 zusammengestellt, Der F-Faktor und auch die Fliis-
sigkeitshelastung liegen innerhalb eines sinnvollen Bereichs der eingesetzten strukturierten
Packung Mellapak 250.Y.

Abbildung 27a zeigt fiir diese Variationsstudie mit zunehmendem F-Faktor bzw. Gasstrom
und somit auch mit einem zunechmendem absorbierten CO,-Massenstrom eine Abnahme der
CO,-Beladung im regenerierten und beladenen Lsungsmittel. Dies ist ein eindeutiger Hin-
weis auf eine kinetische Limitierung des Stoffiibergangs im Absorber, was anhand des Ver-
haltens der Arbeitslinien im Absorber in Abbildung 27b genauer betrachtet werden kann. Mit
zunehmendem absorbierten CO,-Massenstrom bei nahezu konstanter Phasengrenzfliche wird
eine groBere Triebkraft fiir den Stofftransport bendtigt. Dies fiihrt zu der in Abbildung 27ber-
kennbaten Parallelverschiebung der Arbeitslinien hin zu kleineren Beladungen.

Die Reduktion insbesondere des Lean Loadings mit zunehmendem F-Faktor fiihrt zu der di-
rekten Konsequenz eines héheren Regenerationsaufwands im Desorber, was in der Erhohung
des spezifischen Energiebedarfs im Verdampfer gemif Abbildung 28a deutlich wird. Dies
zeigt sich ebenfalls an dem starken Anstieg des Strippdampfbedarfs in Abbildung 28b.

Aphand der gezeigten Ergebnisse wird deutlich, dass bei den hier durchgefiihrien Yersuchen

Tabelle 21: Wt;Sent]iche Betriebsbedingungen fiir die Variation des Rauchgasmassenstroms
bei konstantem CO;-Abtrenngrad und bei konstantem L/G-Verhiltnis.

[ o]

CO;-Partialdruck pco, / mbar 55.0
CO,-Abtrenngrad ‘¥ / % 76
L/G-Verhilnis / 1 2.8
Rauchgasmassenstrom RS / kg/h 55.5-100.0
Lasungsmittelmassenstrom "M / kg/h 1544 -2778

absorbierter CO,-Massenstrom mil, / kg/h 3.53-6.34
F-Faktor / /Pa 1.2-2.1
Fliissigkeitsbelastung / m>/(m?

e / m3/(m? h) | 121220
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Abbildung 27: Variation des Rauchgasstroms bei konstantem CO»-Abtrenngrad und konstan-
tem L/G-Verhiiltnis in der Versuchsreihe V3: (a) CO,-Beladungen im regene-
rierten und beladenen Losungsmittel iiber dem F-Faktor. (b) Arbeitslinien im
Absorber (1iRC: 0 =55.5 kg/h, O = 72.0 kg/h, & =85.4 kg/h, ¥ =100.0 kg/h)
zusammen dargestellt mit der 50 °C-Gleichgewichtsisothermen fir eine
wissrige Losung mit 0.3 g/g MEA.

an der Technikumsanlage der Abstand der Arbeitslinie zur Gleichgewichtslinie im Absorber
durch Absenken des abgetrennten CO»-Massenstroms bei konstantem CO,-Abtrenngrad und
konstantem L/G-Verhiltnis verringert werden kann (vgl. Abb. 27b). Jedoch ist auch bei dem
Versuch mit dem kleinsten Rauchgasstrom im Absorbersumpf ein erhebliches treibendes Ge-
fille notwendig. Um annéhernd Gleichgewicht zu erreichen, miisste fiir die Konfiguration der
Technikumsanlage der Rauchgasstrom weiter reduziert werden. Andererseits konnte durch
den Einbau einer strukturierten Packung mit einer héheren spezifischen Stoffiibergangsfliiche
ebenfalls das notwendige treibende Gefiille fiir den Stofftransport reduziert werden.

Aus den Ergebnisse der hier durchgefiihrten Parameterstudic kinnen Schlussfolgerungen fiir

die Auslegung eines groBtechnischen Absorptions-Desorptions-Prozesses gezogen werden.

Die Festlegung der Absorberhihe bzw. der Stoffiibergangsfiiche soll fiir die Betriebsbedin-

gungen mit dem maximalen Gas- und Fliissigkeitsstrom in der Weise erfolgen, dass an einer

Stelle im Absorber, iiblicherweise im Absorbersumpf, der Gleichgewichtszustand anndhernd

erreicht wird. Damit ist sichergestellt, dass sich auch bei einer Reduktion des Gasstroms die

minimal notwendige Triebkraft fiir den CO»-Stofftransport ergibt, was zu einem optimalen
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Abbildung 28: Variation des Rauchgasstroms bei konstantem CO;-Abtrenngrad und konstan-
tem L/G-Verhiiltnis in der Versuchsreihe V3: (a) Spezifischer Energiebedarf
des Verdampfers. (b) Einzelne Beitriige zum spezifschen Energiebedarf des
Verdampfers.

Energiebedarf des Verdampfers fiihrt. Bei einem Lastwechsel ist dann mit einem nahezu un-
veridinderten spezifischen Energiebedarf zu rechnen, solange der Gas- und insbesondere der
Fliissigkeitsstrom so eingestellt sind, dass die Kolonneneinbauten vollstéindig benetzt sind. Bei
einer unzureichenden Benetzung der Kolonneneinbauten sinkt die Phasengrenzfléche deutlich
ab, was zu einer Erhdhung des spezifischen Energiebedarfs fiihren kann.

3.5.4 Variationen von Prozessparametern

Die in den vorherigen Abschnitten gezeigten Variationsstudien dienen zur Erlduterung des Zu-
sammenhangs zwischen vorgegebenen Prozessrandbedingungen und den Auswirkungen auf
den Absorptions-Desorptions-Prozess. Ublicherweise sind die Randbedingungen festgelegt,
s0 dass das Ziel fiir einen optimalen Anlagenbetrieb in der Minimierung der Verdampferleis-
tung durch Variation von einstellbaren Betriebsparametern liegt. Diese Parameter sind in Ta-
belle 22 zusammengestellt. Um den Einfluss von diesen BetriebsgroBen auf den spezifischen
Regenerationsenergiebedarf zu erldutern, werden im Folgenden experimentelle Parameterva-
dationen an der Technikumsanlage mit den Bedingungen nach Tabelle 22 diskutiert. Bei den
/ariationen des Lésungsmittelstroms (V4.1 - V4.4) wurde die Verdampferleistung bei jedem

4
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Tabelle 22: Ubersicht iiber die durchgefiihrten Variationen von Prozessparametern.

\ variierter Prozessparameter ” Variationsstudie | Variationsbereich
| Lisungsmittelstrom  bei  unterschied-

lichen  Rauchgasbedingungen und || V4.1 -V4.4 L/G=1.1-45
‘ spezifiziertem CO;-Abtrenngrad
| Desorberdruck Vs pPes = 1.0-2.3 bar
@ungsnﬁnelzusmﬂcnsetzung bei (m),LM=

1, Vé. =0.11-030 g/

| niedrigem bzw. hohem CQ,-Partialdruck WL P TMEA 30 gle
| Losungsmitteltemperatur am Absorber- V7 TIM Abs.cin _ 300 - 49.9 °C
| eintritt
. 0l _
| Rauchgastemperatur am Absorbereintritt || V8 TRG Abs,ein = 932 -48.0°C

Betriebspunkt so eingestellt, dass ein konstanter CO,-Abtrenngrad erreicht wird. Bei den Va-
riationen V5 bis V8 wurde ausgehend von den Referenzversuchen Al oder A2 lediglich der
m variierende Parameter verdindert, so dass sich in der Regel eine Anderung in dem CO»-

Abtrenngrad ergibt.

35.4.1 Optimierung der Regenerationsenergie durch Variation des
Losungsmittelstroms

Wie bereits in Kapitel 2.3.3.4 diskutiert, hat der Losungsmittelstrom einen maBgeblichen Ein-
fluss auf den Energiebedarf im Desorber. Der Losungsmittelstrom ist somit einer der wich-
tigsten Betrichsparameter. Ein falsch eingestellter Lésungsmittelstrom kann gegeniiber dem
Optimum zu einem deutlich erhohten Energiebedarf fiihren. Der Einfluss des Lgsungsmit-
telstroms auf die spezifische Verdampferleistung soll hier anhand der in Tabelle 23 darge-
stellien Variationen bei unterschiedlichen Randbedingungen diskutiert werden. Dabei werden
vier Versuchsreihen mit unterschiedlichen Rauchgasstromen und CO,-Partialdriicken sowie
verschiedenen CO,-Abtrenngraden durchgefithrt. Das L/G-Verhiltnis liegt bei diesen Versu-
chen zwischen 1.1 und 4.5. Um fiir einen Betriebspunkt den gewiinschten CO;-Abtrenngrad
¢inzustellen, wird bei ansonsten konstanten Bedingungen die Verdampferleistung schri
¢ angepasst. Diese Fahrweise ist zwar aufwindig, erlaubt aber direkt die Beurteilung de's
Einflusses des Lésungsmittelstroms auf den Energiebedarf des Verdampfers bei einem spezi-

fizierten Abtrenngrad.

tiwei-

Die Verinderung des Lésungsmittelstroms bei cinem konstant gehaltenen abgetrennten CO»-

Massenstrom im Absorber fiihrt aus Massenbilanzgriinden zu einer Verinderung der CO2-
Beladungsdifferenz zwischen regeneriertem und beladenem Lasungsmittel. Diese Beladun-
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Tabelle 23: Wesentliche Randbedingungen fiir die Variationen des Losungsmittelstroms.

[vai]vaz]vas] vad]

[

Rauchgasmassenstrom m*C / kg/h T2 ] 70.8 | 99.6 | 755
CQO;-Partialdruck pco, / mbar 54.7 | 53.7 | 57.1 | 107.5
CO,-Abtrenngrad ¥ / % 76 88 75 54
l absorbierter CO2-Massenstrom ;izactgz /kg/h || 4.54 ! 5.16 6.39_L 6.57

gen bestimmen iiber den Regenerationsaufwand letztlich den Energiebedarf im Desorber. Die
Verldufe der CO»-Beladungen sind fiir die Variationsstudien V4.1 und V4.2 in Abbildung 29a
sowie fiir die Versuchsreihen V4.3 und V4.4 in Abbildung 29b dargestellt. Es wird deutlich,
dass mit Verringerung des Losungsmittelstroms das Rich Loading ansteigt und insbesondere
das Lean Loading abnimmt. Dabei verschieben sich die CO,-Beladungen so, dass sich das
notwendige treibende Gefiille fiir den CO,-Stofftransport im Absorber einstellt.

Dieses Verhalten soll im Folgenden ausfiihrlicher anhand der Verliufe der CO,-Beladungenin
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Koo, ! molag kg,

(@)

Abbildung 29: Verliufe der COz-Beladung von Rich und Lean Solvent bei
sungsmittelstroms bei konstantem CO,
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den Versuchen V4.3 mit njedrigem COq-Partialdruck und V4.4 mit hohem CO,-Partialdruck

diskutiert werden. Das im Absorber notwendige treibende Gefille fiir den CO;,-Stofftransport
. vop der Gas- in die Fliissigphase wird neben der Ldsungsmittelzusammensetzung und der
' Temperatur auch von dem CO,-Partialdruck im Rauchgas und von dem spezifizierten CO,-

Abmenngrad ¥ beeinflusst. Anhand der Differenz zwischen Arbeitslinie und Gleichgewichts-
‘ linie wird fiir ausgewéhlte Versuche der Versuchsreihen V4.3 und V4.4 in Abbildung 30 das
I ireibende Gefille fiir den CO;-Stofftransport in der pauschalen Betrachtung sichtbar. Wie
| bereits in Kapitel 3.3.1 erldutert, ergibt sich ein einzelner Punkt der Gleichgewichtslinie je-
weils durch Berechnung der CO;-Beladung zu dem CO;-Partialdruck aus dem Experiment
bei der gemessenen Fliissigkeitstemperatur und der zugehdrigen Losungsmittelzusammen-
setzung. Die deutlichen Unterschiede in den Gleichgewichtslinien zwischen den einzelnen
Versuchen resultieren aus der Schwankung des MEA-Massenanteils im Losungsmittelsystem
zwischen 0.265 g/g und 0.316 g/g.

In Verbindung mit der Diskussion des Abstandes von Arbeitslinien und Gleichgewichislini-
en kinnen zudem die in Abbildung 31 gezeigten CO;-Stoffiibergangsprofile im Absorber fiir
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Abbildung 30: Arbeitslinien im Absorber (©, O, ¢) und zugehorige G}eichgewwhtspunk-
te (®, W, #) bei Variation des Losungsmittelstroms bei ktlmstanlem C(Bﬁ-
Abtrenngrad ¥: (a) Ausgewihlte Versuche der Versuchs'reme YVAS ("
o = 100 kg/h, O = 150 kg/h, © = 350 kg/h). (b) Ausgewiihlte Versuche der
Versuchsreihe V4.4 (7rtM: © = 150 kg/h, O = 200 kgrh, o =300 kg/h).
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ausgewiihlte Versuche der Versuchsreihen V4.3 und V4.4 betrachtet werden. Dabei muss be-
achtet werden, dass der Stofftransport jeweils fiir eine Packungssektion berechnet wird.

In den Abbildungen 30a und 30b ergibt sich das Triebkraftintegral des CO,-Stofftransports
jeweils in einer Packungssektion als Fliche zwischen der Arbeits- und Gleichgewichtslinie
innerhalb des zugehorigen CO,-Partialdruckbereichs. Das den einzelnen Packungssegmenten
zugeordnete Triebkraftintegral verhilt sich fiir die drei in Abbildung 30a gezeigten Versu-
che mit den Lésungsmittelstromen von 100 kg/h, 150 kg/h und 350 kg/h unterchiedlich. Fiir
den Versuch mit einem Lésungsmittelstrom von 300 kg/h nimmt die Fliche zwischen der Ar-
beitslinie und der Gleichgewichtslinie vom Absorbersumpf zum Absorberkopf ab. Dement-
sprechend nimmt auch der in Abbildung 31a fiir jedes Packungsegment gezeigte absorbierte
CO,-Massenstrom vom Absorbersumpf zum Absorberkopf stetig ab. Die maximale Fliche
zwischen der Arbeits- und Gleichgewichtslinie bei den Versuchen mit einem Lsungsmit-
telstrom von 100 kg/h bzw. 150 kg/h tritt in dem zweiten bzw. in dem vierten Packungsseg-
ment (von unten ausgehend) auf. Dies stimmt mit den zugehdirgen Verldufen des abgetrennten
CO,-Massenstroms in Abbildung 31a tiberein.

zPackung /'m
N
1

0

— 0 —
06 08 10 12 14 1.6 18 0.0 0.5 1.0 1.5 20 25
= GL, Abs
e, / kg/h mag. "> / kg/h
(@ (b)

Abbildung 31: itoffﬁbergangsproﬁle im Absorber bei Variation des Losungsmittelstroms bei
hgr;s}i:\r;ter_n[‘ﬁ(‘)z-Abtrenngrad ' (a) Ausgewihlte Versuche der Versuchsrei-
Versuc;hef ’:lqer \./e(:s:cklaon ig/hv L %qukg/h’ e
s steihe V4.4 (iM: © = 150 kg/h, O = 200 kg/h, © =300
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Die Betrachtung des Triebkraftintegrals iiber die einzelnen Packungssektionen fiir die Ver-
suchsreihe V4.4 in Abbildung 30b zeigt eine zunehmende Tendenz vom Absorbersumpf zum
Absorberkopf fiir alle dargestellten Versuchspunkte. Diese Zunahme ist jedoch bei kleinen
Losungsmittelstromen deutlich stirker ausgeprigt, was sich direkt in den Verliufen des ab-
sorbierten CO,-Massenstroms in Abbildung 31b widerspiegelt.

Die bisherigen Betrachtungen machen deutlich, dass eine starke Kopplung zwischen dem Lo-
sungsmittelstrom und der Lage der Absorberarbeitslinie vorliegt. Letztere wird durch das not-
wendige treibende Gefille fiir den CO,-Stofftransport bestimmt. Insbesondere das benétigte
Lean Loading legt den Regenerationsaufwand und damit den Strippdampfbedarf im Desor-
ber fest. Damit kann der Einfluss des Lisungsmittelstroms auf den Anteil des Strippdampfs
am Energiebedarf im Verdampfer erkldrt werden. Dariiber hinaus beeinflusst der Lésungs-
mittelstrom direkt den Energiebedarf, der benétigt wird, um diesen Fliissigkeitsstrom zwi-
schen Desorbereintritt und Verdampfer aufzuheizen. Aus diesen Griinden ist der Losungsmit-
telstrom eine zentrale BetriebsgriBe zur Optimierung des Regenerationsenergiebedarfs des
Absorptions-Desorptions-Prozesses. Die Ergebnisse des spezifischen Energiebedarfs in Ab-
hingigkeit von dem Lésungsmittelstrom fiir die Variationsstudien V4.1 bis V4.4 bei jeweils
konstant gehaltenem CO;-Abtrenngrad ¥ sind in Abbildung 32a dargestellt.

Inshesondere bei der Versuchsreihe V4.3 aber auch bei den Studien V4.1 und V4.2 ist ein
ausgepriigtes Minimum in dem Verlauf des spezifischen Energiebedarfs zu erkennen. Dieses
fypische Verhalten ergibt sich durch die Uberlagerung der vier Anteile am Energiebedarf des
Verdampfers, namlich die Energie zur Desorption des CO2, der Strippdampfbedarf sowie der
Energiebedarf zum Aufheizen des Losungsmittels und des Kondensatriicklaufs. Der Einfluss

dieser vier Energiebeitrige wird weiter unten diskutiert.

Der Vergleich der Verldufe in Abbildung 32a fiir die Variationsstudien V4.1 bis V4.4 zeigt
weiterhin, dass die spezifische Verdampferleistung stark von den Prozessrandbedingungen,
inshesondere dabei von dem COs-Partialdruck im Rauchgas und dem spezifizierten CO;-
Abtrenngrad P, abhiingt. Zwischen den Versuchen V4.1 und V4.2 wird lediglich der CO»-
Abtrenngrad von 76% auf 88% erhoht. Dadurch wird bei der Versuchsreihe V4.2 ein grobe-
es treibendes Gefille fiir den CO»-Stofftransport und dadurch ein deutlich niedrigeres Lean
Loading benitigt, was auch in Abbildung 29a zu erkennen ist. Um dieses Lean Loading zu
emeichen, ist im Desorber eine erhebliche Steigerung der spezifischen Verdampferleistung
notwendig. Der einzige Unterschied zwischen den Versuchen V4.1 und V4.3 liegt in einer
Erhhung des Rauchgasstroms um den Faktor 1.4. Bei nahezu konstantem CO,-Abtrenngrad
ist dementsprechend der abgetrennte CO,-Massenstrom groBer, woraus eine groBere Be[.a—
dungsdifferenz zwischen Rich und Lean Solvent resultiert (vgl. Abb. 29a). Zudem wird ein
griBeres treibendes Gefille fiir den CO,-Stofftransport bendtigt, wodurch sich ein niedrigeres
Lean Loading und deshalb ein hoherer spezifischer Energiebedarf ergibt. Wegen des erhdhten
Rauchgasmassenstroms liegt auch das Minimum im Energiebedarf in der Versuchsreihe V4.3
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Abbildung 32: Variation des Lsungsmittelmassenstroms bei konstantem CO;-Abtrenngrad
W: (a) Verlauf des spezifischen Energiebedarfs des Verdampfers fiir die Ver-
suchsreihen V4.1 bis V4.4. Einzelne Beitriige zum spezifischen Energiebedarf
des Verdampfers fiir die Versuchsreihen V4.3 (b) bzw. V4.4 (c).
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bei hitheren Losungsmittelstromen im Vergleich zu V4.1. Bei dem Versuch V4.4 mit héherem
COp-Partialdruck im Rauchgas und einem Abtrenngrad von etwa 54% ist das Lean Loading
offensichtlich so hoch (vgl. Abb. 29b), dass die Regeneration im Desorber auch bei einem
niedrigen Losungsmittelstrom von 150 kg/h noch mit geringem Aufwand erreichbar ist. Hier
ist offensichtlich das Minimum des Energiebedarfs bei Losungsmittelstromen kleiner als 150
kg/ zu erwarten.

In den Abbildungen 32b und 32c sind fiir die Variationsstudien V4.3 und V4.4 die vier Bei-
rige zur spezifischen Regenerationsenergie des Verdampfers aufgetragen. Der spezifische
Energiebedarf zur Desorption des CO; ist unabhiingig vom Losungsmittelstrom, da dieser
Beitrag der Absorptionsenthalpie entspricht. Der leicht hohere Wert von ca. 2.4 Gl/tco, bei
der Versuchsreihe V4.3 im Vergleich zu 2.3 Gl/tco, bei V4.4 erklirt sich durch die etwas
hthere Temperatur am Gasaustritt der Desorberwaschsektion.

Der starke Anstieg der spezifischen Verdampferleistung bei niedrigen Losungsmittelstrémen,
wie z.B. in der Studie V4.3, wird im Wesentlichen durch den hohen Strippdampfbedarf verur-
sacht (vgl. Abb. 32b). Je kleiner das in Abbildung 29 gezeigte Lean Loading ist, umso stirker
muss der CO;-Partialdruck im Desorber durch einen erhéhten Strippdampfstrom abgesenkt
werden. Dies ist bei der Versuchsreihe V4.4 nicht zu beobachten, da das Lean Loading so
grofi ist, dass die Regeneration im Desorber mit einem geringen Strippdampfstrom abléuft.

Die Zunahme des Strippdampfbedarfs bei groBen Lésungsmittelstromen, die bei den beiden
Versuchsreihen V4.3 und V4.4 in den Abbildungen 32b und 32c zu beobachten ist, liegt darin
begriindet, dass der Wasserdampfstrom am Austritt der Waschsektion des Desorbers (n'q%,]zo)
als Strippdampfstrom interpretiert wird. Der Verlauf des Energiebeitrags fiir den Strippdampf
ist demnach analog zu dem Verlauf des Wasserdampfstroms m%{lo, wie der Vergleich der Ab-
bildungen 32b und 33a fiir die Versuchsreihe V4.3 zeigt. Dieser Wasserdampfstrom ist iiber
die Dampfdruckkurve von Wasser mit der Temperatur am Austritt der Waschsektion (T27)
verkniipft, wie der Verlauf in Abbildung 33b zeigt. Der Verlauf der Temperatur T27 in Ab-
héngigkeit vom Lésungsmittelstrom ergibt sich im Wesentlichen durch den Temperaturverlauf
der Gasphase am Eintritt der Waschsektion (T46), der u.a. durch die Temperatur des belade-
nen Losungsmittels am Desorbereintritt (T44) bestimmt wird. Durch den kontinuierlichen
Anstieg der Losungsmitteltemperatur T44 mit zunehmendem Losungsmittelstrom erklrt sich
der Anstieg der Gastemperatur T46 und T27 bei grofieren Losungsmittelstromen (sif?he Abb.
33b). Die Zunahme der Temperatur des beladenen Lasungsmittels am Desorbereintritt (T 44?)
st eine Folge der erhhten Temperatur im Absorbersumpf, die sich insbesonde-re durc.:-h ei-
% erhihte Absorption im unteren Bereich des Absorbers bei erhohten Losungsmittelstrtomen
ergibt.

Der nach dem Austritt aus der Desorberwaschsektion kondensierte Dampfstrom muss ab-
ziiglich der Wasserausschleusung als Waschwasser in die Waschsektion zuriickgefiihrt und
aufgeheizt werden. Dieser Kondensatriicklaufstrom ist also direkt mit dem Strippdampfstrom
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Abbildung 33: Variation des Ld&sungsmittelmassenstroms bei  konstantem CO;-
Abtrenngrad ¥ in Versuchsreihe V4.3: (a) Wasserdampfstrom am
Desorberkopf (1% ;) und Kondensatriicklaufstrom (7). (b) Tempe-
raturen am Desorberkopf: Gas unterhalb der Waschsektion (T46) und am
Desorberaustritt (T27); Losungsmittel am Desorbereintritt (T44).

gekoppelt, was in Abbildung 33a durch Vergleich der beiden Verliufe zu erkennen ist. Der Un-
terschied bei dem Lésungsmittelstrom von 350 kg/h ergibt sich durch eine starke Zunahme des
auszuschleusenden Abwasserstroms, der sich wiederum durch die stark veriinderten Tempe-
raturen im Absorberkopf ergibt. Mit dem Verlauf des Kondensatriicklaufstroms in Abbildung
33a erklart sich der in Abbildung 32b fiir die Versuchsreihe V4.3 gezeigte abfallende Verlauf
des Energiebedarfs zum Aufheizen des Kondensatriicklaufstroms. Der fiir die Versuchsreihe
V4.4 in Abbildung 32c dargestellte Verlauf zeigt einen kleinen Beitrag. Die Ergebnisse ver-
deutlichen, dass der Energiebeitrag zum Aufheizen des Kondensatriicklaufs in der Regel einen
geringen Beitrag zu der spezifischen Regenerationsenergie liefert.

Der Anstieg der spezifischen Verdampferleistung bei zunehmendem Lésungsmittelstrom nach
Erreichen des Minimums (vgl. Abb. 32a) ergibt sich neben dem bereits erliuterten Verhal-
ten des Strippdampfstroms insbesondere durch das Aufheizen des Losungsmittelstroms vom
Desorbereiniritt bis zum Verdampfer. Der entsprechende spezifische Energiebedarf steigt er-

warrungsgeméB etwa linear mit dem Losungsmittelstrom an, wie die Abbildungen 32b und
32c zeigen.
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Die Diskussion der Verliufe in Abbildung 32 macht deutlich, dass der optimale Losungs-
mittelsirom stark von den Prozessrandbedingungen, dabei insbesondere von dem CO,-
Partialdruck im Rauchgas und dem spezifizierten CO;-Abtrenngrad 'V, abhiingt. Die Ergeb-
nisse zeigen weiterhin den komplexen Zusammenhang zwischen dem Losungsmittelstrom
und dem Regenerationsenergiebedarf auf. Der Losungsmittelstrom beeinflusst den Energie-
bedarf im Desorber einerseits direkt iiber den Wirmestrom zum Autheizen des Fliissigkeits-
stoms vom Desorbereintritt zum Verdampfer. Andererseits beeinflusst der Lgsungsmittel-
strom auch maBgeblich das Lean Loading, wodurch sich der Strippdampfbedarf und der Ener-
gieanteil zum Aufheizen des Kondensatriicklaufs ergibt. Aus dem Verstindnis der Wirkung
der vier Energiebeitriige konnen die wichtigsten Kriterien fiir die Auswahl von neuen L§-
sungsmitteln zur Prozessverbesserung angegeben werden. Hierauf wird in Kapitel 5 néher
eingegangen.

3.54.2 Desorberdruck

Der Desorberdruck beeinflusst iiber die Siedebedingungen im Verdampfer direkt das Tem-
peratumiveau im Desorber, wodurch wiederum das CO,-Léslichkeits gleichgewicht bestimmt
wird. Mit zunehmendem Druck und damit ansteigender Desorbertemperatur verschieben sich
die Gleichgewichtsisothermen bei konstantem CO;-Partialdruck zu kleineren Beladungen.
Dadurch ist mit einer einfacheren Regeneration im Desorber und einer verringerten spezi-

fischen Regenerationsenergie zu rechnen.

Um dieses Verhalten im Experiment zu untersuchen, wird an der Technikumsanlage aus-
gehend von dem Referenzversuch Al eine Versuchsreihe mit Variation des Desorberdrucks
bei ansonsten konstanten Bedingungen durchgefiihrt. Die wesentlichen Versuchsbedingungen
sindin Tabelle 24 angegeben. Bei dieser Versuchsreihe wird die Verdampferleistung auf einen
konstanten Wert eingestellt und nur der Desorberdruck wird veriindert. Aus diesen Griinden
wird bei einer Druckerhshung mit einer Zunahme des CO;-Abtrenngrads gerechnet.

Tabelle 24: Wesentliche Versuchsbedingungen bei der Variation des Desorberdrucks.

@ e 8

CO,-Partialdruck pco, / mbar 56.2
Rauchgasmassenstrom #1~C / kg/h 71.8
Losungsmittelmassenstrom 7™M / kg/h 200.0
Verdampferleistung Q¥4 / kW 8.0
Desorberdruck pPe / bar 1.0-23
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Die Versuchsergebnisse bestiitigen erwartungsgemis, dass das Temperaturniveau im Desorber
bei einer Druckerhghung zunimmt, wie Abbildung 34a anhand des Temperaturprofils zeigt
Als Konsequenz der Temperaturzunahme verschieben sich die zu den CO;-Beladungen im
Lésungsmittel gehtrenden Gleichgewichtspartialdriicke in der Gasphase zu groBeren Werten,
Dadurch nimmt das treibende Gefille fiir den CO,-Stofftransport im Desorber zu, so dass
der Aufwand zur Lgsungsmittelregeneration verringert wird. Damit kann bei konstanter Ver-
dampferleistung in den Versuchen ein kleineres Lean Loading und ein groBerer abgetrenn-
ter CO;-Massenstrom erreicht werden. Der entsprechende Verlauf der CO»-Beladungen im
regenerierten und beladenen Losungsmittel ist in Abbildung 34b dargestelit. Die Anderung
des Desorberdrucks von 1 bar auf 2 bar fiihrt zu einer deutlichen Zunahme der Desorber-
temperatur und entsprechend zu einer merklichen Abnahme in den Beladungen. Die weitere
Erhhung des Desorberdrucks auf 2.3 bar ergibt zwar eine weitere TemperaturerhShung, die
Auswirkung auf die Beladungen ist aber gering. Die im Anhang C.3.5 dargestellten Arbeits-
linien zeigen ebenfalls nur eine geringfiigige Verschiebung zu niedrigeren Beladungen bei
der Druckerhshung von 2.0 bar auf 2.3 bar. Bei Erhthung des Desorberdrucks muss beachtet
werden, dass die Reaktionsgeschwindigkeit von unerwiinschten Degradationsreaktionen des
Ldsungsmittels mit zunehmender Temperatur ansteigt. Aus diesem Grund ist fiir das zur De-
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Abbildung 34: Variation des Desorberdrucks in der Versuchsreihe V3: (a) Temperaturprofile

i{;n DTSErber (Fliissigkeit = offene Symbole, Gas = gefiillte Symbole, p™*:
< I_d ar, 0 = 1.5 bar, & =2.0 bar, ¥ = 2.3 bar). (b) Verlauf der CO»-
¢ladungen 1m regenerierten und beladenen Losungsmittel.
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gradation neigende Losungsmitte]l MEA der Betrieb des Desorbers bei htheren Driicken als
die hier untersuchten nicht sinnvoll.

Dadurch, dass die Losungsmittelregeneration im Desorber bei einer Druckerhéhung aufgrund
der Verschiebung der Gleichgewichisbeladungen einfacher wird, resultiert daraus ein Absin-
ken des spezifischen Energiebedarfs des Verdampfers, wie Abbildung 35a zeigt. Der Verlauf
der einzelnen Energiebeitriige in Abbildung 35b zeigt mit zunehmendem Desorberdruck er-
wartungsgemaB eine deutliche Abnahme des Strippdampfbedarfs und des damit gekoppel-
ten Energiebedarfs zum Aufheizen des Riicklaufs. Der hihere spezifische Energiebedarf zam
Autheizen des Losungsmittels erkldrt sich durch die merkliche Zunahme der Temperaturdif-
ferenz zwischen dem Desorbereintritt und dem Desorbersumpf. Diese Temperaturdifferenz
kann durch eine Erhohung der Fliche des Rich-Lean-Wirmeiibertragers reduziert werden,
was allerdings zu erhohten Investitionskosten fiihrt. In dem mit zunehmendem Desorberdruck
leicht steigenden Energiebedarf zur Desorption des CO; spiegelt sich der Temperatureinfiuss
auf die Absorptionsenthaipie wider.
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Abbildung 35: Variation des Desorberdrucks in der Versuchsreihe V5: (a) Speziﬁscher Enfar-
giebedarf des Verdampfers. (b) Einzelne Beitrdge zum spezifischen Energie-
bedarf des Verdampfers.



3.5.4.3 Lésungsmittelzusammenseizung

Durch Variation des Amingehalts im Losungsmittel werden die Gleichgewichisisothermen der
CO,-Loslichkeit beeinflusst, wodurch das zur Verfiigung stehende treibende Gefille fiir den
CO,-Stofftransport in Absorber und Desorber verschoben werden kann. Wird durch Variati-
on des Amingehalts erreicht, dass die Differenz zwischen den Gleichgewichtsisothermen bei
niedriger und hoher Temperatur zZunimmt, so ist aufgrund der erhthten zyklischen Kapazitit

eine Abnahme der spezifischen Regenerationsenergie zu erwarten.

Um diesen Einfluss an der Technikumsanlage zu untersuchen, wird in der Versuchsreihe V6
bei zwei unterschiedlichen CO,-Partialdriicken im Rauchgas jeweils die MEA-Konzentration
bei ansonsten unveréinderten Bedingungen variiert. Der MEA-Massenanteil im CO,-freien
Lésungsmittelsystem, das in der vorliegenden Arbeit mit LM?* bezeichnet wird, wird dabei
von ca. 0.3 g/g auf ca. 0.23 g/g und ca. 0.11 g/g abgesenkt. In der Versuchsreihe V6.1 erfolgt
die Variation des MEA-Massenanteils bei einem niedrigen CO;-Partialdruck ausgehend von
den Bedingungen des Referenzversuchs A1, wihrend die Variationsstudie V6.2 bei hohem
CO»-Partialdruck mit den Bedingungen des Referenzversuchs A2 durchgefiihst wird. Die we-
sentlichen Versuchsbedingungen sind in Tabelle 25 zusammengefasst. Bei diesen Variations-
studien wird die Verdampferleistung auf einen konstanten Wert eingestellt und lediglich die
Losungsmittelzusammensetzung wird verindert, so dass mit einer Anderung des abgetrennten
CO»-Massenstroms bzw. des CO-Abtrenngrads gerechnet werden muss.

Die erwartete Zunahme der CO;-Beladungen im regenerierten und beladenen Lésungsmitiel
mit zunehmendem MEA-Massenanteil im Losungsmittelsystem wird durch Abbildung 36a
bestitigt. Hier wird insbesondere fiir die Versuchsreihe V6.2 mit hohem CO;-Partialdruck
eine zunehmende zyklische Kapazitit deutlich, was aus Massenbilanzgriinden einem erhgh-
ten abgetrennten CQO»-Massenstrom entspricht. Das zugehirige Verhalien der Arbeitslinien
im Absorber und der entsprechenden Gleichgewichtsisothermen bei 50 °C ist fiir die unter-

Tabelle 25: Wesentliche Versuchsbedingungen bei der Variation der Lgsungsmittelzusam-

mensetzung.
[ v6.1 | V6.2
CO;z-Partialdruck pco, / mbar 55.5
Rauchgasmassenstrom #RC / kg/h 71.9
Lgsungsmittelmassenstrom 7'M / kg/h 200.0 200.0
Verdampferleistung QVerd / kW 79 8.0
LMEA-Massenanteil im Losungsmittelsystem x&“é;\LM* /glg !:0.105 -0.290 | 0.105-0.303
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Abbildung 36: Variation des MEA-Massenanteils in den Versuchsreihen V6: (a) Verlauf der
CO,-Beladungen im Lean Solvent und im Rich Solvent fiir die Versuchsrei-
hen V6.1 (@, ®) und V6.2 (0, O). (b) Arbeitslinien im Absorber fiir die Ver-

suchsreihe V6.2 (xmi™*: & = 0.105 g/g, 0 =0.227 g/g, © = 0.303 g/g) dar-
gestellt zusammen mit den zugehdrigen Gleichgewichtsisothermen bei 50 °C.

schiedlichen MEA-Massenanteile in Abbildung 36b fiir die Versuchsreihe V6.2 gezeigt. Darin
st die erwartete Verschiebung der Gleichgewichtsisothermen und der Arbeitslinien mit An-

derung der MEA-Konzentration deutlich zu erkennen.

Der Vergleich der jeweiligen Arbeitslinie des Absorbers mit der dazugehdrigen Gleichge-
wichtsisothermen bei 50 °C am Beispiel der Versuchsreihe V6.2 zeigt, dass das treibende Ge-
fille fiir den CO,-Stofftransport im Absorbersumpf minimal ist und dort nahezu der Gleichge-
wichtszustand erreicht wird. Dies wird durch die Profile des CO,-Massenanteils in der Fliis-
sigphase im Absorber fiir die Versuchsreihe V6.2 in Abbildung 37 bestitigt. Darin zeigen
die Verliufe fiir die einzelnen Experimente der Versuchsreihe V6.2 jeweils cine geringe An-
‘?Emﬂg des CO,-Massenanteils im unteren Bereich des Absorbers und eine deutlich griBere
Andemng in den oberen Packungssektionen.

Bei den Verliufen der Profile des CO,-Massenanteils im Desorber zeigt sich fiir die Versuche
A% und A2 das hiufig im Desorber der Technikumsanlage beobachtete Verhalten, dass in den
oberen zwei Packungssektionen keine Abtrennung auftritt, da bereits der Gleichgewichtszu-
stand erreicht ist. Demgegeniiber fillt fiir den Versuch A27 mit niedrigem MEA-Massenanteil
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Abbildung 37: Profile des CO,-Massenanteils in Absorber (gefiillte Symbole) und Desor-

ber (offene Symbole) fiir die Variation des MEA-Massenanteils im Lésungs-

mittel in Versuchsreihe V6.2 (xypa™: & = 0.105 g/g, O = 0.227 g,

o =0.303 g/g).

auf, dass der Desorber iiber die gesamte Hohe ausgenutzt wird. Offensichtlich ist in diesem
Fall die Losungsmittelregeneration nur mit deutlich gréferem Aufwand moglich.

Die in Abbildung 38a gezeigten Verldufe des spezifischen Energiebedarfs fiir die Versuchs-
reihen V6.1 und V6.2 zeigen den erwarteten absinkenden Verlauf mit zunehmendem MEA-
Massenanteil im Losungsmittelsystem. Die Ursache hierfiir liegt in einer einfacheren Li-
sungsmittelregeneration mit steigendem MEA-Massenanteil aufgrund der Verschiebung der
Gleichgewichtsisothermen. Dadurch sinkt der spezifische Regenerationsenergiebedarf. Die-
ses Verhalten ist im Wesentlichen mit dem Strippdampfbedarf verkniipft, der in Abbildung
38b fiir die Versuchsreihe V6.2 neben den weiteren Energieanteilen dargestellt ist. Letzte-
re weisen eine deutlich geringere Anderung mit dem MEA-Massenanteil auf, Die Abnahme
des spezifischen Energiebedarfs zum Aufheizen des Losungsmittels ergibt sich aus der Di-

vision der konstant gehaltenen Verdampferleistung durch einen zunehmenden abgetrennten
CO,-Massenstrom.

3.5.4.4 Lésungsmittel- und Rauchgastemperatur

Das Temperaturprofil der Fliissigphase im Absorber beeinflusst sowohl die Reaktionsge-
schwindigkeiten der in der Fliissigphase ablaufenden kinetisch limitierten Reaktionen als
auch die Gleichgewichtsbeladang von CO» in der Fliissigphase. Die Temperatureffekte auf
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Abbildung 38: Variation des MEA-Massenanteils in den Versuchsreihen V6: (a) Spezifischer
Energiebedarf des Verdampfers. (b) Einzelne Beitrage zum spezifischen Ener-
giebedarf des Verdampfers bei der Versuchsreihe V6.2.

die beiden genannten physikalisch-chemischen Vorginge sind gegenliufig. Eine Tempera-
turabnahme fiihtt zu einer hoheren Gleichgewichtsbeladung und damit zu einem erhdhten
treibenden Gefille fiir den CO,-Stofftransport. Andererseits nimmt die Reaktionskinetik der
Carbamatbildung mit abnehmender Temperatur gemiB des Arrhenius-Ansatzes ab. Der Ef-
fekt der Temperaturéinderung im Absorber wird hier anhand der Vari ation der Losungsmittel-
sowie der Rauchgastemperatur jeweils am Absorbereintritt ausgehend von dem Referenzver-

such A1 betrachtet.

Variation der Lésungsmitteltemperatur

In der Variationsstudie V7 wird eine Losungsmitteltemperatur am Absorbereintritt von 30 °C,
40°C und 50 °C (Versuche A20, A1, A21) cingestellt. Alle anderen Bedingungen entsprechen
denen des Referenzversuchs Al (vgl. Tabelle 14 in Kapitel 3.3). Die Abbildung 39a zeigt den

Einfluss auf das Temperaturprofil im Absorber. Fiir die vorliegenden Versuchsbedingungen

ergibt sich eine Temperaturinderung lediglich in den zwei obersten Packungssektionen. In

den drei untersten Packungssektionen ist kein Einfluss der Variation der Losungsmitteltem-

peratur auf das Temperaturprofil spiirbar. In der Konsequenz ist in dem Verlauf der spezifi-

schen Verdampferleistung in Abbildung 39b keine klare Tendenz zu erkennen, so dass keine
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Abbildung 39: Variation der Losungsmitteltemperatur am Absorbereintritt in der Variations-
studie V7: (a) Temperaturprofile im Absorber fiir die Fliissigphase (offene
Symbole) und die Gasphase (gefiillte Symbole) fiir die Versuche A20, Al,
A21 (T™: 0 =30.0°C, 0 = 40.0 °C, & =49.9 °C). (b) Spezifischer Energie-
bedarf des Verdampfers.

eindeutige Schlussfolgerung aus den Ergebnissen gezogen werden kann. Die hier betrachte-
te Variationsstudie wurde bei einem L/G-Verhiiltnis von 2.8 durchgefiihrt. Bei einem héihe-
ren L/G-Verhiiltnis ist zu erwarten, dass das Temperaturprofil im Absorber stirker beeinflusst
wird, wodurch der Einfluss der Losungsmitteltemperatur auf die spezifische Regenerations-
energie stéirker erkennbar sein sollte. Allerdings ist zu beachten, dass bei einem hiheren Fliis-
sigkeitsstrom der Energieanteil zum Aufheizen des Losungsmittels ansteigt. Zudem muss be-
riicksichtigt werden, dass eine Reduktion des spezifischen Energiebedarfs durch eine erhohte
CO»-Beladbarkeit des Losungsmittels bei niedrigeren Temperaturen nur dann zu erkennen ist,
wenn eine ausreichend hohe Absorberkolonne zur Verfiigung steht. Nur dann hat die Verlang-
samung der Reaktionskinetik keinen Einfluss auf das treibende Gefille des Stofftransports
und auf den spezifischen Energiebedarf,

Bei der Variation der Lésungsmitteltemperatur muss in dem Betrieb der Anlage die Erfiillung
der Gesamtwasserbilanz beriicksichtigt werden, wie bereits in Kapitel 3.1 diskutiert wurde.
Jie Wasserausschleusung nach dem Kondensator am Desorberkopf wird demnach insbeson-

ere von den Rauchgastemperaturen am Absorbereintritt (T5) und -austritt (T22) aber auch
von der Frischwasserzufuhr in die Absorberwaschsektion bestimmt. Bei den hier betrachteten




15 Parameterstudien mit MEA s

Versuchen liegt die Rauchgastemperatur am Absorbereintritt bei ca. 48 °C. Die Rauchgastem-
peraur am Absorberaustritt wurde bei den Versuchen mit einer Lésungsmitteltemperatur von
40°C und 50 °C iiber die Bedingungen der Waschsektion auf einen Wert von ca. 47 °C bzw.
46°C eingestellt (vgl. Abb. 39a). In diesen Fillen ist die Differenz zwischen dem auszuschleu-
senden Wassermassenstrom nach dem Kondensatsammelbehilter am Desorberkopf und dem
mgefiihrten Frischwasserstrom an der Absorberwaschsektion gering. Bei dem Versuch mit
einer Losungsmitteltemperatur von 30 °C wird trotz abgeschaltetem Kiihlwasserstrom durch
den Wirmeiibertrager W5 im Waschwasserkreislauf lediglich eine Gasaustrittstemperatur von
c2.33.5 °C erreicht. Diese liegt damit deutlich unterhalb der Gaseintrittstemperatur. Infolge
dessen betréigt die Differenz zwischen dem auszuschleusenden Wassermassenstrom nach dem
Kondensatsammelbehélter am Desorberkopf und dem zugefiihrten Frischwasserstrom an der
Absorberwaschsektion ca. 2.8 kg/h.

