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Kurzfassung

Der Klimawandel ist eine der dringendsten Herausforderungen des 21. Jahrhunderts. Als Haupt-
verursacher fiir die globale Erwarmung gelten die steigenden Emissionen von Kohlenstoffdioxid
(CO2). Eine der Technologien um den COz-Ausstof kohle- und gasbefeuerter Anlagen zu redu-
zieren, ist die Absorption des COs mit wéssrigen Alkanolaminlésungen, gefolgt von der Regene-
rierung des Losungsmittels. Dieses Verfahren ist jedoch sehr energieintensiv und fiihrt zu hohen
Wirkungsgradverlusten bei der Integration in fossilbefeuerte Kraftwerke.

Zur effizienteren Gestaltung der COs-Abscheidung wird im Rahmen dieser Dissertation die Un-
tersuchung einer neuen innovativen Strukturpackung mit einem Neigungswinkel von 75° (B1-
250.75) und des vielversprechenden Losungsmittels 2-Amino-2-methylpropanol (AMP) gezeigt.
Dazu wurden Experimente und Prozesssimulationen durchgefiihrt. Die Experimente fanden an
einer neu errichteten Technikumsanlage zur Abscheidung von COs statt. Fiir die Prozesssimu-
lationen wurde der bekannte rate-based Ansatz verwendet, und ein entsprechendes Simulati-
onsmodell auf die Beschreibung der Strukturpackung B1-250.75 und das Losungsmittel AMP
angepasst.

Nach umfangreichen Experimenten und Simulationsstudien kénnen sowohl die neue innovative
Strukturpackung als auch das Losungsmittel AMP fiir den Einsatz an COs-Abscheideanlagen

empfohlen werden, um Effizienzsteigerungen zu erreichen.

Abstract

Growing climate change is one of the most pressing challenges of the 21st century. Increasing
emissions of the major greenhouse gas carbon dioxide (COg) are responsible for global warming.
One technology to minimize the COs-emisions from coal and gas-fired power plants is the absorp-
tion by aqueous solutions of alkanolamines followed by the regeneration of the solvent. However,
this method is very energy intensive and leads to high losses of efficiency when integrated into
fossil-fired power plants.

Striving for a more efficient design of COg-capture plants this work shows the examination of
a new innovative strucutred packing with an inclination angle of 75° (B1-250.75) and the pro-
mising solvent 2-amino-2-methylpropanol (AMP). For that purpose experiments and process
simulations were carried out. The experiments were conducted in a newly built pilot plant for
COg-capture. The process simulations were conducted using the well known rate-based approach,
therefore a simultion model was adapted to the description of the structured packing B1-250.75
and the solvent AMP.

After comprehensive experiments and simulation studies, the new innovative structured packing
as well as AMP as solvent can be recommended for increasing the efficiency of industrial CO»-
capture.
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1 Einleitung

Kohlenstoffdioxid (COz) ist eines der am stérksten fiir den Klimawandel verantwortlichen
Treibhausgase. Seit 1980 haben sich die weltweiten COy-Emissionen kohle- und gasbefeuerter
Kraftwerke nahezu verdoppelt (vgl. Abbildung 1.1). Um diesem Trend entgegen zu wirken,
ohne auf fossilbefeuerte Kraftwerke als Energielieferant verzichten zu miissen, wurden in
den vergangenen Jahrzehnten verschiedene alternative Technologien zur Minimierung des
COs-Ausstofles entwickelt. Eine dieser Technologien ist die Absorption des COs mit Hilfe
wéssriger Alkanolaminlosungen, gefolgt von der Regenerierung des Losungsmittels. Dieses
Verfahren ist jedoch sehr energieintensiv. Wird es beispielsweise in kohle- oder gasbefeuerte
Kraftwerke integriert, so sinkt der Wirkungsgrad des Kraftwerks um 10 bis 15 Prozentpunkte
(Gibbins und Chalmers, 2008). Zur Energieeinsparung miissen effektive Losungsmittel und op-
timierte Kolonneneinbauten entwickelt werden, dies wird auch im Rahmen dieser Arbeit gezeigt.

Ein Grofiteil der Dissertation ist wéihrend der Beteiligung der Universitdt Paderborn an
dem durch die europiische Kommision geférderten Projekt CAPSOL (FP7-ENERGY-2011-
282789, Design Technologies for Multi-scale Innovation and Integration in Post-Combustion
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Abbildung 1.1: Entwicklung der durch die energetische Nutzung von Kohle, Erdsl und Erdgas
erzeugten weltweiten COg-Emissionen (US Energy Information Service, 2012).



2 1 Einleitung

COy Capture: From Molecules to Unit Operations and Integrated Plants.) (CAPSOL, 2014)
entstanden. Ziel dieses Projektes war es Hochleistungslosungsmittel fiir die CO2 Absorption zu
finden, innovative Einbauten fiir Trennapparate zu konstruieren und optimale Prozessfithrungen

zu entwickeln, um somit die Kosten fiir die CO9-Abscheidung drastisch zu senken.