Anhand dieser Beispiele ist der Einfluss der Rauchgastemperatur am Absorberaustritt auf den
auszuschleusenden Abwasserstrom gut zu erkennen. Die Verdampferleistung wird dadurch
nicht beeinflusst, solange die Kondensatmenge im Kondensator am Desorberkopt grofer ist
als der auszuschleusende Abwasserstrom. Ist dies nicht mehr der Fall, so muss zwangsweise
die Verdampferleistung erhoht werden, um einen ausreichend hohen Dampf- bzw. Konden-
satstrom und damit den erforderlichen Abwasserstrom zu erreichen.

Variation der Rauchgastemperatur

Der Einfluss der Rauchgastemperatur am Absorbereintritt auf die spezifische Verdampferleis-
tung wird in der Variationsstudie V8 ausgehend von dem Referenzversuch Al untersucht.
Dabei wird die Rauchgastemperatur mithilfe des Vorwischers auf Werte von ca. 23.°C: I5°C
und 48 °C (Versuche A23, A22, A1) eingestellt. Die Bedingungen an der Absorberwaschsek-
tion werden so festgelegt, dass die Gasaustrittstemperatur in etwa der Rauchgastemperatur am
Absorbereintritt entspricht. Dadurch wird sichergestellt, dass zur Erfiillung der Gesamtwas-
serbilanz weder der Frischwasserstrom noch der Abwasserstrom zu grofie Werte annehmen.
Die sonstigen Prozessparameter entsprechen denen des Referenzversuchs Al (vgl. Tabelle 14
inKapite] 3.3). Das L/G-Verhiiltnis betrigt demnach bei allen drei Versuchen 2.8. Das bei den
Versuchen auftretende Temperaturprofil im Absorber ist in Abbildung 40a dargestellt.

Es wird deutlich, dass die Variation der Rauchgastemperatur einen Einfluss auf nahezu das
gesamte Temperaturprofil aufweist. Bei Reduktion der Rauchgastemperatur um 25 °C ausge-
hend von dem Versuch A1 bis zum Versuch A23 verschiebt sich die Fliissigkeitstemperatur
an Absorbersumpf um ca. 13.7 °C, wihrend sich das restliche Temperaturprofil um maxi-
mal 6.4 °C verdndert. Die geringere Anderung der Fliissigkeitstemperatur im Vergleich zur
Rauchgastemperatur resultiert aus dem L/G-Verhiltnis von 2.8 und der htheren spezifischen

Warmekapazitit der Fliissigphase.
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Abbildung 40: Variation der Rauchgastemperatur am Absorbereintritt in der Versuchsreihe
V8: (a) Temperaturprofile im Absorber fiir die Fliissigphase (offene Sym-
bole) und die Gasphase (gefiillte Symbole) fiir die Versuche A23, A22, Al
(TRG: 0 =232°C,0=35.2°C, & =48.0 °C). (b) Verlauf der spezifischen
Verdampferleistung.

Der Verlauf der spezifischen Verdampferleistung ist in Abbildung 40b dargestellt. Demnach
ist kein starker Einfluss der Rauchgastemperatur auf die spezifische Verdampferleistung zu
erkennen. Dies entspricht auch der Beobachtung, dass die Verliufe der CO;-Beladungen im
regenerierten und beladenen Losungsmittel, die den Regenerationsaufwand im Desorber be-
stimmen, keine eindeutige Tendenz mit zunehmender Rauchgastemperatur aufweisen (vgl.
Abb. 155a in Anhang C.3.8). Die Betrachtung der einzelnen Beitriige an der Regenerations-
energie (vgl. Abb. 155b in Anhang C.3.8) zeigt, dass der Strippdampfbedarf mit zunehmender
Rauchgastemperatur zwar leicht zunimmt, aber der Energiebedarf zum Aufheizen des Lo-
sungsmittels dementsprechend abnimmt. Die Ursache fiir den zuletzt genannten Effekt liegt
in der veriinderten Temperatur im Absorbersumpf, die sich sowohl auf die Fliissigkeitstem-

peratur T44 am Desorbereintritt als auch auf die Dampftemperatur T27 am Gasaustritt am
Desorberkopf auswirkt,
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3.6 Schlussfolgerungen fiir den optimalen Anlagenbetrieb

Fiir die Auslegung eines Absorptions-Desorptions-Prozesses zur CO,-Abtrennung mit wissri-
gen Aminldsungen und zur Optimierung des Anlagenbetriebs ist insbesondere ein Verstindnis
der Kopplung zwischen Absorber und Desorber wichtig. Die Zusammenhénge zwischen dem
treibenden Gefille fiir den CO;-Stofftransport im Absorber und dem spezifischen Regenera-
tionsenergiebedarf im Desorber wurden hier anhand von Variationen des CO,-Partialdrucks,
des CO,-Abtrenngrads und des Rauchgasstroms erlidutert. Bei vorgegebenen Rauchgasbedin-

gen, einem spezifizierten CO;-Abtrenngrad und festgelegten sonstigen Prozessbedingun-
gen, wie z.B. der Losungsmittelstrom, liegt das im Absorber benétigte treibende Gefille des
CO,-Stoffiibergangs fest. Die CO,-Beladungen im regenerierten und beladenen Lisungsmit-
tel miissen sich dann so einstellen, dass sich dieses bendtigte treibende Gefille ergibt. Dadurch
ist auch die Trennaufgabe im Desorber festgelegt, wodurch zwingend der benétigte spezifi-
sche Regenerationsenergiebedarf im Desorber bestimmt wird.

Tur Optimierung des Energiebedarfs des Absorptions-Desorptions-Prozesses bei bekannten
Rauchgasrandbedingungen und festgelegtem CO-Abtrenngrad kann das treibende Gefil-
le fiir den Stofftransport durch mehrere Prozessparameter beeinflusst werden. Diese Ein-
flussmaglichkeiten sind im Folgenden zusammengefasst:

* Bei der Auslegung einer Anlage spielt die Festlegung der Kolonnenh&hen von Absorber
und Desorber eine wichtige Rolle. Insbesondere die Absorberhthe stellt einen limitie-
renden Faktor fiir den CO,-Stofftransport aus dem Rauchgas in das Losungsmittel dar.
Wird die Absorberhhe so dimensioniert, dass beim Anlagenbetrieb an einer Stelle im
Absorber die Arbeitslinie nahezu die zugehorige Gleichgewichtslinie erreicht, so wird
ein minimaler Energiebedarf erzielt. Allerdings ist hierbei ein Kompromiss zwischen
Investitionskosten und Betriebskosten zu finden. Bei einer existierenden Anlage besteht
durch Verwendung von Kolonneneinbauten mit einer hdheren spezifischen Oberfléche
die Mglichkeit zur Reduzierung der Verdampferleistung.

Der Lésungsmittelstrom ist der wichtigste und auch in der Regel der am einfachsten
zu éindernde Prozessparameter. Dadurch werden drei der vier Energiebeitrige zur Ver-
dampferleistung im Desorber bestimmt. Einerseits wird direkt durch den Losungsmit-
telstrom der Energiebedarf zum Aufheizen des Fliissigkeitsstroms im Desorber festge-
legt. Andererseits becinflusst der Losungsmittelstrom iiber die Mengenbilanz die Dif-
ferenz zwischen Rich Loading und Lean Loading, wodurch der Aufwand der Rege-
neration im Desorber und insbesondere der Strippdampfbedarf festgelegt werden. Der
Strippdampfstrom beeinflusst wiederum direkt den Energiebedarf zum Aufheizen_de.s
Kondensatriicklaufs. Der optimale Losungsmittelstrom lisst sich durch eine Variati-
onsstudie bei gleichzeitiger Anpassung des Energiebedarfs auf einen konstanten CO;-

Abtrenngrad und ansonsten konstanten Prozessbedingungen ermitteln.
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« Durch den Desorberdruck wird die Temperatur im Desorber und im Verdampfer begin-
flusst. Durch eine Druckerhéhung kann so die zyklische Beladbarkeit des Losungsmit-
tels zwischen der Gleichgewichtskurve des Absorbers und derjenigen des Desorbers er-
héht werden. Dadurch nimmt der Aufwand zur Lésungsmittelregeneration im Desorber
ab, so dass durch Reduktion des Strippdampfbedarfs eine geringere Verdampferleistung
erzielt werden kann. Bei zu hohen Temperaturen muss allerdings mit einer verstirkten

Lésungsmitteldegradation gerechnet werden.

Die Art und die Zusammensetzung des Losungsmittels beeinflussen zahlreiche Stoffei-
genschaften, u.a. die Absorptionsenthalpie und insbesondere die Verldufe der Gleich-
gewichtsisothermen der CO;-Léslichkeit bei unterschiedlichen Temperaturen. Damit
konnen alle vier Energiebeitriige zur Verdampferleistung im Desorber beeinflusst wer-
den. Die Gleichgewichtsdaten legen iiber die zyklische Kapazitit den optimalen Lo-
sungsmittelstrom fest. Wie bereits bei der Diskussion des Einflusses des Losungsmit-
telstroms erliutert, werden dadurch drei Beitriige zur Regenerationsenergie festgelegt.
Dariiber hinaus bestimmt die Absorptionsenthalpie den Energiebedarf zur Desorption
des CO;.

Die Festlegung der Rauchgas- und Lésungsmitteltemperatur am Absorbereintritt kann
sowohl die Reaktionsgeschwindigkeiten in der Fliissigphase als auch die Lage des
Gleichgewichtszustandes beeinflussen. Dabei hiingt der Temperatureinfluss von dem
L/G-Verhilinis ab. Bei der Variation der genannten Temperaturen muss die Gesami-
wasserbilanz des Absorptions-Desorptions-Prozesses stets erfiillt werden. Dabei muss
vermieden werden, dass die Verdampferleistung nur aus Griinden der Einhaltung der
Wasserbilanz erhtht werden muss.
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4 Simulation der Reaktivabsorption von CO, mit
wassrigen MEA-Lésungen

4.1 Ubersicht iiber Kolonnenmodelle

Zur Auslegung und Optimierung von verfahrenstechnischen Prozessen werden heute Prozess-
simulationswerkzeuge eingesetzt, in denen ein ProzessflieBbild durch Verschaltung von Ap-
paratemodellen aufgebaut wird [45, 125]. Dabei stchen zur mathematischen Beschreibung
von einzelnen Apparaten Modelle mit unterschiedlichem Detaillierungsgrad zur Verfiigung.
Die geeignete Auswahl eines Apparatemodells stellt immer einen Kompromiss zwischen dem
Modellierungs- und Simulationsaufwand einerseits und der Giite der Abbildung des realen
Apparates andererseits dar. Voraussetzung fiir die simulationsbasierte Auslegung einer grof3-
technischen Anlage ist, dass ein Modell eingesetzt wird, welches scale-up-fahig ist und an-
hand von geeigneten experimentellen Daten validiert wurde. Die in dieser Arbeit durchgefiihr-
ten Versuche an der Technikumsanlage kinnen entsprechend zur Modellvalidierung genutzt

werden.

Bei dem Prozess der CO,-Abtrennung mittels Reaktivabsorption liegt die Herausforderung
in einer moglichst realititsnahen Abbildung des Absorbers und des Desorbers. Hierzu sind,
wie in der thermischen Verfahrenstechnik allgemein, zwei grundlegend verschiedene Mo-
dellierungskonzepte bekannt, namlich das Gleichgewichtsstufenmodell einerseits und Stoff-
ibergangsmodelle andererseits. In der Literatur werden diese unterschiedlichen Modellie-
nngsansitze zur Simulation des Absorptions-Desorptions-Prozesses zur CO;-Abtrennung
eingesetzt, worauf im Folgenden eingegangen wird. Die vorliegenden Verdffentlichungen
beschriinken sich aufgrund der ungeniigenden Stoffdatenlage bei anderen Systemen auf die
C0z-Absorption mit wiissrigen MEA-Losungen.

Das Gleichgewichtsstufenmodell wird beispielsweise in [5] eingesetzt. Dabei werden Absor-
ber und Desorber jeweils mit einer bestimmten Anzahl an Gleichgewichtsstufen abgebildet.
Die Schwierigkeit bei dieser Vorgehensweise liegt in der Ubertragung der theoretischen Stu-
fenzahlen auf die reale Kolonnenhhe. Diese kann bei Packungs- und Fiillkbrperkolonnen
mithilfe des HETP-Werts ermittelt werden, der die Hohe einer theoretischen Trennstufe an-
gibt. Der HETP-Wert fasst sidmtliche EinflussgroBen auf den Stoffiibergang zusammen und
gibt damit die Stoffiibergangscharakteristik einer Kolonne mit definierten Einbauten fiir ein



110 4 Simulation der Reaktivabsorption von CO; mit wiissrigen MEA-LOsungen

bestimmtes Stoffsystem an. Die Ubertragung des HETP-Werts aus Messungen an Testsyste-
men insbesondere anf Absorptions- und Reaktivabsorptionsprozesse ist aufgrund einer erheb-
lichen Stoffiibergangslimitierung und wegen des starken Einflusses von Reaktionsgeschwin-
digkeiten nahezu unméglich [45, 125]. In [5] wird deshalb mit den Ergebnissen der Gleich-
gewichtsstufenrechnung eine nachgeschaltete Stoffiibergangsrechnung durchgefiihrt, um die
Kolonnenhshen zu bestimmen. Diese Vorgehensweise weist allerdings den Nachteil auf, dass
die Kolonnenhthen erst ein Ergebnis der Simulationsrechnungen sind. Aufgrund dessen ist
bei dieser Methodik die Simulation des Absorptions-Desorptions-Prozesses bei vorgegebenen
Kolonnenhghen nur iterativ moglich. Zudem muss beachtet werden, dass bei einer geringen
Anzahl an theoretischen Stufen im Absorber bzw. Desorber Temperatur- und Konzentrations-
profile nur unzureichend abgebildet werden konnen. Diese Ergebnisse beeinflussen aber den
Stoffiibergang, so dass es bei der nachgeschalteten Stoffiibergangsrechnung zu einer unge-

nauen Berechnung der KolonnenhShe kommen kann.

Die in der Literatur verwendeten Stoffiibergangsmodelle zur Simulation der CO,-Absorption
in wissrige MEA-Ldsungen unterscheiden sich in dem Detaillierungsgrad, der direkt mit der
Anzahl an benotigten Modellparametern verkniipft ist. Hiufig werden Modelle verwendet, die
auf der Zweifilmtheorie basieren. Der Hauptunterschied verschiedener Modellierungsansitze
liegt insbesondere in der Art und Weise, wie der Einfluss der chemischen Reaktion auf die
Verstiirkung des Stofftransports beriicksichtigt wird. Das in [94, 131] verwendete Stoffiiber-
gangsmodell betrachtet nur den Stoffiibergang der pauschalen Komponenten CO» und H,0.
Die Verstirkung des Stofftransports wird dabei mit einem Enhancementfaktor E beschricben.
Fiir einfache Reaktionen kann ein analytischer Ansatz zur Bestimmung des Enhancement-
Faktors abgeleitet werden [45]. Fiir komplexere Reaktionssysteme, wie es hier bei der CO,-
Abtrennung mit wissrigen MEA-Losungen vorliegt, besteht die Schwierigkeit einer realitits-
nahen Bestimmung des Enhancementfaktors, der u.a. von der Temperatur und der wahren
Zusammensetzung der Fliissigphase beeinflusst wird {125). In [94, 131) werden Ansitze aus
der Literatur zur Beschreibung des Enhancementfaktors E verwendet.

In [43] wird ein rigoroses Stoffiibergangsmodell in einem kommerziellen Prozesssimulator
mit Beriicksichtigung der wahren Speziesverteilung in der Fliissigphase verwendet. Dabei
wird der Fliissigkeitsfilm als ein Element ohne weitere Diskretisierung betrachtet. Die Verstiir-
kung des Stofftransports durch die chemische Reaktion ergibt sich durch Beriicksichtigung der
kinetisch limitierten Reaktionen (V) und (X) sowie der Gleichgewichtsreaktionen (IV), (VI)
und (VID) in dem Volumen des Fliissigkeitsfilms. Der Nachteil dieser Vorgehensweise liegt
darin, dass der Einfluss der Konzentrationsverliufe im Fliissigkeitsfilm nicht enthalten ist.
Aus diesem Grund wird die Reaktionsrate {iblicherweise mit einer gemittelten Konzentration
fiir den gesamten Fliissigkeitsfilm berechnet, was zu einer ungenauen Abbildung des Reakti-
onsumsatzes fiihren kann. Um die Ubereinstimmung mit experimentellen Daten zu erreichen,
wurde in [43] die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante der Carbamatbildung (X) angepasst.
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Zur weiteren Detaillierung eines Stoffiibergangsmodells wird in [73] der Einfluss der che-
mischen Reaktionen im Flissigkeitsfilm auf das Konzentrationsprofil durch eine dquidistante
Filmdiskretisierung beriicksichtigt, wodurch sich die Verstirkung des Stofftransports aus der
Losung des gesamten Gleichungssystems ergibt. Der Konzentrationsgradient im gasseitigen
Film ist fiir das betrachtete System H,O-MEA-CO; typischerweise klein, so dass eine Diskre-
tisierung nicht notwendig ist. Um die Konzentrationsprofile und die Profile der Reaktionsraten
im Fliissigkeitsfilm ausreichend abzubilden, muss eine geeignete Anzahl an Diskretisierungs-
elementen gewihlt werden. Da mit zunehmender Zahl an Diskretisierungselementen der Re-
chenaufwand ansteigt, muss ein Kompromiss zwischen Genauigkeit und Aufwand gefunden
werden. Bei dem System H,O-MEA-CO; treten iiblicherweise grolle Gradienten in der Nihe
der Phasengrenze auf, wihrend sich zur Bulkphase hin geringere Gradienten ergeben. Aus
diesem Grund wird zur Steigerung der Recheneffizienz in [6, 7] eine nichtédquidistante Dis-

kretisierung des Fliissigkeitsfilms vorgeschlagen.

Neben dem Zweifilmmodell sind weitere Stoffiibergangstheorien bekannt. In [128] wird die
Penetrationstheorie verwendet, welche zudem mit dem Zweifilmmodell mit verschiedenen
Ansitzen zur Berechnung des Enhancement-Faktors verglichen wird. Die Ergebnisse zeigen
inshesondere im Bereich hoher CO,-Beladungen oo, erhebliche Abweichungen zur Pene-
trationstheorie. Der Vergleich mit einem rigorosen Zweifilmmodell mit Filmdiskretisierung

wird allerdings nicht gefiihrt.

4.2 Stoffilbergangsmodell in dem Prozesssimulations-
werkzeug CHEMASIM

Die notwendigen Modellgleichungen zur Abbildung des Absorptions-Desorptions-Prozesses
kinnen in zwei Klassen, nimlich Stoffdatenmodelle und Apparatemodelle, unterschieden
werden. Letziere umfassen Modelle fiir die Kolonnen als Hauptapparate sowie zusitzliche
cinfache Modelle fiir Wiirmeiibertrager, Mischer, Splitter und Entspannungsbehilter. Zur Be-
schreibung der Kolonnen wird in der vorliegenden Arbeit das in [6, 7] beschriebene Stoff-
iibergangsmodell mit Beriicksichtigung von Filmreaktionen bei Verwendung einer nichi-
dquidistanten Filmdiskretisierung eingesetzt, welches in dem Prozesssimulationswerkzeug
CHEMASIM! verfiigbar ist. Eine Ubersicht iiber die wichtigsten benétigten Stoffdaten wird
in Tabelle 26 gegeben. Weitere Details, insbesondere zur Berechnung des thermodynamischen
Gleichgewichts und zur Reaktionskinetik, sind in Anhang D.1 dargestellt.

Der Aufbau des verwendeten Stoffiibergangsmodells einer Kolonne wird im Folgenden an-
hand des Schemas in Abbildung 41 erldutert. Die Kolonne wird dabei #dquidistant in Ny
Héhenelemente diskretisiert, um Anderungen von Zustands grofen iiber der Hohe mit ausrei-

'Prozesssimulationswerkzeug der BASF SE, Ludwigshafen.
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Tabelle 26: Ubersicht iiber die wichtigsten bendtigten Stoffdaten.

Stoffdaten Verwendung '

Dampfdruck fiir H,0 und Amine j
Henry-Konstante fiir CO; in H,O

Gleichgewichtskonstanten der auftretenden | Berechnung des thermodynami-
Reaktionen schen Gleichgewichts

Aktivitidtskoeffizienten molekularer und io-
nischer Spezies in der Fliissigphase (z.B. aus
dem Elektrolyt-NRTL-Modell)

Kalorische Daten: Wirmekapazititen, Ver-
dampfungsenthalpie, Absorptionsenthalpie, | Energiebilanzierung
Wirmeleitfihigkeiten

Reaktionskinetische Parameter: StoBfaktor | Berechnung der  Reaktionsge-
und Aktivierungsenergie schwindigkeit

Diffusionskoeffizienten in der Gas- und | Maxwell-Stefan-Transportansatz,
Fliissigphase fluiddynamische Korrelationen

Dichte der Gas- und Fliissigphase

Fluiddynamische Korrelationen fiir
Viskositit der Gas- und Fliissigphase Grenzschichtdicken und effektive
Phasengrenzfliche

Oberfliichenspannung der Fliissigphase

chender Genauigkeit aufzuldsen. Jedes Héhenelement besteht dabei aus ideal durchmischten
Bulkphasen von Gas und Fliissigkeit, sowie aus dem Zweifilmmodell, das den Wirme- und
Stofftransportwiderstand abbildet. In diesem Modell wird angenommen, dass an der Phasen-
grenze zwischen Gas und Fliissigkeit thermodynamisches Gleichgewicht vorliegt. Um die
physikalisch-chemischen Vorginge im Film aufzuldsen, erfolgt eine Diskretisierung in Nr
Bilanzelemente. Eine wesentliche Annahme zur konsistenten Losung der Modellgleichun-
gen liegt in der Festlegung einer einheitlichen Filmdicke 8F bzw. 8 fiir alle Komponenten.
Fiir jedes Bilanzelement werden Mengenbilanzen, die Energiebilanz, Wirme- und Stofftrans-
portansiitze sowie Ansitze zur Beschreibung von chemischen Reaktionen aufgestellt. Dabei
wird angenommen, dass der Wirme- und Stoffiransport lediglich senkrecht zur Phasengren-
ze auftritt. Das bei der CO,-Absorption in wiissrige MEA-Lsungen auftretende Reaktions-
system kann entsprechend den Erlduterungen in Kapitel 2.3.2 in kinetisch limitierte Reak-
tionen und Gleichgewichtsreaktionen unterschieden werden. Letztere werden jeweils durch
eine Gleichgewichtskonstante beschrieben, wihrend fiir die kinetisch limitierten Reaktionen
ein Geschwindigkeitsansatz benti gt wird. Der hier verwendete thermodynamisch konsistente
Kinetikansatz ist in Anhang D.1.2 angegeben. Die Diffusionsstrime werden mit dem erwei-
terten Maxwell-Stefan- Ansatz fiir Mehrkomponentendiffusion in elektrolythaltigen Systemen



4.2 Stoffiibergangsmodell in dem Prozesssimulationswerkzeug CHEMASIM 113

i:,G.m_ls ’;!_L.e'm ’-IG.aus ﬁL.ein nlli:}k Al
L A Y S o

Bulk
Ng—1 ‘ Yco,

Packungshiihe
S —
[ -

I'i(,-,mn } I ‘
hL. aus ﬂG. ein I‘lL' aus

Abbildung 41: Stoffiibergangsmodell einer Kolonne mit Diskretisierung der Kolonnenhthe
und des Fliissigkeitsfilms.

beschrieben.

Wichtige Parameter des erliuterten Zweifilmmodells sind v.a. die spezifische Phasengrenz-
fliche aer sowie die Stoffiibergangskoeffizienten ,6,%} und ,-]}, zu deren Berechnung in der
Literatur zahlreiche Korrelationen vorhanden sind [45]. Wesentliche Einflussgrofen hierbei
sind Stoffdaten und fluiddynamische GroBen. Bei Mehrkomponentensystemen ergibt sich aus
den Stoffiibergangskoeffizienten f3i; fiir jedes bindre Stoffpaar ij eine Filmdicke ;. Um eine
einheitliche Filmdicke fiir alle Komponenten zu erhalten, muss ein mittlerer Wert verwendet
werden. Da der Stofftransportwiderstand im gasseitigen Film in dem System H0-MEA-CO;

iiblicherweise gering ist, erfolgt hier keine Diskretisierung des Gasfilms.

Mit dem groBen Detaillierungsgrad des Stoffiibergangsmodells ergibt sich auch eine groBe
Anzahl an bendtigten Parametern, insbesondere Reinstoff- und Mischungsdaten fiir die be-
trachteten Komponenten (vgl. Tab. 26). Aus diesem Grund steht das erlduterte rigorose Ko-
lonnenmodell lediglich fiir wenige gut bekannte Losungsmittel, dabei insbesondere MEA, zur
Verfiigung. Zur Validierung des Stoffiibergangsmodells sollten die mit den verwendeten Pa-
rametern berechneten Stoffdaten anhand von experimentellen Daten iiberpriift werden. Aus
diesern Grund wird in Anhang D.1.1.2 ein Vergleich von berechneten Gleichgewichtsdaten
der CO,-Loslichkeit in wiissrigen MEA-Lsungen mit experimentellen Ergebnissen gezeigt.
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Wie bereits diskutiert, hat die Diskretisierung des Fliissigkeitsfilms bei Absorptionsprozessen
mit auftretenden Filmreaktionen in der Fliissigphase einen wichtigen Einfluss auf die Gi-
te einer realititsnahen Abbildung einer Kolonne. Um eine ausreichende Diskretisierung mit
moglichst geringer Anzahl an Diskretisierungselementen zu erreichen, wird hier eine nicht-
dquidistante Verteilung der Stiitzstellen verwendet. Die Position {; der Stiitzstelle i ergibt sich
gemiB [6, 7] nach Gieichung (2).

1
g,-:&-(ﬁ’;)”' i=0...Ng @
Dabei gibt Ng die Anzahl der Diskretisierungselemente an, wofiir Vg 4 1 Stiitzstellen bend-
tigt werden. Der Parameter /m beeinflusst die Position der Stiitzstellen. Fiir m = 1 ergibt sich
eine diquidistante Diskretisierung, fiir m — o= liegen Ng Stiitzstellen an der Phasengrenze, was
dem Fall mit einem Diskretisierungselement entspricht. In [6, 7] wird ein Zusammenhang der
Hatta-Zahl mit dem Parameter m abgeleitet und diskutiert. Der Einfluss der Parameter Ny und
m auf das Simulationsergebnis kann auch anhand einer Parametervariation diskutiert werden.
Abbildung 42 zeigt am Beispiel des Referenzversuchs A1 der Technikumsanlage das Verhal-
ten des COz-Abtrenngrads bei Variation von Ng und m fiir die Simulation des Absorbers bei
festgelegter Kolonnenhohe und bei Vorgabe des Gas- und Fliissigkeitsstroms am Absorber-
eintritt.
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Abbildung 42: Einfluss der Anzahl Ng an Diskretisierun gselementen im Fliissigkeitsfilm und

des Verteilungsparameters m auf den CO;-Abtrenngrad W bei Simulation des

Al;sorbcrs mit den Bedingungen des Referenzversuchs A1 der Technikums-
anlage.
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Zum einen wird deutlich, dass bei einer geringen Anzahl an Diskretisierungselementen die
C0y-Abtrennung deutlich zu hoch ist. Die Ursache liegt in einer unzureichenden Abbildung
der Konzentrationsprofile. Bei lediglich zwei Diskretisierungselementen ergeben sich iiber
den gesamten Fliissigkeitsfilm zu hohe CO;-Konzentrationen, wodurch sich bei Berechnung
der Reaktionskinetik ein zu starker Reaktionsumsatz ergibt. Der Verlauf der CO;-Abtrennung
bei konstanter Anzahl an Diskretisierungselementen in Abhéngigkeit von dem Parameter m
zeigt das Verhalten einer Minimumskurve. Bei kleinen Werten fiir m ist die Anzahl an Dis-
kretisierungselementen an der Phasengrenze nicht ausreichend, um die steilen Konzentrati-
onsgradienten aufzuldsen. In diesen Fiillen wird die Reaktion wieder iiberschiitzt, so dass die
CO,-Abtrennung ansteigt. Bei sehr groBen Werten fiir m sind die allermeisten Diskretisie-
rungselemente sehr nahe an die Phasengrenze verschoben, so dass wiederum die Konzentrati-
onsgradienten nicht richtig abgebildet werden konnen, wodurch erneut der Reaktionsumsatz
iiberschitzt wird. Bei der Wahl der Diskretisierungsparameter Ng und m muss ein Kompro-
miss zwischen Genauigkeit und Rechenzeit eingegangen werden. Aus diesem Grund werden
im Folgenden bei der Nachsimulation der Technikumsanlage fiir den Absorber die Diskreti-

sierungsparameter N2 = 15 und m*Ps = 30 gewihit.

Die hier zur Simulation des Absorptions-Desorptions-Prozesses spezifizierten Freiheitsgrade
entsprechen den BetriebsgroBen, die auch beim Anlagenbetrieb vorgegeben werden miissen.
Dies sind im Wesentlichen die bereits in Tabelle 14 zusammengefassten GroBen. Dabei wird
die Verdampferleistung eingestellt und der CO;-Abtrenngrad ¥ ergibt sich aus den Zwangs-
bedingungen des Systems. Ublicherweise wird jedoch fiir den Absorber ein definierter CO2-
Abtrenngrad gefordert, so dass dieser in der Simulation spezifiziert wird. Dann ergibt sich die
bendtigte Verdampferleistung als Ergebnis der Simulation. Diese Vorgehensweise ist insbe-
sondere fiir die Simulation einer Anlage mit hohen Wirmeverlusten sinnvoll, da der experi-
mentelle CO,-Abtrenngrad iiblicherweise mit hoherer Genauigkeit bestimmt werden kann als

die Wirmeverluste.

4.3 Modellvalidierung anhand von Experimenten der

Technikumsanlage

Die Validierung des im vorherigen Abschnitt erlduterten Modells erfolgte mit den in Kapitel 3

gezeigten MEA-Versuchen an der Technikumsanlage. Zur Bestimmung der effektiven Pha-
sengrenzfliche sowie der Stoffiibergangskoeffizienten bzw. der Filmdicken fiir die Simulation
der mit der strukturierten Packung Mellapak 250.Y™ ausgestatteten Technikumsanlage wer-

den die entsprechenden Korrelationen von Billet und Schultes [45] eingesetzt.

Eine Vorabsimulation des Absorbers fir den Referenzversuch Al mit spezifiziertem

Rauchgas- und Lésungsmittelstrom hat gezeigt, dass auch mit Verwendung der optimierten
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Diskrefisierungsparameter Np und m ein zu geringer CO,-Abtrenngrad vorhergesagt wird
(siche auch Abb. 168 in Anhang D.1.2). Da experimentelle Gleichgewichtsdaten zur COs-
Léslichkeit in einer wissrigen MEA-Losung mit akzeptabler Genauigkeit durch das Modell
wiedergegeben werden (siche Anhang D.1.1.2), wird auch das treibende Gefille fiir den CO;-
Stofftransport im Absorber richtig wiedergegeben. Folglich muss die Abweichung im CO;-
Abtrenngrad zwischen Experiment und Simulation durch eine unzureichende Beschreibung
von Parametern herrithren, die den Stoffiibergang beeinflussen. Dies sind Reaktionskinet-
ken, Diffusionskoeffizienten, die effektive Phasengrenzfiiiche oder die Filmdicken. Analog
zur Vorgehensweise in [43] wird hier der StoBfaktor k.. der Carbamatbildungsreaktion (X)
einmalig anhand der Absorbersimulation fiir den Referenzversuch Al angepasst. Um eine
Ubereinstimmung des CO,-Abtrenngrads und des Profils des CO»-Massenanteils im Absor-
ber zu erreichen, wird der StoBfaktor um einen Faktor von ca. 2.7 erhoht. Eine physikalisch-
chemisch besser begriindete Modellanpassung hitte den Rahmen der vorliegenden Arbeit ge-
sprengt. Der grafische Vergleich der Absorbersimulationen mit dem Experiment ist fiir die
Anpassung des Stofifaktors in Anhang D.1.2 dargestellt.

Zur Abbildung der Technikumsanlage wird das in Abbildung 169 in Anhang D.2.1 dargestell-
te Prozessfliessbild mit den dort ebenfalls angegebenen Diskretisierungsparametern verwen-
det. Da der Fokus bei der Validierung des Simulationsmodells auf der technisch interessie-
renden Losungsmittelzusammensetzung mit 0.3 g/g MEA liegt, werden hier die Versuche Al
bis A23, A28 und A29 simuliert. Bei den Simulationen wird jeweils der CO,-Abtrenngrad
spezifiziert, so dass die Verdampferleistung ein Ergebnis der Berechnung ist. Zusitzlich wer-
den in dem Simulationsflowsheet weitere Wirmeiibertrager eingefiihrt, um Wirmeverluste in
Rohrleitungen zu beriicksichtigen. Aufgrund dessen wird in der Simulation insbesondere auch
direkt die Temperatur des beladenen Losungsmittels am Desorbereintritt spezifiziert.

Der Vergleich der Temperatur- und Konzentrationsprofile! in Absorber und Desorber ist bei-
spielhaft fiir die in Kapitel 3.3 diskutierten Referenzversuche Al und A2 der Technikumsan-
lage in Abbildung 43 zusammengefasst.

Die Temperatur- und Konzentrationsprofile zeigen alle eine akzeptable Ubereinstimmung
zwischen Experiment und Simulation. Zu betonen ist, dass die Kinetikanpassung lediglich fiir
die Absorbersimulation des Referenzversuchs Al erfolgte. Die Abbildung des Desorbers ist
ohne weitere Anpassung maglich. Auch die Simulation des Referenzversuchs A2 mit deut-
lich unterschiedlichen Bedingungen im Vergleich zu Al zeigt eine gute Ubereinstimmung
zwischen Experiment und Simulation ohne weitere Anpassung. Die geringfiigize Abnahme
des CO;-Massenanteils in dem obersten Diskretisierungselement des Absorbers in Abbildung

Die qu-Masscnanitelle aus dem Experiment werden jeweils in der nicht normierten Form dargestellt. Eine
l\l_omuex."ung auf die K.nmponen[en H20+4MEA+CO, ist aufgrund ehlender Profile des H,0O-Massenanteils
nicht méglich, der sich dadurch ergebende Fehler in den CO,-Massenanteilen ist jedoch gering. Bei den

Pl‘.obi?n des regenerierten und beladenen Lésungsmittels der Versuche Al und A2 wird die SchlieBbedingung
mit einer Genauigkeit von 0.4 - 2.3 % erfiillt.
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sorber. (b) Profile des CO;-Massenanteils im Absorber. (¢) Temperaturprofile

im Desorber. (d) Profile des CO,-Massenanteils im Desorber.




118 4 Simulation der Reaktivabsorption von CO; mit wiissrigen MEA-Lsungen

43b resultiert aus dem Vermischen des regenerierten Losungsmittels am Absorbereintritt mit
dem iiberlaufenden Waschwasser aus der Absorberwaschsektion. Fiir beide Versuchspunkte
Al und A2 werden die gemessenen Profile des CO,-Massenanteils in Absorber und Desorber
gut von dem simulierten Profil ohne Vorgabe der CO2-Beladungen getroffen.

Die enge Kopplung zwischen der CO»-Beladung im Lean Solvent und der spezifischen Ver-
dampferleistung wurde bereits in Kapitel 3 diskutiert. Da der im Verdampfer zugefiihrte Wir-
mestrom, wie auch das Lean Loading, Ergebnisse der Simulation sind, werden im Folgenden
der berechnete und gemessene spezifische Energiebedarf fiir die zwei Referenzversuche Al
und A2 verglichen. Aufgrund von auftretenden Wirmeverlusten in der Technikumsanlage ist
der Vergleich der experimentellen Verdampferleistung mit derjenigen aus der Simulation nicht
ohne weitere Auswertung méglich. Insbesondere der Wirmeverlust im Desorber wird mit dem
verwendeten Kolonnenmodell nicht abgebildet. Im Folgenden wird die Vorgehensweise zur
Korrektur des experimentell bestimmten spezifischen Energiebedarfs im Verdampfer um Wir-
meverluste erliutert, um einen fairen Vergleich mit dem mittels Simulation bestimmten Wert
zu gewihrleisten. Die bei der Simulation verwendeten Modelle fiir den Desorber und den
Verdampfer beriicksichtigen keine Wirmeverluste. Zum Vergleich mit der experimentell be-
nétigten spezifischen Verdampferleistung muss deshalb der Wirmeverfust im Desorber 05
von der gemessenen elektrischen Leistung subtrahiert werden. Dieser Wirmeverlust, der iiber
die Energiebilanz des Desorbers basierend auf experimentellen Daten berechnet wird, weist
bei Versuchen mit hohen CO,-Beladungen am Absorbersumpf deutlich zu niedrige Werte auf,
wie bereits in den Kapiteln 3.3.3 und 3.4 diskutiert wurde. Die Ursache liegt darin, dass be-
reits ein Teil des auszutreibenden CO; im Rich-Lean-Wérmeiibertrager W4 desorbiert wird,
wiihrend in der Energiebilanz des Desorbers aber angenommen wird, dass das CO, vollstin-
dig im Desorber ausgetrieben wird. Diese Art der Auswertung fiihrt im Vergleich zu den
tatséichlich in den genannten Apparaten der Technikumsanlage auftretenden Wirmeverlusten
zu rechnerisch niedrigeren Werten im Desorber fiir QE:;I und hoheren Werten im Rich-Lean-
Wirmeiibertrager fiir QL. Um einen mit Simulationsergebnissen vergleichbaren Energicbe-
darf im Desorber nach Abzug von Wirmeverlusten zu erhalten, werden bei allen Versuchen
die mit den experimentellen Daten berechneten Wiirmeverluste O und OW4 von der ge-
messenen Verdampferleistung Qvﬂd subtrahiert (vgl. Tabelle 27). Die Wirmeverluste in den
Rohrleitungen vom Absorber zum Desorber miissen nicht explizit beriicksichtigt werden, da
bei der Simulation die Lésungsmitteltemperatur am Desorbereintritt spezifiziert wird.

Zur Validierung des verwendeten Prozessmodells wird im Folgenden fiir die Versuche A1 bis
A23, A28 und A29 die spezifische Verdampferleistung in der Simulation mit derjenigen im
Experiment nach Abzug von Wirmeverlusten verglichen. Dazu sind beide Werte in dem Pari-
titsdiagramm in Abbildung 44 gegeneinander aufgetragen. Der Vergleich ergibt fiir die mei-
sten Versuche eine relative Abweichung von weniger als 10%. Die Ergebnisse zeigen weiter-
hin, dass die spezifische Verdampferleistung in der Simulation im Vergleich zum Experiment
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Tabelle 27: Vergleich der spezifischen Verdampferleistung zwischen Simulation und Experi-
ment bei Beriicksichtigung von Wiirmeverlusten.

(Versuchsnummcr Al m

J spezifische Verdampferleistung, die im Experiment im Desorbersumpf
[ zugeﬁihrt wird: qurd.exp.Leislungsmessung I Gllico, 6.16 ) 4.68

spezifische Verdampferleistung im Experiment nach Abzug der Wir- 3
meverluste in Desorber und W4: qv'"d~ &P [ Gl/tco, 558 | 4.35

[speziﬁsche Verdampferleistung in der Simulation: g¥¢™ 5™ / GJ/tco, 5.10 | 3.81
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Abbildung 44: Vergleich der experimentellen spezifischen Verdampferleistung ahziiglic}_n der
celevanten Wirmeverluste mit dem spezifischen Energiebedarf aus der Simu-~

lation fiir die Versuche Al - A23, A28 und A29.

in vielen Fillen zu niedrig ist. Da die Temperatur- und Konzentrationsprofile gut iibereinstim-

men, kann dieser Unterschied auf Ungenauigkeiten in kalorischen GroBen hindeuten.

Bei Betrachtung des Parititsdiagramms fallen fiinf Versuche mit einer besonders groBen Ab-
weichung zwischen Experiment und Simulation auf. Fiir diese Versuche zeigt der Vergleich
sowohl der CO,-Konzentrationsprofile in der Fliissigphase im Absorber als auch der Tem-
peraturprofile im Desorber zwischen Experiment und Simulation eine typische Abhingigkeit
von der Abweichung des spezifischen Energiebedarfs zwischen Experiment und Simulation.
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Dies wird beispielhaft fiir die Versuche A3 und A19 in Abbildung 45 veranschaulicht.
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Desorber: (c) A3, (d) A19.
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Liegt das simulierte CO;-Konzentrationsprofil in der Fliissigphase im Absorber links von den
gemessenen Werten (vgl. Versuch A3), so wird in der Simulation ein gréBeres treibendes
Gefille fiir den Stofftransport im Absorber benétigt (siche Abb. 45a). Um im Desorber das
entsprechende Lean Loading zu erreichen, ergibt das Simulationsergebnis im Vergleich zum
Experiment einen héheren Energiebedarf, wodurch das simulierte Temperaturprofil im Desor-
ber hoher liegt als im Experiment (sieche Abb. 45c¢). Fiir den Fall eines niedrigeren spezifischen
Energiebedarfs in der Simulation im Vergleich zum Experiment (vgl. Versuch A 19) zeigen die
angesprochenen Profile aufgrund derselben Argumente das umgekehrte Verhalten (siche Abb.
45b und 45d).

Diese Betrachtungen machen deutlich, dass fiir die fiinf Fille mit groBen Abweichungen zwi-
schen Experiment und Simulation in dem Absorbermodell ein oder mehrere Parameter, die
den CO,-Stofftransport beeinflussen, nicht richtig wiedergegeben werden. Dabei weisen vier
Versuche (A16, A17, A15, A19) eine fluiddynamische Belastung auf (F-Faktor ~ 2.14 VPa:
wy = 8-28 m*/(m? h)), die von den verwendeten Stoffiibergangskorrelationen offenbar nicht
sinnvoll wiedergegeben werden kann. Dies wird in Abbildung 46a verdeutlicht. Darin zeigt
die mit der verwendeten Korrelation (Billet und Schultes [45]) berechnete und iiber das Ab-
sorberprofil gemittelte spezifische Phasengrenzfldche eine starke Abhéingigkeit von der Fliis-
sigkeitsbelastung. Die Versuche A16, A17, A15 und A19 weisen im Vergleich zu den meisten
Versuchen eine niedrigere bzw. hohere Fliissigkeitsbelastung auf. Dementsprechend zeigt Ab-
bildung 46b. dass bei den Versuchen A16 und A17 mit niedriger spezifischer Phasengrenzfli-
che in der Simulation ein deutlich héherer Energiebedarf berechnet wird als im Experiment
auftritt, wahrend bei den Versuchen A15 und A19 mit hoher spezifischer Phasengrenzfifiche
der simulierte Energiebedarf gegeniiber dem Experiment kleiner ist. Der fiinfte Versuch (A3)
mit starken Abweichungen des spezifischen Energiebedarfs zwischen Experiment und Simu-
lation zeichnet sich durch einen extrem niedrigen CO,-Partialdruck im Rauchgas und sehr
niedrigen Temperaturen im Absorber aus. Diese Verhiltnisse werden offenbar von dem ver-
wendeten Modell nicht zuverlissig beschrieben.

Fiir die Auslegung ciner groBtechnischen Anlage ist der bendtigte Regenerationsenergiebe-
darf von groBem Interesse. Das aus der Simulation resultierende Ergebnis fiir die Verdamp-
ferleistung ist bei ausreichend hohen Kolonnen stark mit den Gleichgewichtsdaten der CO,-
Lslichkeit verkniipft. Da diese von dem verwendeten Modell gut wiedergegeben werden,

kann erwartet werden, dass der mit dem Prozessmodell ermittelte spezifische Energiebedarf

mit akzeptabler Genauigkeit die Realitit abbildet.
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Abbildung 46: Untersuchung des Einflusses der Phasengrenzfliche bei verschiedenen Gas-
stromen (mRS: © = 56 kg/h, & = 72 kg/h, O = 85 kg/h, © = 100 kg/h):
(a) Mirtlere spezifische Phasengrenzfliche im Absorber aus der Simulation
in Abhéngigkeit von dem Losungsmittelstrom. (b) Relative Abweichung der
spezifischen Verdampferleistung in der Simulation von derjenigen im Experi-
ment nach Abzug der Wirmeverluste aufgetragen iiber der mittleren spezifi-
schen Phasengrenzfliche im Absorber aus der Simulation.

4.4 Auslegung der CO,-Abtrennung eines Kohlekraftwerks

Im vorherigen Kapitel wurde gezeigt, dass das verwendete Prozessmodell mit dem Sioff-
iibergangsmodell fiir Absorber, Desorber und die Absorberwaschsektion den Absorptions-
Desorptions-Prozess in akzeptabler Genauigkeit abbilden kann, sofern die spezifische Phasen-
grenzfliiche richtig beschrieben wird. In diesem Modell sind lediglich die fluiddynamischen
Parameter wie die effektive Phasengrenzfliiche und die Stoffiibergangskoeffizienten von der
Apparategrofie und -geometrie abhiingig. Werden entsprechende fluiddynamische Korrelatio-
nen verwendet, die die genannten Parameter fiir eine groBtechnische Anlage mit ausreichender
Genauigkeit abbilden k8nnen, so ist mit dem Modell ein Scale- -Up méglich. Damit steht ein

Simulationswerkzeug zur Verfiigung, mit dem die rechnergestiitzte Auslegung einer groBtech-
nischen Anlage zur CO,-Abtrennung durchgefiihrt werden kann.

Der Schwerpunkt der vorliegenden Arbeit hinsichtlich der modellgestiitzten Abbildung des
ibsorptions-Desorptions-Prozesses ist die Modellvalidierung, nicht dessen Anwendung zur
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Auslegung eines groBtechnischen Prozesses an einem Kraftwerk. Hier soll lediglich beispiel-
haft anhand des Auslegungspunktes einer COs-Abtrennung fiir ein Braunkohlekraftwerk die
Dimension solcher Anlagen verdeutlicht werden. Die Rauchgasbedingungen werden aus Ta-
belle 1 ibernommen, ferner sollen die in Tabelle 28 zusammengestellten Bedingungen gelten.
Bei der Realisicrung einer groBtechnischen Anlage an einem Kraftwerk wiirde eine mehr-
siringige Fahrweise bevorzugt werden, um extreme BaugroBen von Apparaten zu vermeiden
und eine hohe Flexibilitit der Anlage bei Lastwechseln des Kraftwerks zu gewihrleisten. Hier
soll anhand einer einstriingigen Anlage ein Eindruck iiber die GroBenordnung von Massen-
stromen, des Energiebedarfs und von Kolonnenabmessungen gegeben werden. Die fiir die
Simufation benétigten fluiddynamischen Parameter der hier verwendeten regellosen Fiillkér-
perschiittung IMTPS0™ werden mittels der Korrelation von Onda [45] berechnet. Bei der
hier durchgefiihrten Simulation werden die Kinetikparameter der Carbamatbildungsreaktion
entsprechend [73] ohne Anpassung des StoBfaktors verwendet. In Ergénzung zu dem bisher
betrachteten ProzessflieBbild wird hier auch der Bedarf an elektrischer Energie fiir das Gebli-
se zur Forderung des Rauchgases durch den Absorber sowie fiir die Kompression des CO;-
Produkigases bestimmt. Die Kompression wird dabei in drei Stufen mit Zwischenkiihlung
betrachtet. Das verwendete Simulationsflowsheet sowie die vorgegebenen Diskretisierungs-
parameter sind in Anhang D.2.2 dargestellt.

Zur Wahl des Betriebspunktes wurden Parameterstudien durchgefiihrt, bei denen u.a. die Ko-
lonnenhghen und der Losungsmittelstrom variiert wurden (Niheres hierzu siche [55]). Die
Ergebnisse fiir den optimalen Auslegungspunkt sind in Form des ProzessflieBbildes in Ab-
bildung 47 zusammengefasst. In Anhang D.3 werden zudem Kolonnenprofile fiir Absorber
und Desorber gezeigt. Fiir den Rauchgasstrom von ca. 3570 t/h wird ein Lésungsmittelmas-
senstrom von 13500 t/h bendtigt, was einem L/G-Verhiltnis von etwa 3.8 entspricht. Der
Hauptenergiebedarf des Prozesses liegt erwartungsgemiB in dem Verdampfer des Desorbers.
Hier muss thermische Energie von etwa 4.05 Gl/tco, zugefiihrt werden, die in Form von Was-
serdampf dem Kraftwerksprozess entnommen werden muss. Der Hauptbedarf an elektrischer
Energie wird mit 0.34 Gl/tco, bei der Kompression des COz-benétigt. Die elektrische Ener-

Tabelle 28: Spezifikationen fiir die Auslegung einer COz-Abtrennung fiir ein Braunkohle-
kraftwerk mit den in Tabelle 1 angegebenen Rauchgasbedingungen.

’anagenkonﬁgura[ion einstriangige Betriebsweise
regellose Fiillkérperschiittung IMTP50™

Kolonneneinbauten

; CO;-Abtrenngrad 90%
i Losungsmittelzusammensetzung 0.3 g/g MEA + 0.7 g/g H20
j Kompressionsdruck des CO,-Produktstroms | 100 bar




124 4 Simulation der Reaktivabsorption von CO» mit wissrigen MEA-Losungen
e A RO e e

gie fiir das Geblése zur Rauchgasforderung sowie Pumpenleistungen spielen eine geringere
Rolle. Der elektrische Energiebedarf muss ebenfalls durch das Kraftwerk gedeckt werden,
so dass die netto in das Leitungsnetz eingespeiste elektrische Leistung reduziert wird. Ei-
ne weitere Kopplung des Absorptions-Desorptions-Prozesses mit dem Kraftwerk liegt in den
bendtigten Kiihlwasserstromen, durch die in der Summe ein Wirmestrom von 929 MW abge-
fiihrt werden muss. Fiir den Betrieb einer groBtechnischen Anlage ist weiterhin die Erfiillung
der Wasser- und MEA-Bilanz wichtig. Der nach dem Kondensator am Desorber abzufithrende
Abwasserstrom wird maBgeblich von den Temperaturen des dem Prozess zu- und abgefiihrten
Rauchgases und den damit verkniipften Wasserdampfanteilen bestimmt. Der Abwasserstrom
belduft sich hier auf 74.7 t/h. Uber die Gas- und Fliissigkeitstemperaturen in der Absorber-
waschsektion wird auch der MEA-Verlust iiber den Rauchgasstrom beeinflusst. Dariiber hin-
aus treten auch iiber den ausgeschleusten Abwasserstrom MEA-Verluste auf. Diese konnen
durch den Einsatz einer Waschsektion am Desorber verringert werden. Bei der hier gezeigten
Auslegung beliuft sich die notwendige Zufuhr von MEA zur Kompensation von Verlusten
auf etwa 0.46 kgmpa/tco,. wobei Verluste durch Degradationsprozesse nicht beinhaltet sind.
Dieser Wert liegt in dem Bereich, der in der Literatur fiir MEA-Verluste inklusive Degradation
genannt wird [115, 117].

Die bei dieser Auslegung ermittelten Kolonnenabmessungen (siche Abb. 47) gelten fiir die
Verwendung einer regellosen Schiittung mit den Fiillkérpern IMTPS0™ als Einbauten. Der
Kolonnendurchmesser ist bei dieser einstriingigen Auslegung im Vergleich zu giingigen An-
lagen der chemischen Industrie deutlich griBer, wiihrend die Kolonnenh&hen im Standard-
bereich liegen. Bei Einsatz einer strukturierten Packung, wie z.B. Mellapak 250.Y™, wird
sich der Kolonnendurchmesser aus fluiddynamischen Griinden nur geringfiigig dindern, wiih-
rend eine deutlich geringere Kolonnenhohe aufgrund einer Erhohung der spezifischen Phasen-
grenzfliche zu erwarten ist [S6]. Da eine strukturierte Packung im Vergleich zu einer regello-
sen Fiillkdrperschiittung iiblicherweise einen geringeren Druckverlust aufweist, reduziert sich
die notwendige Leistung des Geblises zur Rauchgasforderung. Die volumenbezogenen Ko-
sten einer strukturierten Packung liegen typischerweise iiber denjenigen von Fiillkérpern, was
sich aber aufgrund der unterschiedlichen Kolonnenhsshen relativiert. Dennoch muss letztlich

eine Wirtschaftlichkeitsbetrachtung des Gesamtprozesses iiber die Auswahl der Kolonnenein-
bauten entscheiden.

Bei dem Vergleich eines Kraftwerks mit und ohne COz-Abtrennung wird deutlich, dass ein
merklicher Anteil der Kraftwerksleistung fiir den Absorptions-Desorptions-Prozess benitigt
wird, wodurch der Kraftwerkswirkungsgrad erheblich abnimmt. Der hier ermittelte hohe Wert
fiir den Energiebedarf kann durch die Apparateauslegung (z.B. hihere Kolonnen, grofere
Wirmeiibertrager) sowie durch kleinere Modifikationen des Prozesses, wie z.B. Zwischen-
kiihlung im Absorber, noch gesenkt werden. Die Wirkung solcher MaBnahmen kann mit dem
hier verwendeten Prozessmodell untersucht werden,
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Der Hauptenergiebedarf des Absorptions-Desorptions-Prozesses muss fiir die Losungsmittel-
regeneration im Desorber aufgebracht werden. Entsprechend den Erliuterungen in Kapitel 3
kann die Regenerationsenergie im Wesentlichen durch den Einsatz von neuen Lésungsmit-
teln reduziert werden. Wie dort gezeigt wurde, weisen insbesondere die Absorptionsenthalpie
und die Gleichgewichtsdaten zur CO,-Loslichkeit den Haupteinfluss auf den Energiebedarf
auf. Diese Stoffdaten werden somit bei der Losungsmittelauswahl eine entscheidende Rolle
spielen, worauf im folgenden Kapitel genauer eingegangen wird.
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5 Neue Losungsmittel zur Reaktivabsorption von
CO,

5.1 Kriterien zur Losungsmittelauswahl

Der Hauptnachteil der CO,-Abtrennung bei niedrigen CO»-Partialdriicken durch die Reaktiv-
absorption mit einer wissrigen MEA-Losung ist der hohe Energiebedarf zur Losungsmittel-
regeneration. Der Einsatz von neuen maBgeschneiderten Losungsmitteln kann diesbeziiglich
wesentliche Fortschritte bringen. Fiir die Anwendung bei der CO;-Abtrennung aus Kraft-
werksabgasen sind vor allem Molekiile aus der groBen Gruppe der Amine besonders geeig-
net, da sie basisches Verhalten in wissrigen Losungen zeigen und die Fahigkeit zur Bin-
dung des CO; in Form von Carbamaten bei priméren und sekundidren Aminen aufweisen.
Dadurch ist eine hohe Selektivitiit fiir CO, gegeniiber den weiteren Rauchgaskomponenten
N3, 02 und H,0 gegeben. Verschiedene Autoren in der Literatur beschiftigen sich mit der
Auswahl von Aminlésungen zur CO,-Abtrennung [23, 82, 129]. Zur Lisungsmittelauswahl
werden darin im Wesentlichen Screeningexperimente zur Beurteilung der Absorptionsrate und
der Beladbarkeit herangezogen. In [18, 110, 111] werden Untersuchungen zu dem Struktur-
einfluss von Aminen auf die Absorptionsfihigkeit untersucht. Dariiber hinaus wird in [42]
der Einsatz von Salzlésungen von Aminosiduren aufgrund der ebenfalls vorhandenen CO;-
Absorptionsfihigkeit diskutiert. Im Rahmen des EU-Projektes CASTOR wurde der Auswahl-
prozess unter Beteiligung von zahlreichen Projektpartnern mit dem Fokus auf Losungsmit-
tel aus der groBen Gruppe der Amine durchgefiihrt. Bei der Losungsmittelauswahl miissen
zahlreiche Kriterien beachtet werden [100], wovon die wichtigsten in Abbildung 48 zusam-
mengefasst sind. Ausgehend von einer zusammengesteliten Liste potenzieller Losungsmittel
miissen in einem méglichst effizienten Auswahlprozess die vielversprechendsten Losun gsmit-
tel identifiziert werden. Aus diesem Grund werden moglichst einfache, aber aussagekriftige
Screeningmethoden benotigt.

In einem ersten Schritt der Losungsmittelauswahl konnen durch Betrachtung von Ausschluss-
kriterien ungeeignete Molekiile eliminiert werden. Dabei spielen sicherheitsrelevante Aspek-
te, wie z.B. die Toxizitit, und auch Kriterien des Umweltschutzes, wie z.B. die Bioabbaubar-

keit, die Hauptrolle.
Da die Reduktion des Energiebedarfs fiir die Losungsmittelregeneration das Hauptziel bei
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Abbildung 48: Wichtigste Kriterien zur Auswahl neuer Losungsmittel fiir die CO»-
Abtrennung aus Kraftwerksabgasen.

der Suche nach neuen Lgsungsmitteln ist, miissen in einem zweiten Schritt des Auswahlpro-
zesses die relevanten EinflussgroBen verglichen werden. Die Betrachtung des Absarptions-
Desorptions-Prozesses in den vorherigen Kapiteln liefert die Erkenntnis, dass die Gleichge-
wichtsdaten der CO;-Loslichkeit den Haupteinfluss auf die Verdampferleistung aufweisen.
Diese beeinflussen sowohl den Strippdampfbedarf im Desorber als auch den optimalen Lé-
sungsmittelstrom, der wiederum den Energieanteil im Desorber zum Aufheizen des Fliissig-
keitsstroms bestimmt. Weitere Vorteile einer Reduktion des bendtigien Lisungsmittelstroms

liegen in einer verringerten BaugroBe von Wiirmeiibertragern und einer geringeren Pumpen-
leistung.

Der weitere wesentliche Energieanteil im Desorber wird durch die Absorptionsenthalpie von
CO; bestimmt. Diese héingt aber iiber die Temperaturabhingigkeit der Gleichgewichtslislich-
keit von CO; entsprechend der in Kapitel 2.3.2.4 gezeigten thermodynamischen Beziehung
nach Gleichung (1) direkt mit den Gleichgewichtsdaten zusammen. Ein groBer Abstand zwi-
schen den Gleichgewichtsisothermen bei unterschiedlichen Temperaturen ist fiir die Beladbar-
keit und insbesondere fiir den bengtigten Strippdampfbedarf vorteilhaft, fiihrt aber zwangsliu-
fig zu einer htheren Absorptionsenthalpie. Die Ursache hierfiir kann auch durch Betrachtung
des Reaktionssystems erliutert werden, da die Reaktionsenthalpien der auftretenden Reaktio-
nen einen relevanten Beitrag an der Absorptionsenthalpie aufweisen. Durch die Carbamat-
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bildung bei priméren und sekundidren Aminen ergibt sich insbesondere bei niedrigen Parti-
aldriicken eine deutlich hohere zyklische Kapazitit im Vergleich zu tertiiren Aminen ohne
Carbamatbildung. Die Reaktionsenthalpie der Carbamatbildung fiihrt aber zwangsldufig zu
hiheren Absorptionsenthalpien bei primiren und sekundiren Aminen im Vergleich zu terti-
iren Aminen.

Aufgrund der diskutierten Einfliisse auf den Energiebedarf im Desorber und damit letztlich
auf Betriebskosten liegt die zentrale Aufgabe bei der Losungsmittelauswahl darin, anhand
von Gleichgewichtsdaten und Daten zur Absorptionsenthalpie das Reduktionspotenzial neuer
Lésungsmittel zu beurteilen. Da die genannten StoffgréBen eng mit den verschiedenen Beitri-
gen zur Regenerationsenergie gekoppelt sind, ist eine getrennte Beurteilung fiir den Lasungs-
mittelvergleich nicht ausreichend. Um alle relevanten Einflussgrofen auf den spezifischen
Energiebedarf beim Losungsmittelscreening beurteilen zu kénnen, wurde in der vorliegenden
Arbeit eine neue Methode entwickelt, die in Kapitel 5.2 vorgestellt wird. Sind potenzielle Li-
sungsmittelkandidaten gefunden, die eine Reduktion des Energiebedarfs versprechen, miissen
die weiteren Kriterien aus Abbildung 48 betrachtet werden.

Die Absorptionsgeschwindigkeit in der Absorberkolonne beeinflusst mafgeblich die benétig-
te Stoffiibergangsfiiche und damit letztlich die Kolonnenhéhe. Dabei wird die Absorptionsge-
schwindigkeit sowohl durch Stoffiibergangsparameter als auch durch Reaktionsgeschwindig-
keitsparameter bestimmt. Falls die Absorberkolonne ausreichend hoch ist, wird im Absorber
an einer Stelle nahezu der Gleichgewichtszustand erreicht, so dass das minimal mégliche trei-
bende Gefille fiir den CO,-Stofftransport benétigt wird. In diesem Fall hat die Absorptionsge-
schwindigkeit einen geringen Einfluss auf den Energiebedarf des Prozesses. Ist die Absorber-
hohe zu niedrig, muss die reduzierte Phasengrenzfliche durch ein hheres treibendes Gefille
fiir den CO,-Stofftransport kompensiert werden. In diesem Fall wird ein kleineres Lean Loa-
ding benétigt, was zu einem gréfBeren Aufwand zur Regeneration im Desorber und damit
zu einem erhdhten Energiebedarf fiihrt. Die Absorptionsgeschwindigkeit hat einen wichtigen
Einfluss auf Investitionskosten, wihrend die Betriebskosten bei ausreichender Dimensionie-
rung der Absorberhéhe in geringem MaBe beeinflusst werden. Aufgrund der hohen Tempera-
turen im Desorber laufen die kinetisch limitierten Reaktionen mit hoher Geschwindigkeit ab,
so dass das Austreiben des CO; schneller ablzuft als die COz-Aufnahme im Absorber. Aller-
dings muss auch die Desorberhhe ausreichend dimensioniert sein. Die Vorgehensweise zum
Screening der Absorptionsgeschwindigkeit bzw. zur detaillierten Bestimmung insbesondere
von Reaktionskinetiken ist in zahlreichen Literaturstellen, v.a. in [17, 36, 64, 65, 73, 82, 86],
beschrieben.

Die Losungsmittelstabilitdt und der Dampfdruck bestimmen die Verluste und damit die Menge
an zuzufithrendem frischen Lésungsmittel. Um entsprechende Betricbskosten zu minimieren,
sind mdglichst geringe Degradationsraten und Losungsmittel mit einem niedrigen Dampf-
druck zu bevorzugen. Bei letzterem Kriterium muss neben den Reinstoffdaten auch ein even-
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tuelles Auftreten von Leichtsiederazeotropen beriicksichtigt werden. In der vorliegenden Ar-
beit wurden Screeningversuche zur Beurteilung des Degradationsverhaltens durchgefiihrt, die

in Kapitel 5.3 vorgestellt werden.

Weitere Stoffdaten, wie z.B. die Viskositiit oder Diffusionskoeffizienten, beeinflussen u.a.
Stoffiibergangskoeffizienten und die spezifische Phasengrenzfliche und haben damit eben-
falls einen Einfluss auf die benétigte Kolonnenhdhe im Absorber. Die Viskositit bestimmt
andererseits den Druckverlust in Rohrleitungen und damit die Dimensionierung von Pumpen
und der Rohrieitungsdurchmesser. Dariiber hinaus miissen betriebliche Aspekte, wie die Nei-
gung zur Korrosion und zur Schaumbildung, betrachtet werden. Diesen Effekten kann eventu-
ell durch die Auswahl geeigneter Korrosionsinhibitoren oder Entschiumern entgegengewirkt
werden. Anzumerken ist, dass Kriterien, die die Marktsituation eines potenziellen Losungs-
mittels betreffen, nicht zwingend ausschlaggebend sein miissen. Produktionskapazititen und
der Marktpreis fiir ein bestimmtes Amin kinnen sich bei einer entstehenden Nachfrage fiir
den Einsatz bei der CO»-Abtrennung aus Kraftwerksabgasen erheblich verdndern.

Ziel des Prozesses zur Losungsmittelauswahl ist es, aus einer umfangreichen Liste an Lo-
sungsmitteln die vielversprechendsten Kandidaten zu identifizieren. Aufgrund der groBen An-
zahl an moglichen Losungsmitteln miissen einfache, aber aussagekriftige Screeningmethoden
eingesetzt werden. Erst in einem nachfolgenden Schritt kann die aufwindige Untersuchung ei-
ner geringen Anzahl ausgewihlter Losungsmittel im Technikums- oder PilotmaBstab durchge-
fithrt werden. Basierend auf den dabei erlangten Kenntnissen kann dann entschieden werden,
ob die gefundenen Losungsmittel zur CO2-Abtrennung aus Kraftwerksabgasen im groBtech-
nischen MaBstab eingesetzt werden kénnen. Dann miissen auch die zur simulationsbasierten
Auslegung bendtigten Stoffdaten bestimmt werden.

Im Rahmen des EU-Projekts CASTOR wurden in einem solchen Screeningprozess die beiden
Lésungsmittel CASTOR1 und CASTOR?2 als aussichtsreiche Kandidaten ausgewhlt, die sich
Jeweils aus einer wissrigen Losung von zwei Aminen zusammensetzen, Tm Folgenden werden
anhand dieser beiden Losungsmittel im Vergleich zu einer wiissrigen Lisung mit 0.3 g/g MEA
Screeningmethoden zur Beurteilung des Reduktionspotenzials in dem Energiebedarf sowie
zur Beurteilung der Losungsmitteldegradation vorgestellt. In Kapitel 5.4 wird eine Methodik
zum Losungsmittelvergleich in der Technikumsanlage diskutiert.

5.2 Losungsmittelbeurteilung anhand von
Gleichgewichtsdaten
In Kapitel 3 wurde anhand der detaillierten Betrachtung des Prozessverhaltens und insbe-

sondere anhand der Beitréige zur Regenerationsenergie im Desorber gezeigt, dass der Ener-
giebedarf durch die Absorptionsenthalpie und insbesondere durch Gleichgewichtsdaten zur
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CO;-Loslichkeit bestimmt wird. Dabei ist nicht nur die Beladbarkeit des Lésungsmittels mit
(CO; bei niedrigen Temperaturen im Absorber relevant, sondern auch die CO,-Léslichkeit bei
hohen Temperaturen, wodurch die Regenerierbarkeit im Desorber bestimmt wird. Ein wesent-
liches Kriterium fiir die Losungsmittelauswahl ist somit der Abstand von Gleichgewichtsiso-
thermen bei unterschiedlichen Temperaturen. Da fiir neue Losungsmittel meist nur wenige
Stoffdaten vorliegen, miissen diese Gleichgewichtsisothermen in der Regel experimentell er-
mittelt werden.

In der Literatur wird die zyklische Kapazitit verschiedener Lésungsmittel iiber die Bestim-
mung von Lean und Rich Loading bei vorher festgelegten CO;,-Partialdriicken ausgewertet,
wobei in [129] z.B. die Gleichgewichtsisothermen bei 40 °C und 80 °C betrachtet werden,
wiihrend in [82] die CO»-Laslichkeit bei 40 °C und 120 °C untersucht wird. Das Rich Loading
kann beispielsweise aus der Gleichgewichtsbeladung zu dem CO;-Partialdruck im Rauchgas
bestimmt werden. Der Nachteil der Methode zur Bestimmung des Lean Loading liegt darin,
dass der CO,-Partialdruck am Austritt des Verdampfers im Desorbersumpf a priori festgelegt
werden muss und somit die Abhiingigkeit von Prozessbedingungen nicht beriicksichtigt wird.
Diese haben aber einen erheblichen Einfluss. wie z.B. die Arbeitslinien im Desorber fiir die
zwei Referenzversuche Al und A2 der Technikumsanlage in Abbildung 16 in Kapitel 3.3.2
zeigen. Bei der Bestimmung der zyklischen Kapazitit muss zudem beachtet werden, dass die
verwendeten BeladungsmaBe einen Einfluss auf den Losungsmittelvergleich haben, wie be-
reits in Kapitel 2.3.2.1 diskutiert wurde. Im Folgenden werden die Gleichgewichtsisothermen
in den Koordinaten pco, und Xco, verwendet, da dann der Vergleich der zyklischen Kapazitit
direkt eine Aussage iiber den minimalen Lésungsmittelstrom erlaubt. Die zyklische Kapazitit
beeinflusst drei der vier Beitrige zur Regenerationsenergie, nimlich den Strippdampfbedarf
sowie die Energie zum Aufheizen des Losungsmittelstroms und des Kondensatriicklaufs. Ei-
ne einfache quantitative Aussage iiber das Reduktionspotenzial des Energiebedarfs bei zwei
unterschiedlichen Lsungsmitteln ist alleine durch den Vergleich der jeweiligen zyklischen
Kapazitit nicht moglich.

Da bei der Losungsmittelauswahl die Minimierung des Energiebedarfs im Fokus steht, wird
im Folgenden eine einfache Methode entwickelt, die einen Bezug von Gleichgewichtsdaten
und der Absorptionsenthalpie zu der Verdampferleistung im Desorber unter Berticksichtigung
der vier auftretenden Energieanteile herstellt. Als Ergebnis der Methode ergibt sich analog zu
den in Kapitel 3.5.4.1 gezeigten Variationsstudien des Losungsmittelstroms bei konstantem
CO,-Abtrenngrad der charakteristische Verlauf der spezifischen Verdampferleistung in Ab-
hingigkeit von dem Lésungsmittelstrom (vgl. Abb. 32). Da keine kinetischen Limitierungen
betrachtet werden, liefert die Methode den minimalen Energiebedarf, der unter den getroffe-
nen Modellannahmen erreicht werden kann. Zu betonen ist, dass der Fokus der Methode auf
cinem einfachen Screening verschiedener Losungsmittel basicrend auf wenigen relevanten

Stoffdaten liegt und sie nicht fiir eine Prozessauslegung eingesetzt werden kann. Das Ergebnis
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ist insbesondere fiir einen Vergleich verschiedener Losungsmittel beziiglich des Regenerati-
onsenergiebedarfs im Rahmen eines Auswahlprozesses von neuen Losungsmittelkandidaten

geeignet.

5.2.1 Modifizierte Kremser-Methode

Zur Abbildung der Kopplung zwischen dem Losungsmittelstrom, den CO;-Beladungen im
regenerierten und beladenen Lésungsmittel sowie dem Energiebedarf im Desorber bei ei-
nem definierten CO,-Abtrenngrad ¥ miissen die Trennvorgiinge in Absorber und Desorber in
dem geschlossenen Losungsmittelkreislauf betrachtet werden. Da der minimale Energiebedarf
des Prozesses lediglich durch Gleichgewichtsdaten der CO,-Loslichkeit bestimmt wird, bietet
sich hier der Einsatz eines Gleichgewichtsstufenmodells an. Aufgrund der meist unzureichen-
den Stoffdatenbasis fiir neue Lsungsmittel ist keine rigorose Simulation moglich, so dass auf
vereinfachte Methoden zuriickgegriffen werden muss. In der Thermischen Verfahrenstechnik
ist die Kremser-Gleichung als Shortcut-Methode zur Bestimmung der Anzahl von theoreti-
schen Stufenzahlen bei Anwendung des Gleichgewichtsstufenkonzepts bekannt [45, 91, 100].
Dabei werden die Arbeitslinie und die Gleichgewichtslinie als Geraden betrachtet. Basierend
auf diesem Konzept wird in Anhang E.1 eine modifizierte Kremser-Gleichung in den Koordi-
naten pco, und Xco, abgeleitet. Dabei kann auf die bei der Kremser-Gleichung verwendete
Annahme, dass die Gleichgewichtsgerade durch den Ursprung verliuft, verzichtet werden.
Die hier betrachteten Gleichgewichtsisothermen der CO,-Lgslichkeit in wissrigen Aminlg-
sungen weisen einen deutlich gekriimmten Verlauf auf. Um diese Verliufe wiederzugeben,
erfolgt hier eine Diskretisierung dieser Gleichgewichtsisothermen in Liniensegmente.

Die wesentlichen Modellannahmen zur Beschreibung des Absorptions-Desorptions-Prozesses
bei Anwendung dieser modifizierten Kremser-Gleichung sind im Folgenden zZusammenge-
stellt:

R

.

Der Rauchgasstrom 7R im Absorber und der Dampfstrom #P im Desorber werden je-
weils als konstant iiber die Kolonnenhéhe angenommen. Weiterhin ist der unbeladene
Losungsmittelstrom m1"M* im gesamten Prozess identisch. Damit konnen die Arbeitsli-

nien in Absorber und Desorber als Geraden betrachtet werden.

* Absorber und Desorber werden als isotherme Apparate angenommen. Dadurch miis-

sen fiir neue Losungsmittel nur die Gleichgewichtsisothermen bei zwei Temperaturen
experimentell bestimmt werden.

Die Gleichgewichtsisothermen bei Absorber- und Desorbertemperatur werden in drei
Liniensegmente innerhalb des jeweils interessierenden Partialdruckbereichs diskreti-
siert. Jedes Liniensegment wird durch eine Geradengleichung gemiB Gl (3) in den
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Koordinaten pco, und Xco, beschrieben.
pPco, =d-Xco, +b (3)

Die modifizierte Kremser-Gleichung kann dann fiir jedes Liniensegment geldst werden.
Der Verdampfer wird als Gleichgewichtsstufe betrachtet.

Die Anzahl an Gleichgewichtsstufen in Absorber NAP und Desorber NP® kann zur
Losung des Gleichungssystems grundsitzlich beliebig gewiihlt werden. Bei der hier
vorgestellten Methode zum Vergleich des minimalen Energiebedarfs wird die Anzahl
an Gleichgewichtsstufen in Absorber und Desorber so hoch gewiihlt, dass eine weitere
Erhohung keine Anderung im Ergebnis mehr bringt. Dies entspricht der Annahme von
unendlicher Stufenzahl in beiden Kolonnen. Dann wird jeweils an einer Stelle in den
Kolonnen annidhernd das Phasengleichgewicht erreicht.

Zur Berechnung der benétigten Verdampferleistung des Prozesses werden die vier Ener-
gicanteile getrennt berechnet. Dabei werden die kalorischen Stoffdaten c5™ ™, k1,00
Ahgps und Ahy p,0 im interessierenden Bereich als konstant angenommen.

Das Gleichungssystem zur Abbildung des Absorptions-Desorptions-Prozesses mit der modi-
fizierten Kremser-Methode wird in Anhang E.2 erldutert. Die zur Losung dieses Gleichungs-
systems benéitigten Eingabedaten sind in Abbildung 49 angegeben. Zudem sind darin die als

Ergebnis der Rechnung ermittelten ProzessgroBen dargestellt.

b!
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Abbildung 49: Schematische Darstellung des Absorptions-Desorptions-Prozesses mit den

Eingabedaten fiir die modifizierte Kremser-Methode und den dazugehdrigen
ErgebnisgroBen (grau hinterlegt).
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Die Losung der modifizierten Kremser-Gleichungen fiir den Absorber liefert bei Vorgabe der
zugehorigen Spezifikationen direkt die COz-Beladungen im Lean und Rich Solvent, wodurch
die Absorberarbeitslinie festgelegt ist. In einem zweiten Schritt wird die Desorberarbeitslinie
durch Berechnung der Gleichgewichtsstufe des Verdampfers und Losung der modifizierien
Kremser-Gleichungen des Desorbers bestimmt. Damit ist iiber die Steigung der Desorberar-
beitslinie auch der fiir die Lésungsmittelregeneration bendtigte Strippdampfstrom bekannt.
Die Vorgehensweise zur Bestimmung der Arbeitslinie in Absorber und Desorber bei Anwen-
dung der vorgestellten modifizierten Kremser-Methode wird im folgenden Abschnitt 5.2.2 an

einem Beispiel veranschaulicht.

Entsprechend der Energiebilanz des Desorbers (siehe Kapitel 3.3.3) setzt sich die benétigte
Verdampferleistung aus vier Anteilen zusammen. Mit dem Ergebnis fiir den Strippdampf-
strom A, dem bekannten Lésungsmittelstrom mi™* sowie der Vorgabe der relevanten Tem-
peraturen (T1M Des,aus LM, Des.ein  Kondy ynd kalorischen StoffgroBen (C:,'M'mh, C]li[-[lo'
Ahgps und Ahy y,0) kann die Verdampferleistung berechnet werden. Die detaillierten Berech-
nungsgleichungen hierzu sind in Anhang E.2 angegeben. Fiir einen vorgegebenen Losungs-
mittelstrom ergibt sich somit aus der Anwendung der modifizierten Kremser-Methode die zu-
gehorige Regenerationsenergie. Das erwiinschte Diagramm des spezifischen Energiebedarfs
iiber dem Ldsungsmittelstrom erhiilt man durch wiederholte Anwendung dieser Methode bei
Vorgabe unterschiedlicher Lésungsmittelstréme. Das nichtlineare Gleichungssystem wird hier
mit Hilfe des gleichungsbasierten Simulationswerkzeugs gPROMS™ ! gelist.

5.2.2 Vorgaben und Ergebnisse

Der Vergleich der Lésungsmittel CASTOR1 und CASTOR?2 mit einer wiissrigen Losung von
0.3 g/g MEA beziiglich des Regenerationsenergiebedarfs wird hier fiir die in Tabelle 1 an-
gegebenen Rauchgasbedingungen eines Braunkohle- und eines Steinkohlekraftwerks sowie
eines GuD-Kraftwerks mit einem CO,-Abtrenngrad von jeweils ¥ = 90% durchgefiihrt. Die

neben den Rauchgasbedingungen bendtigten weiteren Eingabedaten sind in Tabelle 29 zu-
sammengefasst.

Die Absorbertemperatur von 40 °C sowie die Desorbertemperatur von 120 °C (bei einem
Desorberdruck von 2 bar) sind typische Werte fiir den Absorptions-Desorptions-Prozess mit
wissrigen Aminlésungen. Zur Betrachtung des Energiebedarfs zum Aufheizen des Losungs-
mittels wird angenommen, dass die Temperaturdifferenz auf der heiBen Seite des Rich-Lean-
Wiirmeiibertragers 10 K betrigt. Fiir den Kondensatriicklauf wird eine Temperatur von 20 °C
verwendet, daﬂangenommen wird, dass der Kondensatsammelbehilter Umgebungstempera-
l“L.ll' annimmt. Ublicherweise weist der Energiebedarf zum Aufheizen des Kondensatriicklaufs
einen geringen Anteil an der Verdampferleistung auf, so dass der Einfluss von Ungenauigkei-

Ty
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Tabelle 29: Eingabedaten zur Berechnung des spezifischen Energiebedarfs fiir MEA, CA-
STOR1 und CASTOR2 mit der modifizierten KREMSER-Methode. Rauchgasbe-
dingungen: siche Tabelle I in Kapitel 2.1.1. Parameter fiir die einzelnen Segmente
der diskretisierten Gleichgewichtsisothermen: siehe Tabelle 67 in Anhang E.3.

lModellpammeter Wert Modellparameter | Wert ‘
¥/ % 90 NADS 10
FABoE 40 NDes 15
PP | mbar 2000 Ahy p,0 / kl/kg 2211
TLM,Des,aus _ Des j o 120 Ahgys [ Kl/kg 2291
B f op 110 ™™/ kIi(kg K) | 4.05
e s 20 b0 /KIi(kg K) | 4.20
| M wird variiert

ten der angenommenen Temperatur des Kondensatriicklaufs gering ist. Die Anzahl an Gleich-
gewichtsstufen wurde so gewihlt, dass nahezu Gleichgewicht in Absorber und Desorber er-
reicht wird. Dies ist daran zu erkennen, dass eine weitere Erhthung der Stufenzahl zu keiner
merklichen Anderung in den Ergebnissen fiihrt, da bereits der Gleichgewichtszustand erreicht
ist. Dann ist annihernd der Fall von unendlichen Stufen erreicht. Die in Tabelle 29 angegebe-
nen aminspezifischen kalorischen Stoffdaten basieren auf den Angaben fiir MEA in Anhang
B.5. Fiir die neuen Lisungsmittel CASTOR1 und CASTOR2 sind keine kalorischen Daten
verfiigbar, Da auch hier wissrige Aminlésungen vorliegen, werden dieselben Werte wie bei

MEA angenommen.

Die rechnerisch bestimmten Gleichgewichtsisothermen der CO,-Léslichkeit in MEA (Stoff-
datenmodell: siche Anhang D.1) sowie die experimentell bestimmten Gleichgewichtsisother-
men fiir CASTOR 1 und CASTOR2 (EU-Projekt CASTOR [1]) sind fiir die Temperaturen vo1
40 °C und 120 °C in Abbildung 50 dargestellt. Darin sind auch die hier verwendeten Iinea-n'-
sierten Gleichgewichtsisothermen eingetragen. Die Parameter der Geradengle.ichung der ein-
zelnen Segmente der diskretisierten Gleichgewichtsisothermen sind fiir die ]’Tlel' bf:t.rachteten
Lisungsmittel in Tabelle 67 in Anhang E.3 angegeben. Aus Betrachtung dc-r in Al.?blldung 5.0
gezeigten Gleichgewichtsisothermen ergibt sich fiir CASTOR2 eine erh'ebhch grol%ere fykh_
sche Kapazitit im Vergleich zu MEA. wihrend CASTORI lediglich bel (;Oszaﬂjaldmck?n
fiber ca. 100 mbar eine groBere zyklische Kapazitit als MEA aufweist. Bei dem Losungsmit-
tel CASTOR1 ist die Steigung der 120 oC-Isothermen im Vergleich zu MEA t.md CASTOR2
groBer. Die Auswirkung auf den spezifischen Regenerationsenergi-ebedarf wird anhand der
Ergebnisse der modifizierten Kremser-Methode weiter unten diskutiert.

Im Folgenden wird zuniichst die Vorgehensweise bei Anwendung der modifizierten Kremser-
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Abbildung 50: Gleichgewichtsisothermen der CO,-Loslichkeit bei 40 °C und 120 °C fir
MEA ¢ , berechnet, Stoffdatenmodell: siche Anhang D.1) sowie CA-
STORI (2) und CASTOR2 (©) (jeweils gemessen, EU-Projekt CASTOR
[11). Weiterhin sind die hier verwendeten diskreten Liniensegmente fiir die
jeweiligen Gleichgewichtsisothermen eingezeichnet (dicke Linien).

Methode sowie das Zusammenspiel von Arbeitslinien und den diskretisierten Gleichgewichts-
isothermen anhand von Beispielen veranschaulicht. Hierzu ist in Abbildung 51 das McCabe-
Thiele-Diagramm fiir Absorber (a) und Desorber (b) fiir zwei Rechnungen mit unterschied-
lichem L/G-Verhiltnis fiir die Randbedingungen des Braunkohlekrafiwerks (siehe Tabelle 1)
bei Verwendung der Gleichgewichtsisothermen fiir MEA gezeigt. Darin sind auch jeweils die
drei Bereiche der linearen Segmente der Gleichgewichtsisothermen bezeichnet.

Bei Anwendung der modifizierten Kremser-Methode wird in einem ersten Schritt der Absor-
ber betrachtet. Bei Vorgabe des Rauchgasmassenstroms, des CO,-Partialdrucks am Absor-
bereintritt sowie des CO;-Abtrenngrads, wodurch der CO;-Partialdruck im gereinigten Ab-
gas am Absorberaustritt bestimmt wird, ist der abzutrennende CO,-Massenstrom festgelegt.
Mit dem vorgegebenen Losungsmittelstrom ist tiber die CO»-Mengenbilanz direkt die Diffe-
renz in der CO,-Beladung zwischen beladenem und regeneriertem Losungsmittel und somit
auch die Steigung der Absorberarbeitslinie bekannt. Die konkrete Lage der Arbeitslinie hin-
sichtlich der CO,-Beladungen ergibt sich durch den Abstand zur Gleichgewichtslinie, der bei
dem hier verwendeten Gleichgewichtsstufenmodel] durch die vorgegebene Anzahl an theore-
tischen Stufen festgelegt wird. Um den minimalen Regenerationsenergieaufwand des Desor-

bers zu ermitteln, muss bei Betrachtung des Absorbers dieser Abstand zwischen Arbeitslinie

und Gleichgewichtslinie minimal werden. Dies bedeutet, dass die CO;-Beladungen im rege-
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Abbildung 51: Beispiele fiir Arbeitslinien als Ergebnis der modifizierten Kremser-Methode
bei zwei Losungsmittelstrémen (L/G: & = 2.10; O = 2.56) fiir die Bedingun-
gen des betrachteten Braunkohlekraftwerks im Vergleich mit den diskretisier-
ten Gleichgewichtsisothermen fiir MEA: (a) Absorber. (b) Desorber.

nerierten und beladenen Losungsmittel fiir einen festgelegten Losungsmittelstrom den maxi-
mal mbglichen Wert erreichen. Dies ist der Fall, wenn die Arbeitslinie die Gleichgewichtslinie
an einem Punkt erreicht. Dann tritt eine unendliche Stufenzahl auf. Bei den hier vorliegender
Randbedingungen wird dieses Verhalten fiir den Absorber bereits mit 10 Gleichgewichtsstu-
fen annihernd erreicht. Diese Stufenzahl wird so festgelegt, dass eine weitere Erhthung der
Stufenzah] lediglich zu einer geringfiigigen Anderung in den Ergebnissen fiihrt.

Fiir das hier betrachtete Beispiel sind die auftretenden Absorberarbeitslinien bei den zwei
unterschiedlichen L/G-Verhiltnissen von 2.10 und 2.56 in Abbbildung 51a dargestellt. Es wird
deutlich, dass bei diesen L/G-Verhiltnissen die Arbeitslinie die 40 °C-Gleichgewichtslinie
am Absorbersumpf erreicht. Erst bei viel groBeren L/G-Verhiltnissen und damit einer viel
steileren Arbeitslinie wird der Gleichgewichtszustand im Absorberkopf erreicht.
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Anhand der modifizierten Kremser-Methode kann der Einfluss des Temperaturprofils im Ab-
sorber auf den Absorptionsprozess diskutiert werden. Bei dem hier betrachteten isothermen
Absorber erreichen die Arbeitslinien in Abbildung 51a die 40 °C-Gleichgewichtsisotherme
im Absorbersumpf. Ein realer Absorber zeigt jedoch eine deutliche TemperaturerhGhung in
der Mitte der Kolonnen, so dass dort auch die Gleichgewichtslinie zu deutlich niedrigeren Be-
ladungen verschoben ist, wie bereits in Kapitel 3.3.1 anhand der beiden Referenzfille Al und
A2 der Technikumsanlage diskutiert wurde. Bei Realisierung einer ausreichend hohen Kolon-
ne kann dann die Arbeitslinie die Gleichgewichtslinie je nach L/G-Verhiltnis auch in der Mitte
der Kolonne erreichen. Dies kann dazu fiihren, dass die realen Arbeitslinien im Vergleich zu
den in Abbildung 51a dargestellten Arbeitslinien zu kleineren Beladungen verschoben sind.
Die Konsequenz davon ist ein kleineres bendtigtes Lean Loading, wodurch der Regenerations-
aufwand und damit der Energiebedarf im Desorber zunimmt. Diese Betrachtung zeigt, dass
der Energiebedarf des Prozesses durch eine Beeinflussung des Temperaturprofils insbeson-
dere in der unteren Hilfte des Absorbers optimiert werden kann. Dies ist der Fall, wenn das
Temperaturprofil so veriindert werden kann, dass die Arbeitslinie erst im Absorbersumpf die
Gleichgewichtslinie erreicht. Dies gibt den Hinweis darauf, dass der Einsatz eines Zwischen-
kiihlers am Absorber sinnvoll sein kann. Dabei muss allerdings beachtet werden, dass mit
sinkender Temperatur die Reaktionsgeschwindigkeit abnimmt. Um den Nachteil einer redu-
zierten Absorptionsgeschwindigkeit auszugleichen, muss eine groBere Stoffiibergangsfliche
angeboten werden, was in der Regel zu einer htheren Absorberkolonne fiihrt.

Die hier diskutierte modifizierte Kremser-Methode liefert aus der Betrachtung des Absor-
bers bereits die CO,-Beladungen im regenerierten und beladenen Lisungsmittel. Die Ermitt-
lung der Desorberarbeitslinie basierend auf diesen Ergebnissen wird im Folgenden anhand
der in Abbildung 51b gezeigten Beispiele diskutiert. Mit der Annahme, dass der Verdampfer
am Desorbersumpf als Gleichgewichtsstufe betrachtet wird, kann der zum regenerierten L-
sungsmittel zugehérige CO-Partialdruck PCo, ermittelt werden. Die CO,-Beladung X, am
Fliissigkeitseintritt der Gleichgewichtsstufe ergibt sich zusammen mit der Desorberarbei-ts]i-
nie durch gemeinsames Lisen der Mengenbilanz um den Verdampfer und der modifizierten
Kremser-Gleichungen fiir den Desorber bei vorgegebener Anzahl an Gleichgewichtsstufen.
Bei dem hier betrachteten Beispiel werden 15 Gleichgewichtsstufen verwendet, um dem Fall
mit unendlicher Stufenzahl nahe zu kommen. Als Ergebnis erhiilt man den CO,-Partialdruck
am Desorberkopf und den benétigten Strippdampfstrom. Entsprechend der Energiebilanz des
Desorbers konnen nun im letzten Schritt der modifizierten Kremser-Methode die vier Ener-
giebeitriige zur Verdampferleistung berechnet werden (sieche Anhang E.2).

Die in Abbildung 51b gezeigten Beispiele der Desorberarbeitslinien fiir die beiden Flle mit
den L/G-Verhiltnissen von 2.10 und 2.56 (Losungsmittel- zu Gasmassenstrom im Absorber)
erreichen den Gleichgewichtszustand an dem Knick der Gleichgewichtsisothermen des Ab-
schnittswechsels von I nach I1. Die Stei gung der Desorberarbeitslinie entspricht dem Verhilt-
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nis zwischen dem Fliissigkeits- und dem Gasstrom im Desorber. Wird der Lésungsmittelstrom
in dem Absorptions-Desorptions-Prozess erhoht, nimmt das Lean Loading entsprechend den
Absorberbedingungen zu. Die Betrachtung des Verdampfers als Gleichgewichtsstufe fiihrt
dazu, dass mit steigendem Lean Loading zwangslidufig der CO,-Partialdruck PCo, im Desor-
bersumpf zunimmt. Gleichzeitig nimmt dabei die Steigung der Arbeitslinie zu (vgl. Abbil-
dung 51b), was einem reduzierten Strippdampfbedarf entspricht. Wird das Lean Loading
weiter ethdht, nimmt der CO,-Partialdruck im Desorbersumpf wegen des starken Anstiegs
der Gleichgewichtsisothermen deutlich zu. Spitestens dann, wenn die CO;-Beladung des re-
generierten Losungsmittels in Abbildung 51b in dem Bereich III liegt, erreicht die Desor-
berarbeitslinie die Gleichgewichtsisotherme aufgrund der Vorgabe einer groBen Stufenzahl
am Desorberkopf. Dann steigt der CO,-Partialdruck entsprechend dem Verlauf der Gleichge-
wichtsisothermen am Desorberkopf drastisch an und iiberschreitet sogar ab einem bestimm-
ten Lean Loading den vorgegebenen Gesamtdruck des Desorbers, was in der Realitit nicht
passieren kann. Aufgrund der groen Steigung der Desorberarbeitslinie in diesem Fall sinkt
der Strippdampfbedarf auf nahezu Null ab. Die Ursache fiir das erliuterte Verhalten liegt in
der Annahme eines isothermen Desorbers. In einem realen Desorber nimmt die Temperatur
vom Verdampfer bis zum Desorberkopf deutlich ab, so dass sich auch die Gleichgewichtsiso-
thermen zu hoheren Beladungen verschieben, wie z.B. in Abbildung 16a in Kapitel 3.3.2 zu
schen ist. Diese Betrachtung verdeutlicht, dass die modifizierte Kremser-Methode nicht fiir
eine detaillierte Abbildung des Prozessverhaltens geeignet ist. Da jedoch in dieser Methode
die stark gekoppelten Vorgiinge in dem geschlossenen Absorptions-Desorptions-Prozess ab-
gebildet werden und auch alle relevanten Beitriige zur Regenerationsenergie beriicksichtigt
sind, kann damit ein relativer Losungsmittelvergleich durchgefiihrt werden.

Die hier erfduterte modifizierte Kremser-Methode wird zum Vergleich der spezifischen Rege-
nerationsenergie der Losungsmittel MEA, CASTOR1 und CASTOR? fiir die in Tabelle 1 an-
gegebenen Rauchgasbedingungen verschiedener Kraftwerkstypen eingesetzt. Die Ergebnisse
fiir die spezifische Verdampferleistung in Abhiéngigkeit von dem Lésungsmittelstrom sind fiir
das Braunkohlekraftwerk und das GuD-Kraftwerk in Abbildung 52 dargestellt. Weitere De-
tails und die Ergebnisse fiir das Steinkohlekraftwerk sind in Anhang E.4 angegeben. Letztere
sind aufgrund hnlicher Rauchgasbedingungen, insbesondere einem nahezu identischen COs-
Partialdruck, mit den Ergebnissen des Braunkohlekraftwerks vergleichbar. In Abbildungv 52
ist der spezifische Energiebedarf iiber dem L/G-Verhiltnis aufgetragen, so dass die Ergebms.s.e
unabhingig von der Dimension des Prozesses sind und damit nur von intensiven Zustandsgro-
Ben, wie z.B. dem CO»-Anteil im Rauchgas, bestimmt werden.

Die Kurvenverliufe zeigen fiir den Braunkohlefall (Abb. 52a) im Vergleich zu d&]:l Bedin-
gungen des GuD-Kraftwerks (Abb. 52b) niedrigere Werte fiir den spezifischen Encrg-leb-edarf.
Dies kann durch die Betrachtung der einzelnen Energiebeitrige erklért werden, die in Ta-
belle 68 in Anhang E.4 fiir die optimalen Losungsmittelstrome der beiden Fille angegeben
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Abbildung 52: Ergebnis fiir den spezifischen Energiebedarf in Abhzingigkeit von dem L/G-
Verhilnis bei konstantem CO>-Abtrenngrad berechnet mit der modifizier-
ten Kremser-Methode fiir unterschiedliche Rauchgaszusammensetzungen: (2)
Braunkohlekraftwerk (7RG = 3568.7 kg/h; pibs:<i" — 141.8 mbar ). (b) GuD-

Kraftwerk (iRC = 2341.8 kg/h; p, " = 46.6 mbar ).

sind. Unterschiede sind dabei hauptsichlich in dem Strippdampfbedarf und in dem Ener-
giebedarf zum Aufheizen des Losungsmittels zu erkennen, wobei jeweils fiir den Fall des
GuD-Kraftwerks leicht hthere Werte auftreten. Der groBiere spezifische Energiebedarf zum
Autheizen des Losungsmittels beim GuD-Fall erklirt sich durch das etwas héhere Verhilt-
nis zwischen dem Losungsmittelmassenstrom und dem abgetrennten CO--Massenstrom. Der
etwas erhhte Energiebedarf zum Aufbringen des Strippdampfbedarfs resultiert aus einem
geringfiigig groBeren Regenerationsaufwand fiir den Fall des GuD-Kraftwerks. Der weitere
Vergleich zwischen dem Braunkohlefall und dem GuD-Kraftwerk zeigt ein merklich groBeres
bendtigtes L/G-Verhilinis fiir den Braunkohlefall. Dies liegt in der Tatsache begriindet, dass

in diesem Fall ein deutlich gréBerer CO»-Massenstrom von dem Lsun gsmitiel anfgenommen
werden muss.

Die Ergebnisse fiir den Braunkohlefall in Abbildung 52a zeigen ein Absinken des minimalen
spezifischen Energiebedarfs von MEA iiber CASTOR1 zu CASTOR? bei gleichzeitiger Ab-
nahme des optimalen L/G-Verhilinisses. Dieses Verhalten ist direkt verkniipft mit dem grofer
werdenden Abstand zwischen den Gleichgewichtsisothermen bei 40 °C und 120 °C (siche
Abb. 50). Aufgrund dieser Ergebnisse kann erwartet werden, dass die Losungsmittel CA-
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STOR1 und CASTOR?2 fiir die Rauchgasbedingungen eines Braunkohlekraftwerks ein Poten-
zial zur Reduktion des Energiebedarfs des Absorptions-Desorptions-Prozesses aufweisen. Fiir
das Losungsmittel MEA ist in das Diagramm zusitzlich zu dem Ergebnis der modifizierten
Kremser-Methode das Ergebnis einer rigorosen CHEMA SIM-Simulation eingetragen (Bedin-
gungen gemilB Kapitel 4.4). Es wird deutlich, dass die Verliufe tendenziell hnlich sind, sich
aber erwartungsgemil im Detail unterscheiden. Da bei der rigorosen Simulation nichtiso-
therme Kolonnen mit endlicher Hohe betrachtet werden, muss der spezifische Energiebedarf
iiber demjenigen Wert liegen, der sich aus der modifizierten Kremser-Methode mit der An-
nzhme einer unendlichen Anzahl an Gleichgewichtsstufen ergibt. Dieses Verhalten wird von
Abbildung 52a bestitigt. Der Vergleich mit der rigorosen Simulation macht deutlich, dass die
Anwendung der modifizierten Kremser-Methode fiir ein Losungsmittelscreening gerechtfer-
tigt ist, aber nicht fiir eine Prozessauslegung verwendet werden kann. Dies liegt u.a. auch an
der Tatsache, dass die Absorptionsgeschwindigkeit nicht beriicksichtigt wird und damit keine
Aussagen iiber Kolonnenhthen méglich sind.

Abbildung 52b zeigt die Ergebnisse fiir den Fall eines GuD-Kraftwerks. Hier ist zwischen
MEA und CASTORI nur ein geringfiigiger Unterschied zu erkennen. Dies liegt daran, dass
der Abstand der Gleichgewichtsisothermen zwischen 40 °C und 120 °C bei beiden Losungs-
mitteln fiir niedrige CO»-Partialdriicke vergleichbar ist. Bei CASTOR2 ist dieser Abstand
hingegen deutlich groBer, so dass sich der gezeigte niedrigere spezifische Energicbedarf er-
gibt, Fiir die Anwendung zur CO2-Abtrennung in einem GuD-Kraftwerk ist demnach nur das

Losungsmittel CASTOR?2 vielversprechend.

Die Anwendung der hier verwendeten modifizierten Kremser-Gleichung setzt die Kenntnis
von Gleichgewichtsisothermen und kalorischen Stoffdaten, dabei insbesondere der Absorpti-
onsenthalpie, voraus. Zur Wiedergabe der Beladbarkeit cines Losungsmittels mit CO7 unter
Absorberbedingungen wird iiblicherweise die Gleichgewichtsisotherme bei 40 °C vermessen.
Da bei Anwendung der modifizierten Kremser-Methode iiblicherweise der Gleichgewichts-
zustand im Absorbersumpf erreicht wird, dort aber je nach Rauchgaszustand typischerweise
Temperaturen zwischen ca. 50 °C und 60 °C aufireten, solien Gleichgewichtsisothermen bei
diesen Temperaturen vermessen werden. Dies ist ein Grund dafiir, warum die hier mit der
modifizierten Kremser-Methode bei den Randbedingungen gemil Tabelle 29 gewonnenen
Ergebnisse des spezifischen Energiebedarfs nicht fiir eine genaue Prozessauslegung geeignet
sind. Dennoch erlaubt die modifizierte Kremser-Methode eine Abschatzung der notwendi-
gen Verdampferleistung und die Beurteilung von neuen Lgsungsmitteln basierend auf einer:x]
relativen Vergleich des spezifischen Energiebedarfs. Die Messung von Absorptionsenthalpi-
en, insbesondere mit Beriicksichtigung der Temperaturabhéingigkeit, wird bei der Losungs-

mittelauswahl nur in seltenen Fillen durchgefiihrt. Aufgrund der hohen Bedeutung fiir den

Energiebedarf im Desorber ist empfehlenswert, bei der Losungsmittelauswahl in Screening-

messungen die Absorptionsenthalpie zu bestimmen. Entsprechende Messungen miissen in der
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Regel in einem Kalorimeter durchgefiihrt werden, siehe z.B. [69].

5.3 Methodik zum Screening der Lésungsmitteldegradation

Degradationsvorgiinge sind eine wichtige Ursache fiir Losungsmittelverluste, die wiederum
dazu fiihren, dass dem Prozess in bestimmten Abstinden frisches Losungsmittel zugefiihrt
werden muss, um die Trennwirkung des Absorptions-Desorptions-Prozesses aufrechtzuerhal-
ten. Die dabei entstehenden Lésungsmittelkosten tragen zu den Betriebskosten bei. Zudem ist
ein zusitzlicher apparativer und verfahrenstechnischer Aufwand nétig, um Degradationspro-
dukte aus dem Losungsmittelkreislauf auszuschleusen, wie bereits in Kapitel 2.3.3.1 erliutert
wurde. Aus den genannten Griinden ist die Losungsmitteldegradation ein wichtiges Kriterium
fiir den Auswahlprozess von neuen Losungsmitteln. In Kapitel 2.3.3.1 wurde bereits erliu-
tert, dass unterschiedliche Mechanismen fiir die Degradation von Aminen verantwortlich sein
konnen, ndmlich die thermische Zersetzung, die oxidative Degradation, Nebenreaktionen mit
CO; sowie Reaktionen mit den sauren Gasen SO> und NO»,.

Bei dem letztgenannten Mechanismus laufen Reaktionen von mittelstarken bis starken Siu-
ren mit den basischen Aminen ab. Hierzu sind jedoch in der Literatur, insbesondere beziiglich
des Vergleichs verschiedener Amine, kaum Aussagen zu finden. Lediglich in der jiingsten
Verdffentlichung von Uyanga und Idem [133] werden u.a. Untersuchungen zur Degradation
von MEA mit SO, beschrieben. Dabei wird allerdings nicht zwischen der Stofftransportge-
schwindigkeit von SO; aus der Gasphase in die Fliissigphase und der Geschwindigkeit der
Flissigphasenreaktion differenziert. Aussagen iiber die Reaktionsgeschwindigkeit von SO
mit wissrigen Aminldsungen liegen nicht vor. Da Protonierungsreaktionen jedoch hiufig in-
stantan ablaufen, wird angenommen, dass der Einfluss von SO, und NO, bei unterschiedii-
chen Aminen dhnlich ist.

In der vorliegenden Arbeit ist der Fokus auf Screeningexperimente zur Beurteilung der oxi-
dativen Degradation zusammen mit Nebenreaktionen mit CO; gerichtet. Weiterhin wird im
Folgenden anhand von MEA eine einfache Methode zur Untersuchung der thermischen Sta-
bilitdt gezeigt. Zu betonen ist, dass die Intention der in dieser Arbeit angewandten experimen-
tellen Methoden ein einfaches Screening von zahlreichen Losungsmittelkandidaten ist. Die

Zielsetzung liegt weder in der Bestimmung der ablaufenden Degradationsmechanismen noch
in einer detaillierten reaktionskinetischen Modellierung.

5.3.1 Thermische Stabilitit

Zur Untersuchung der thermischen Stabilitiit ohne Einfluss weiterer Degradationsmechanis-
en miissen die zu untersuchenden Lésungsmittel hohen Temperaturen ausgesetzt werden,
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ohne dass ein Kontakt mit den Gaskomponenten CO,, O,, SO, und NO3; besteht. Hierzu wird
ein dicht verschlieBbarer Behiilter eingesetzt, in den die zu untersuchende wiissrige Aminlg-
sung unter Stickstoffatmosphire eingefiillt und fest verschlossen wird. Zur Versuchsdurchfiih-
rung wird dieser Behilter fiir eine Woche lang in einem Silikonélbad eines Thermostaten ei-
ner definierten Temperatur ausgesetzt. Das Abkiihlen der Proben erfolgt nach Abschalten des
Thermostaten liber Nacht. Die Beurteilung der thermischen Zersetzung erfolgt durch Analyse
des Aminmassenanteils von Fliissigkeitsproben vor und nach dem Versuch mittels GC (Ni-
heres zu den Analysenmethoden siehe Kapitel 3.2 und Anhang A_3.1). In der vorliegenden
Arbeit wird die Methode zur Beurteilung der thermischen Degradation anhand von Ergebnis-
sen fiir wiissrige Losungen mit 0.3 g/g MEA gezeigt.

Zur quantitativen Bestimmung der thermischen Degradation wird aus den mittels GC ermit-
telten MEA-Massenanteilen jeweils vor und nach dem Versuch der Wiederfindungsgrad gnga
berechnet. Dieser ist entsprechend Gleichung (4) definiert.

(m),nach Versuch
_ *MEA
PMEA = (m), vor Versuch “)
*MEA
Die Ergebnisse fiir Versuche mit einer wissrigen Losung von 0.3 g/g MEA fiir die Tempe-
raturen 140 °C, 160 °C und 180 °C sind fiir die zweimalige Versuchsdurchfiihrung in Ab-

bildung 53b gezeigt. Es wird deutlich, dass bei 140 °C und 160 °C im Rahmen der Mes-

e I Versuch 1
] Versuch 2
100 4 s e P e ! et
B i
95 : -
:°
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=
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Versuchstemperatur

Abbildung 53: Untersuchungen der thermischen Stabilitdt von MEA: Wicdgrﬁpdungsgrad
des MEA-Massenanteils innerhalb von 7 Tagen bei unterschiedlichen Tem-
peraturen fiir eine wiissrige Losung mit 0.3 g/g MEA.
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sungenauigkeit des GC keine thermische Zersetzung erkennbar ist. Bei einer Temperatur von
180 °C hingegen gibt die relative Abnahme um ca. 5% einen Hinweis auf das Ablaufen einer
thermischen Zersetzung. In der Konsequenz dieser Ergebnisse kann gefolgert werden, dass
bei Verwendung von MEA bei den typischen Desorbertemperaturen von bis zu ca. 120°C
keine rein thermische Zersetzung abliuft. Dies bestiitigt im Wesentlichen Literaturaussagen

[28, 46).

5.3.2 Oxidative Degradation und Nebenreaktionen mit CO;

Die oxidative Degradation von wiissrigen Aminlésungen wird in der Literatur von verschiede-
nen Autoren im Wesentlichen anhand von Untersuchungen im Labor betrachtet. Eine Literz-
turiibersicht mit der Angabe von Versuchsbedingungen ist im Anhang F.1 in den Tabellen 69
und 70 gegeben. Dabei werden Degradationsversuche je nach Autor bei Temperaturen zwi-
schen 55 °C und 120 °C, in Einzelfillen bis 160 °C, und bei O,-Partialdriicken von ca. 0.21 bar
bis zu 3.5 bar durchgefiihrt. Die Zielsetzung der Untersuchungen liegt dabei tiberwiegend in
der Aufklirung von Reaktionsmechanismen und der Wirkung von Versuchsbedingungen, in
der Aufstellung von Kinetikansiitzen zur quantitativen Beschreibung der Degradationsrate so-
wie in der Bestimmung des Einflusses von Degradationsbeschleunigern und Inhibitoren. Dar-
{iber hinaus werden in [117] basierend auf Analysen von Proben der wiissrigen MEA-Losung
einer grofitechnischen Anlage zur CO;-Abtrennung aus dem Rauchgas eines kohlebefeuer-
ten Kraftwerks identifizierte Degradationsprodukte angegeben. Die Zielsetzung dieser Arbeit
liegt in der Entwicklung einer Screeningmethode zur Beurteilung des Degradationsverhaltens
im Rahmen des Prozesses zur Losungsmittelauswahl.

5.3.2.1 Versuchsaufbau und -durchfiihrung

Zur Untersuchung des Verhaltens von wiissrigen Aminlésungen beziiglich der oxidativen De-
gradation sowie Nebenreaktionen mit CO, muss das Léssungsmittel unter definierten Bedin-
gungen mit einer Gasphase in Kontakt gebracht werden. Hierzu wurde der in Abbildung 54

schematisch dargestellte Versuchsaufbau realisiert. Details zu dem Aufbau der Laborappara-
tur sind in Anhang F.2 dargestellt.

Zentrales Element des Versuchsaufbaus ist ein Reaktor, in dem das Losungsmittel in
Semibatch-Fahrweise mit einem definierten Gasstrom in Kontakt gebracht wird, Zur Durch-
fiihrung von Versuchen bei Umgebungsdruck kann ein Glasreaktor eingesetzt werden, wib-
rend fiir Experimente bei erhéhtem Druck ein Edelstahlreaktor zur Verfiigung steht. Der Gas-
strom, der in die im Reaktor befindliche Fliissigphase eingeleitet wird, kann in variabler Zu-
sammensetzung mit Hilfe von drei Mass-Flow-Controllern (MFC) fiir die Komponenten Nz,
O, und CO, iiber das Steuergeriit vorgegeben werden. Bei Verwendung des Glasreaktors unter
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Abbildung 54: Schema des Versuchsaufbaus zum Screening des Degradationsverhaltens neu-
er Losungsmittel.

Atmosphdrendruck werden die Zusammensetzung und der Gesamtgasstrom eingestellt. Bei
Einsatz des Druckreaktors wird die Gaszusammensetzung spezifiziert, wihrend der Gasstrom
als StellgroBe zur Regelung des vorgegebenen Reaktordrucks dient. Der sich im stationéren
Zustand einstellende Gasstrom kann dann iiber das Feindosierventil im Abgasstrom angepasst
werden. Fiir eine gute Durchmischung der Fliissigphase im Reaktor sorgt ein Magnetriihrer,
der mit ca. 550-600 Umdrehungen pro Minute betrieben wird. Die Reaktortemperatur wird
iiber den Heizmantel des Reaktors mithilfe eines Thermostaten geregelt. Zur Vermeidung von
Lisungsmittelverlusten iiber den Gasstrom wird ein Intensivkiihler eingesetzt, der von einer
KithIfliissigkeit aus einem Kryostaten mit einer Temperatur von 5 °C durchstromt wird. Die
Beurteilung der Aminzersetzung durch Degradation erfolgt iiber die Analyse von regelmilig
enmommenen Fliissigkeitsproben. Bei Verwendung des Glasreaktors erfolgt die Probennah-
me iiber eine Spritze, wihrend der Druckreaktor mit einem Probennahmeventil ausgestattet
ist. Die Probennnahmeleitung wird dabei gekiihlt, um ein Verdampfen von Lisungsmittel und
gegebenenfalls Ausgasen von CO; zu vermeiden. Zur Aufnahme der Versuchsbedingungen
wird ein mit LabVIEWT™ ! ausgeriisteter PC eingesetzt.

Die in der Literatur durchgefiihrten Degradationsexperimente zeigen, dass die oxidative De-
gradation erwartungsgemiB in deutlichem MabBe von der Temperatur und dem Sauerstoffge-
halt in der Fliissigphase abhingt. In [11, 121] wird festgestellt, dass bei einem 0,-Partialdruck
°C, was eine typische Temperatur im Absorber

von 2.5 bar und einer Temperatur von 55
500 h auftritt. Aus diesem

ist, keine merkliche Degradation in Versuchszeiten bis zu ca.

- e v
'© National Tnstruments Germany GmbH
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Grund verwenden verschiedene Autoren erhdhte Temperaturen bei gleichzeitig erhdhten 0,-
Partialdriicken, um innerhalb einer begrenzten Versuchszeit von ca. einer Woche bis zu vier

Wochen deutliche Degradationseffekte erkennen zu konnen.

Die Verwendung von Temperaturen bis 120 °C in den Experimenten zur oxidativen Degra-
dation sind auch durch Betrachtung der Vorginge in dem Absorptions-Desorptions-Prozess
begriindbar, Durch den Kontakt des Losungsmittels mit dem Rauchgas st sich bei den ty-
pischen Absorbertemperaturen O3 in der Fliissigphase. Da das Losungsmittel von dort zur
Regeneration in den Desorber gepumpt wird und deutlich erwirmt wird, ist denkbar, dass die
eigentlichen Degradationsreaktionen bei den erhdhten Temperaturen im Desorber ablaufen.

Um die Sauerstofflslichkeit bei unterschiedlichen Versuchsbedingungen abzuschiitzen, wur-
de ein einfaches Gleichgewichtsstufenmodell fiir das System H,O-MEA-O, mit der Zufuhr
eines Gasstroms aus Nz und O> zur Abbildung des Versuchsreaktors verwendet, wie in An-
hang F.3 gezeigt wird. Dabei wird die Henry-Konstante von O3 in H,O und nicht diejenige
fiir die wissrige MEA-Losung verwendet. In [96] werden Messwerte fiir die O,-Laslichkeit
in H20 und in wissrigen unbeladenen Aminliisungen angegeben. Die Ergebnisse darin zeigen
lediglich einen geringen Unterschied in der O;-Ldslichkeit zwischen den verschiedenen Flis-
sigphasen. Demnach ist die Abschiitzung des Sauerstoffgehalts in wiissrigen Aminldsungen
mittels der Henrykonstanten Ho, p,o fiir die O,-Loslichkeit in reinem Wasser bei der hier
durchgefiihrten Betrachtung gerechtfertigt. Der Einfluss der CO,-Beladung auf die Sauer-
stoffioslichkeit ist allerdings unbekannt. Die Abschitzung des O,-Gehalts in einer wissrigen
Losung mit 0.3 g/g MEA fiir unterschiedliche O;-Anteile in dem Feedgas bei verschiedenen
Reaktordriicken ist in Abbildung 55 in Abhiingigkeit von der Temperatur aufgetragen. Darin
wird deutlich, dass der Sauerstoffgehalt in der Fliissigphase erwartungsgemif mit steigendem
O;-Partialdruck und mit sinkender Temperatur zunimmt. Die gezeigte Temperaturabhéingig-
keit resultiert im Wesentlichen aus dem mit zunehmender Temperatur ansteigenden Hy0-
Partialdruck. Die Sauerstoffloslichkeit bei vorgegebenem O,-Partialdruck weist nicht diese
starke Temperaturabhiingigkeit auf, wie in Abbildung 176 in Anhang F.3 zu erkennen ist.

Die in Abbildung 55 eingezeichneten Punkte stellen die Bedingungen der hier durchgefiihr-
ten Degradationsversuche dar. In dem Glasreaktor wurden Versuche bei 90 °C und unter-
schiedlichem Oq-Partialdruck durchgefiihrt. Bei den Versuchen in dem Druckreakior wurde
ein Druck von 4 bar und Temperaturen von 40 °C und 120 °C eingestellt. Um sicherzustellen,
dass insbesondere bei den hohen Temperaturen der Wasserverlust am Reaktoraustritt nach
dem Gaskiihler keinen merklichen Einfluss auf die Lsun gsmittelzusammensetzung wihrend
der gesamten Versuchsdauer aufweist, wurden Testversuche bei Zufuhr von reinem N, und
Temperaturen von 90 °C und 120 °C durchgefiihrt. Die Messdaten der zugehorigen Versuche
DA8 und DA sind in Anhang F.4 tabelliert, wodurch bestitigt wird, dass der Gaskiihler am
F.{eaktoraustritt eine ausreichende Leistung aufweist. Der Wasserverlust ist in diesen Expe-
rimenten bei einer Versuchsdauer von 99 h bzw. 211 h so gering, dass der MEA-Gehalt im
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Abbildung 55: Laslichkeit von O in einer wissrigen Losung mit 0.3 g/g MEA bei unter-
schiedlichen Temperaturen und unterschiedlichen Sauerstoffgehalten in dem
Feedstrom aus N> und O, aus einer Abschidtzung mit dem vereinfachten Hen-
ryschen Gesetz fiir eine Gleichgewichtsstufe. Punkte zeigen die Bedingungen
der hier durchgefiihrten Versuche.

Rahmen der Messgenauigkeit konstant bleibt.

Neben dem 0;-Gehalt und der Temperatur muss ein geeigneter Gasstrom fiir die Screening-
versuche festgelegt werden. Die in der Literatur durchgefiihrten Degradationsversuche wer-
den bei einer eingesetzten Losungsmittelmenge von ca. 230 ml bis 500 ml entweder kontinu-
ierlich mit Gasstrémen zwischen 5.5 ml/min und 5 1/min oder mit einer diskontinuierlichen
Gaszufuhr betrieben (siehe auch Tabellen 69 und 70 in Anhang F.1). In dieser Arbeit werden
in der Regel Versuche bei einem Gasstrom von 10 .#"cm®/min! durchgefiihrt. In [46] wird
diskutiert, dass die Degradationsrate sowohl von der Reaktionskinetik als auch von dem O»-
Stofftransport in die Fliissigphase beeinflusst werden kann. Insbesondere bei sehr schnellen
Reaktionen ist der Einfluss des Stofftransports dominierend. Da die Losungsmitteldegradati-
on eher ein Langzeiteffekt ist, diirfte der Einfluss des Stofftransports auf die Degradationsrate
gering sein. Um dies fiir die hier gewihlten Versuchsbedingungen (T = 120 °C, p = 4 bar,
¥, /¥o, = 7/3) zu zeigen, wurde eine Variation des Gasstroms bei ansonsten unverdnder:
ten Bedingungen durchgefiihrt. Da der Gasstrom in Form von einzelnen Gasblasen durch die
Fliissigphase strémt, wird iiber die Anzahl der Gasblasen die Phasengrenzfldche bestimmt.
Eine Variation des Gasstroms fiihrt damit zu einer verinderten Phasengrenzfliche, wodurch

rweise wird bei diesen

'Die verwendeten Mass-Flow-Controller dosieren Massen- bzw. Stoffstrome. Ubliche e

Geriten der Durchfluss in der Einheit .4"cm? /min bei den Standardbedingungen 0
angegeben. Es gilt: 10 4"cm®/min = 10 .4’ml/min
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der Stofftransport beeinflusst wird. Das Ergebnis, welches in Abbildung 177 im Anhang E3
zusammengefasst ist, zeigt bei Verdopplung des Gasstroms eine Erhohung der bestimmten
Degradationsrate um ca. 20 . Demnach ist ein Einfluss zu erkennen, der jedoch nicht do-
minierend ist, so dass die gewshlten Versuchsbedingungen fiir ein Lésungsmittelscreening

geeignet sind.

Die Bedingungen fiir die in dieser Arbeit durchgefiihrten Degradationsexperimente sind in Ta-
belle 30 zusammengefasst. Ein Degradationsversuch wird bei den verschiirften Bedingungen
beziiglich der Gaszusammenseizung jeweils fiir etwa zwei Wochen betrieben, um innerhalb

dieser Zeit aussagekriftige Ergebnisse zu erhalten.

Zur Beurteilung des Degradationsverhaltens werden dem Reaktor regelmiBig Fliissigkeits-
proben entnommen und mittels GC analysiert. Dabei wird der zeitliche Verlauf des Amin-
massenanteils betrachtet. Bei der Auswertung muss zwischen Versuchen ohne CO; in der
Gaszufuhr und Versuchen mit CO; unterschieden werden. Im letzteren Fall wird die wissrige
Aminlésung mit CO, beladen, wodurch sich bereits in dem System H>0-Amin-C07-0,-N;
ohne jegliche Degradationsvorginge der Amin-Massenanteil indert. Deshalb wird bei diesen
Versuchen der Massenanteil der in der Fliissigphase relevanten Komponenten Amin, H,0 und
CO; mit den in Anhang A.3 angegebenen Analysenmethoden bestimmt. Die Beurteilung der
oxidativen Degradation des Amins erfolgt iiber die Berechnung des zeitlichen Verlaufs des

Tabelle 30: Ubersicht iiber Bedingungen der Screeningversuche zur Untersuchung des De-
gradationsverhaltens von Losungsmitteln.

Versuchsparameter ‘ Wert ]

Reaktordruck J 1 bar 4 bar

Reaktortemperatur 90 °C 120 °C,40°C

Masse des Losungsmittels (bei Versuchsbeginn) ca.350 g
Gasvolumenstrom 10 - 20 A cm’/min

N», O,, CO, mit wechselnder

Komponenten im Gas

Zusammensetzung
Riihrerdrehzahl ca. 550-600 U/min
Temperatur der Kiihlfliissigkeit 3%C
Versuchsdauer ca. 12 Tage

| Probennahme i. d. R. téglich, ca. 5 ml Probe
Flitssigkeits- Versuche mit N3, O, Amin (GC)
analysen! : ;
Versuche mit N2, O,, CO, Amin (GC), H,0 (KF), CO; (Titration)

'Details zu den Analysenmethoden siehe Kapitel 3.2 und Anhang A3
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Aminmassenanteils in dem als CO»-frei betrachteten Losungsmittelsystem H,O-Amin. Bei
den Versuchen ohne CO, wird der zeitliche Verlauf des Aminmassenanteils direkt iiber die
Ergebnisse der GC-Analyse ermittelt.

5.3.2.2 Ergebnisse

Eine Auflistung der durchgefiihrien Degradationsversuche ist in Tabelle 73 im Anhang F.4 zu-
sammengestellt. Zunichst werden im vorliegenden Abschnitt Versuche mit wiissrigen Losun-
genmit 0.3 g/g MEA diskutiert, die der Wahl von geeigneten Bedingungen fiir die Durchfiih-
rung von Screeningversuchen mit verschiedenen Lésungsmitteln dienen. Abbildung 56 zeigt
die zeitlichen Verliufe des Aminmassenanteils fiir das CO;-freie Lisungsmittelsystera H,O-
MEA fiir unterschiedliche Versuchsbedingungen. Das CO,-freie Losungsmittelsystem wird
in der vorliegenden Arbeit mit dem Index LM* bezeichnet. Die Verliufe zeigen niherungs-
weise eine lineare Abnahme des MEA-Massenanteils. Fiir den Vergleich von Lsungsmitteln
in Screeningversuchen ist demnach die Betrachtung der Steigung der linearen Approximation
des Aminmassenanteils x. ™M gerechtfertigt. Diese Steigung wird hier gemiB Gleichung

o 0-32 T Da3: N;0,C0, = 703
AV = av)
b ERR. v
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Abbildung 56: Zeitliche Verliufe des MEA-Massenanteils im Losungsmittelsystem HO-
MEA mit der Ausgangszusammensetzung 0.7 g/g H,0 + 03 g/g MEA
bei unterschiedlichen Versuchsbedingungen der Screemngexpenmen:e:
(a) p = 1 bar, T = 90°C (Versuche: DAl o, DA6 O). (b) p=4 bar, T = 120°C

(Versuche: DA2 &4, DA3 ¥, DA4 o).
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(5) als Degradationsrate & interpretiert, womit der Verlust einer bestimmten Masse an Amin
bezogen auf die gesamte Losungsmitielmasse pro Zeiteinheit abgeschitzt werden kann.

,LM=
d.!‘,{- m),

B T8 3)

dt

Die in Abbildung 56a gezeigten Degradationsexperimente wurden bei 90 °C durchgefiihrt.
Bei dem Versuch DA1 mit der Zufuhr einer Mischung aus Ny, O und CO» zeigt sich inner-
halb der Versuchsdauer von 374 h eine relative Abnahme des Aminmassenanteils um ca. 6%.
Aufgrund der Genauigkeit der einzelnen Analysenmethoden von ca. 1- 3% kann in diesem
Fall die Degradationsrate & nur mit groBer Schwankungsbreite ermittelt werden, wie auch die
Streuung der einzelnen Messwerte in Abbildung 56a erkennen lisst. Demgegeniiber ergibt
sich in dem Versuch DA6 mit einem O,-Partialdruck von ca. 1 bar ein gut auswertbarer Ver-
lauf des Aminmassenanteils mit einer starken Abnahme. Um jedoch den gekoppelten Einfluss
von Oy und CO» mit ausreichend grofen Degradationsraten zu betrachten, ist die Steigerung
der Temperatur und/oder des Gesamtdrucks erforderlich.

Abbildung 56b zeigt die Ergebnisse fiir Degradationsversuche bei 120 °C und einem Gesamt-
druck von 4 bar. Hier dient das Experiment DA3 mit Zufuhr einer Gasmischung aus Nj und
CO;3 zur Untersuchung des Einflusses von Nebenreaktionen mit CO, auf die Lésungsmittelde-
gradation. Bei diesen Bedingungen zeigt sich keinerlei Veriinderung des Aminmassenanteils
in dem Losungsmittelsystem MEA-H,0. Diese Beobachtung stimmt mit Erkenntnissen aus
der Literatur liberein: Talzi und Ignashin [123] konnten in dem System H;O-MEA-CO; mit-
tels NMR-Analyse im untersuchten Temperaturbereich bis zu 120 °C zusiitzlich zu den MEA-
und Carbamat-Signalen keine Nebenprodukte erkennen. Blachly und Ravner [15] haben fiir
das System HyO-MEA-CO; anhand von Experimenten bei Temperaturen von 138 °C und
149 °C keine Zersetzung von CO;-beladenen MEA-Losungen festgestellt. Auch Lawal und
Idem [76] haben gefunden, dass in dem System H;O-MEA-MDEA-CO, bei 120 °C keine er-
kennbare Degradation auftritt. Daraus kann geschlossen werden, dass fiir MEA bei typischen
Desorbertemperaturen keine erkennbaren irreversiblen Nebenreaktionen mit CO,, ablaufen.
Um Aussagen liber das Ablaufen von Nebenreaktionen mit CO, auch bei anderen Losungs-

mitteln zu erhalten, sind Screeningexperimente mit den Bedingungen von Versuch DA3 ge-
eignet.

Da bei den hier betrachteten Versuchen demnach keine irreversiblen Nebenreaktionen mit
CO; ablaufen, kann durch die Degradationsversuche DA2 mit CO, und DA4 ohne CO; bei
unverdndertem O,-Partialdruck der Einfluss von CO; auf die oxidative Degradation unter-
sucht werden. Die Ergebnisse in Abbildung 56b zeigen eine deutlich erkennbar niedrigere
Degradationsrate in dem Versuch DA2 im Vergleich zu DA4. Offensichtlich fiihrt das Vorhan-
densein von CO;3 zu einer reduzierten oxidativen Degradation. Dieses Verhalten kann mehrere
Ursachen haben. Einerseits kann die Begriindung darin liegen, dass das Carbamat-Ton, wel-
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ches durch die CO,-Beladung des MEA-Molekiils entsteht, stabiler gegeniitber Degradation
ist. Weiterhin ist aber auch denkbar, dass die CO;-Beladung die O,-Laslichkeit in der Fliis-
sigphase reduziert. Der beobachtete Unterschied in dem Degradationsverhalten fiir Versuche
mit und ohne CO; wird auch in der Literatur [11, 46] beschrieben. Bello und Idem [11] stellen
dabei die Vermutung auf, dass durch das Vorhandensein von CO; Degradationsmechanismen
gedndert werden.

In dem Versuch DA7 bei einem Druck von 4 bar und einer Temperatur von 40 °C bei Zufuhr
von N3, Oz und CO,, dessen Ergebnisse in Anhang F.4 in Tabelle 80 zusammengefasst sind,
wurde keine Degradation beobachtet. Dies wird durch Aussagen in der Literatur [11, 121]
bestatigt.

Dain dem Absorptions-Desorptions-Prozess zur CO;-Abtrennung aus Kraftwerksabgasen ne-
ben CO; auch O; durch das Losungsmittel aufgenommen wird, sollte bei den Screeningver-
suchen zur Beurteilung der oxidativen Degradation eine Gasmischung aus Nj, O; und CO,
verwendet werden. Deshalb sind insbesondere die Bedingungen des Degradationsversuchs
DA2 fiir ein Losungsmittelscreening geeignet. In diesem Fall tritt aufgrund der Temperatur
von 120 °C eine ausreichend hohe Degradationsrate auf, die gut quantifiziert werden kann.

Die vorgestelite Methode zum Screening des Degradationsverhaltens wird hier fiir einen Ver-
gleich der Losungsmittel MEA, CASTOR 1 und CASTOR2 angewendet. Dabei werden Scree-
ningexperimente mit den in Tabelle 31 genannten Bedingungen entsprechend der Degradati-
onsversuche DA1 und DA2 durchgefiihrt. Die Ergebnisse fiir die drei Losungsmittel MEA,
CASTOR1 und CASTOR?2 erlauben eine vergleichende Aussage iiber das Degradationsver-
halten der Lésungsmittelkomponenten. Zudem kann anhand der Ergebnisse mit den unter-
schiedlichen Versuchsbedingungen gemi DA1 und DA2 eine Aussage iiber die geeignete
Wahl der Screeningbedingungen getroffen werden.

Die mittels linearer Approximation abgeschiitzten Degradationsraten sind fiir dic genannten
Experimente in Abbildung 57 dargestellt. Die Ergebnisse zeigen erwartungsgemif eine deut-

Tabelle 31: Bedingungen der Degradationsversuche DAI und DA2 zum Screening des De-
gradationsverhaltens verschiedener Losungsmittel.

DA1 | DA |
Reaktordruck / bar 1 4
Reaktortemperatur / °C 9 | 120
N> 4 4
Gasvolumenstrom / - 3 3
A em?/min
CO; 3 3
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lich hhere Degradationsrate bei den Versuchen bei 120 °C und 4 bar (Abb. 57b) im Ver-
gleich zu den Versuchen bei 90 °C und Atmosphirendruck (Abb. 57a). Aufgrund der gerin-
gen Degradationsraten bei den zuletzt genannten Bedingungen spielen Ungenauigkeiten in
der Fliissigkeitsanalytik eine griBere Rolle, so dass die Unsicherheit in der Aussagekraft der
Ergebnisse groBer ist. Dies kann eine Erklirung dafiir sein, dass der relative Vergleich zwi-
schen den Lésungsmitteln MEA und CASTORI bei 90 °C anders ausfillt als bei 120 °C. Die
Versuche bei 120 °C sind aufgrund der guten quantitativen Bestimmung der Degradations-
rate fiir das Losungsmittelscreening maBgeblich. Hier zeigt sich, dass die Degradationsrate
des Amins 1 in CASTOR1 und CASTOR?2 jeweils deutlich unter dem Wert von MEA liegt.
Bei CASTOR?2 ist in dem Screeningversuch sogar tiberhaupt keine Abnahme des Massenan-
teils des Amins 1 zu erkennen. Die Ergebnisse zeigen weiterhin, dass hingegen das Amin 2
in CASTORI1 und CASTOR?2 jeweils eine erhchte Degradationsrate aufweist. Aufgrund der
niedrigeren Konzentration des Amins 2 kénnen die Losungsmitte]l CASTOR1 und CASTOR2
fiir die Anwendung bei der CO»-Abtrennung aus Kraftwerksabgasen weiter betrachtet werden
und miissen aufgrund des Degradationsverhaltens nicht ausgeschlossen werden.

Die in den Screeningexperimenten bestimmten Degradationsraten wurden bei O»-Partial-
driicken gemessen, die im Vergleich zu den Bedingungen des Absorptions-Desorptions-
Prozesses bei der CO,-Abtrennung aus Kraftwerksabgasen deutlich zu hoch sind. Aufgrund
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Abbildung 57: Experimentell bestimmte Degradationsraten fiir die Losungsmittel MEA,
CASTOR1 und CASTOR2 bej unterschiedlichen Versuchsbedingungen:
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dessen ist zu erwarten, dass auch die ermittelten Degradationsraten und damit die Aminver-
luste erheblich iiber denen einer groBtechnischen Anlage liegen. Um einen Eindruck iiber
die GroBenordnung des Aminverlustes mit den aus den Screeningexperimenten erhaltenen
Degradationsraten zu gewinnen, wurde fiir MEA mit dem Ergebnis des Versuchs DA2 eine
Abschétzung fiir die Bedingungen eines Prozesses zur CO;-Abtrennung an einem Braunkoh-
lekraftwerk gemiiB Tabelle 1 (in Kapitel 2.1.1) durchgefiihrt. Die Berechnung ist in Tabelle 83
in Anhang F.4 dargestellt. Demnach wiirde sich bei den verschirften Bedingungen ein MEA-
Verlust von ca. 1.1 kgmea/tco, ergeben. Bei realen Bedingungen mit einem O,-Partialdruck
von ca. 34 mbar hingegen ist mit erheblich kleineren Werten zu rechnen. Wie bereits in Ka-
pitel 2.3.3.1 erwiihnt, werden in der Literatur MEA-Verluste von ca. 0.2 - 1.6 kgmealtco,
angegeben. Der Vergleich zeigt, dass bei den Literaturangaben vermutlich ein bedeutender
Anteil durch Losungsmittelverluste iiber das gereinigte Gas und das Abwasser resultiert. Dies
wird auch durch den Vergleich mit den Simulationsergebnissen aus Kapitel 4.4 bestitigt,
die einen MEA-Verlust durch den Austrag iiber den Rauchgasstrom und das Abwasser von
ca. 0.46 kgmea/tco, ergeben. Demnach spielt bei den Kriterien zur Losungsmittelauswahl der
Dampfdruck bzw. die Fliichtigkeit eine mindestens ebenso groBe Rolle wie die oxidative De-
gradation. Dariiber hinaus sollte auch der Aminverlust durch Reaktion mit den sauren Gasen
50; und NO; in geeigneten Screeningexperimenten quantifiziert werden.

9.4 Beurteilung neuer Losungsmittel an der Technikums-

anlage

Mit den in den vorherigen Abschnitten diskutierten Screeningmethoden zur Untersuchung
einzelner Kriterien lassen sich Losungsmittel identifizieren, die fiir den Einsatz zur COa-
Absorption aus Kraftwerksabgasen geeignet sind und ein Potenzial zur Reduktion des Rege-
nerationsenergiebedarfs aufweisen. In dem realen Prozess sind die im Screening einzeln unter-
suchten Einflussgren miteinander gekoppelt, so dass cine Validierung des Prozessverhaltens
von vielversprechenden Losungsmitteln im Technikums- und PilotmaBstab erfolgen muss.
Hieraus kénnen auch wertvolle Hinweise zum Anlagenbetrieb, wie z.B. auf das Schaumver-
halten, gewonnen werden.

Die in der vorliegenden Arbeit angewendete Methodik fiir den Vergleich des Verbesse.rungs-
potenzials im Energiebedarf von neuen Losungsmitteln gegeniiber MEA in der Tec-hmkums—
anlage basiert auf der Durchfiihrung von Experimenten, in denen der Li'?sungsnunels[mr'n
bei konstant gehaltenem CO;-Abtrenngrad ¥ variiert wird. Dabei muss die Yerdampfe?r]el—
stung angepasst werden, wihrend alle anderen Versuchsbedingungen un.verandert bleft\)’cn.
Als Ergebnis erhilt man fiir alle Losungsmittel bei identischen Randbedingungen d‘.:nh :r—
lauf der spezifischen Verdampferleistung iiber dem Losungsmittelstrom. Der Vergleich des
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energetischen Optimums fiir jedes Lasungsmittel erlaubt dann eine Aussage iiber das Verbes-
serungspotenzial. Da in der vorliegenden Technikumsanlage ein typischer CO-Abtrenngrad
von 90% aufgrund der geringen Kolonnenhshen nur mit extrem hohem Energieaufwand zu
erreichen ist, werden hier Experimente bei unterschiedlichen CO,-Partialdriicken im Rauch-
gas und verschiedenen CO,-Abtrenngraden vorgeschlagen. Eine detaillierte Diskussion von
Versuchsbedingungen erfolgt in der zur Zeit laufenden Dissertation von Mangalapally [83]. In
der vorliegenden Arbeit soll die Vorgehensweise anhand der Losungsmittel MEA, CASTORI
und CASTOR2 beispielhaft gezeigt werden.

Fiir die hier betrachteten Versuche zum Vergleich der Liosungsmitte]l MEA, CASTOR1 und
CASTOR2 werden die Bedingungen gemiB Tabelle 32 eingestellt. Wie in Kapitel 3.3.3 er-
ldutert wurde, miissen zur Ermittiung des Regenerationsenergiebedarfs im Desorber die iiber
Energiebilanzen bestimmten Wirmeverluste von der Verdampferleistung subtrahiert werden.
Da insbesondere kalorische Stoffdaten fiir die neuen Losungsmittel nicht vorliegen, miissen
im Hinblick auf die Berechnung der Wirmeverluste Abschétzungen vorgenommen werden.
Es werden hier zwei unterschiedliche Methoden angewendet, um fiir die neuen Lsungsmit-
tel CASTOR1 und CASTOR2 die Summe der Wiirmeverluste zu bestimmen, die von der
Verdampferleistung subtrahiert werden muss. Einerseits erfolgt die Auswertung der Energie-
bilanzen mit den Stoffdaten fiir MEA, andererseits wird von der Verdampferleistung ein kon-
stanter Wiirmestrom von 1397.8 W subtrahiert, der sich als Mittelwert fiir die Kompensation
von Wirmeverlusten aus allen MEA-Experimenten ergibt. Die letztere Vorgehensweise ist ge-
rechtfertigt, da Wirmeverluste im Wesentlichen von der Temperaturdifferenz zur Umgebung
abhingen und damit nahezu unabhéingig von den verschiedenen Losungsmitteln sein sollten.
Zum Lsungsmittelvergleich wird ein Mittelwert des mit beiden Methoden bestimmten spezi-

Tabelle 32: Bedingungen fiir den Betrieb der Technikumsanlage zum Vergleich der Losungs-
mittel MEA, CASTOR1 und CASTOR?2 als Mittelwerte aus den Versuchen A28-
A33, B1-B6 und C1-C4.

[ Prozessbedingungen
Rauchgasmassenstrom #RS / kg/h 755
Rauchgastemperatur 7RG / °C 46.8
Rauchgasdruck pRC / mbar 1012.2

CO;-Partialdruck im Rauchgas pRS /mbar | 107.5

Losungsmitteltemperatur am Absorber-
eintritt T-M:Abs.ein ) o~ 41.0

Desorberdruck pP / mbar 1999.6

COs-Abtrenngrad ¥ / % sl | 3
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fischen Energiebedarfs gebildet. Die Abweichung der mit den beiden Methoden bestimmten
Werte vom Mittelwert wird mit Fehlerbalken angegeben. Sie liegt bei 0.1-3.4% jeweils bezo-
gen auf den Mittelwert.

In Ergéinzung zu den an der Technikumsanlage experimentell gewonnenen Daten fiir den spe-
zifischen Energiebedarf kann fiir den Losungsmittelvergleich zusitzlich die in Kapitel 5.2.1
diskutierte, modifizierte Kremser-Methode angewendet werden. Neben den in Tabelle 32
angegebenen Spezifikationen werden dabei ansonsten die Bedingungen gemiB Tabelle 29
verwendet. Die experimentellen Ergebnisse aus der Technikumsanlage sowie die Daten aus
der modifizierten Kremser-Methode sind zum Vergleich des spezifischen Energiebedarfs bei
MEA, CASTOR1 und CASTOR2 in Abbildung 58 in Abhiingigkeit vom L&sungsmittelstrom
dargestellt.

Der Vergleich der experimentellen Ergebnisse aus den Versuchen an der Technikumsanlage
zeigt, im Gegensatz zu den Erwartungen insbesondere aus Betrachtung der Gleichgewichts-
daten (vgl. Abb. 50 in Kapitel 5.2.2), fiir nahezu alle Versuche der Lsungsmittel CASTOR1
und CASTOR2 hohere Werte des spezifischen Energiebedarfs im Vergleich zu MEA. Ledig-
lich der Versuch mit CASTOR2 bei dem niedrigen Losungsmittelstrom von 100 kg/h weist
einen etwas kleineren Wert gegeniiber dem Versuch mit MEA bei einem Losungsmittelstrom
von 150 kg/h auf. Fiir den Losungsmittelstrom von 100 kg/h selbst liegt jedoch kein Ver-
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Abbildung 58: Losungsmittelvergleich von MEA (o, ), CASTOR1 (¢,--- -)_und CA-
STOR2 (&, — -—): Gegeniiberstellung von Versuchen an der Technikumsan-

lage (Symbole) mit Ergebnissen aus der modifizierten Kremser-Methode (Li-
nien). Prozessbedingungen: siche Tabelle 32.
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gleichswert fiir MEA vor.

Zur Erklirung der experimentellen Beobachtungen wird das Ergebnis der modifizierten
Kremser-Methode mit der Annahme von unendlich hohen Kolonnen herangezogen. Der Ver-
gleich des berechneten Verlaufs des spezifischen Energiebedarfs zeigt fir MEA eine relativ
gute Ubereinstimmung mit den experimentellen Ergebnissen. Die Ursache hierfir liegt in ¢i-
ner hohen Absorptionsgeschwindigkeit bei MEA. Dies fithrt dazu, dass im Absorbersumpf
im Experiment fast der Gleichgewichtszustand erreicht wird (siche auch Abb. 30b in Kapitel
3.5.4.1), was gut mit der Grundannahme der modifizierten Kremser-Methode iibereinstimmt.
Der von der Kremser-Methode vorhergesagte Anstieg des spezifischen Energiebedarfs bei Lo-
sungsmittelstromen unterhalb von 150 kg/h diirfte auch real auftreten. Demnach muss erwartet
werden, dass der experimentelle Wert fiir MEA bei einem Lsungsmittelstrom von 100 kgh
deutlich iiber demjenigen von CASTOR?2 liegt. Dies ist ein Anzeichen fiir das Verbesserungs-
potenzial von CASTOR2.

Bei Anwendung der modifizierten Kremser-Methode auf die Lisungsmittel CASTORI und
CASTOR?2 werden im Vergleich zu den experimentellen Werten deutlich niedrigere spezifi-
sche Energien vorhergesagt, die auch gegeniiber MEA ein merkliches Reduktionspotenzial
aufzeigen. Der erhebliche Unterschied zwischen den experimentellen und berechneten Er-
gebnissen fiir die Losungsmittel CASTOR1 und CASTOR?2 ist durch eine deutlich niedrigere
Absorptionsgeschwindigkeit im Vergleich zu MEA begriindet. Dadurch wird ein groBeres
treibendes Gefille fir den CO:-Stofftransport und demzufolge ein niedrigeres Lean Loading
bendtigt, so dass ein merklicher Abstand zum Gleichgewichtszustand vorhanden ist.

Um diese Aussage zu verifizieren, werden in Abbildung 59 fiir die Versuche an der Techni-
kumsanlage mit MEA, CASTOR1 und CASTOR2 bei dem Losungsmittelstrom von 200 kg/h
die experimentell bestimmten Arbeitslinien im Absorber und die zugehorigen Gleichge-
wichtsisothermen bei 40 °C miteinander verglichen.

Der Vergleich von Arbeitslinie und Gleichgewichtsisotherme fiir MEA in Abbildung 59 zeigt,
dass im Absorbersumpf nahezu Gleichgewicht erreicht wird, zumal die zugehorige Tempera-
tur an dieser Stelle bei ca. 52 °C liegt und dadurch die Gleichgewichtsisotherme zu niedrige-
ren Beladungen verschoben wird. Bei den neuen Losungsmitteln CASTOR1 und CASTOR2
hingegen ist am Absorbersumpf ein noch erheblicher Abstand zu der jeweiligen Gleichge-
wichtsisothermen bei 40 °C vorhanden. Auch wenn sich die Gleichgewichtsisothermen durch
eine verinderte Temperatur und eine Abweichung von der Sollzusammensetzung geringfi-
gig verschieben kénnen, kann die Aussage getroffen werden, dass die Absorptionskinetik im
Vergleich zu MEA deutlich langsamer ist, da offensichtlich ein viel groBeres treibendes Ge-
ﬁil]ej fiir den Stofftransport benttigt wird, um denselben absorbierten CO;-Massenstrom zu
erre}chen_ Kann die notwendige Triebkraft durch eine Erh6hung der Stoffiibergangsfliche re-
duziert werden, so werden sich die Arbeitslinien bei CASTOR1 und CASTOR2 zu héheren
Beladungen verschieben, so dass der Regenerationsaufwand im Desorber reduziert wird. In



5.4 Beurteilung neuer Losungsmittel an der Technikumsanlage 157

120

AL MEA
AL CASTOR1_#
100 - Yy | é;

e ) s | :
. |
£
~ 60 4
i
a
04— = bhe g
20 4 -
GG CASTOR2
0 -

xco, / m°[cofk9w|

Abbildung 59: Arbeitslinien im Absorber fiir die Losungsmitte]l MEA (0), CASTORI (¢)
und CASTOR2 (&) bei den Versuchen A29, B2 und C3 an der Technikums-
anlage mit einem Losungsmittelstrom von 200 kg/h zusammen dargestellt mit
den zugehorigen Gleichgewichtsisothermen bei 40 °C.

diesem Fall ist mit einer Verringerung des spezifischen Energiebedarfs zu rechnen, wie auch
die Ergebnisse der modifizierten Kremser-Methode vorhersagen.

Fiir die Versuche zum Losungsmittelvergleich an einer Technikums- oder Pilotanlage bedeutet
diese Erkenntnis, dass neben dem Verlauf des spezifischen Energiebedarfs iiber dem Losungs-
mittelstrom immer auch die Lage von Arbeits- und Gleichgewichtslinien betrachtet werden
muss. Insbesondere bei Anlagen mit niedrigen Kolonnen kann eine geringe zur Verfiigung
stehende Stoffiibergangsfliche zu einem hohen Energiebedarf fithren, was filschlicherweise
zu der Aussage fiihren kann, dass das betrachtete Losungsmittel kein Verbesserungspotenzial

aufweist,

Um Anlagen mit geringen Kolonnenhthen fiir einen fairen Vergleich von Losungsmitteln
mit niedriger Absorptionskinetik zu nutzen, miissen die Prozessbedingungen so gewihlt wer-
den, dass die CO,-Beladung an einer Stelle im Absorber, typischerweise im Kolonnensumpf,
moglichst nahe an das Gleichgewicht herankommt. Dies kann einerseits durch die Verwen-
dung von Kolonneneinbauten mit einer héheren spezifischen Oberfliche erreicht werden.
Andererseits kann das notwendige treibende Gefille fiir den CO,-Stofftransport abgesenkt
werden, wenn der zu absorbierende COz-Massenstrom reduziert wird. Dies ist bei Verrin-
gerung des CO,-Abtrenngrads ¥ oder bei Reduktion des Rauchgasstroms bei kons?tamem
CO,-Abtrenngrad und konstantem L/G-Verhaltnis der Fall. Entsprechende Versuche mit MEA
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an der Technikumsanlage wurden in den Kapiteln 3.5.2 und 3.5.3 diskutiert. Fiir die in die-
sem Kapitel gezeigten Versuche an der Technikumsanlage mit den Losungsmitteln MEA,
CASTORI1 und CASTOR2 wurde im Absorber die Packung Mellapak 250.Y™ mit einer
Gesamthohe von 4.2 m eingesetzt. Bei den hier vorliegenden Rauchgasbedingungen (siche
Tab. 32) wird bei einem CO,-Abtrenngrad von ca. 54% in den Versuchen mit MEA fast der
Gleichgewichtszustand erreicht. Dies ist bei den neuen Ldsungsmitteln nicht der Fall. Fir
einen weiteren Vergleich der Losungsmittel MEA, CASTORI1 und CASTOR2 sollten, wie
oben genannt, die Versuchsbedingungen geéindert werden oder die zur Verfiigung gestellte
Phasengrenzfliche sollte erhht werden.

Die hier gezeigten Ergebnisse weisen darauf hin, dass die Lésungsmittel CASTOR1 und ins-
besondere CASTOR?2 bei ausreichender Dimensionierung der Kolonnenhéhen ein Potenzial
zur Reduktion des Energiebedarfs aufweisen. Aussagen iiber den tatsiichlich erreichbaren spe-
zifischen Energiebedarf sind allerdings nur durch experimentelle Parameterstudien an einer
optimal dimensionierten Anlage oder mithilfe eines stoffiibergangsbasierten Simulationsmo-
dells moglich, welches fiir das neue Losungsmittel vollstéindig parametriert sein muss.
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6 Zusammenfassung

Die CO,-Abtrennung aus Kraftwerksabgasen mittels Reaktivabsorption ist eine vielverspre-
chende Technologie zur Minderung von CO»-Emissionen. Der Hauptnachteil des iiblicherwei-
se mit einer wassrigen Lasung von (.3 g/g Monoethanolamin (MEA) betricbenen Prozesses
liegt jedoch in dem hohen Energiebedarf zur Regeneration des Losungsmittels. Ziel der vor-
liegenden Arbeit ist es, die Zusammenhiinge zwischen Prozessparametern und dem Regenera-
tionsenergiebedarf zu verdeutlichen und Ansatzpunkte fiir eine Optimierung aufzuzeigen. Da
der Energiebedarf insbesondere durch den Einsatz von neuen Lésungsmitteln gesenkt werden
kann, werden hier Methoden entwickelt und angewendet, um deren Verbesserungspotenzial
zu beurteilen.

Im Rahmen des EU-Projektes CASTOR wurde in der vorliegenden Arbeit eine Technikums-
anlage aufgebaut, die entsprechend der Realisierung im groBtechnischen MaBstab den gesam-
ten Absorptions-Desorptions-Prozess abbildet. Diese Anlage ist auf eine hohe Flexibilitit in
den Betriebsbedingungen, insbesondere beziiglich des Losungsmittel- und Rauchgasstroms,
ausgelegt. Der CO5-Partialdruck im Rauchgas kann auf Werte zwischen ca. 36 mbar und
134 mbar eingestellt werden, so dass der Prozess fiir die Rauchgasbedingungen sowohl eines
GuD-Kraftwerks als auch eines Kohlekraftwerks untersucht werden kann.

Inder Technikumsanlage wurden zunichst umfangreiche experimentelle Studien mit dem L-
sungsmitte]l MEA durchgefiihrt, die einen detaillierten Einblick in die Zusammenhiinge des
Absorptions-Desorptions-Prozesses geben. Anhand der Ergebnisse fiir zwei Referenzversu-
che mit unterschiedlichen CO,-Partialdriicken werden die Vorgéinge in Absorber und Desor-
ber veranschaulicht. Hierbei wird der Zusammenhang zwischen der Spezifikation des CO;-
Abtrenngrads und dem Energiebedarf zur Regeneration im Desorber deutlich. Ausgehend von
einem definierten abzutrennenden CO,-Strom im Absorber ergibt sich bei festgelegter Kolon-
nenhshe und Art der Einbauten fiir einen bekannten Losungsmittelstrom aus den System-
zwangsbedingungen direkt die notwendige Triebkraft fiir den COz-Stofftransport. Dadurch
sind auch die CO,-Beladungen im regenerierten und beladenen Losungsmittel festgelegt, s-o
dass damit bereits die Trennaufgabe im Desorber spezifiziert ist, wodurch sich wiederum di-
rekt der notwendige Energiebedarf im Verdampfer ergibt. Dieser setzt sich aus vier AI.]teilen
zusammen, wie anhand der Energiebilanz des Desorbers gezeigt werden kanm. Dabfz muss
Energie zum Desorbieren des CO3, fiir den Strippdampfbedarf, zum Aufheizen‘ des Los?ngs-
mittels und zum Aufheizen des Kondensatriicklaufs aufgebracht werden. Alle VIe.T Energiean-
teile werden direkt oder indirekt durch Gleichgewichtsdaten zur CO,-Luslichkeit bzw. durch
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die Absorptionsenthalpie beeinflusst. Kinetische Effekte haben dann einen Einfluss auf den
Energiebedarf, wenn die Arbeitslinie im Absorber einen groBen Abstand zur Gleichgewichts-
beladung aufweist, was insbesondere bei niedrigen Kolonnenhthen der Fall sein kann.

Das Verhalten der genannten Energiebeitriige bei Variation von Rauchgasbedingungen, des
CO,-Abtrenngrads und von Prozessparametern wird systematisch untersucht. Die Ergebnisse
machen deutlich, dass der Losungsmittelstrom, der Desorberdruck sowie die Art und Zusam-
mensetzung des Losungsmittels eine zentrale Rolle bei der Optimierung des Energiebedarfs
spielen.

Die Auslegung und Optimierung des Absorptions-Desorptions-Prozesses zur CO»-
Abtrennung erfolgt in der Regel simulationsbasiert. Hierzu stehen vom Gleichgewichtsstufen-
modell bis zu einem Stoffiibergangsmodell mit Filmdiskretisierung Ansitze mit unterschiedli-
chen Modellierungstiefen zur Verfiigung. Dazu benétigte Stoffdatenmodelle und entsprechen-
de Parameter liegen fiir wissrige MEA-Lgsungen vor, fiir zukiinftig einzusetzende Losungs-
mitielsysteme miissen diese Modellparameter jedoch noch bestimmt werden. Fiir die CO;-
Abtrennung mit einer wissrigen MEA-L&sung spielen sowohl der Stofftransport als auch die
Reaktionsgeschwindigkeiten in dem Fliissigkeitsfilm eine wesentliche Rolle, weshalb zur Ab-
bildung des Prozesses ein Stoffiibergangsmodell mit nichtiiquidistanter Filmdiskretisierung
verwendet werden sollte. Hier wird ein entsprechendes Kolonnenmodell verwendet, das in
dem Simulationswerkzeug CHEMASIM implementiert ist. Zur Anwendung fiir die Ausle-
gung einer groBtechnischen Anlage ist die Modellvalidierung anhand von experimentellen
Daten notwendig. Hierzu sind die an der Technikumsanlage durchgefiihrten Experimente mit
dem Losungsmittel MEA eine geeignete Datenbasis.

Eine wesentliche Voraussetzung zur zuverldssigen Abbildung des Prozesses ist die gute Wie-
dergabe der Gleichgewichtsdaten zur CO;-Laslichkeit. Weiterhin macht der Vergleich zwi-
schen Simulation und Experiment fiir die MEA-Versuche an der Technikumsanlage den
groBen Einfluss der Parameter deutlich, die den Stofftransport bestimmen. Dies betrifft insbe-
sondere die Phasengrenzfliiche, die eine hohe Sensitivitit auf den Energiebedarf im Desorber
aufweist. Nicht zuletzt ist auch die Wahl des Vorgehens bei der Diskretisierung der Kolonnen-

hihe wie auch des Fliissigkeitsfilms wichtig. Bei Letzterem spielt insbesondere die Stiitzstel-
lenverteilung im Film eine wichtige Rolle,

Mit dem zur Verfiigung stehenden Simulationswerkzeug erfolgt eine Auslegung der CO»-
Abtrennung fiir ein Braunkohlekraftwerk mit einer elektrischen Leistung von 1000 MW. Da-
mit kénnen die Dimensionen und insbesondere der Energiebedarf eines groBtechnischen Pro-
ze-sse:% verdeutlicht werden. Die Ergebnisse zeigen, dass die Verbesserung der Wirtschaftlich-
keiteiner solchen Anlage zwingend erforderlich ist. Ausgehend von dem fiir MEA optimierten
Standardprozessschema kann der Regenerationsenergiebedarf neben Prozessmodifikationen,

te z.B. dem Einsatz eines Zwischenkiihlers Im Absorber, im Wesentlichen durch die Ver-
wendung von neuen Lisungsmitteln reduziert werden.
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Bei der Losungsmittelauswahl miissen zahlreiche Kriterien beriicksichtigt werden, wobei
der Energiebedarf zur Losungsmittelregeneration maBgeblich durch Gleichgewichtsdaten der
CO,-Laslichkeit bei unterschiedlichen Temperaturen sowie durch die Absorptionsenthalpie
bestimmt wird. Um geeignete Losungsmittel mit einem Potenzial zur Reduktion des Energie-
bedarfs beim Screening identifizieren zu kénnen, wird in der vorliegenden Arbeit eine ein-
fache Methode zur Betrachtung des geschlossenen Absorptions-Desorptions-Kreislaufs vor-
gestellt, die nur wenige, leicht verfiigbare oder abschiitzbare Daten iiber die Losungsmittel
benijtigt. Dabei wird eine modifizierte Kremser-Gleichung mit Diskretisierung der Gleich-
gewichtsisothermen in drei Liniensegmente verwendet. Die Anwendung dieser Methode auf
dic Losungsmittel MEA, CASTOR1 und CASTOR?2 zeigt das Potenzial der beiden letztge-
nannten Losungsmittel zur Senkung des Regenerationsenergiebedarfs des Prozesses. Fiir die
Randbedingungen eines Kohlekraftwerks wird fiir CASTOR1 bzw. CASTOR2 ein Reduk-
tionspotenzial von ca. 9 % bzw. 19 % abgeschitzt. Fiir die Randbedingungen eines GuD-
Kraftwerks ist das Verbesserungspotenzial von CASTOR1 gering, das von CASTOR? liegt
bei ca. 17 %. Dies gilt bei ausreichend dimensionierten Kolonnenhhen, wobei das Hauptau-
genmerk auf dem Absorber liegen muss. Eine Aussage iiber benétigte Kolonnenhéhen kann
bedingt aus Screeningergebnissen zur Absorptionskinetik und insbesondere aus dem Betrieb

von Pilotanlagen gewonnen werden.

Vielversprechende Losungsmittelkandidaten miissen in dem Auswahlprozess auf zahlreiche
weitere Kriterien, wie z.B. Sicherheitsdaten, Absorptionskinetik und Losungsmittelstabili-
tit, untersucht werden. Um Lésungsmittelverluste durch Degradationsvorgénge beurteilen zu
konnen, werden in der vorliegenden Arbeit verschiedene Screeningmethoden angewendet. Es
zeigt sich anhand von Versuchen mit MEA, dass bei diesem Losungsmittel eine thermische
Degradation erst ab einer Temperatur von ca. 180 °C auftritt und somit bei typischen Desor-
bertemperaturen im Bereich um 120 °C keine thermische Zersetzung zu erwarten ist. Weiter-
hin wird ein Laborpriifstand zum Screening der oxidativen Degradation und Nebenreaktionen
mit CO; aufgebaut. Bei den Screeningversuchen wird die zu untersuchende Aminlésung kon-
tinuierlich mit einer definierten gasférmigen Mischung durchstromt, deren Zusammensetzung
mit unterschiedlichen Anteilen von N3, O, und CO; eingestellt werden kann. Die Versuche
werden bei einem Druck von 4 bar und einer Temperatur von 120 °C in der Regel mit ei-
ner Versuchsdauer von etwa 12 Tagen betrieben. Die Screeningexperimente erlauben eine
vergleichende Beurteilung unterschiedlicher Losungsmittel, wobei als Referenz eine wéssri-
ge Losung mit 0.3 g/g MEA dient. Die Ergebnisse der durchgefiihrten Screefxingversuche
zur Beurteilung der oxidativen Degradation zeigen fiir die einzelnen Bestandteil-e de1: neuen
Losungsmittel CASTOR1 und CASTOR2 teilweise eine geringere bzw. sogar emfimcht er-
kennbare Degradationsrate im Vergleich zu MEA, teilweise aber auch eine etwas grofiere De-
gradationsrate. Dariiber hinaus gibt eine Untersuchung mit MEA bei Zufuhr von N> und CO;
Aufschluss dariiber, dass bei der typischen Desorbertemperatur von 120 °C keine erkennbaren
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irreversiblen Nebenreaktionen mit CO» ablaufen. Die hier durchgefiihrten Screeninguntersu-
chungen zur Losungsmitteldegradation dienen zur Erstellung eines Losungsmittelrankings fiir
den weiteren Auswahlprozess und zum Ausschluss von besonders instabilen Komponenten.
Aussagen iiber benétigte Nachfiillmengen von Lésungsmitteln miissen durch Langzeitversu-
che in Pilotanlagen unter realen Bedingungen, insbesondere hinsichtlich der Rauchgaszusam-

mensetzung, gewonnen werden.

Potenzielle Losungsmittel, die nach Betrachtung der Auswahlkriterien vielversprechend sind,
miissen in einem weiteren Schritt im Technikums- und PilotmaBstab validiert werden. In der
vorliegenden Arbeit wurde fiir die Technikumsanlage eine Methode erarbeitet, um verschiede-
ne Losungsmittel hinsichtlich des Regenerationsenergiebedarfs vergleichen zu kinnen. Dabei
wird fiir alle Lésungsmittel eine Variation des Losungsmittelstroms unter identischen Rauch-
gasbedingungen und einem konstant gehaltenen CO»-Abtrenngrad durchgefiihrt, wobei die
Verdampferleistung jeweils angepasst werden muss. Die Ergebnisse zeigen, dass zur Beurtei-
lung von Losungsmitteln neben dem spezifischen Energiebedarf auch der Abstand der Absor-
berarbeitslinie von der zugehérigen Gleichgewichtslinie betrachtet werden muss. Insbesonde-
re bei kleinen Absorberkolonnen kénnen niedrigere Absorptionsgeschwindigkeiten zu einer
groBeren notwendigen Triebkraft fiir den Stofftransport und damit zu einem deutlich erhhten
Energiebedarf im Vergleich zu einer gréBeren Kolonne fiithren. Wird in diesen Fillen nur der
Energiebedarf betrachtet, kann dies zu falschen Aussagen hinsichtlich des Verbesserungspo-
tenzials von neuen Losungsmitteln fiihren.

Die in der vorliegenden Arbeit durchgefiihrten Untersuchungen zeigen, dass die neuen Li-
sungsmittel CASTOR1 und insbesondere CASTOR?2 im Vergleich zu MEA ein Potenzial
zur Senkung des Regenerationsenergiebedarfs des Absorptions-Desorptions-Prozesses auf-
weisen. Die hier entwickelte Screeningmethode fiir den Regenerationsenergiebedarf liefert
unter der Annahme von ausreichend dimensionierten Kolonnenhshen fiir unterschiedliche
Kraftwerkstypen eine Abschiitzung des Reduktionspotenzials der Regenerationsenergie von
ca. 17-19 % bei Einsatz des Losungsmittels CASTOR2. Ausgehend von diesen Ergebnissen
muss in den néichsten Schritten der Fokus bei weiteren durchzufiihrenden Untersuchungen in
Screening- bzw. Pilotanlagen auf die Beurteilung der notwendigen Kolonnenhohe des Desor-
bers und insbesondere des Absorbers gerichtet werden. In geeigneten Pilotanlagenversuchen
muss dann das Reduktionspotenzial in der Regenerationsenergie bestitigt werden. Langzeit-
untersuchungen in Pilotanlagen mit realen Rauchgasbedingungen miissen zudem Aufschluss

liber das Betriebsverhalten und insbesondere iiber Lésungsmittelverluste durch Fliichtigkeit
und durch Degradation geben.

Sobald das Anwendungspotenzial von neuen Losungsmittelsystemen in groBtechnischen An-
lagen gegeben ist, miissen die fiir die Prozesssimulation bendtigten Stoffdatenmodelle be-

reiigestellt werden. Basierend auf der gekoppelten Simulation des Absorptions-Desorptions-

Prozesses mit dem Kraftwerksprozess kann dann der durch die CO,-Abtrennung verursachte



6 Zusammenfassung 163

Wirkungsgradverlust des Kraftwerks ermittelt werden. Zudem kann mit dem Simulations-
modell die Optimierung von Prozessparametern hinsichtlich der CO;-Vermeidungskosten,
die sich aus Investitionskosten und aus Betriebskosten zusammensetzen, erfolgen. In die-
sem Zusammenhang liegt ein weiterer Forschungsbedarf in der optimalen Integration des
Absorptions-Desorptions-Prozesses in den Kraftwerksprozess, insbesondere in Bezug auf die
Kopplung der auftretenden Wiirmestrome. Fiir die Realisierung eines Demo-Kraftwerks mit
(CO;-Abtrennung miissen schlieBlich Herausforderungen im Detailed Engineering insbeson-
dere hinsichtlich der GroBe der Apparate gelost werden.
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Anhang
A Erganzung der Grundlagen

A.1 Ubersicht iiber bekannte Amine zur Absorption von CO,

In Kapitel 2.3.1 wurde die Klassifizierung von Molekiilen aus der Gruppe der Amine in pri-
mdre, sekundéire und tertifire Amine erliutert. Im Folgenden sind die nach [70] wichtigsten
bekannten Amine fiir den Einsatz zur CO,-Abtrennung aus Gasen mit deren Strukturformel
und der CAS-Nummer zusammengestellt. Dabei sind in Tabelle 33 primiédre Amine angege-
ben, wihrend Tabelle 34 sekundire Amine zeigt. Bekannte tertidre Amine sind in Tabelle 35
aufgelistet.

Tabelle 33: Ubersicht iiber bekannte primire Amine zur Absorption von CO; [70].

Bezeichnung Abkiirzung | CAS-Nr. Strukturformel

MEA 141-43-5 o il

Monoethanolamin

2-Amino-2-Methly- -

AMP 124-68-5
Propanol

Diglycofamin

1.8-p-Menthandiamin MDA ‘L
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Tabelle 34: Ubersicht iiber bekannte sekundire Amine zur Absorption von CO, [70].

Bezeichnung Abkiirzung | CAS-Nr. Strukturformel I
2-Piperidin Ethanol PE 1484-84-0 (Nl/\OH
|
H
:
Piperazin PZ 110-85-0 H—N N—H
p i
HO OH
Diethanolamin DEA 111-42-2 \/\H/\/
H,C CH,
Diisopropanolamin DIPA 110-97-4 \(\ ﬁ
OH OH

Tabelle 35: Ubersicht iiber bekannte tertiéire Amine zur Absorption von CO3 [70].

Bezeichnung Abkiirzung | CAS-Nr. Strukturformel

HO OH

I s~ N T
Triethanolamin TEA 102-71-6
—'{ OH 4

HO OH

Methyldiethanolamin | MDEA | 105-59-9 \/\'}‘/\/
CH,
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A.2 KonzentrationsmaBe

Im Folgenden werden die verschiedenen giingigen KonzentrationsmaBe zur Angabe des
Amingehalts im CO,-freien Losungsmitte]l sowie der CO,-Konzentration in dem beladenen
Losungsmittel angegeben.

A.21 Amingehalt

In der Literatur werden die in Tabelle 36 zusammengestellten KonzentrationsmaBe zur Anga-
be des Amingehalts in der Fliissigphase fiir das System H;O-Amine-CO; verwendet. Dabei
muss insbesondere unterschieden werden, ob der Amingehalt auf das mit CO, beladene Ge-
samisystem oder auf das unbeladene Losungsmittelsystem bezogen wird. Letzteres wird hier
mit dem Index LM* bezeichnet.

Tabelle 36: Ubersicht iiber KonzentrationsmaBe zur Angabe der Losungsmittelzusammenset-
zung. Der Index LM* bezeichnet dabei das CO,-freie Losungsmittelsystem be-
stehend aus Wasser und Aminen.

KonzentrationsmaB ‘ Einheit

(m)

Xamini = MAmiai / (mco, +m™M*)

EAmin i/ SLésung |

IS\HI:ﬁni = MAmini / (’TC02 E FILM‘) molamin i/mOILﬁsung

xmlri-rh = MAmini /mLM‘ ZAmin i/gunheladenes Losungsmittel
xz(hnlj;i[;?* = NAmin i / ¥ Mol Amin i/ MOlunbeladenes Lésungsmittel
oty = Mgt VM Mol Amin i/ lunbeladenestgsungsmittel

Xamini, Hy0 = MAmini /mu,0 Mol Amini/KgH0

In Tabelle 37 sind beispielhaft fiir das Losungsmittelsystem HoO-MEA Zahlenwerte ﬁir.die
verschiedenen KonzentrationsmaBe ausgehend von unterschiedlichen MEA-Massenanteilen

angegeben.
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Tabelle 37: Beispiele fiir Werte von verschiedenen KonzentrationsmaBen zur Angabe der Lg-
sungsmittelzusammensetzung einer wiissrigen MEA-L0sung.

[ xmide | oM | M 40°0) | Kwmamio
[g/g] | [mol/mol] [mol/1] [molyvea/kgn,o)
0.1 0.032 1.6 1.8
0.2 0.069 33 4.1
0.3 0.112 4.9 7.0
0.4 0.164 6.5 10.9

A.2.2 CO,-Beladung

Zur Angabe des CO-Gehaltes in einer wissrigen Aminlosung werden die in Tabelle 38 an-
gegebenen KonzentrationsmaBe verwendet. Das CO»-freie Teilsystem bestehend aus Aminen
und H>O wird mit dem Index LM* bezeichnet.

Tabelle 38: Ubersicht {iber KonzentrationsmaBe zur Angabe der pauschalen CO;-Beladung
in einem Absorptionsmittel. Der Index LM* bezeichnet dabei das CO»-freie Lo-
sungsmittelsystem bestehend aus Wasser und Aminen.

rionzentrationsmaﬁ Einheit

(m)
Xco, = MCOo, / (mco; +mLM*) £C0,/ELésung

(n)
Xco, = Mo, / (nco, + HLM*) molcg, /Mol ssung

NAminﬂ
oco, =nco, /. | MAmini molco, /molmine

=

Xco, = nco, [mM*

e

molco, /KEunbeladenes Losungsmittel

_ 0 LM 3
XCOz 'VCO2 /m A'm CO, /tunbeladenes Losungsmittel
(V, V) 0 LM= 3
= 3
Xco, VCO; /V A'm CO; /M unbeladenes Lésungsmittel
Xco, 1,0 = nco, /mu,0 molco, /kgn,o0

Tabelle 39 gibt beispielhaft fiir eine wiissrige Losung mit 0.3 g/g MEA Zahlenwerte fiir die
verschiedenen KonzentrationsmaBe ausgehend von der CO;-Beladung Xco, an
2 , an.
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A.3 Methoden zur Fliissigkeitsanalytik

A.3.1 Aminbestimmung mittels Gaschromatographie

Die Bestimmung des Aminmassenanteils in Fliissigkeitsproben erfolgt in dieser Arbeit mit
einem Gaschromatographen des Typs HP6890 der Firma Agilent, der mit einem Flammenio-
nisationsdetektor ausgeriistet ist. Als Trennséule wird eine fiir Amine geeignete Kapillarsdule
der Firma Restek eingesetzt (RTXS, 30 m x 0.25 mm x 1.0 pm). Als Triigergas wird Helium
verwendet. Fiir die quantitative Analyse des Aminmassenanteils erfolgt eine Kalibrierung mit
dem internen Standard 1-Propanol (Firma Carl Roth, 1-Propanol ROTIPURAN® > 99.5%,
p.a., Art.-Nr. 6776). Zur Bestimmung des Aminmassenanteils in einer Fliissigkeitsprobe wer-
den jeweils drei GC-Analysen durchgefiihrt, um die Reproduzierbarkeit zu beurteilen und
Messfehler durch Mittelwertbildung zu reduzieren. Die Genauigkeit und die Reproduzierbar-
keit dieser Methode sind in Tabelle 13 in Kapitel 3.2 angegeben.

A.3.2 Wasserbestimmung mittels Karl-Fischer-Titration

Die Bestimmung des HoO-Massenanteils in Fliissigkeitsproben erfolgt mittels Karl-Fischer-
Titration. Hierzu steht der Karl-Fischer Titrino 701 der Firma Metrohm zur Verfiigung. Als
Titrationsreagenz wird Hydranal Composite 5 der Firma Sigma-Aldrich (Art.-Nr. 34805) ver-
wendet. Als Vorlage dient wasserfreies Methanol (Firma Sigma-Aldrich, max. 0.01% H,0,
Art.-Nr. 34741), dem 5 Gewichtsprozent Salicylsiure (Firma Merck, Salicylsiure reinst, Art.-
Nr. 100631) als Puffer zugesetzt werden.

Da die Karl-Fischer-Titration besonders fiir die Analyse von kleinen H,O-Anteilen geeignet
ist, werden die zu analysierenden Fliissigkeitsproben im Verhiltnis 1:10 mit wasserfreiem Me-
thanol verdiinnt, um eine ausreichende Genauigkeit zu erhalten. Um quantitative Ergebnisse
mit mdglichst hoher Genauigkeit zu erhalten, erfolgt an jedem Analysentag eine Kalibrie-
rung mit geeigneten Testgemischen. Um die Reproduzierbarkeit zu beurteilen und Messfehler
durch Mittelwertbildung zu reduzieren, werden je Probe mindestens zwei Analysen durch-

gefiihrt. Die Genauigkeit und die Reproduzierbarkeit dieser Methode sind in Tabelle 13 in
Kapitel 3.2 angegeben.

A.3.3 CO,-Bestimmung durch Titration mit Kalilauge

El.ne T\/Iethode zur Bestimmung des CO»-Massenanteils in Fliissi gkeitsproben ist die Titration
mit einer KOH-Lasung in Ethanol (Firma Merck, Kalilauge in Ethanol, ¢(KOH) = 0.5 mol/l,
Art.-Nr. 109114). Hierzu wird der Basic Titrino 794 der Firma Metrohm eingesetzt. Als Vor-

| ! _
age wird eine Etha.nol-HQOAMlschung verwendet (H>O aus eigener Herstellung mittels zwei-
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facher Destillation; Ethanol vergillt mit ca. 1% Ethylmethylketon zur Analyse von der Firma
Merck, Art-Nr. 100974). Der Einfluss des Mischungsverhlinisses wird in Kapitel C.2.1 dis-
kutiert.

Die Bestimmung des CO>-Massenanteils mittels Titration mit Kalilauge beruht auf einer
Siure-Base-Reaktion des Carbamations bzw. des Hydrogencarbonations mit der basischen
Kalilauge entsprechend den Reaktionsgleichungen (XII) und (XI1I).

HCO; +KOH = K% +H;0+C0}" (XIT)
KOH+R R;NCOO™ +H;0 = R;R;NH+CO} +K* +H,0 (XTII)

Die bei der Titration bis zum Agquivalenzpunkt verbrauchte Stoffmenge an KOH entspricht
direkt der umgewandelten CO,-Stoffmenge. Mit Hilfe der eingewogenen Probenmasse kann
somit direkt der CO,-Massenanteil nach Gleichung (6) bestimmt werden:

(m} _ VKo -cKkon -Mco,
2 = — 0"t (6)

i MProbe
Um die Reproduzierbarkeit zu beurteilen und Messfehler durch Mittelwertbildung zu redu-
zieren, werden je Probe mindestens zwei Analysen durchgefiihrt. Die Genauigkeit und die
Reproduzierbarkeit dieser Methode sind in Tabelle 13 in Kapitel 3.2 angegeben. Die Giite der
COy-Bestimmung mittels Titration wird in Anhang C.2.1 anhand von MEA-Versuchen in der
Technikumsanlage diskutiert.

A3.4 CO,-Bestimmung mit der Bariumchloridmethode

Alternativ zur Titration mit Kalilauge kann der CO,-Massenanteil durch eine Féllungsreaktion
mit Bariumchlorid mit anschlieBender Titration bestimmt werden. Dabei wird in einem ersten
Schritt das Carbamat-lon bzw. das Hydrogencarbonat-Ion mit Bariumchlorid (Firma Merck,
Badumchlodd-Dihydrat, Art.-Nr. 101719) entsprechend der Reaktionen (XIV) bzw. (XV)als

Bariumcarbonat gefillt.
RNHCOO™ +2H,0+BaCl; = BaCO;(s) +H3;0" +2CI" +RNHy  (XIV)
HCO; + H,O+BaCl; = BaCOs; (s) +H;07 42C1~ (XV)

In einem zweiten Schritt wird das ansgefillte BaCO3 abfiltriert und mit Salzs'eiu}‘e (Firma
Merck, Salzsiure ¢(HCI) = 0.5 mol/l, Art.-Nr. 109058) im Uberschuss gemiB Reaktion (XVD)

aufgeldst.
BaCO:;{S) 4 2HCl = CO2 +H 0+ BaCly (XVD)
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Die nicht umgesetzte Salzsiuremenge wird anschlieBend durch Titration mit NaOH (Firma
Merck, Natronlauge ¢(KOH) = 0.5 mol/l, Art.-Nr. 109138) bestimmt (Reaktion (XVII)).

NaOH + HCl = NaCl +H,0 (XVII)

Durch Differenzbildung der anfiinglich eingesetzten HCI-Stoffmenge und der nicht umgesetz-
ten Salzsiuremenge kann der CO2-Massenanteil in der Probe mit Gleichung (7) berechnet
werden. Um die Reproduzierbarkeit zu beurteilen und Messfehler durch Mittelwertbildung zu
reduzieren, werden je Probe zwei Analysen durchgefiihrt.

(m) _ VHci-cncl — VNaOH -cNaon  Mco,
COs— 5 : @)
] MPprobe

A
RBaCO; = NCO,

Die Bestimmung des CO>-Massenanteils mit der BaCl>-Methode ist auf grund der zahlreichen
Arbeitsschritte im Vergleich zur Titration deutlich zeitintensiver. Die Reproduzierbarkeit der
Methode liegt bei ca. 3 - 4%. In Anhang C.2.1 erfolgt fiir MEA-Versuche in der Technikums-
anlage hinsichtlich des abgetrennten CO,-Massenstroms ein Vergleich der Bariumchloridme-
thode mit anderen Messmethoden.
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B Aufbau der Technikumsanlage und
Versuchsauswertung

B.1 Ubersicht iiber Apparate und Maschinen

Gasbrenner, Erdgaszusammensetzung

Zur Erzeugung des Rauchgases wird ein Gasbrenner der Firma Oertli vom Typ GSR 230-
10 N/ eingesetzt. Der Brennerbetrieb ist in zwei Stufen moglich, wodurch die Nennwiirme-
leistung und die Abgaszusammensetzung verindert werden kann. Die wesentlichen Daten des
Gasbrenners sind in Tabelle 40 zusammengefasst. Die typische Spezifikation des verfiigbaren
Erdgases (Typ H) aus dem Leitungsnetz ist in Tabelle 41 mit den Mittelwerten fiir das Jahr
2006 angegeben.

Tabelle 40: Betriebsdaten des Gasbrenners.

e o 0 s p e

[Nennwiinneleistung / kW 49.1 88.4
Abgasmassenstrom / kg/h 166

CO;-Gehalt im trockenen Gas' / Vol% || =~ 3.8
Erdgasbedarf (Typ H) / m*/h 2
Minimale Vorlauftemperatur / °C 30

;Wene wurden im Versuchsbetrieb gemessen.
Wert ist nicht verfiigbar.
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Tabelle 41: Analysenergebnisse fiir das verwendete Erdgas als Durchschnittswerte fiir das
Jahr 2006 (Quelle: EnBW).

AnalysengroBen WenJ
Kohlendioxid (CO3) Mol% 0.924
Stickstoff (N2) Mol% 2.410
Methan (CHy) Mol% 92,475
Ethan (C2Hg) Mol% 3.424
Propan (C3Hg) Mol% 0.563
2-Methylpropan (i-CsH o) Mol% 0.062
n-Butan (n-C4Hjg) Mol% 0.564
2-Methylbutan (i-CsHj2) Mol% 0.013
n-Pentan (n-CsHj2) Mol% 0.010
Hexan (CgHy4) + hthere KW | Mol% 0.008
Brennwert H, kWh/m? IV I
Heizwert Hy kWh/m? 10.03

Gebldse zur Rauchgasférderung

Zur Forderung des Rauchgases vom Austritt des Gasbrenners durch die Technikumsanlage
wird das Drehkolbengeblise F3-4/R65-G der Firma RKR Gebliise und Verdichter GmbH ein-
gesetzt. Die wesentlichen technischen Daten sind in Tabelle 42 angegeben. Das Geblise ist in
einer Schallschutzkabine aufgebaut.

Tabelle 42: Technische Daten des Drehkolbengeblises F3-4/R65-G zur Rauchgasforderung.

Ansaugvolumenstrom im Normzustand / Nm3/h 70 - 140
Maximale Gaseintrittstemperatur / °C 110
Geblisedrehzahl / min~! 2477 - 4081
Motordrehzahl / min~! 1734 - 2857
Leistung an der Antriebswelle / kW 1.5-25
Motornennleistung / kW 4
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Kolonnen, Behélter und Rohrleitungen

Tabelle 43 gibt eine Ubersicht iiber die wesentlichen Daten der Hauptapparate der Techni-
kumsanlage (Vorwischer, Absorber + Waschsektion, Desorber + Waschsektion, Kondensat-
sammelbehilter). Die Dimensionen der gasfiihrenden Rohrleitungen und der Rohrleitungen
des Losungsmittelkreislaufs sind in Tabelle 44 zusammengefasst. Samtliche Apparate und
Rohrleitungen sind in Edelstahl ausgefiihrt (1.4571, 1.4401, 1.4404). Zur Isolierung von Ap-
paraten und Rohrleitungen wird das Isolationsmaterial Armaflex HT-25 (Firma Armacell,
A =0.05 Wi(m’K), temperaturbestiindig bis 150 °C) verwendet.

Tabelle 43: Ubersicht iiber Hauptapparate der Technikumsanlage.

[ AuBen- G théh Sumpfvolumen
durchmesser / i 5 Einbauten bei 100% Fiill-
/ mm i stand / 1
125, ™
: E = 1. 50.Y =~ 19
K1: Vorwischer 168 (Sumpﬂj 1.9 Mellapak 2. —!
K2: Absorber + 125, ™
=75 Mellapak 250.Y =23
Waschsektion 168 (Sumpf) P
K3: Desorber + 125, ™ g
Mellapak 250.Y =42
Waschsektion 168 (Sumpf) p
Bl: Kondensat- 76 L ~4.2
sammelbehilter
T

Tabelle 44: Dimensionen der wesentlichen Rohrleitungen.

} Puﬁendurch— Innendurch- [

messer / mm messer / mm
‘ Rauchgasleitungen, COz-Produkt]eitung_| 44.5 40.5
Leitungen des Fliissigkeitskreislaufs 20 16

Die Absorber- und Desorberkolonne sind, wie in Kapitel 3.1 erldutert, aus mehreren Sc_l_\ﬁs
sen aufgebaut. Zudem ist jeweils auf die Hauptkolonnen eine Waschsektion aufgesetzt. Uber
die Kolonnenhahen verteilt stehen zahlreiche Temperaturmessstellen und Probennahmestellen
zur Entnahme von Fliissigkeit zur Verfiigung, dic fiir den Absorber bzw. den Desorber in den
Tabellen 45 bzw, 46 zusammengestellt sind. Die Realisierung der Temperaturmessung und
der Probennahme an den Fliissigkeitssammlern ist in der Skizze in Abbildung 60 dargestellt.
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Tabelle 45: Positionen von Temperaturmessstellen im Gas (G) und in der Flilssigphase. (L)
sowie Positionen von Probennahmeventilen im Absorber und in der zugehorigen

Waschsektion.
Packungshihe / m || Temperaturmessstelle | Probennahmeventil
4.62 T22 (G), T45 (L) -
Waschsektion
42 T47 (G), T7 (L) V42
42 T6 (L), T32 (L) V36
= s T8 (L) V37
2.52 T9 (L) V38
1.68 T10 (L) V3%
Absorber

0.84 T11 (L) V40
0 T5 (G), T12 (L) V41

Sumpf T35 (L) =
]_ Ablauf T37 (L) V80

Tabelle 46: Positionen von Temperaturmessstellen im Gas (G) und in der Fliissigphase (L)
sowie Positionen von Probennahmeventilen im Desorber und in der zugehdrigen

‘Waschsektion.
Packungshthe / m | Temperaturmessstelle | Probennahmeventil

2.94
Woschsdiion L T27 (G), T33 (L) V53
2.52 T46 (G) V18
2.52 (Flash) T44 (L), T31 (L) V19
1.68 TI5 (L) V20
Desorber 0.84 T16 (L) V21
0 TIF () V22
Sumpf T38 (L) V84

Verdampfer, Warmeiibertrager

Der Desorbersumpf ist mit einem integrierten elektrischen Verdampfer der Firma Elmess
Thermosystemtechnik GmbH&Co ausgeriistet. Die elektrischen Heizstiibe sind von der Un-
terseite des Desorbersumpfs eingebaut und sind dabei senkrecht angeordnet. Die wesentlichen
Spezifikationen des elektrischen Verdampfers sind in Tabelle 47 zusammengefasst.

Die Wirmeiibertrager W1, W3, W4 und W5 werden Jjeweils auf der heifien und der kalten
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Abbildung 60: Skizze des in den Kolonnen eingebauten Fliissigkeitssammlers mit der seit-
lichen Leitung zur Temperaturmessung und zur Probennahme. Als Verteiler
wird am Fliissigkeitsauslass ein Rohr verwendet, welches auf der unteren Sei-
te liber die gesamte Breite eine Spaltoffnung aufweist.

Tabelle 47: Wesentliche Spezifikationen des elektrischen Verdampfers im Desorbersumpf.

Typ Elektro-Verdampfer HF/SE-30
Heizleistung 0-30kW
spezifische Oberflichenbelastung 1.95 W/cm?
Wirmedimmung umlaufend, 80 mm dick

Seite mit einem Fliissigkeitsstrom betrieben und sind als Plattenwiirmeiibertrager ausgefiihrt.
Der Kondensator nach dem Austritt der dampfférmigen Mischung von H,0O und CO; aus
der Desorberwaschsektion ist als Rohrbiindelwiirmeiibertrager ausgefiihrt. Die wesentlichen
Spezifikationen der Wirmeiibertrager sind in Tabelle 48 dargestellt. Alle Wirmeiibertrager
sind mit Warmeddmmung ausgefiihrt.

Die Wirmeiibertrager W1, W2, W3 und W5 werden mit Kiihlwasser betrieben, welches durch
ein Kithlwassernetz zur Verfiigung gestellt wird. Die Kiihlwassertemperatur liegt bei ca. 6 -
10°C.
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Tabelle 48: Wesentliche Spezifikationen der Wirmeiibertrager.
Austauschflache
Apparat || Bauart Typ Hersteller fid
APTE Appara-
=% s 1k - d
Wi ?]anenwarme NPO1-010 Isreshmk‘ Haral 0.1
iibertrager Schonstein
GmbH
U-Rohr-Biindel- Wilhelm Deller
3
e wirmelibertrager GLr 16820510 GmbH & Co. KG
APTE  Appara-
w3 {"Iattenwarme— NP022-014 tetthnlk_ Harald 0.31
iibertrager Schinstein
GmbH
2 . ¥ ., NBSI-
w4 Plattenwirme- 60H Alloy 316 | Alfa Laval Mid ~6
iibertrager (in Reihenschal- | Europe GmbH &
tung angeordnet)
APTE  Appara-
Plattenwiirme- tetechnik Harald
W5 % NP01-020 0.25
iibertrager g Schinstein
GmbH
Pumpen

Zur Forderung von Fliissigkeiten in der Technikumsanlage werden Membrandosierpumpen
der Firma Lewa Herbert Ott GmbH + Co eingesetzt. Die Forderleistun g der Pumpen kann so-
wohl iber die Variation der Motorfrequenz mithilfe eines Frequenzumformers als auch iiber
eine manuelle Einstellung der Membranhublidnge beeinflusst werden. In Abhiingigkeit von
den erforderlichen Durchflussbereichen werden in der Anlage zwei unterschiedliche Pum-
pentypen eingesetzt. Eine Ubersicht iiber die Spezifikationen der verwendeten Pumpen ist in
Tabelle 49 zusammengestellt. Die Pumpen sind saugseitig mit einem Schmutzfinger (Ma-
schenweite 0.25 mm) und druckseitig mit einem Sicherheitsventil ausgeriistet. Um Pulsatio-

nen zu reduzieren, werden jeweils druckseitig ein Druckhalteventil und ein Pulsationsdampfer
(Hydac Membranspeicher, 0.16 | bzw. 0.75 1) eingesetzt.

Die fiir die Versuchauswertung wichtigen Lésungsmittelstréme durch die Pumpen P2 und
P3 werden messtechnisch erfasst (sieche Anhang B.2). Zur Quantifizierung der Wasserstrome
durch die Pumpen P5 und P7 wurde eine Kalibrierung durch Messen des Volumenstroms bei
Variation der Motorfrequenz und des Membranhubs durchgefiihrt.
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Tabelle 49: Ubersicht iiber Spezifikationen der eingesetzten Pumpen.

l}umpenbczeichnung (Firma Lewa) | ecodos 25 S1 | ecodos 350 S1
Bezeichnung im FlieBbild PS5, P7 PL.F2, P3
Dosierstrom ca.1-50Vh | ca.7-4201/h
Motorfrequenz im Umrichterbetrieb || 10 - 100 Hz 5-50Hz
Membranhub 0-5mm 0-7.5mm
Maximaler Betriebsdruck 10 bar 5 bar!
Motorleistung 0.37 kW 1.5 kW

'Durch Antrieb begrenzt, die Pumpe selbst ist auf 7.5 bar ausgelegt.

Regelventile

In der Technikumsanlage werden Regelventile eingesetzt, um den Desorberdruck (V59) und
die Lésungsmitteltemperatur am Absorbereintritt (V90) zu regeln sowie die Wasserausschleu-
sung am Kondensatriicklauf (V53) und die CO;-Riickfiihrung aus dem CO;-Produktstrom
(V91) einzustellen. Hierzu werden Regelventile der Firma H. Hermann Ehlers GmbH einge-
setzt. Weiterhin sind zur Einstellung des Rauchgasstroms am Absorbereintritt ein Regelventil
und zur Wasserausschleusung in dem Vorwischer ein Magnetventil, beide von der Firma Par-
com, installiert. Bei allen Ventilen wird die Soll-Ventilstellung iiber ein elektrisches Signal
vorgegeben, wihrend die Ventilbewegung iiber anliegende Druckluft erfolgt.

B.2 Messtechnik

Im Folgenden sind die in der Technikumsanlage eingesetzten Messgeriite aufgelistet.

Durchflussmessgerate

Die in der Technikumsanlage verwendeten Durchflussmessgerite sind in Tabelle 50 zusam-

mengestellt.
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Druckmessgerate

In der Technikumsanlage werden die in Tabelle 51 zusammengestellten Absolutdruckaufneh-
mer der Firma Endress+Hauser eingesetzt. Weiterhin sind zur Messung von Differenzdriicken
die in Tabelle 52 angegebenen Gerite der Firma Endress+Hauser eingebaut.

Tabelle 51: Druckmessgeriite in der Technikumsanlage,

Messstelle Typ Messbereich / mbar Genauigkeit

P1 CERABAR-S PMC 71 900 - 1400 =+ 0.075% vom Messende
P5 CERABAR-S PMC 71 800 - 2500 =+ 0.075% vom Messende
P7 CERABAR-S PMC 71 800 - 2500 =+ 0.075% vom Messende
P8 CERABAR-S PMC 71 800 - 1300 + 0.075% vom Messende
P CERABAR-T PMC 131 0 - 4000 =+ 0.5% vom Messbereich
P10 CERABAR-S PMC 71 1000 - 2000 + 0.075% vom Messende
P11 CERABAR-T PMC 131 0 - 4000 + 0.5% vom Messbereich

Tabelle 52: Differenzdruckmessgeriite in der Technikumsanlage.

Messstelle Typ Messbereich / mbar \ Genauigkeit

P2 DELTABAR-S PMD 75 0-350 4+ 0.075% vom Messende
P4 DELTABAR-S PMD 75 0-100 + 0.075% vom Messende
P DELTABAR-S PMD 75 -100-100 | %0.075% vom Messende

Filllstandsmessgerate

Zur Messung der Fiillstéinde in Vorwischer (L1), Absorber (L.2), Desorber (L3) und im Kon-
densatsammelbehilter (L4) werden Geriite des Typs Levelflex M FMP40 der Firma End-
ress+Hauser mit dem Messprinzip ..gefiihrtes Radar* eingesetzt. Die Messgerite L1, L2 i
L3 sind jeweils in einem Bypassrohr eingebaut wéhrend das Gerdt L4 direkt in dem Konden-

satsammelbehilter sitzt.

Temperaturmessung

Zur Temperaturmessung werden in der Technikumsanlage Pt100-Widerstandsthermometer

der Genauigkeitsklasse A eingesetzt. Der Messfehler hangt dabei von der Temperatur ab und
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liegt in dem interessierenden Temperaturbereich bis ca. 125 °C bei < = 0.4 °C. Die verwen-
deten Pt100-Fiihler sind in Tabelle 53 aufgelistet.

Tabelle 53: Pt100-Widerstandsthermometer in der Technikumsanlage.

Durchmesser des :
E 1z
Typ Hersteller Pt100-Fiihlers / mm insal
ES Electronic ” samtliche Messstel-
it = 1 Sensor GmbH - len in der Anlage
Omnigrad TR Messstellen im
H 6
470-01CAS30A0 | Cndress+Hauser Kithlwasser

Die Genauigkeit der Temperaturmessung hiingt von der gesamten Messkette bestehend aus
Pt100-Widerstandsthermometer, Leitungs- und Kontaktwiderstinden sowie dem Messwer-
tumformer ab. Die Genauigkeit der letztgenannten Signalwandler ist in Kapitel B.3 ange-
geben. Alle Pt100-Widerstandsthermometer wurden mit der gesamten Messkette kalibriert.
Die Temperaturmessung weist damit einen Messfehler kleiner als 0.1 °C auf.

Messung der Verdampferleistung

Zur Messung der im Verdampfer zugefiihrten elektrischen Leistung wird ein Netzanalysator
fiir Drehstrom vom Typ WM22-DIN der Firma Carlo Gavazzi eingesetzt. Die Genauigkeit in
der gemessenen Wirkleistung liegt bei +1% des Messwertes,

Gasanalytik

Zur Messung des CO,- und O,-Gehaltes steht ein Gasanalysator des Typs Binos 100.2 2M der
Firma Emerson Process Management zur Verfiigung. Die wesentlichen Daten dieses Messge-
rites sind in Tabelle 54 angegeben.

Voraussetzung fiir den Betrieb des Messgeriites ist eine reduzierte Feuchte des Messgases.
Aus diesem Grund wird das Messgas mithilfe einer Gaspumpe von der Probennahmestel-
le iiber den Messgasaufbereiter vom Typ MAK 10 der Firma AGT Thermotechnik GmbH,
durch den das Gas auf ca. 3 °C gekiihlt und entfeuchtet wird, in das Messgeriit geleitet. Da-
durch werden der CO;z- und O,-Gehalt im trockenen Gas bestimmt. Um diese Messung im
Rohgas und im gereinigten Rauchgas mit dem verfiigbaren Messgeriit durchzufiihren, wird
iiber eine Steuerung im Prozessleitsystem mithilfe von Magnetventilen zwischen den Proben-

nahmestellen umgeschaltet. Dabei wird eine Umschaltzeit von 3 Minuten gewiihlt. Der nicht
aktiven Messstelle wird jeweils der zuletzt

poe gemessene Wert zugewiesen. Dadurch kann der
2

-Abtrenngrad online beobachtet werden, Um die dynamische Anderung der Messwerte
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Tabelle 54: Messgeriit zur Gasanalyse

Goish Mikmprozessor-gcsteuener
Gasanalysator Binos 100.2 2M

Hersteller Emerson Process Management
Messmethode NDIR

C0,-Messung (Kanal 1) | Messbereich 0 - 100 Vol%
Reproduzierbarkeit | < 1 Vol%!
Messmethode Paramagnetismus

0;-Messung (Kanal 2) Messbereich 0- 25 Vol%

Reproduzierbarkeit | <1 Vol%!

IDer Messfehler im Vergleich zu Priifgas lag an jedem Versuchstag vor der Kalibrierung in der Regel bei < 0.2
Vol% CO; bzw. bei < 0.2 Vol% 0. Bei Bedarf erfolgt dann die Kalibrierung auf Priifgas.

nach Umschalten der Probennahmestelle auszublenden und damit erst die Ergebnisse nach
Einstellen eines stationiiren Zustands am Messgerit aufzuzeichnen, ist in dem Prozessleitsy-
stem eine Haltezeit von 20 Sekunden eingestellt. Wihrend dieser Zeit werden die zuletzt vor
dem Umschalten gemessenen Werte verwendet.

Zur Kalibrierung des Gasanalysators wird reiner Stickstoff (Reinheit 5.0 = 99.999 Vol%, Fir-
ma Air Liquide) als Nullgas und ein Priifgas mit 10 Vol% COz, 10 Vol% 03 und N3 (relative
Messunsicherheit +1%, Firma Linde) verwendet.

B.3 Prozesssteuerung

Wie in Kapitel 3.2 erldutert, ist die Anlagensteuerung iiber eine softwarebasierte SPS
(TwinCAT™ ! Version v2.9.0, Firma Beckhoff Industrie Elektronik) realisiert, die auf ei-
nem Industrie-PC in dem Schaltschrank (Firma Endress+Hauser / Firma Winitec GmbH) be-
trichen wird. Durch Kopplung der SPS mit der Software LabVIEW™ (Version 7.1, Firma
National Instruments) auf einem Standard-PC wird als Benutzerschnittstelle ein grafisches
Prozessleitsystem realisiert. Die Kommunikation mit Messg?rﬁten und Feldg—crﬁten erfolgt
dabei {iber Signalwandlerkarten an dem Industrie-PC. Eine Ubersicht iiber die verwendete
Hardware (Firma Beckhoff Industrie Elektronik) wird in Tabelle 55 gegeben.

Dasin LabVIEW™ erstellte Prozessleitsystem weist eine Durchlaufzeit des Programmzyklus

von 2 s auf. Die Speicherung aller Anlagendaten erfolgt im Intervall von 10's.

"TwinCAT System Manager Version v2.9.0 (Build 987), ©199265§£05:
TwinCAT PLC Control Version v2.9.0 (Build 586), ©1996-
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Tabelle 55: Ubersicht iiber die eingesetzte Hardware zur Realisierung der Prozesssteuerung
(Firma Beckhoff Industrie Elektronik).

Modul Beschreibung

CPU-Grundmodul, Pentium MMX  kompatibel, 266-MHz-
001-0011 Taktfrequenz, 16 MB interner Flash-Speicher, 32 MB interner

GEI00]- Arbeitsspeicher, Schnittstellen: 1 x RJ45 (Ethernet), 1 x D-Sub-Stecker
9-polig (RS232)

KL 1404 4-Kanal-Digital-Eingangsklemme fiir 24 VDC Steuersignale

KL 2404 4-Kanal-Digital-Ausgangsklemme fiir 24 VDC Steuersignale

KL 3054 4-Kanal-Eingangsklemme fiir 4-20 mA-Signale

KL 4022 2-Kanal-Ausgangsklemme fiir 4-20 mA-Signale

KL 4424 4-Kanal-Ausgangsklemme fiir 4-20 mA-Signale
2-Kanal-Eingangsklemme Pt100 (RTD), Anschluss der Ptl100-

KL 3202 Thermometer in 3-Leitertechnik, Messbereich -250 °C bis 850 °C,
Auflsung 0.1 °C, Messfehler < & 1 °C
2-Kanal-Eingangsklemme Pt100 (RTD), Anschluss der Pt100-

KL 3202-0028 | Thermometer in 3-Leitertechnik, Messbereich -40 °C bis 128 °C,
Auflésung 0.01 °C, Messfehler < + 0.3 °C

KL 9200 24 VDC Einspeiseklemme

KL 9400 24 VDC Einspeiseklemme

KL 9010 Busendklemme

B.4 Chemikalien zur Versuchsdurchfiihrung

Die zur Durchfithrung der Versuche mit MEA verwendeten Chemikalien sind in Tabelle 56

zusammengestellt.
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Tabelle 56: Chemikalieniibersicht fiir die Versuche mit MEA an der Technikumsanlage.

Beschreibung Hersteller/Lieferant

Monoethanolamin rein (> 99.7%) BASF SE

Zweifach destilliertes Wasser fiir Lo-

T eigene Herstellung am ITT in einer Bidistille
sungsmitieleinwaage

S8 i A eigene Herstellung am ITT mit dem druckfesten
Entionisiertes Wasser fiir Frischwasserzu- ; i
U T Mischbettwasservollentsalzer DI 1900 der Fir-

& ma TKA Wasseraufbereitungssysteme GmbH

(O, der Reinheit 2.2 (99.2 Vol %) fiir Ver-

suche mit erhohtem CO,-Partialdruck A Laaude

B.5 Stoffdaten fiir die Versuchsauswertung

Die in der vorliegenden Arbeit zur Auswertung der Versuche an der Technikumsanlage ver-
wendeten Stoffdaten wurden mit Korrelationen aus [98] berechnet. Im Folgenden wird auf die
dariiber hinaus gehenden Berechnungen der spezifischen Dichte und der molaren Wirmeka-
pazitit der fliissigen Mischung von H,O-MEA-CO; sowie auf die Berechnung der Absorpti-
onsenthalpie eingegangen.

B.5.1 Spezifische Dichte einer flissigen Mischung von H,O-MEA-CO;

Die spezifische Dichte einer mit CO, beladenen wiissrigen MEA-Losung ergibt sich nach
[134] gemiB Gleichung (8). Darin bezeichnet p(™) die spezifische Dichte der Mischung, with-
rend v das molare Volumen der Mischung angibt. Letzteres wird iiber Gleichung (9) berechnet.
Dabei ergibt sich das molare Reinstoffvolumen von MEA aus Gleichung (10). Die bendtig-
ten Parameter sind in Tabelle 57 zusammengefasst. Das molare Reinstoffvolumen von H,O

(vi,0) berechnet sich mit einer Korrelation aus [98].

(n) |

Y )Cl(\:}EA'MMEA +x(};‘2)0 -Mu,0 +Xco, Mco, (8)
- v
) (n) (o) 9
v=x§ﬂ:aA-VMEA +X£-‘;2)0'VH;_O +x£:noz“’C0z +XMEA " *H,07Y o
m\ _ Mwea/(G) (10)
VMEA === 2 T/K)+C
mol) ~ A-(T/K)*+B-(T/
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Tabelle 57: Parameter fiir die Korrelation zur Berechnung der Dichte einer Mischung aus
H;0-MEA-CO; mit den Gleichungen (9) und (10) aus [134].

A

B

2

vco, / ml/mol

v/ mlfm

-5.35162E-07

-0.000451417

1.149451

0.04747

18218 |

In der Technikumsanlage wird fiir das beladene Losungsmittel die Dichte der Fliissigphase
mit einemn Coriolis-Durchflussmessgerit (Messstelle F19) ermittelt, so dass ein Vergleich mit
der rechnerischen Dichte méglich ist. Die Abhiingigkeit der gemessenen spezifischen Dichte
von dem CO;-Masssenanteil ist fiir die Versuche mit MEA in Abbildung 61a gezeigt. Mit
den experimentellen Daten fiir die Temperatur und die Zusammensetzung der Fliissigphase
wurde mit den Gleichungen (8) bis (10) die spezifische Dichte berechnet. Der Vergleich von
gemessener und berechneter Dichte ist in Abbildung 61b dargestellt. Die relative Abweichung

zwischen Messung und Experiment liegt dabei unter 1%.
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In der Technikumsanlage mittels Coriolis-Massendurchflussmessgerét be-

stjmr_nte Dichte des beladenen Losungsmittels fiir Versuche mit MEA: (2) Ab-
hiingigkeit der gemessenen Dichte von dem CO2-Massenanteil. (b) Vergleich
der gemessenen Dichte mit der berechneten Dichte.
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B.5.2 Molare isobare Warmekapazitit einer flissigen Mischung von
H,0-MEA-CO,

Zur Berechnung der molaren isobaren Wirmekapazitit der Fliissigphase einer Mischung von
H,0, MEA und CO,, die zum Ldsen von Energiebilanzen benétigt wird, gilt Gleichung (11)
(vgl. Definition einer MischungsgréiBe z.B. in [116]).

),L.mix A (n) :nl L.rein n) (n),L.rein (n).L‘rein
(T.2) = xypa-cpmea (7)+ r1«:20 Cp.H0 (T) +x¢ coz p.co,  (T)
+cpn) k- (T,x) (11)

Die molare isobare Wirmekapazitit der Reinstoffe H»O und MEA wird dabei nach [98]
berechnet. Da CO; in dem fiir diese Arbeit relevanten Temperaturbereich iiberkritisch ist
(T:.co, = 31.04 °C), wird in einer ersten Niherung fiir CO; die molare isobare Wirmekapa-
zitiit des idealen Gases verwendet ([98]). Die Berechnung der molaren isobaren Exzesswir-
mekapazitit fiir eine Mischung aus H,O und MEA erfolgt nach [30] mit der Gleichung (12).
Die zugehérigen Parameter sind in Tabelle 58 angegeben. Fiir eine mit CO; beladene Losung
wird hier angenommen, dass aufgrund der tiblicherweise geringen CO;-Konzentrationen der
Einfluss des CO, auf die Exzesswirmekapazitit vernachlissigt werden kann.

Cén).L.Ex(T‘i}/(m:lK) = ka0 [(Ao+A1- (T /K))

+(Bo+B1- (T /K)) - (xmA_xgﬂo)] (12)

Tabelle 58: Parameter zur Berechung der molaren isobaren Exzesswirmckapazitit fiir eine
Mischung aus H,O und MEA nach Gleichung (12) aus [30].

Ag A] B{) Bl
-148.9 | 0.49208 | 28.033 | -0.0969

Abbildung 62 zeigt den Vergleich der mit Gleichung (11) berechneten isobaren i =

zitdt einer fliissigen Mischung von H2O und MEA mit experimentellen Daten fiir unterschied -
liche Bedingungen. Dies zeigt, dass die Beriicksichtigung der isobaren Exzesswirmekapazitit
notwendig ist, um die isobare Wirmekapazitit der Mischung von H>0 und MEA mit guter

Genauigkeit wiederzugeben.



188 Anhang B Aufbau der Technikumsanlage und Versuchsanswertung

3.9 1
O exp
e HEd calc mit c5* = ! Y
= —-.— calc ohne ¢ o
o 4 o
g [ e
= 374
=2
~
ik 3.6
_—
Egs
O 35—
34 T T T T T T
20 30 40 50 60 70 80 90

T/°C

Abbildung 62: Vergleich der experimentell bestimmten spezifischen Wirmekapazitit fiir eine
Mischung aus 0.2 mol/mol MEA + 0.8 mol/mol H>0 aus [30] mit berechne-
ten Werten entsprechend der Gleichungen (11) und (12). Die Ergebnisse der
Rechnung sind dabei mit und ohne Beriicksichti gung der Exzesswirmekapa-
zitdt gezeigt.

B.5.3 Absorptionsenthalpie

In Kapitel 2.3.2.4 sind in Abbildung 6 experimentelle Daten der spezifischen Absorptionsent-
halpie von CO, fiir eine wiissrige Losung mit 0.3 g/g MEA bei unterschiedlichen Tempera-
turen in Abhéngigkeit von der CO;-Beladung entsprechend der Quelle [69] dargestellt. Zur
Verwendung in Energiebilanzen werden hier diese Messdaten bei den einzelnen Temperatu-
ren T (40 °C, 80 °C, 120 °C) in Abhingigkeit von der CO,-Beladung durch eine lineare Ap-
proximation gemiB Gleichung (13) dargestellt. Der Giiltigkeitsbereich liegt dabei zwischen
Gco, = 0 molcg,/molyea und Oco, = 0.5 moleg,/molyg,. Die entsprechenden Parameter
sind in Tabelle 59 zusammengestellt. Zur Berechnung der spezifischen Absorptionsenthalpie
bei abweichenden Temperaturen erfolgt eine lineare Interpolation.

(m)
Araps (Ti, 0c0,) /(K1 /kgeoy) = Ay aco, + By 0co, < 0.5molcoy /molygs (13)
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Tabelle 59: Parameter fiir die Korrelation 13 zur Berechnung der spezifischen Absorptions-
enthalpie fiir die Aufnahme von CO5 in eine wiissrige Losung mit 0.3 g/lg MEA

bei 40 °C, 80 °C und 120 °C. Die Parameter ergeben sich durch Anpassung von
Messdaten aus [69].

k[m/c] a B

1 40 1.4911 | 1889.4
2 80 48.617 | 2091.8
3 120 | -225.69 | 2551.6

L

B.6 Ergédnzungen zur Versuchsauswertung

B.6.1 Bilanzierung des Gasbrenners

Wie in Kapitel 3.4 geschildert, wurde zur Uberpriifung der Messung des CO3-Volumenanteils
im trockenen Gas am Absorbereintritt mit dem Gasanalysator Binos 100.2 2M eine Bilanzie-
rung des Gasbrenners mit Berticksichtigung der ablaufenden Reaktionen durchgefiihrt. Eine
entsprechende Skizze des Bilanzraums ist in Abbildung 63 gezeigt.

Erdgas: CHy, C,Hg, CO,, N-g_>|
%, yF Rauchgas: CO2, HyO, Na, Oy
Gasbrenner 7
7RG, yRG
Luft: N3, O, B
nk, gk

Abbildung 63: Skizze fiir die Bilanzierung des Gasbrenners.

Dic bei dieser Betrachtung zugrunde liegenden Annahmen sind im Folgenden zusammenge-
stellt:

* Der Erdgasstrom besteht aus den Komponenten CHy, CaHg, CO; und Nj. Ausgehenld
von der in Tabelle 41 (Anhang B.1) angegebenen Erdgaszusammensetzung werden die
Molanteile von CO; und N, unveriindert iibernommen, wihrend die Molanteile der
Kohlenwasserstoffe CH, und C;Hg so normiert werden, dass die SchlieBbedingung er-

fiillt ist. Die fiir die Berechnung verwendete Erdgaszusammensetzung ist in Tabelle 60
angegeben.
* Der Luftstrom besteht aus den Komponenten N und Oz. Argon wird als N betrachtet.
Die verwendete Luftzusammensetzung ist in Tabelle 60 angegeben.
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« Der HyO-Anteil im Erdgas- und Luftstrom ist vernachlissigbar klein.

« Im Brenner wird von einer vollstindigen Oxidation von CH4 und C>Hg gemiiB der Re-
aktionen (XVIII) und (XIX) ausgegangen,

CH4+20, — CO2;+2H;0 (XVII)

CyHg+350; — 2C02+3H0 (XIX)

Zur Durchfiibrung der Berechnung des CO,-Volumenanteils tiber die Brennerbilanz
miissen aus dem Experiment die Stoffstréme fiir N und Oz im Rauchgas am Absor-
bereintritt als Eingabegrofen verwendet werden (Berechnung der Strdme: siehe An-
hang B.6.3). Die Berechnung des O,-Stroms aus Messdaten hingt iiberhaupt nicht von
der CO»-Analytik ab und die Bestimmung der N;-Stroms wird nur in geringem Mafe
durch die CO-Analytik beeinflusst. Der Einfluss des gemessenen CO;-Volumenanteils
auf die Berechnung der Brennerbilanz ist dadurch gering.

Tabelle 60: Zusammensetzung von Erdgas und Luft fiir die Bilanzierung des Gasbrenners,

Erdgaszusammensetzung Luftzusammensetzung (aus [116])

'y, / mol/mol | 0.932 6, / mol/
VCu, Y6, / mol/mol 0.210
YE,u, / mol/mol | 0.035 ¥, / mol/mol 0.790

¥go, / mol/mol | 0.009

yf}z /mol/mol | 0.024

Zur Bilanzierung des Gasbrenners werden die Komponentenmengenbilanzen mit Beriicksich-
tigung der Reaktionsstéchiometrie formuliert. Weiterhin muss die SchiieBbedingung erfilllt
werden. Mit Vorgabe der im Experiment bestimmten N»- und O,-Stoffstrome im Rauchgas
am Absorbereintritt ergeben sich die Stoffstréme von Rauchgas, Luft und Erdgas. Damit kann
der COz-Molanteil bzw. der CO5-Volumenanteil im trockenen Rauch gas berechnet werden.

In Abbildung 64 ist der aus der Gasanalytik ermittelte CO,-Volumenanteil iiber demjeni-
gen Wert aus der Brennerbilanz fiir alle Versuche ohne Zufuhr von zusitzlichem CO5 in das
Rauchgas aufgetragen. Die Ubereinstimmung bei den Versuchen A1 bis A29 ist gut, wodurch
die Vorgehensweise bei der Brennerbilanzierung bestitigt wird. Die Abweichungen in dem
CO;-Volumenanteil von ca. 0.4 - 1.0 Vol% bei den Versuchen A30 - A47 verdeutlicht, dass

Ungenauigkeiten aufgetreten sind, die durch Uberpriifung mit Priifgas nicht zu erkennen wa-
ren.
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Abbildung 64: Vergleich des CO5-Volumenanteils im Rauchgas aus der Gasanalytik mit dem
Wert aus der Brennerbilanz fiir die Versuche ohne zusitzliche COz-Zufuhr
innerhalb der Messreihen Al ~ A29 (0) und A30 - A47 (¥).

B.6.2 Berechnung von fluiddynamischen KenngrdBen des Absorbers

Die griiften Gas- und Fliissigkeitsstrome des Absorbers treten im Sumpf auf. Zur Beurteilung
der fluiddynamischen Belastung der Absorbereinbauten werden der F-Faktor und die Fliissig-
keitsbelastung im Absorbersumpf entsprechend der Gleichungen (14) und (15) berechnet.

G
O e < (14)
7 Dans
L
mn (15)

W= ————
P L % -df\bs

Zusammen mit dem gemessenen Druckverlust im Absorber kann eine Aussage iiber die
Kapazititsgrenze getroffen werden. Abbildung 65 zeigt den auf die gesamte Packungshohe
im Absorber bezogene Druckverlust in Abhéngigkeit vom F-Faktor bzw. vom Gasstrom bei
trockener Kolonne sowie bei einem Losungsmittelstrom von 300 kg/h. Daran wird deutlich,
dass der Rauchgasstrom auf ca. 110 kg/h begrenzt ist.

Die Gasbelastung im Desorber ist bei gleichem Kolonnendurchmesser im Vergleich zum Ab-
sorber deutlich geringer, so dass der fluiddynamische Arbeitshereich des Desorbers unkritisch

1st,
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Abbildung 65: Auf Packungshthe bezogener Druckverlust iiber dem F-Faktor (a) bzw.
tiber dem Gasmassenstrom (b) bei unterschiedlichen Fliissigkeitsbelastungen:
v =0 kg/h bzw. 0 m*/(m? h), ® = 300 kg/h bzw. 24.2 m*/(m? h) .

B.6.3 Bestimmung der Komponentenmassenstrome in Gasen

Die Bestimmung der Komponentenmassenstrome im Rauchgas am Absorbereintritt und im
gereinigten Abgas am Absorberaustritt aus den Messwerten spielt eine zentrale Rolle bei
der Versuchsauswertung. Dafiir stehen jeweils eine Volumenstrommessung, eine Druck- und
Temperaturmessung sowie die Bestimmung des CO5- und O,-Volumenanteils im trockenen
Gas zur Vertiigung. Basierend auf den Ergebnissen wird der abgetrennte CO,-Massenstrom
berechnet. Zudem muss der CO,-H,0-Strom am Desorberaustritt und nach dem Kondensator
bestimmt werden. Die zur Berechung benétigten Annahmen sind im Folgenden zusammen-
gestellt:

* Alle relevanten Gasstréme sind bei der jeweils gemessenen Temperatur mit Wasser-
dampf gesiittigt. Dadurch ist der Wasserdampfpartialdruck festgelegt.

* Gasformige Stréme werden als ideales Gas behandelt.

* Im Rauchgas und im gereinigten Abgas werden lediglich die Komponenten N, O,
COz und H,0 betrachtet. Basierend auf dem Wasserdampfpartialdruck, dem Gesamt-

druck sowie den CO;- und O2-Volumenanteilen im trockenen Gas konnen die fehlenden
Partialdriicke berechnet werden,
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* Der abgetrennte CO>-Massenstrom am Desorberaustritt wird iiber die gasseitige Bilan-
zierung des Absorbers berechnet.

* In dem Dampfstrom am Desorberaustritt und in dem Produktstrom nach dem Kon-
densator wird angenommen, dass nur die Komponenten CO; und H,O auftreten. Mit
dem Wasserdampfpartialdruck, dem Gesamtdruck und dem CO,-Massenstrom kann der
Wasserdampfstrom berechnet werden.

Bei der Berechnung der Energiebilanz des Desorbers fillt auf, dass der Wasserdampfstrom
am Austritt der Desorberwaschsektion einen starken Einfluss auf den ermittelten Wirmever-
lust aufweist. Nahezu der gesamte Wasserdampfstrom wird als Kondensat von der Pumpe
P5 nach dem Kondensatsammelbehiilter in den Desorber und in einen Abwasserbehiilter ge-
pumpt. Mittels Mengenbilanz kann der Volumenstrom durch die Pumpe P5 berechnet werden.
Andererseits kann durch Auswertung der Kalibrierung der Pumpe P5 auf den Membranhub
und die Motorfrequenz der Wasservolumenstrom abgeschitzt werden. Der Vergleich des auf
den beiden genannten Wegen ermittelten Kondensatstroms ist in Abbildung 66 dargestellt.

Wihrend eine gute Ubereinstimmung bei Versuchen mit einem Kondensatstrom bis ca. 8 kg/h
vorliegt, ist bei groBeren Volumenstromen ein deutlicher Unterschied zu erkennen. Um Unge-
navigkeiten bei der Auswertung von Energiebilanzen zu reduzieren, wird in diesen Fillen fiir
den Wasserdampfstrom ein Mittelwert berechnet. Dieser ergibt sich aus dem Wasserdampf-
strom iiber die oben erlduterte Berechnung am Desorberaustritt und aus dem itber die Pum-
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penkalibrierung mit der Mengenbilanz berechneten Wasserdampfstrom.

B.6.4 Energiebilanzen

In dieser Arbeit werden fiir unterschiedliche Kontrollrdume der Technikumsanlage Energiebi-
lanzen aufgestellt, um Wirmeverluste zu bestimmen und um die Beitriige zum Energiebedarf
im Desorber zu analysieren. Die Energiebilanzen werden jeweils durch Aufstellen des ersten
Hauptsatzes der Thermodynamik und durch sinnvolles Einsetzen der Komponentenmassenbi-
lanzen hergeleitet. Dabei werden die im Folgenden aufgelisteten Annahmen getroffen:

* In gasférmigen Strémen wird fiir jede Komponente die spezifische isobare Wirmeka-
pazitiit des idealen Gases verwendet. Mischungsbeitrige werden vernachlissigt.

Die fliissige Mischung von H,O-MEA-CO3 setzt sich aus den Teilsystemen H,O-MEA
und CO; zusammen. Die spezifische isobare Wirmekapazitit des Systems H>O-MEA
ergibt sich aus den Reinstoffwerten und der spezifischen isobaren Exzesswirmekapazi-
téit (siche Anhang B.5.2). Fiir die Komponente CO» wird mangels an verfiigbaren Daten
die spezifische isobare Wirmekapazitiit des idealen Gases verwendet. Der Einfluss auf
die Wiirmekapazitiit der Mischung ist aufgrund der geringen CO,-Massenanteile gering.
Die Exzessenthalpie fiir das System H,O-MEA-CO; wird vernachlissigt.

Die Temperatur des im Waschwasserkreislauf im Absorber zugefiihrten Frischwasser-
stroms wird mit TFW:¢" = 15 °C angenommen.

Es werden jeweils nur die relevanten Hauptkomponenten betrachtet, Spurenkomponen-
ten werden vernachlissigt.

Die zur Berechnung von Energiebilanzen benitigten Stoffdaten sind in Anhang B.5 ange-
geben. Die Bezeichnungen von Komponentenmassenstrémen und von Temperaturen in den

Energiebilanzen erfolgt entsprechend dem in Abbildung 8 (Kapitel 3.1) dargestellten Pro-
zessfliesbild der Technikumsanlage.

Warmeiibertrager W2:

Iy 7;
FWY L G : 4
O = i, [ o, NT ko | hvio() + [ ho(T)ar
Tig & iy
23 e
=0 | AhiolTis) ~ [ cho (T)dT (16)
Tig
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Gesamtprozess:

Der Kontrollraum zur Berechnung des Wirmeverlustes in dem Gesamtprozess umfasst Ab-
sorber, Desorber sowie die Wirmeiibertrager W2, W3 und W5.
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B.6.5 Berechnung von Kolonnenprofilen

Aus den gemessenen Kolonnenprofilen in Absorber und Desorber fiir die Terr.aperatur und den
CO,-Massenanteil in der Fliissigphase kénnen unter der Annahme, dass nur die Koml-:)onenten
CO; und H,0 am Stoffaustausch zwischen Gas- und Fliissigphasc teilnehmen, weitere K(?'
lonnenprofile berechnet werden. Dies sind insbesondere die Stoffiibergangsprofile und Parti-
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aldruckprofile der beiden Komponenten CO» und H,O sowie Komponentenmassenstrompro-
file in der Gas- und Fliissigphase. Zur Berechnung werden in der Regel Komponentenmas-

senbilanzen und die Energiebilanz iiber die einzelnen Kolonnensegmente gelost. Es werden

folgende Bilanzriume betrachtet:

« Bilanzierung einer Packungssektion im Absorber. Anwendung der Gleichungen auf alle

Packungssektionen ausgehend vom Absorbersumpf.

Verdampferstufe im Desorbersumpf. Betrachtung als Gleichgewichisstufe.

Bilanzierung einer Packungssektion im Desorber. Anwendung der Gleichungen auf alle
Packungssektionen ausgehend von der Verdampferstufe im Desorbersumpf.

Entspannungsbehilter am Lsungsmitteleintritt im Desorber. Anwendung der Kompo-
nentenmassenbilanz.

Kondensation von Wasserdampf in der Absorberwaschsektion.

Kondensation von Wasserdampf in der Desorberwaschsektion. Anwendung der Kompo-
nentenmassenbilanz mit der Annahme von Wassersiittigung, so dass der Wasserdampf-
partialdruck mit der gemessenen Temperatur berechnet werden kann.

B.6.6 Aminriickhaltung in der Absorberwaschsektion

B.6.6.1 KonzentrationsmaBe

Zur Umrechnung des MEA-Molanteils im feuchten Abgas in die in der TA-Luft verwendete
MEA-Massenkonzentration im trockenen Gas Xii,,”é AV ) kann Gleichung (25) verwendet werden.

Xl\(dﬂg\r) = L = Mmea ,_igii_ (25)
e (nN, +no, +nco, +nmea) V0 Wy _x}(;x)o

B.6.6.2 Abschétzung der MEA-Konzentration im Rauchgas

Zur Beurteilung der MEA-Abtrennung in der Waschsektion des Absorbers kann der MEA-
Gehalt im Rauchgas an Eintritt und Austritt der Waschsektion unter der Annahme von Pha-
sengleichgewicht mit Hilfe des Raoultschen Gesetzes gemiil Gleichung (26) abgeschiitzt wer-
den. Ausgehend von dem experimentell bestimmten MEA-Massenanteil im Lean Solvent am
Absorbereintritt (V84) bzw. im Waschwasser (V42) wird der MEA-Molanteil in der Gasphase
berechnet. Sind der Gasstrom 7% und der trockene Gasstrom 75t bekannt, so kann mit Glei-

chung (27) die MEA-Massenkonzentration bezogen auf das trockene Gas X,E,"EX ) abgeschiitzt
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werden. Die in Kapitel 3.4 in Abbildung 20 gezeigten Ergebnisse basieren auf der Annahme,
dass in einer ersten Naherung der Aktvititskoeffizient vernachldssigt wird. Dann kann im We-
sentlichen eine Aussage iiber die GriBenordnung des MEA-Gehalts im gereinigten Rauchgas
getroffen werden kann.

(n

Puea (T) Xpqea - IMEA = P YMEA (26)

Myea-ivea  7° Muea Plea (T) ()
#Gr 0 :,iG,u-' o P ‘XMEA © TMEA 27

(m,V) _
XMEA =

B.6.6.3 Vereinfachtes Modell zur Betrachtung von EinflussgroBen

In Ergnzung zur Diskussion des Einflusses von BetriebsgroBen der Absorberwaschsektion
auf die MEA-Riickhaltung in Kapitel 3.4 werden die wichtigen Zusammenhiinge im Folgen-
den anhand eines einfachen Modells verdeutlicht, welches in Abbildung 67 skizziert ist. Dabei
wird von einer unendlich hohen Waschkolonne ausgegangen, in der am Gasaustritt Gleichge-
wicht erreicht wird. Basierend auf der Phasengleichgewichtsbeziehung fiir MEA am Kopf
der Waschsektion sowie auf Mengenbilanzen der Fliissigkeitsstrome kann die Gleichung (28)
abgeleitet werden, anhand derer die Wirkung von EinflussgroBen auf die MEA-Riickhaltung
in der Waschsektion sichtbar wird. Die Diskussion von EinflussgréBen wird in Kapitel 3.4
gefithrt,

S -RG
Abgas PMEA(T) ; n ) 1 ')‘R%A (28)
IMEA &~ p,-\hs Azv —i—I-IGL f'jﬂ“lo M
H0 7 TH0 1+ -y
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: 5 n) (2)
nKrEls 2 J:g\j}EA

gt |
L e e
_—/
Rauchgas Uberlauf
vom Absorber zum Absorber
-RG , RG ¥ 5ab
s UMEA (

Abbildung 67: Modellskizze der ‘Waschsektion im Absorber.
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C Versuchsergebnisse der Technikumsanlage

C.1 Ubersicht tiber Messdaten fiir alle MEA-Versuche an der

Technikumsanlage

Alle an der Technikumsanlage mit MEA durchgefiihrten Variationsstudien sind mit der Zu-
ordnung simtlicher Einzelversuche in Tabelle 61 zusammengefasst. Die experimentellen Da-
ten sowie die Ergebnisse von weiteren Auswertungen sind fiir jeden Einzelversuch in einem
ProzessflieBbild zusammengestellt. Diese Daten sind fiir die Versuche A1 bis A47 in den Ab-
bildungen 68 bis 114 angegeben.
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Tabelle 61: Zuordnung aller MEA-Experimente zu den durchgefiihrten Variationsstudien.

.

Variation Versuchsnummern
V1 | COp-Partialdruck Al, A2, A3, A4, A5, A6
CO;-Abtrenngrad bei niedrigem CO»-
Vi1 Partialdruck (pco, = 55 mbar) Al, A4, A37, A42, A43, Ad6, A47
CO;-Abtrenngrad bei hohem CO,-
V22 Partialdruck (pco, & 110 mbar) A2, A7, AB, A9, A29
Rauchgasstrom bei konstantem CO,-
V3 | Abtrenngrad (‘¥ = 76%) und bei kon- | Al, A4, A13, Al4, A15
stantem L/G-Verhiltnis
Losungsmittelstrom bei niedrigem
3 4 4 , A37, A38, A39
1 CO,-Partialdruck und ¥ = 76% Ak anihe A0, A0
Losungsmittelstrom bei niedrigem
V4, 1, A42, A43, Add, Ads5
Az CO»-Partialdruck und ¥ = 88% S s e
V43 Losungsmittelstrom bei hohem Rauch- Al5, A16, A17, A8, A19
gasstrom und ¥ = 75%
v44 | Losungsmitielstrom bei hohem CO2- | 15 A28 A20, A30, A31, A32, A33
Partialdruck und ¥ = 53%
V5 | Desorberdruck Al, A4, A10, All, A12
Véi I...{")supgsrninelzusan?mensetzung bei AL Ad, A24, A25
niedrigem CO,-Partialdruck
V62 Lﬁsungsnﬁnelzugmmcnsetzung bei A2, A26, A27
hohem CO,-Partialdruck
V7 | Losungsmitteltemperatur T Al, A4, A20, A21 |
V8 | Rauchgastemperatur Al, A4, A22, A23
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C.2 Beurteilung der Versuche mit MEA

C2.1 CO>-Analytik

Der in der Technikumsanlage abgetrennte CO,-Massenstrom kann iiber unterschiedliche
Messmethoden bestimmt werden:

* Gasseitige Massenbilanz fiir CO, iiber den Absorber basierend auf Messungen der Gas-
strome und der CO,-Konzentrationen.

* Fliissigkeitsseitige Massenbilanz fiir CO; iiber den Absorber basierend auf Mes-
sungen der Fliissigkeitsstrome und CO;>-Massenanteile. Die Bestimmung der CO;-
Massenanteile erfolgt iiber die Titration mit Kalilauge oder iiber die Bariumchlorid-
methode (siehe Anhang A.3)

* Durchflussmessung des CO,-Produktstroms nach dem Kondensator am Desorberaus-
tritt mittels Wirbelzihler (F5) bzw. thermischem Massendurchflussmesser (F18).

Im Folgenden wird zunichst auf die Giite der Fliissigkeitsanalytik eingegangen, bevor am
Ende dieses Abschnitts fiir die MEA-Versuche an der Technikumsanlage der Vergleich des
mit den unterschiedlichen Methoden ermittelten abgetrennten CO;-Massenstroms erfolgt.

Die Bestimmung des CO,-Massenanteils einer Fliissigkeitsprobe mittels Titration weist eine
erkennbare Abhéingigkeit von dem Ethanol-Wasser-Verhiltnis der Vorlage auf. Diese Abhén-
gigkeit ist in Abbildung 115 beispielhaft fiir Proben mit unterschiedlichen COz-Beladungen
einer wissrigen Lésung mit ca. 0.3 g/g MEA dargestellt. Dabei wird deutlich, dass das
Ethanol-Wasser-Verhiiltnis insbesondere bei COj-Massenanteilen iiber 0.06 g/g cinen merk-
lichen Einfluss auf das Ergebnis aufweist.

Als alternative Analysenmethode kann die BaCl;-Methode eingesetzt werden. Bei der auf-
windigen und fehleranfilligen Methode ist eine Reproduzierbarkeit von ca. 3 - 4% erreiclT-
bar. Abbildung 116a zeigt einen Vergleich der Analysenergebnisse der BaCl;-Methode mit
der Titration bei Variation des Ethanol-Wasser-Verhiltnisses. Die Ergebnisse aus der BaCls-
Methode zeigen tendenziell hshere Werte im Vergleich zur Titration.

Zur Festlegung eines geeigneten Ethanol-Wasser-Verhiltnisses fiir die COzﬁTitraTion kann der
mit den Ergebnissen der Gasanalytik, CO»-Titration und BaClg—Methorl.e bcstm:mte abge-
trennte CO,-Massenstrom verglichen werden, wie Abbildung 116b beispiclhaft fiir den Vt_ar-
such A28 zeigt. Aufgrund dieser Ergebnisse wird fiir die Bestirm.nung des COZ-Massena.r]:teﬂs
in einer wiissrigen Losung mit 0.3 g/g MEA mittels Titration ein Ethano]vo{umenantel- von
0.5 I/ empfohlen. Dieser wurde fiir die Versuche Al bis A29 verwendet. .Bei den vo.r d{esen
Versuchen A1 bis A29 durchgefiihrten Versuchen A30 bis A47 wurde hingegen mit einem
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Abbildung 115: Einfluss des Ethanolvolumenanteils bei der CO,-Titration auf das Ergeb-
nis fiir den CO;-Massenanteil anhand von Proben von Lean Solvent (offene
Symbole) und Rich Solvent (gefiillte Symbole) der Versuche A8 (2, a),
A9 (O, m), A28 (O, ®) und A29 (o, +) mit einer wissrigen Lésung von ca.
0.3 g/lg MEA.

Ethanolvolumenanteil von 0.33 1/ gearbeitet. Wie Abbildung 115 zeigt, weisen dann die er-
mittelten CO,-Massenanteile insbesondere bei den Proben mit hohen CO;-Beladungen zu
hohe Werte auf. Um bei den Versuchen A30 bis A47 die Genauigkeit des mit den Analysener-
gebnissen berechneten abgetrennten CO,-Massenstroms zu erhhen, werden die gemessenen
COy-Massenanteile anhand der Ergebnisse in Abbildung 115 durch Interpolation korrigiert.
In der vorliegenden Arbeit werden nur diese korrigierten Werte verwendet.

Der mit den unterschiedlichen Methoden bestimmte abgetrennte CO»-Massenstrom fiir die
MEA-Versuche an der Technikumsanlage ist in Abbildung 117 dargestellt. Dabei sind die
mittels der fliissigkeitsseitigen CO,-Massenbilanz bestimmten Werte sowie die Messergeb-
nisse der Durchflussmessungen im CO,-Produktstrom Jeweils iiber dem aus der gasseitigen
CO,-Massenbilanz bestimmten Wert aufgetragen. Die Ubereinstimmung zwischen der Gas-
analytik und der CO,-Titration bzw. der Bariumchloridmethode ist in der Regel sehr gut.
Der thermische Massendurchflussmesser zeigt bis auf wenige AusreiBer ebenfalls eine gute
Ubercinstimmung. Die Abweichungen bei hohen CO,-Massenstromen lassen sich durch den
Messbereichsendwert von 8.72 kg/h erkldren. Die Messbereichsuntergrenze des Volumen-
strommessgerits F5 liegt bei einem Druck von 2 bar bei ca. 7 kg/h, so dass das Messgeriit bei
den meisten Versuchen keine sinnvollen Werte liefern kann.
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Abbildung 116: Variation des Ethanolvolumenanteils bei der CO>-Titration fiir die Proben

des beladenen und unbeladenen Losungsmittels des Versuchspunktes A28:
(a) Vergleich des Ergebnisses der COy-Titration mit der BaCl,-Methode fiir
das Lean Solvent (----) und das Rich Solvent {(—--—), (b) Vergleich des
mittels Gasanalytik, CO»-Titration und BaCl,-Methode bestimmten abge-

trennten CO>-Massenstrom.
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Abbildung 117: Vergleich des iiber die Gasanalytik bestimmien abgetrennten CO--

Massenstroms mit den iiber folgende Methoden bestimmten Werten fiir die
MEA-Versuche an der Technikumsanlage: (a) Titration mit Kalilauge. (b)
Bariumchloridmethode. (c) thermischer Massendurchflussmesser F18. (d)
Volumenstrommessgerit F5.
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C.2.2 Komponentenmassenbilanzen

Im Folgenden ist fiir alle MEA-Versuche Al - A47 die Giite der Komponentenmassenbilan-
zen fiir den Bilanzraum des Absorbers inklusive der Waschsektion fiir die Komponenten N»,
0,. COy, H20 und MEA dargestellt. Diesbeziiglich zeigen die Abbildungen 118 bis 122 den
relativen Fehler ¢; fiir die Komponentenmassenbilanz der Komponente i, wobei ¢; den Fehler
der Komponentenmassenbilanz bezogen auf die Summe der eintretenden Komponentenmas-
senstrome angibt.

ey, / %

0 2 4 6 8 1012 14 168 18 20 22 24 26 28 30 32 34 36 38 40 42 44 46 48

Versuchsnummer

Abbildung 118: Relativer Fehler in der N;-Komponentenmassenbilanz fiir den Absorber in
Bezug auf die Summe der eintretenden Komponentenstréme.

Versuchsnummer

Abbildang 119: Relativer Fehler in der O;-Komponentenmassenbilanz fiir den Absorber in
Bezug auf die Summe der eintretenden Komponentenstrome.
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Abbildung 120: Relativer Fehler in der CO,-Komponentenmassenbilanz fiir den Absorber in

Bezug auf die Summe der eintretenden Komponentenstrome.
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Abbildung 121: Relativer Fehler in der H,O-Komponentenmassenbilanz fiir den Absorber in

Bezug auf die Summe der eintretenden Komponentenstrome.

EMEA /%

0 2 4 6 8 1012 14 16 18 20 22 24 26 28 30 32 34 36 38 40 42 44 46 48
Versuchsnummer

Abbildung 122: Relativer Fehler in der MEA-Komponentenmassenbilanz fiir den Absorber

in Bezug auf die Summe der eintretenden Komponentenstrome.
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a5

Abbildung 123 gibt die Giite der Komponentenmassenbilanz fiir H>O fiir einen Kontrollraum
um den gesamien Absorpuons-Desorptions~Prozess an. Dabei ist der Fehler in der H,O

. . ges, ein .. . )
Massenbilanz A’"H:o iber der Summe aller eintretender H>0O-Komponentemassenstrome

aufgetragen. Der Bilanzfehler liegt bei den meisten Versuchen unterhalb von - 0.5 kg/h

25
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Abbildung 123: Abweichung in der H»O-Komponentenmassenbilanz fiir den gesamten
Absorptions-Desorptions-Prozess aufgetragen iiber der Summe aller eintre-
tender H,O-Komponentemassenstrome.

C.2.3 MEA-Massenanteile zur Beurteilung von Verlusten durch

Fliichtigkeit

Wie in Kapitel 3.4 diskutiert wurde. kdnnen durch die Analyse von Fliissigkeitsproben des
sowie des iiber V53 ausgeschleusten Abwassers

Waschwassers in Absorber und Desorber
troffen werden.

abschitzende Aussagen zur MEA-Rickhaltung bzw. zu MEA-Verlusten ge
In den Abbildungen 124a und 124b sind die MEA-Massenanteile in den Fliissigkeitsproben
der Probennahmestelle des Waschwassers in den Waschscktionen von Absorber (V42) bzw.

Desorber (V18) dargestellt.

nanteil in dem auszuschleusenden Abwasser nach
Abbildung 125b zeigt den MEA-
h Zusammenfiihren der

Abbildung 125a zeigt den MEA-Masse
dem Kondensatsammelbehilter am Desorherkopf (V53).
Massenanteil in dem auftretenden Kondensat in der Abgasleitung nac

Rohrleitungen von Absorber und Desorber (V83).
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Abbildung 124: MEA-Massenanteil in den Fliissigkeitsproben von Probennahmestellen des

Waschwassers in den Waschsektionen: (a) V42 im Absorber. (b) VI8 im
Desorber.
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Abbildung 125: MEA-Massenanteil in Fliissigkeitsproben: (a) Abwasser am Kondensator
des Desorbers (V53). (b) Kondensat in der Abgasleitung nach Zusammen-

fiihren der Rohrleitungen von Absorber und Desorber (V83).
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C.3 Ergebnisse der Parametervariationen mit MEA

Im Folgenden sind fiir die in Tabelle 61 aufgelisteten Variationsstudien mit MEA ergéinzende
Diagramme dargestellt, die in Kapitel 3.5 nicht gezeigt wurden. Zusammen mit den in Kapitel
3.5 dargestellten Diagrammen veranschaulichen diese Abbildungen das detaillierte Verhalien
des Absorptions-Desorptions-Prozesses bei Variation von Prozessbedingungen. Alle hier ge-
zeigten Diagramme entsprechen in der Art der Darstellung den Abbildungen, die in Kapitel
3.3 fiir die Referenzversuche Al und A2 diskutiert werden.

C.3.1 Variation des CO;-Partialdrucks

1200 7 B /

1000 ,,, E ol 1, ! l o

800 1+

600

Pco, / mbar

400

200J el

0 T T T T T T
1.0 1.2 1416 18 20 22 24

XCOz / mol.q /kg,

Abbildung 126: Arbeitslinien im Desorber fiir die Variation des CO;-Partialdrucks im
Raw::hgas in der Versuchsreihe V1 (pco, zusammen dargestellt mit Gleich-
gewichtsisothermen fiir eine wiissrige Losung mit 0.3 g/g MEA bei unter-
schiedlichen Temperaturen: ® = 35.5 mbar, O = 54.6 mbar, & = 85.1 mbar,
v =109.4 mbar, ® = 133.7 mbar). ,
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Abbildung 127: Profile des CO;-Massenanteils in Absorber (gefiillte Symbole) und Desorber
(offene Symbole) fiir die Variation des CO,-Partialdrucks im Rauchgas in
der Versuchsreihe V1 (pco,: © =35.5 mbar, O = 54.6 mbar, & =85.1 mbar,

¥ = 109.4 mbar, ¢ = 133.7 mbar).
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Abbildung 128: Temperaturprofile in (a) Ab
CO,-Partialdrucks im Rauc
Symbole, TG = gefiillte Symbole, pco,:
A =85.1 mbar, ¥ = 109.4 mbar, ¢ = 133.7 mbar).
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C.3.2 Variation des CO>-Abtrenngrads
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Abbildung 129: Arbeitslinien im Desorber fiir ausgewiihlte Einzelversuche der Versuchs-
reihen V2.1 (®, Versuch A1) und V2.2 (0, Versuch A8) mit einem CO»-

Abtrenngrad von jeweils ca. 76% zusammen dargestellt mit Gleichgewicht-
sisothermen fiir eine wiissrige Losung mit 0.3 g/g MEA bei unterschiedli-

chen Temperaturen,
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Abbildung 130: Stoffiibergangsprofile im Absorber bei Variation des COz-Abtrenngrads an-
hand ausgewiihlter Versuche (a) der Versuchsreihe V2.1 (¥ = 68% - 86%)

und (b) der Versuchsreihe V2.2 (W = 40% - 88%).
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Abbildung 131: Stoffiibergangsprofile im Desorber fiir die Versuche Al (pco, = 54.6 mbar)
und A8 (pco, = 108.9 mbar) jeweils mit ¥ = 76%: (a) CO;. (b) H20.
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Abbildung 132: Temperaturprofile in (a) Absorber und (b) Desorber fiir die Variation des
CO;-Abtrenngrads in der Versuchsreihe V2.1 (T = offene Symbole, TC =
gefiillte Symbole, ¥: © = 68%, O = 76%, & = 86%, v = 88%).
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Abbildung 133: Temperaturprofile in (a) Absorber und (b) Desorber fiir die Variation des
COz-Abtrenngrads in der Versuchsreihe V2.2 (T = offene Symbole, 7€ =
gefiillte Symbole, W: © =40%, 0 = 51%, & =T71%, v = 88%).
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Abbildung 134: Profile des CO,-Massenanteils in Absorber (gefiillte Symbole) und Desorber
(offene Symbole) fiir die Variation des COz-Abtrenngrads in der Versuchs-
reihe V2.1 (¥: © = 68%, O = 76%, & = 86%).
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Abbildung 135: Profile des CO,-Massenanteils in Absorber (

fiir die Variation des COz-
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geflillte Symbole) und Desorber
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C.3.3 Variation des Rauchgasmassenstroms bei konstantem
L/G-Verhéltnis und konstantem CO,-Abtrenngrad

4
&P P
S 085
1IN
R
34— ey
NN \'\
£ ELoE) o O 8N
S [ ~
BN
S| B Bl __I_:'I"_"\ﬁ" -
(0] m Ow
1o racni] R ¢ AR I
e
i |
G é__ __%. _._é._
0 - T -

0.0 0.5 1.0 1.5 20

mggj"s / kg/h

Abbildung 136: Stoffiibergangsprofile im Absorber fiir die Variation des Rauchgasstroms
bei konstantem CO;-Abtrenngrad und konstantem L/G-Verhiltnis in der
Versuchsreihe V3 (#RC: o = 555 kg/h, O = 72.0 kg/h, v = 85.4 kg/h,

& = 100.0 kg/h)).
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Abbildung 137: Temperaturprofile in (a) Absorber und (h) Desorber fiir die Variation des

Rauchgasstroms bei konstantem CO;z-Abtrenngrad und konstantem L/G-
Verhiltnis in der Versuchsreihe V3 (mR%: o = 55.5 kg/h, O = 72.0 keg/h,

a =854 kg/, v = 100.0 kg/h)).
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C.3.4 Variation des Lésungsmittelstroms
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Abbildung 139: Beitriige zum spezifischen Energiebedarf des Verdampfers in Abhiingigkeit
vom Losungsmittelstrom am Absorbereintritt fiir die Versuchsreihen V4.1
(a) und V4.2 (b).
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orber fiir die Variation des Lgsungsmittelstrom:
G — gefiillte Symbole): (a) Versuchsreihe V4.3
150 kg/h, & = 200 kg/h, v = 278 kg/h,
M. o = 150 kg/h, O = 200 kg/h,

Abbildung 140: Temperaturprofile im Abs
(T" = offene Symbole, T
(™M o = 100 kg/h, O =
< = 350 kg/h). (b) Versuchsreihe V4.4 (
a =275 kg/h, v =300 kg/h, ¢ =350 kg/h).
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Abbildung 141: Temperaturprofile im Desorber fiir die Variation des Losungsmitielstroms
(TT = offene Symbole, 76 = gefiillte Symbole): (a) Versuchsreihe V4.3
(#™M: o = 100 kg/h, O = 150 kg/h, & = 200 kg/h, ¢ = 278 kgh,
© =350 kg/h). (b) Versuchsreihe V4.4 (™M: o = 150 kg/h, O = 200 kg/h,
a =275 kg/, v =300 kg/h, © = 350 kg/h).
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Lbbildung 142: Stoffiibergangsprofile im Desorber fiir die Variation des Losungsmittel-
stroms: (a) Versuchsreihe V4.3 ('™: o = 100 kg/h, 0 = 150 kg/h, © =
350 kg/h). (b) Versuchsreihe V4.4 (72"M: o = 150 kg/h, O = 200 kg/h, © =
300 kg/h).
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Abbildung 143: Profile des CO,-Massenanteils in Absorber (gefiillte Symbole) und Desor-
ber (offene Symbale) fiir die Variation des Lisungsmittelstroms bei kon-
stantem CO»-Abtrenngrad in der Versuchsreihe V4.1 (™™: o = 150 kg/h.
0 =200 kg/h, & =275 kg/h).
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Abbildung 144: Profile des CO,-Massenanteils in Absorber (gefiillte S)_rmbole) und I?csor—
Variation des Lgsungsmittelstroms bei kon-

ber (offene Symbole) fiir die
stantem CO,-Abtrenngrad in der
O = 200 kg/h, & =273 kg/h).

Versuchsreihe V4.2 (™™ 0 = 150 kg/h,
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Abbildung 145: Profile des CO,-Massenanteils in Absorber (gefiillte Symbole) und Desor-
ber (offene Symbole) fiir die Variation des Losungsmittelstroms bei kon-
stantem CO5-Abtrenngrad in der Versuchsreihe V4.3 (m™™: o = 100 kg/h,
0 =150 kg/h, & =200 kg/h, v =278 kg/h, © =350 kg/h).
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\bbildung 146: Profile des CO,-Massenanteils in Absorber (gefiillte Symbole) und Desor-
ber (offene Symbole) fiir die Variation des Losungsmittelstroms bei kon-
stantem CO,-Abtrenngrad in der Versuchsreihe V4.4 (m*™M: o =150 kg/h,
O =200 kg/h, & =275 kg/h, v =300 kg/h).
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€35 Variation des Desorberdrucks
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Abbildlmg 147: Arbeitslinien im Absorber fiir die Variation des Desorberdrucks im Rauch-
gas in der Versuchsreihe V5 (p®; 0 = 1.0 bar, @ = 1.5 bar, & = 2.0 bar,
¥ =23 bar).
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Ahbildung 148: Profile des CO,-Massenanteils in Absorber (gefiilite Syr-nbole) und Desor?)er
(offene Symbole) fiir die Variation des Desorberdrucks in der Versuchsreihe

V5 (pP: © = 1.0 bar. 0 = 1.5 bar, 4 = 2,0 bar, ¥ = 2.3 bar).
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C.3.6 Variation der Losungsmittelzusammensetzung
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Abbildung 149: Profile des CO,-Massenanteils in Absorber (gefiillte Symbole) und Desor-
ber (offene Symbole) fiir die Variation des MEA-Massenanteils im Losungs-
mittel in Versuchsreihe V6.1 (xl(\:gl’,lLM': v =0.105 g/g, & = 0.224 g/g,

o =0.288 g/g).
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Abbildung 150: Verlauf der CO;-Beladung oo, in Rich und Lean Solvent fiir die Variation
des MEA-Massenanteils im Losungsmitte]l in den Versuchsreihen V6.1 (o,

Pco, / mbar

(a)

10

0

0.6

0.3 A

Ucg, / MOlgo /MOy

0.2

-3

Lean Solvent
o

e

-~

s
'//

T <Fad '
By

Rich Solvent

= 1

=7
o *
|

273

0.1

T

T T

T

0.05 0.10 0.15 0.20 0.25 0.30 0.35

) und V6.2 (0, O).

X

: I
4 = r
4 I Fi| |
é: ,‘,B 1
AN
4 T
%' VS
15 ol A
A1 ¥ gl
4 f‘ ’ 1]
jac) ,GG é !
{50°cdgpc 1 g
0199/ 022599/ s0°C,
2] L 0.39/g
00 05 10 15 20 25
Xeo, ! Moleg kg

(m}, LM*
MEA

/g/g

25 | t
F—t——"1-8——_a
' Desorption von CO,.
2.0 41— G-. ETRIE PSRN S CNS—
] s S
& Strippdampf :
Q g e e
T
= i
— ¥
(&) Aufheizen Lésungsmittel
o 1.0 4+
0.5
0.0 T T T T
0.05 0.10 015 020 025 0.30
(m), LM*
Xex /94
(b)

Abbildung 151: Variation des MEA-Massenanteils in Versuchsreihe V6.1: (a) Arbeitslinien

(m).LM*. & _(0.105 g/g, O = 0.224 g/g, © = 0.288 g/g) darge-

im Absorber (xyEj

(b) Verlauf der Energieanteile.

stellt zusammen mit den zugehdrigen Gleichgewichtsisothermen bei 50°C.
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Abbildung 152: Temperaturprofile im Desorber bei Variation des MEA-Massenanteils im
Losungsmittel (T™ = offene Symbole, 7€ = gefiillte Symbole): (a) Ver-

suchsreihe V6.1 (rypa™": v = 0.105 g/g, & = 0.224 g/g, © = 0.288 g/e,

O = 0290 g/g). (b) Versuchsreihe V6.2 (xm™*: & = 0,105 gfe,
0=0.227 g/g, © = 0.303 glg),
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Abbildung 153: Stoffiibergangsprofile im Absosber bei Variation des MEA-Massenanteils

im Losungsmittel: (a) Versuchsreihe V6.1 (x%LM*: a = 0.105 g/g,

O = 0224 glg, o = 0.288 g/g). (b) Versuchsreihe V0.2 (typy
a =0.105 g/g, O = 0.227 g/g, © = 0.303 g/g).
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C.3.7 Variation der Lésungsmitteltemperatur
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Abbildung 154: Variation der Lésungsmitteltemperatur am Absorbereintritt in der Variati-
onsstudie V7: (a) Verlauf der CO,-Beladungen in Rich und Lean Solvent.
(b) Energieanteile im Desorber.
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C.3.8 Variation der Rauchgastemperatur
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Abbildung 155: Variation der Rauchgastemperatur am Absorbereintritt in der Variationsstu-
die VS8: (a) Verlauf der CO,-Beladungen in Rich und Lean Solvent. (b) Ener-

gieanteile im Desorber.
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C.4 Messdaten zum Vergleich der Lésungsmittel MEA,
CASTOR1 und CASTOR2

Zum Vergleich der neuen Losungsmittel CASTORI1 und CASTOR?2 mit einer wiissrigen L&-
sung von 0.3 g/g MEA wurden in Kapitel 5.4 Versuche in der Technikumsanlage diskutiert.
Eine Ubersicht iiber diese Versuche wird in Tabelle 62 gegeben. Bei der Angabe des spezi-
fischen Energiebedarfs fiir die neven Losungsmittel CASTOR1 und CASTOR2 werden zwei
Methoden angewendet, um Wirmeverluste zu kompensieren (siche Kapitel 5.4). In Tabelle 62
wird fiir die beiden neuen Losungsmittel jeweils der Mittelwert des mit beiden Methoden be-

stimmten spezifischen Energiebedarfs angegeben.

Die experimentellen Daten sowie die Ergebnisse von weiteren Auswertungen sind fiir jeden
Einzelversuch mit den Losungsmitteln CASTORI und CASTOR?2 in einem ProzessflieBbild
zusammengestellt. Diese Daten sind fiir die Versuche B1 bis B6 sowie C1 bis C4 in den Ab-
bildungen 156 bis 165 angegeben. Dabei wird das aus einem Amin 1 und einem Amin 2
bestehende Lisungsmittel als eine Pseudokomponente betrachtet. Die angegebenen Auswer-
tungen z.B. der Energiebilanzen basiert mangels Verfiigbarkeit auf den Stoffdaten von MEA.

Tabelle 62: Ubersicht iiber die Experimente in der Technikumsanlage zum Vergleich von
MEA, CASTOR1 und CASTOR2.

R | LA tom i spezifischer Energiebedarf / Gl/ico, !
MEA (A) | CASTORI (B) | CASTOR2 (C)

Cl 100 - - 3.63

A28, B1, C2 150 3.68 4.41 3.98

A29, A2,B2,C3 | 200 3.92,3.98 4.42 421

A30, B3, C4 250 4.38 4.66 4.33

A31, B4 275 4.30 4.65 -

A32, B5 300 4.57 4.84 -
A33,B6 350 4.35 491 E
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D Simulation des Absorptions-Desorptions-
Prozesses

D.1 Stoffdatenmodellierung

Zur Abbildung des Absorptions-Desorptions-Prozesses mit einem Stoffiibergangsmodell mit
Filmdiskretisierung werden die in Tabelle 26 (Kapitel 4.2) angegebenen Stoffdaten benétigt.
In der vorliegenden Arbeit wurden die Stoffdatenmodelle von [6, 7] im Wesentlichen iiber-
nommen. Um die CO,-Loslichkeit insbesondere bei niedrigen CO,-Partialdriicken besser zu
beschreiben, wurden einzelne Modellparameter neu angepasst. Darauf wird im Folgenden
im Rahmen der Beschreibung des Modells zur Berechnung des thermodynamischen Gleich-
gewichts niher eingegangen. Weiterhin wurde zur Wiedergabe von MEA-Versuchen in der
Technikumsanlage der StoBfaktor der Carbamatbildungsreaktion angepasst. Hierauf wird in
dem Abschnitt D.1.2 eingegangen.

D.1.1 Thermodynamisches Gleichgewicht im System H,0-MEA-CO,
D.1.1.1 Phasengleichgewichtsberechnung

Die Phasengleichgewichtsberechnung erfolgt in dem vorliegenden Modell nach [6, 7] iiber
das erweiterte Raoultsche Gesetz fiir Wasser und MEA (Gl. 29) und das erweiterte Henrysche
Gesetz fiir CO, (GL. 30). Zur Berechnung der Aktivititskoeffizienten wird das Elektrolyt-
NRTL-Modell verwendet (siche z.B. in [8] oder in [21]). Die Validierung des Modells erfolgt
im folgenden Abschnitt anhand von Literaturdaten fiir die CO>-Loslichkeit.

, ve(p-p)\ 29
P?(T)'BXP(TT—) X = PYi i 29)

V€05 H0 (P o p?-lzo)
HCOQ.H:O (T) - exp R-T

-'xgj())z i Y(":Oz =pP-Ycoy* Pco, (30)
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D.1.1.2 Literaturiibersicht iiber experimentelle Gleichgewichtsdaten und

Modellvalidierung

In Tabelle 63 ist eine Ubersicht iiber die wesentlichen, in der Literatur verfiigbaren experi-
mentellen Gleichgewichtsdaten der CO»-Laslichkeit in wissrigen MEA-Lsungen angege-
ben. Darin sind Gleichgewichtsisothermen bei unterschiedlichen Temperaturen und verschie-

denen MEA-Konzentrationen zu finden.

Tabelle 63: Literaturiibersicht iiber Gleichgewichtsdaten der CO,-Lioslichkeit in wissrigen
MEA-Losungen.

Quelle MEA-Massenanteil / g/g Temperatur / °C

Mason and Dodge (1936) [84] 0.03; 0.13; 0.30; 0.47; 0.54 | 0; 25; 50; 75

Goldman und Leibush (1959) [48] || 0.06; 0.12; 0.15; 0.30 75; 100; 120; 140
Leeetal. (1974) [78] 0.15; 0.30 40; 100

Leeetal. (1976) [79] 0.06; 0.15; 0.23; 0.30 25; 40; 60; 80; 100; 120
Maddox et al. (1987) [80] 0.15 25; 60; 80

Shen et al (1992) [108] 0.15; 0.3 40; 60; 80; 100

Jou et al, (1995) [67] 0.3 o (55;5‘30? ©0; & 100;
Ma’mun et al. (2005) [81] 0.3 120

Die experimentellen Daten der CO,-Laslichkeit in einer wilssrigen Losung mit 0.3 g/g MEA
werden hier zur Validierung des Modells zur Berechnung des thermodynamischen Gleich-
gewichts herangezogen. Da fiir den in dieser Arbeit relevanten CO,-Partialdruckbereich von
ca. 5 mbar bis 140 mbar merkliche Abweichungen zwischen gemessenen und berechneten
Daten auftreten, wurden Wechselwirkungsparameter des Elektrolyt-NRTL-Modells neu an-
gepasst. Dabei wurden nur Messdaten in dem relevanten CO;-Partialdruckbereich bei Tempe-
raturen von 40 °C bis 120 °C verwendet. Die Abbildungen 166 und 167 zeigen den Vergleich
der berechneten Gleichgewichtsisothermen bei 40 °C, 60 °C, 80 °C, 100 °C und 120 °C mit

experimentellen Daten. Dieser Vergleich zwischen Simulation und Experiment zeigt eine ak-
zeptable Ubereinstimmung.
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Abbildung 166: Vergleich von Simulation (Linie) le P
gewichtslbsiichkeit von CO; in einer wiss

d Experiment (Symbole) fiir die Gleich-
rigen Losung mit 0.3 g/g MEA

bei unterschiedlichen Temperaturen: (a) 40 °C. (b) 60 °C. (¢} 80:°C.
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Abbildung 167: Vergleich von Simulation (Linie) und Experiment (Symbole) fiir die Gleich-
gewichtslslichkeit von CO; in einer wiissrigen Lésung mit 0.3 g/g MEA
bei unterschiedlichen Temperaturen: (a) 100 °C. (b) 120 °C.

D.1.2 Reaktionskinetik

Bei dem System H2O-MEA-COs treten in der Fliissigphase zwei kinetisch limitierte Reak-
tionen auf. Dies sind die Hydrogencarbonatbildung (V) und die Carbamatbildung (X) (mit
B =H;0) (siehe Kapitel 2.3.2). Zur Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeiten der beiden
genannten Reaktionen wird der in Gleichung (31) dargestellte thermodynamisch konsistente

Kinetikansatz verwendet.

Ne Vir

E NC =5 'Hlaj-
r=k.-ex - - S [ 31
”( R-T) ng KT) -

Die zugehérigen Kinetikparameter stammen fiir die Hydrogencarbonatbildung aus [93] und
fiir die Carbamatbildung aus [73]. Diese Parameter sind in Tabelle 64 angegeben. Wie in
Kapitel 4.3 erldutert wurde, wird bei Simulation der Absorberkolonne mit den Kinetikpara-
metern aus der Literatur fiir die Bedingungen des Referenzversuchs Al im Vergleich zum
Experiment eine zu niedrige CO,-Abtrennung vorhergesagt. Dies ist in Abbildung 168 durch
den Vergleich der experimentell bestimmten COs-Massenanteile im regenerierten und bela-
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Tabelle 64: Ubersicht iiber Kinetikparameter.

Eeaktjon StoBfaktor / m";;—b Aktivierungsenergie %0,.
@dmgencarbonamudung (V), aus [93] 43152E13 55471
Carbamatbildung (X), aus [73] 4.49E11

Carbamatbildung (X), angepasst an

Messdaten des Absorbers fiir den Refe- 12.3E11

renzversuch Al in der Technikumsanlage

ZPackung /m

0 T =1

0.050 0.055 0.060 0.065 0.070 0.075

Xco, /g/g

Abbildung 168: Profile des CO»-Massenanteils fiir die Anpassung des StoBfaktors k. der
Carbamatbildungsreaktion (X) (mit B = H,0) bei Simulation des Absorbers
fiir die experimentellen Daten des Referenzversuchs Al: ¢ =experimentelle
Daten, —-— = simuliertes Profil fiir StoBfaktor aus [73), = simuliertes

Profil fiir angepassten StoBfaktor.

denen Lisungsmittel mit dem berechneten Profil des CO;-Massenanteils in der Fliissigphase
der Absorberkolonne zu erkennen. Da die Ursache fiir diese Abweichung in kinetischen Pa-

rametern Jiegen muss, wird hier fiir die Simulation der Versuche in der Technikumsanlage

der Stofifaktor der Carbamatbildungsreaktion um einen Faktor von ca. 2.7 erhéht, so dass fiir

die Absorbersimulation eine Ubereinstimmung zwischen Simulation und Experiment erreicht
wird, wie Abbildung 168 zeigt. Die verwendeten Kinetikparameter sind ebenfalls in Tabelle

64 angegeben.
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D.2 Kolonnenmodell und SimulationsflieBbild

In Ergiinzung zu den Erliuterungen in den Kapiteln 4.2 bis 4.4 iiber das verwendete Kolonnen-
modell und den Aufbau des ProzessflieBbildes werden in den folgenden Abschnitten weitere
Details zur Simulation der Technikumsanlage und einer groBtechnischen Anlage zusammen-

gestellt.

D.2.1 Technikumsanlage

Zur Simulation der Technikumsanlage wird das in Abbildung 169 gezeigte Simulationsflie6-
bild verwendet. Die fiir diesen Fall gewihlten Diskretisierungsparameter fiir Absorber und

Desorber sind in Tabelle 65 zusammengestellt.

Tabelle 65: Ubersicht iiber Diskretisierungsparameter von Absorber und Desorber fiir die Si-
mulation der Technikumsanlage.

Parameter ‘ Wert ’
Anzahl Diskretisierungselemente N} (Absorberhihe) 52
Anzahl Diskretisierungselemente N;?"S (Fliissigkeitsfilm im Absorber) 15

Verteilungsparameter mAP* (Diskretisierungselemente des Fliissigkeitsfilms 30
im Absorber)

Anzahl Diskretisierungselemente Ni'{)es (Desorberhéhe) 40

Anzahl Diskretisierungselemente N."?“s (Fliissigkeitsfilm im Desorber) 12

Verteilungsparameter mP® (Diskretisierungselemente des Fliissigkeitsfilms

im Desorber) 4
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D.2.2 GroBtechnische Anlage

Fiir die in der vorliegenden Arbeit gezeigten Ergebnisse der Auslegung einer groBtechnischen
Anlage zur CO3-Abtrennung an einem Braunkohlekraftwerk wird das in Abbildung 170 dar-
gestellte SimulationsflieBbild verwendet. Die fiir diesen Fall gewihlten Diskretisierungspara-
meter fiir Absorber und Desorber sind in Tabelle 66 zusammengestellt. Die Berechnung der
mehrstufigen Kompression des CO-Produktstroms sowie des Geblises zur Rauchgasforde-

rung erfolgt in einem getrennten Prozessmodell.

Tabelle 66: Ubersicht iiber Diskretisierungsparameter von Absorber und Desorber fiir die Si-
mulation der hier betrachteten groBtechnischen Anlage.

Parameter ' Wert]
Anzahl Diskretisierungselemente N}'}bs (Absorberhohe) 32
Anzahl Diskretisierungselemente NF’L“JS (Fliissigkeitsfilm im Absorber) 6

Verteilungsparameter mA" (Diskretisierungselemente des Fliissigkeitsfilms 35
im Absorber)

Anzahl Diskretisierungselemente NJ* (Desorberhohe) 30

Anzahl Diskretisierungselemente NP* (Fliissigkeitsfilm im Desorber) 6

Verteilungsparameter mP®* (Diskretisierungselemente des Fliissigkeitsfilms

im Desorber) 35

D.3 Kolonnenprofile des groBtechnischen Prozesses zur
CO,-Absorption an einem Braunkohlekraftwerk
Fir den in Kapitel 4.4 gezeigten Auslegungspunkt fiir den Absorptions-Desorptions-Prozess

an einem Braunkohlekraftwerk sind in Abbildung 171 die zugehorigen Temperatur- und CO»-
Profile in Absorber und Desorber dargestellt.
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FlieBbild zur Abbildung der groBtechnischen Anlage zur CO>-Abtrennung
an einem Braunkohlekraftwerk in dem Prozesssimulator CHEMASIM, das

in der vorlicgenden Arbeit verwendet wurde.

Abbildung 170:
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Abbildung 171: Kolonnenprofile fiir die Fliissigphase (

) und die Gasphase (—--—) in

Absorber und Desorber fiir den Auslegungspunkt einer CO,-Abtrennung
an einem Braunkohlekraftwerk: 1. Absorber: (a) Temperaturprofile (Ebene
oberhalb der Waschsektion: © = Gas, ® = Waschwasser). (b) Profile des
CO»-Massenanteils. 1. Desorber (® = Fliissigphase, © = Gasphase): (c)
Temperaturprofile. (d) Profile des CO;z-Massenanteils.
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E Modifizierte Kremser-Methode

E.1 Herleitung der modifizierten Kremser-Gleichung

Im Folgenden wird die modifizierte Kremser-Gleichung in den Variablen Xco, und pco, fir
eine Gegenstromkolonne mit N Gleichgewichtsstufen hergeleitet. Dabei gelten die in Kapitel
5.2.1 angegebenen Annahmen. In Erweiterung zu der iiblichen Kremser-Gleichung kann hier
auf die Annahme verzichtet werden, dass die Gleichgewichtslinie eine Ursprungsgerade ist.
Dies ist eine wesentliche Voraussetzung fiir die Anwendung der Methode bei der Reaktivab-
sorption von CO, mit wiissrigen Aminldsungen auf Basis einer Linearisierung der gekriimm-
ten Gleichgewichtsisothermen. Die modifizierte Kremser-Gleichung wird im Folgenden fiir
den Fall einer nichtdiskretisierten Gleichgewichtslinie hergeleitet.

1. CO,-Komponentenmengenbilanz einer Gleichgewichtsstufe n:

5 = 3 COz,n+1 . - LM=*
&E'"G-FXCOLnH’??lLM*:LL'HG-’rXCOz.n'm M (32)
» 2

2. Mathematische Beschreibung der linearen Gleichgewichtslinien:

(33)
(34

PCOz.n+1 = a'XCOz.n +b

pPcosn+2 = a-Xcosn+1+D

3. FEinsetzen der Gleichungen (33) und (34) in (32) ergibt nach Umformung Gleichung

(35):
s 1. M=%
mn P . . 35
(Pcos.nt1 *PCOZ.H) = e (Pco,.nt2 Pcoynit) (35
Apcoy,n A Apcoy.n+i

In Gleichung (35) ist weiterhin die Definition des Absorptionsfaktors A angegeben.

4. Fiir die gesamte Kolonne kann die CO,-Partialdruckdifferenz als Summation der Parti-
aldruckdifferenzen zwischen den einzelnen Gleichgewichtsstufen berechnet werden, so
dass mithilfe von Gleichung (35) eine endliche Reihe formuliert werden kann, fiir die

i isti i ung und Einsetzen der Glei-
eine geschlossene Losung existiert. Durch weitere Umformung

chung der Gleichgewichtslinie erhalt man die modifizierte Kremser-Gleichung (36).
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Diese gibt eine Beziehung zwischen den CO,-Partialdriicken im eintretenden und aus-
tretenden Gas sowie der COz-Beladung am Austritt der Fliissigphase in Abhingigkeit
von der Stufenzahl, des Absorptionsfaktors und der Gleichgewichtslinie an.

N fird=1

oy Y, aus e T L
= ps, —Peo, = (H'Xcoz +b Pcoz) 1 E%)‘

N (36)
fiir A # 1

1
1=z

E.2 Modellgleichungen fiir die modifizierte
Kremser-Methode

E.2.1 Modeligleichungen ohne Diskretisierung der Gleichgewichtslinien

Um zuniichst einen Uberblick iiber das gesamte Gleichungssystem zur Beschreibung des
Absorptions-Desorptions-Prozesses gemi Abbildung 49 mit den Annahmen aus Kapitel
5.2.1 aber ohne Diskretisierung der Gleichgewichtslinien zu geben, sind im Folgenden alle
Modellgleichungen fiir diesen Fall zusammengestellt.

Berechnung des COj-Partialdrucks am Absorberaustritt mit Verwendung des CO,-
Abtrenngrads:
peo, ™ = peo, ™ (1-¥) G)

Berechnung des Absorptionsfaktors:

~LMx __Abs
7 ey -
A= ARG . gAbs (38)

Anwendung der modifizierten Kremser-Gleichung auf den Absorber:

1 Abs. ein 1 Abs, ein Abs, a3
ahbs | (pCt’)g ~ NABs ° (PCOg _PCDZ 3“5) _bAbS) fara=1
Xesy = | Abs, ei i Abs, ei Ab: (39
2 ,ein == s, ein S, aus )
ZABS fels T (4 )Nam 3 (PC01 —Peo, ) — pAbs fiirA #1
=%
CO;-Komponentenmengenbilanz iiber den Absorber:
Lean Rich e Abs, ein Ab.
fita AL " S, el S, aus
Xco, =Xco, 1iLM= _ pAbs ( co, . —Peo, ) (40)

Annahme des Desorbersumpfs als Gleichgewichtsstufe zur Berechnung des CO;-
Partialdrucks PCo, am Austritt des Verdampfers:

PEo, = a - XEG 4 pPes 41)
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CO,-Komponentenmengenbilanz um den Verdampfer:

-D
*  _ yLean n ”
Xco, = Xco; + DM s *Peo, (42)
Berechnung des Desorptionsfaktors:
EM=* ,pDes
D= ave s

Anwendung der modifizierten Kremser-Gleichung auf den Desorber:

kM= ,pDes . " N firD=1
T . (XC]OEl = Xéol) = ((I o8 'XEOI +bDes - Pz:()z) . 5_(%)#\?'3"5 ..
-] fiirD#1
(44)
CO;-Komponentenmengenbilanz um den Desorber:
~LM= _.Des
Des. aus + m -p -
BRe ™ = pho, + S ( o Xéoz) (45)

Die Berechnung des Wasserdampfstroms im Desorber bzw. des Kondensatstroms am Kopf-
kondensator des Desorbers erfolgt gemiB Gleichung (46). Falls der CO,-Partialdruck im
Desorbersumpf aus der Gleichgewichtsannahme den Gesamtdruck iibersteigt, wird der Was-

serdampfstrom auf Null gesetzt.

o — (‘1 — P;%%) -AP-Myu,0 (46)

Berechnung des absorbierten CO;-Massenstroms:

Abs, ein
sabs CO; :RG, 47
rﬂ(:()l =Y. pAbS n MCO; (47)

Berechnung des Energiebedarfs des Verdampfers basierend auf den vier Energieanteilen der

Energiebilanz, die mit den obigen Ergebnissen berechnet werden konnen:

o : i LM, Des, aus LM, Des, ein
overd = mLMx_CIEM,mm‘(T aus _

- Kond L LM, Des,ein __ Kond
+m 2o 'Cszo' (T T

+ 1S, - Ahabs + 7 Ay 1,0 (48)

Berechnung des spezifischen Energiebedarfs des Verdampfers:

" Q’Verd

Verd (49)

;,abs
nCOz
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E.2.2 Modellgleichungen mit Diskretisierung der
Gleichgewichtsisothermen in drei Liniensegmente

Das im vorherigen Abschnitt dargestellte Gleichungssystem gilt fiir den Fall, dass in Absorber
und Desorber jeweils eine lineare Gleichgewichtslinie vorliegt. Im Folgenden wird die Erwei-
terung dieses Gleichungssystems auf den Fall von linearisierten Gleichgewichtsisothermen
mit drei Diskretisierungsabschnitten erliutert. Dabei wird angenommen, dass die Arbeitsli-
nien von Absorber und Desorber jeweils in allen drei Diskretisierungsabschnitten auftreten.
Dann miissen die modifizierten Kremser-Gleichungen fiir Absorber und Desorber jeweils fiir
die drei zugehdrigen Diskretisierungssegmente (vgl. z.B. Abb. 51 in Kapitel 5.2.2) aufgestellt
werden. Zur Losung des dann vorliegenden Gleichungssystems miissen in Erweiterung zu-
den Gleichungen des vorherigen Abschnitts weitere Gleichungen fiir die Kopplung an den
Segmentgrenzen formuliert werden. Im Folgenden wird beschrieben, welche Gleichungen in

dem erweiteren Gleichungssystem auftreten.

1. Die Segmentgrenzen der linearisierten Gleichgewichtsisothermen in Absorber und
Desorber ergeben sich durch die Schnittpunkte der verwendeten Liniensegmente.

2. Fur jeden Diskretisierungsabschnitt muss die Berechnungsgleichung fiir den
Absorptions- bzw. Desorptionsfaktor aufgestellt werden.

3. Fiir jeden Diskretisierungsabschnitt im Absorber miissen die modifizierte Kremser-
Gleichung (GL. (39)) und die Komponentenmengenbilanz fiir CO» (Gl. (40)) aufgestellt
werden.

4. Als Kopplungsbedingung wird eine Gleichung zur Beschreibung des Zusammenhangs
zwischen der theoretischen Anzahl an Gleichgewichtsstufen des gesamten Absorbers
und der Anzahl an Gleichgewichtsstufen in den einzelnen Diskretisierungssegmenten
bendtigt. Hier wird eine einfache Addition der Anzahl an Gleichgewichtsstufen in den
einzelnen Diskretisierungssegmenten gewihlt:

NAhs s Ni’%bs +N?bs _{_N;kbs (50)

5. Die Gleichungen zur Beschreibung des Verdampfers am Desorbersumpf entsprechen
denen aus Kapitel E2.1 (Gl (41) und (42)). Dabei muss Gleichung (41) auf die rele-
vante Gleichgewichtslinie angewendet werden.

6. Fiir jeden Diskretisierungsabschnitt im Desorber miissen die modifizierte Kremser-

Gleichung (Gl. (44)) und die Komponentenmengenbilanz fiir CO, (Gl. (45)) aufgestellt
werden.
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7. Analog zum Absorber muss auch fiir den Desorber ein Zusammenhang zwischen der
Anzahl an theoretischen Gleichgewichtsstufen in den einzelnen Diskretisierungsseg-
menten und der Anzahl an theoretischen Gleichgewichtsstufen im Desorber aufgestellt
werden. Hier wird eine einfache Addition der Anzahl an Gleichgewichtsstufen in den
einzelnen Diskretisierungssegmenten gewihlt:

NDes - NPGS +N2[)CS+N3DES (51)

8. Die Berechnung des Wasserdampfstroms im Desorber und die weitere Berechnung des
Energiebedarfs erfolgt analog zu den Gleichungen (46) bis (49) in Kapitel E.2.1.

Die erlduterte Vorgehensweise bei der Berechnung des Absorptions-Desorptions-Kreislaufs
muss in geeigneter Weise angepasst werden, falls die Arbeitslinie von Absorber und/oder
Desorber nicht in allen drei Diskretisierungsabschnitten liegt. Dann wird die modifizierte
Kremser-Gleichung nur in den relevanten Abschnitten angewendet. Zudem muss die Bedin-
gung fiir die Anzahl an theoretischen Gleichgewichtsstufen entsprechend angepasst werden.

E.3 Diskretisierung von Gleichgewichtsisothermen

Die als Basis fiir die Anwendung der modifizierten Kremser-Methode auf die Losungsmittel
MEA (0.3 g/g in H,0), CASTOR1 und CASTOR?2 vorhandenen Gleichgewichtsisothermen
bei 40 °C und 120 °C sind in Kapitel 5.2.2 in Abbildung 50 dargestellt. Die Wahl der Abschnit-
te zur Diskretisierung dieser Gleichgewichtsisothermen in jeweils drei lineare Segmente fiir
die relevanten Partialdruckbereiche in Absorber bzw. Desorber erfolgte in manueller Weise, so
dass eine mglichst gute Beschreibung der Gleichgewichtsisothermen erreicht wird. Die ver-
wendeten Parameter fiir die mathematische Beschreibung der Gleichgewichtslinien mit der
Geradengleichung (52) sind in Tabelle 67 angegeben.

pco, =4 'XC01 +b (52)

E.4 Ergebnisse der modifizierten Kremser-Methode

In Ergiinzung zu Kapitel 5.2.2 sind hier weitere Ergebnisse der Anwendung der modifizierten
Kremser-Methode dargestellt. Abbildung 172 zeigt fur die Berechnung eines Absorptions-

Desorptions-Prozesses an einem Steinkohlekraftwerk mit den in Kapitel 5.2.2 genannten Be-

dingungen den spezifischen Energiebedarf in Abhéngigkeit von dem L/G-Verhiltnis. Die Ver-
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Tabelle 67: Parameter fiir die Geradengleichungen zur Beschreibung der Liniensegmen-
te der diskretisierten Gleichgewichtsisothermen fiir wissrige Losungen von
0.3 g/g MEA, CASTOR1 und CASTOR2.

MEA CASTOR1 | CASTOR2

Absorber, Segment 1 a / (mbar kg)/mol 70.632 52.022 32.838

b / mbar -147.890 -85.199 -78.555
Absorber, Segment I | a / (mbar kg)/mol || 233.240 123.980 122.560
b / mbar -526.090 | -232.370 -349.140
Absorber, Segment III | a / (mbar kg)/mol | 795.000 249.359 370.155
b / mbar -1912.100 | -521.125 | -1195.775
Desorber, Segment 1 a/ (mbar kg)/mol 139.930 125.590 176.640
b / mbar -31.310 -47.991 -93.220
Desorber, Segment II | a/ (mbar kg)/mol 877.070 624.440 680.150
b / mbar -904.070 | -499.520 -715.580
Desorber, Segment IIT | a/ (mbar kg)/mol || 3654.060 | 3004.520 | 2546.410
b / mbar -5674.690 | -3509.040 | -3866.030

ldufe unterscheiden sich von denen eines Braunkohlekraftwerks aufgrund der #hnlichen Rand-
bedingungen nur geringfiigig.

Abbildung 173a verdeutlicht anhand der Ergebnisse aus der Anwendung der modifizierten
Kremser-Methode fiir die Randbedingungen eines Braunkohlekraftwerks das typische Ver-
halten der vier Anteile am Regenerationsenergiebedarf in Abhiingigkeit vom Losungsmittel-
strom. Abbildung 173b zeigt fiir diesen Fall die Verldufe der CO;-Beladung im regenerierten
und beladenen Losungsmittelstrom. Die Ursache fiir den konstanten Wert des Rich Loadings
liegt in der Annahme, dass im Absorber aufgrund von unendlicher Stufenzahl die Gleichge-
wichtsisotherme erreicht wird. Bei den hier gezeigten L/G-Verhiltnissen tritt der Gleichge-
wichtszustand immer im Absorbersumpf auf, Die analogen Verlaufe fiir die Berechnung mit
den Randbedingungen des GuD-Kraftwerks sind in den Abbildungen 173c und 173d darge-
stellt.

Tabelle 68 zeigt einen Vergleich der Energieanteile fiir den Absorptions-Desorptions-Prozess
eines Braunkohle- und GuD-Kraftwerks fiir den Fall mit dem minimalen spezifischen Regene-
rationsenergiebedarf beim optimalen Lésungsmittelstrom basierend auf den Ergebnissen der
modifizierten Kremser-Methode. Die Unterschiede resultieren aus den verschiedenen Zustin-
den des zu behandelnden Rauchgases.
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Abbildung 172: Ergebnis fiir den spezifischen Energiebedarf in Abhingigkeit von dem L/G-
Verhiltnis bei konstantem CO;-Abtrenngrad berechnet mit der modifizier-
ten Kremser-Methode fiir ein Steinkohlekraftwerk (RS = 2217.6 ke/h;

Peo, " = 134.7 mbar ).

Tabelle 68: Vergleich des minimalen spezifischen Regenerationsenergiebedarf und der Ener-
gieanteile beim optimalen Losungsmittelstrom fiir die Anwendung der modifi-
zierten Kremser-Methode fiir eine wissrige Losung mit 0.3 g/g¢ MEA mit den
Randbedingungen des Braunkohle- und des GuD-Kraftwerks.

E Braunkohlekraftwerk | GuD-Kraftwerk

Eziﬁschc Regenerationsenergie / Gl/tco, 3.68 3.87
Desorption von CO; / Glftco, 2.29 2.29
Strippdampf / Gl/tco, 0.38 045
Aufheizen Losungsmittel / Gl/tco, 0.94 1.05
Aufheizen Kondensatriicklauf / GI/tco, 0.07 0.08
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Abbildung 173: Ergebnis der modifizierten Kremser-Methode fiir die Berechung mit ei-
ner wiissrigen Losung von 0.3 g/g MEA bei Variation des Lsungsmittel-
stroms fiir unterschiedliche Rauchgasbedingungen: 1. Braunkohlekraftwerk:
(a) Energieanteile. (b) CO-Beladungen in Rich und Lean Solvent. II. GuD-
Kraftwerk: (c) Energieanteile. (d) CO;-Beladungen in Rich und Lean Sol-

vent.
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F Degradationsuntersuchungen

F.1 Literaturiibersicht

In der Literatur sind zahlreiche Verdffentlichungen zu finden, die sich mit der oxidativen
Degradation beschiftigen. Dabei werden im Wesentlichen experimentelle Untersuchungen
durchgefiihrt. Die Tabellen 69 und 70 geben eine Ubersicht iiber die wichtigsten Versuchsbe-
dingungen dieser Literaturstellen.
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Anhang F Degradationsuntersuchungen

F.2 Gerate- und Chemikalienlibersicht flir die Apparatur zur

Degradationsuntersuchung

Zur Untersuchung des Degradationsverhaltens von Losungsmitteln bei Kontakt mit unter-
schiedlichen Gasen wird der in Abbildung 54 (Kapitel 5.3.2.1) gezeigte Versuchsaufbau ver-
wendet. Bine Ubersicht iiber die eingesetzten Geriite und Apparate wird in Tabelle 71 gege-
ben. Abbildung 174 zeigt eine Skizze des Druckreaktors. Die verwendeten Chemikalien bei

Degradationsuntersuchungen mit MEA sind in Tabelle 72 aufgelistet.

Tabelle 71: Ubersicht iiber Apparate und Gerite des Versuchsaufbaus zur Degradationsunter-

suchung.
I»Bezeichnung Beschreibung
Kolben mit Temperiermantel ohne Bodenstutzen (temperiertes Volu-
Glasreaktor men ca. 400 ml; Art.-Nr. 1366463650) und HWS-Planschliff-Deckel
(Art.-Nr. 1366006420): beides von der Firma Héberle Labortechnik
S Eigenkonstruktion des ITT, siehe Skizze in Abbildung 174, Reaktor-

volumen ca. 410 ml

Ventil zum Druck-
aufbau

Winkelfeindosierventil 1Z-HOA-EPR-SS-TC-OXY aus Edelstahl,
Firma Parcom, 1/16”, mit Umdrehungszihler

Gaszufuhrleitungen

1/16” aus Peek und Edelstahl, Firma Klaus Ziemer GmbH (Up-
church)

Betriebsgeriit  fiir
MFC und Druckre-
gelung

Vier- und Achtkanal-Betriebsgerit fiir Gasflussregler und Druckre-
gelung, Typ 647C, Firma MKS Instruments Deutschland GmbH

Betriebsgeriit fiir

Druckanzeige

Einkanal-Betriebsgeriit fiir Baratron Druckaufnehmer,
PR 4000 S, Firma MKS Instruments Deutschland GmbH

Typ

Typ 1179B, Firma MKS Instruments Deutschland GmbH, maxima-

Digital Gas-
ﬂé‘i; eler % ler Durchfluss 10 sccm N2 (Bezug 0°C, 1013 mbar), Genauigkeit
& < 0.5% vom Messwert + 0.2 % vom Endwert
Absolutdruckauf- Baratron Typ 750B, Firma MKS Instruments Deutschiand GmbH,
nehmer Bereichsendwert 10 bar, Genauigkeit < 1% vom Messwert
£ IKAMAG RCT basic, IKA-Werke GMBH&COQ.KG, Skala von 1 bis
ighcinee 10 entspricht 50 - 1100 Umdrehungen/min
e F25-HD, Arbeitsbereich 40 °C - 200 °C, Temperaturkonstanz |
Thermostat +0.01 K, Firma Julabo Labortechnik GmbH, Thermostatmedium: ’
Silikonol M20 (Firma Carl Roth), Viton-Schlauch
Kiihlthermostat

Phoenix P1-C41P, Firma ThermoHaake, KiihIfliissigkeit: Mischung
aus Wasser und Ethylenglykol

Datenerfassung i
Anlagensteuerung

Labview 6.1, Firma National Instruments _ﬂ
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Tabelle 72: Ubersicht tiber eingesetzte Chemikalien bei Degradationsuntersuchungen mit

Bezeichnung Beschreibung

MEA.

Teinst
H,0

Monoethanolamin

(Firma Merck KGaA (Art.-Nr. 100844), Reinheit > 99.5%

i eigene Herstellung am ITT in einer Bidistille

Nz

I Gasflasche Stickstoff 5.0 > 99,999 Vol%, Firma Air Liquide

0,
COy

Gasflasche Sauerstoff 4.5 > 99.995 Vol%, Firma Air Liquide

Gasflasche Kohlendioxid 4.5 > 99,995 Vol%, Firma Air Liquide

Abbildung 174: Skizze des Druckreaktors in dem Versuchsaufbau zum Scr

"

118

i 70

eening des Degra-

dationsverhaltens neuer Losungsmittel.

F.3 Abschétzung der Sauerstofflgslichkeit

Zur Abschitzung der Sauerstofflé
bildung 175 dargestelite Gleichgewichtsstufe betrac
Druckreakfor zur Degradationsuntersuchung abgebi
vereinfachten Raoultschen Gesetzes (Gleichungen

Henryschen Gesetzes (Gleichung (33)

slichkeit in einer wiissrigen MEA-L&sung wird die in Ab-
htet, womit in einer ersten Niherung der
1det werden soll. Durch Anwendung des
(53) und ((54)) bzw. des vereinfachter

) kann in einer ersten Niherung die Temperaturabhér
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Abbildung 175; Modell des Versuchsreaktors zur Abschiitzung der O,-Loslichkeit in Wasser.

gigkeit der O2-Konzentration in der Fliissigphase abgeschitzt werden. Die Dampfdruckkurve
von Wasser wird mit der Korrelation von Saul und Wagner [101] beschrieben. Die Berech-
nung des Reinstoffdampfdrucks von MEA erfolgt nach [98]. Die Henry-Konstante von O3 in
H>O wird nach Harvey [52] berechnet.

Piyo (T) 'Ig{"z)o = PH,0 (53)
Puea (T) Xigka = PMEA (54)
Ho, 1,0 (T) -x) = po, (55)

Basierend auf den angegebenen Gleichungen werden mit der Annahme, dass das Verhiltnis
von N und O; im Feedstrom und in der Gleichgewichtsstufe identisch ist, die in Abbildung 55
in Kapitel 5.3.2.1 gezeigten Verldufe des O>-Molanteils in der Fliissigphase bei unterschied-
lichen Randbedingungen berechnet.

Wird bei der Betrachtung der Gleichgewichtsstufe in Abbildung 175 der Q,-Partialdruck in
der Gasphase direkt vorgegeben, so kann der O,-Molanteil in der Fliissigphase mit dem ver-
einfachten Henryschen Gesetz gemiB GI. (55) berechnet werden. Entsprechende Ergebnisse
sind in Abbildung 176 dargestellt. Die gezeigte Temperaturabhiingigkeit der O,-Loslichkeit
wird durch die Temperaturabhingigkeit der Henry-Konstante bestimmt.
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Abbildung 176: Berechnung des O-Molanteils in der Fliissigphase nach dem vereinfach-
ten Henryschen Gesetz bei direkter Vorgabe von unterschiedlichen O,-

Partialdriicken.

F.4 Messdaten der Degradationsuntersuchungen

Eine Ubersicht iiber die durchgefiihrten Degradationsversuche ist in Tabelle 73 gegeben. In
den Tabellen 74 bis 82 sind die detaillierten Ergebnisse jedes einzelnen Versuchs zusammen-

gestellt.
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Tabelle 73: Ubersicht iiber Degradationsversuche.

Versuch | Losungsmittel [ Reaktor Gasstrom Degradationsrate &
p | T [N]0,[CO, [Amin1| Amin2
bar | °C A em3/h EAmin/(t-h)

DA [ 7t I % I T I 50.0 =
DA2 4 | a20. 4 34 30| 2139 -
DA3 A T1200 -7 1 0. 3 -40 .
DA4 401200 7 | 3| ops)iiainn -
DAS | 03g/gMEA || 4 (12014 | 6 | 0 | 3771 1k
DA6 14|90 ] 0 .[10:| 0/ 2967 -~
DA7 4 |40 |14] 6| O 255 -
DAS (7 8 T T 270 E
DA9 4120020 [0 |0 29.4 £
DB1 Beliob bd. L3 s of (a1g 243 |
CASTOR1

DB2 7ol L e S 102.7 | 2882
DC1 1Sl e U] 48 69.5
DC2 GETOR 4112004131 3 26.4 3421

: 26. ;
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Tabelle 74: Zusammenfassung des Degradationsversuchs DA1.

@uchsnummer: DAl
X0, in Einwaage: 0.301 g/g
Reaktordruck: 1 bar | Reaktortemperatur: 90 °C
Gaszufuhr: 4 .4 cm® N;, 3 A4 cm® O,, 3 #em® CO;
ENE-AEAAEARAr aco,
(h] | [g/g] | [e/e] | [g/g] | [e/g] | [g/g] | [molco,/molyeal
00 {0301 (0702000211006 0.300 0.013
[ 14.0 | 0.291 | 0.681 | 0.014 | 0.986 | 0.299 0.068
37.5 | 0.281 | 0.684 | 0.042 | 1.008 0.291 0.208
61.9 | 0.272 | 0.667 | 0.065 | 1.004 | 0.290 0.332
90.2 | 0.269 | 0.657 | 0.078 | 1.003 0.291 0.401
116.8 | 0.267 L0.664 0079 | 1.010 0.287 0.409
133.7 | 0.268 | 0.664 | 0.079 | 1.011 0.287 0.411
181.3 | 0.269 | 0.667 | 0.078 | 1.015 0.287 0.405
228.9 | 0.263 | 0.676 | 0.079 | 1.018 0.280 0.416
254.6 | 0.266 | 0.686 | 0.070 | 1.021 0.279 0.365
279.7 1 0.273 | 0.686 | 0.069 | 1.029 0.285 0.353
302.0 | 0.268 | 0.691 | 0.054 | 1.013 0.280 0.278
335.3 | 0.266 | 0.699 | 0.053 | 1.018 0.275 0.278
374.1 | 0.275 | 0.696 | 0.053 | 1.024 0.283 0.269 4‘

Tabelle 75: Zusammenfassung des Degradationsversuchs DA2.

[ Versuchsnummer: DA2
xl',,';‘E)A in Einwaage: 0.300 g/g
Reaktordruck: 4 bar | Reaktortemperatur: 120 °C il
Gaszufuhr: 4 4 cm® N3, 3 A4 cm® Oy, 3 A4 cm’ CO, B
BEAEAE-NREEE aco,
[h] | [g/e) | [g/g] | [g/gl] | [efel | [g/g]l | [molco,/molyEeal
0.0 |0.312 | 0.697 | 0.000 | 1.009 0.309 0.000
‘E0.0 0.311 | 0.695 | 0.001 | 1.007 0.309 0.006
5.2 |0.307 | 0.709 | 0.004 | 1.020 0.302 0.019
22.6 | 0.297 | 0.692 | 0.029 | 1.018 0.301 0.135
46.5 [ 0.283 | 0.676 | 0.055 | 1.014 0.295 0.270
72.0 | 0.274 | 0.667 | 0.069 | 1.010 | 0.291 0.348
94.0 | 0.270 | 0.669 | 0.070 | 1.010 | 0.288 0.362
118.3 | 0.264 | 0.663 | 0.069 | 0.997 | 0.285 0.365
141.8 | 0.258 | 0.666 | 0.069 | 0.993 | 0.279 0.371
165.5 | 0.252 | 0.672 | 0.068 | 0.992 0273 0.373
189.4 | 0.244 | 0.669 | 0.066 | 0.979 | 0.267 0.373
206.5 | 0.234 | 0.671 | 0.070 0.975 | 0.258 0.415
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Tabelle 76: Zusammenfassung des Degradationsversuchs DA3.

Versuchsnummer: DA3
X! in Einwaage: 0.300 g/g
Reakiordruck: 4 bar | Reaktortemperatur: 120 °C
Gaszufuhr: 7 A cm3 Na, 0 A cm’ O,, 3 A cm® CO;, i
E-NEIEC AR R P aco,
| M1 | fg/e) | fefe) | (¢/e] | fg/g] | [g/e] | {molco,/molvEal
0.0 |0.302 | 0.683 | 0.002 | 0.986 0.306 0.008
17.5 | 0.296 | 0.674 | 0.019 | 0.988 0.305 0.090
40.6 | 0.290 | 0.664 | 0.043 | 0.998 0.304 0.208
66.0 | 0.284 | 0.634 | 0.065 | 0.983 | 0.309 0.318
88.8 | 0.282 | 0.629 | 0.071 | 0.982 0.309 0.352
115.1 [ 0.281 | 0.641 | 0.071 | 0.994 0.305 0.352
1469 [ 0282 | 0.637 | 0.071 | 0.990 | 0.307 0.351
210.6 | 0.283 | 0.632 | 0.071 | 0.986 0.309 0.348
260.3 | 0.280 | 0.638 | 0.071 | 0.990 0.305 0.353

Tabelle 77: Zusammenfassung des Degradationsversuchs DA4.

Versuchsnummer: DA4

% in Einwaage: 0.300 g/g
Reaktordruck: 4 bar | Reaktortemperatur: 120 °C
Gaszufuhr: 7 .4 cm® N2, 3 #cm® Oz, 0.4 cm’ CO,
HE-NE AR e aco,
[hl | [g/g] | [gfe] | [g/e] | [g/2] | [g/g]l | [molco,/molmEal
0.0 | 0.309 | 0.704 - 1.012 0.305 -
194 | 0304 - - < - -
42.3 | 0.300 | 0.703 = 1.003 0.299 -
69.6 | 0.292 - - - - -
89.9 | 0.287 | 0.704 - 0.991 0.290 -
166.3 | 0.260 | 0.711 - 0.971 0.268 -
188.3 | 0.252 - - - - -
188.3 | 0.253 | 0.716 - 0.969 0.261 -
2108 | 0.246 - - - - -
231.7 | 0.239 4 = = - -
256.4 | 0.230 | 0.711 - 0.941 0.244 -
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Tabelle 78: Zusammenfassung des Degradationsversuchs DAS.

@suchsnummer: DAS —‘
xl(.,TElA in Einwaage: 0.300 g/g
Reaktordruck: 4 bar | Reaktortemperatur: 120 °C
Gaszufuhr: 14 .4cm® N2, 6 #cm® O3, 0 .4 cm® CO,
t P t PN t P |
[h] [g/g] [h] [g/g] [h] [g/g]
0.0 0311 93.2 0.280 1903 | 0.243 '
223 0.296 1224 0.269 2143 0.229
46.1 0.291 F43.9 0.262 2384 0.217 o)
70.1 0.286 168.2 0.251 261.9 0.208

Tabelle 79: Zusammenfassung des Degradationsversuchs DAG.

Versuchsnummer: DA6

x&“ﬁa in Einwaage: 0.305 g/g

Reaktordruck: 1 bar

| Reaktortemperatur: 90 °C

Gaszufuhr: 0 .4"cm® Na,

0.4 cm’ 0y, 10 4 cm® CO,

t 'r!(\r[“[I;E)A :J t t xl(\:InE)
[h] [g/g] [h] [h] [g/g]
00 0.305 1144 2319 0.242
16.0 0.301 1359 260.0 0.235
40.9 0.298 159.1 281.0 0.225
66.8 0.293 185.0 306.1 0217
02.1 0.286 J 212.1 327.8 0.209

Tabelle 80: Zusammenfassung des Degradationsversuchs DA7.

Versuchsnummer: DA7

*MEA

(=) in Einwaage: 0.300 g/g

Reaktordruck: 4 bar

| Reaktortemperatur; 40 °C

[ Gaszufuhr: 14 ¥ cnt® Ny, 6 A ’cm® 0,0 A'em’ CO,

t e t t 2
/g]

[h] [g/g] [h] [h] [g/g

0.0 0.314 50.8 167.0 0.317

21.8 | 0.307 70.9 191.4

%62 | 0312 92.8
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Tabelle 81: Zusammenfassung des Degradationsversuchs DAS.

Versuchsnummer: DA
xﬁgA in Einwaage: 30.035 g/g
Reaktordruck: 1 bar | Reaktortemperatur: 90 °C

Gaszufuhr: 10 A4 cm® Na, 0 A cm’® O3, 0 A cm® CO,

t x(MszA t x&n]gA t -"ms) A
[h] [g/g] [h] [g/g] [h] [g/g]

0.0 0.305 41.0 0.306 91.1 0.308
19.6 0.306 64.9 0.307 99.0 0.307

Tabelle 82: Zusammenfassung des Degradationsversuchs DAY,

Versuchsnummer: DA9

x&nE)A in Einwaage: 0.300 g/g

Reaktordruck: 4 bar | Reaktortemperatur: 120 °C
Gaszufuhr: 10 .4 cm’® N,, 0 A4cm® O3, 0 A cm°> CO,

t xl(\:r‘lnE)A t xgnméA t XS[“E)A
[h] [g/g] [h] [g/g] [h] [g/g]
0.0 0.313 ifiz=] 0.313 188.1 0.309
2.5 0.313 139.0 0.308 210.7 0.307
439 0.313 162.7 0.306

F.5 Weitere Ergebnisse und Auswertungen

In Kapitel 5.3.2.1 wird der Einfluss des O,-Stofftransports von der Gas- in die Fliissigphase
auf die Bestimmung der Degradationsrate diskutiert. In Ergiinzung dazu sind in Abbildung
177 die Verldufe des MEA-Massenanteils in Abhiingigkeit von der Zeit bei Verdopplung des
Feedgasmengenstroms vom Versuch DA4 zum Versuch DAS dargestellt.

Zur Diskussion des MEA-Verlustes durch oxidative Degradation in Kapitel 5.3.2.2 basierend
auf dem Ergebnis des Degradationsversuchs DA2 wird in Tabelle 83 die zugehérige Ab-
schiitzungsrechnung gezeigt. Dafiir werden typische Bedingungen fiir einen Prozess zur CO»-
Abtrennung an einem Braunkohlekraftwerk verwendet. Es wird ein L/G-Verhiltnis von 3.8
sowie eine Verweilzeit des Losungsmittels in der gesamten Anlage von 0.5 h angenommen.
Da die experimentell bestimmte Degradationsrate bei einer Versuchstemperatur von 120 °C
ermittelt wurde, wird zur Abschitzung des MEA-Verlustes lediglich der Holdup im Desor-
ber betrachtet. Aufgrund der verschiirften Bedingungen beziiglich des O,-Partialdrucks in der
Versuchsreihe DA2 im Vergleich zu dem Absorptions-Desorptions-Prozess ist damit zu rech-

nen, dass der abgeschitzte MEA-Verlust durch oxidative Degradation groBer ist als bei einer
realen Anlage.
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Abbildung 177: Zeitliche Verldufe des MEA-Massenanteils bei Verdopplung des Feedgas-
mengenstroms bei den Reaktorbedingungen p = 4 bar und T = 120°C
(DA4 ©:7 .#em® Ny, 3 4’cm? O; DAS 0: 14 .4 cm® N3, 6 Acm’ Oy).

Tabelle 83: Abschitzung der GroBenordnung des MEA-Verlustes durch oxidative Degrada-
tion fiir den Fall einer CO,-Abtrennung an einem Braunkohlekraftwerk anhand
des Ergebnisses des Screeningversuchs DA2 mit verschirften Bedingungen,

Variable Wert | Gleichung
Gasstrom / t/h 3569 (a)
abgetrennter COz-Massenstrom / t/h 680 (b)
L/G-Verhiiltnis 3.8 (c)
Losungsmittelstrom / t/h 13561 | (d) =(a)-(c)
Verweilzeit des Losungsmittels in der Anlage /h | 0.5 (e)
Losungsmittelholdup / t 6780 | (DH=(d)-(e)
Lésungsmittelholdup im Desorber / t 3390 | (g=(/2
Degradationsrate & / gmea/(t h) 213.9 (h)
MEA-Verlust / t/h 0.73 | (i)=(g)-(h)

lﬂIEA-Verlust pro abgetr. CO3 / kgmea/tco, AL 1.1 @ = @)/ (M
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