Die vorliegende Dissertation gliedert sich im wesentlichen in drei Teile. Zunéchst erfolgt
in Kapitel 2 eine Betrachtung des aktuellen , Stand des Wissens®“. Es werden die verschiede-
nen Verfahren zur COsz-Abscheidung beschrieben sowie der aktuelle Entwicklungsstand der
industriellen CO2-Absorption mit wissrigen Alkanolaminlésungen dargestellt. Zudem werden
Kolonneneinbauten fiir die CO2-Abscheidung sowie Modellierungsmethoden zur Beschreibung
von Trennapparaten gezeigt. Auf Basis dieses Wissenstandes werden die Ziele der Arbeit
formuliert.

Im weiteren Verlauf wird zunéchst auf den Aufbau und die Funktionsweise der am Lehrstuhl fiir
Fluidverfahrenstechnik errichteten Technikumsanlage eingegangen (Kapitel 3). Anschlieend
werden in Kapitel 4 die Ergebnisse der Validierungsexperimente, sowie der Untersuchungen
einer neuen Packung mit einem Neigungswinkel von 75° (B1-250.75) und des Losungsmittels
Monopropanolamin (MPA) gezeigt.

Im letzten Teil der Arbeit wird in Kapitel 5 die Erstellung und Validierung eines Simulations-
modells basierend auf dem rate-based Ansatz fiir die COz-Abscheidung dargestellt. Mit Hilfe
dieses Modells wurden Prozesssimulationen fiir CO9-Abscheideanlagen im industriellen Maflstab
durchgefiihrt. Kapitel 6 zeigt die Ergebnisse dieser Simulationsstudien unter Verwendung der
Strukturpackung B1-250.75 sowie des in der Literatur als vielversprechend charakterisierten
Losungsmittels 2-Amino-2-Methylpropanol (AMP).

Abschlieflend wird die Dissertation in Kapitel 7 zusammengefasst und wichtige Schlussfolgerun-

gen werden dargestellt.



2 Stand des Wissens

In diesem Kapitel wird zunsichst ein Uberblick iiber die Forschungsarbeit auf dem Gebiet der
Abscheidung von Kohlenstoffdioxid (CO32) gegeben. Es werden verschiedene Wege gezeigt, wie
eine Abscheideanlage in ein Kraftwerk integriert werden kann und welche Technologien fiir die
eigentliche COsq-Abscheidung zur Verfiigung stehen. Im weiteren werden aktuelle Entwicklun-
gen auf dem Gebiet der Losungsmittel sowie dem Gebiet der Kolonneneinbauten dargestellt.
Abschlielend werden Modellierungsmethoden zur Beschreibung von Trennapparaten gezeigt.

2.1 Abscheidung von Kohlenstoffdioxid aus Rauchgasen

In den vergangenen Jahrzehnten wurden verschiedene alternative Technologien entwickelt, um
den COo-Ausstofl kohle- und gasbefeuerter Kraftwerke zu minimieren. Die Zusammensetzun-
gen der Rauchgase sind in Tabelle 2.1 dargestellt. Der Hauptunterschied liegt in der CO»-
Konzentration, das Rauchgas eines Kohlekraftwerks enthélt 12 bis 16 mol-% COy und das
Rauchgas eines Gaskraftwerks 3 bis 5 mol-%. Die drei géngigen Methoden zur CO2-Abscheidung
sind das Post-Combustion, das Pre-Combustion und das Oxy-Combustion Verfahren. Diese un-
terscheiden sich im Wesentlichen darin, an welcher Stelle die Abscheideanlage in den konventio-
nellen Kraftwerksprozess integriert wird. So handelt es sich beim Post-Combustion Verfahren um
einen End-of-pipe Ansatz, der den Verbrennungsprozess an sich nicht verdndert. Im Gegensatz
dazu werden fiir das Oxy-Combustion und das Pre-Combustion Verfahren bereits die Edukte
des Verbrennungsprozesses verdndert.

Im Folgenden soll zundchst das fiir diese Arbeit wichtige Post-Combustion Verfahren niher
erldutert werden. Vergleichend dazu werden im Anschluss die Prinzipien des Pre-Combustion
sowie des Oxy-Combustion Verfahrens dargestellt.

Tabelle 2.1: Typische Rauchgaszusammensetzungen nach Rolker und Arlt (2006) (alle Kon-
zentrationen sind in mol-% angegeben).

N2 COQ 02 HQO NO;B SOQ Asche

Kohlekraftwerk 70-75 12-16 34 6-7 0,4 0,15 0,03
Gaskraftwerk 70-75  3-5 10-12  7-10 < 0,05 < 0,01 -
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Abbildung 2.1: Vereinfachte Funktionszeichnung eines Kohlekraftwerks mit integrierter COo-
Abscheidung nach Rubin et al. (2012).

2.1.1 Post-Combustion Verfahren

Wie der Name impliziert, wird das Post-Combustion Verfahren dem Verbrennungsprozess
eines Kraftwerks nachgeschaltet. Es kann sowohl in kohle- als auch in gasbefeuerte Kraftwerke
integriert werden.

In Abbildung 2.1 ist die Integration der CO2-Abscheidung in ein konventionelles Kohlekraftwerk
schematisch dargestellt. Im ersten Schritt wird pulverisierte Kohle mit Luft vermischt und ver-
brannt. Durch die bei der Verbrennung entstehende Warme wird Dampf erzeugt, welcher eine
Turbine zur Stromerzeugung antreibt. Die heilen, den Brenner verlassenden Abgase enthalten
hauptséchlich Stickstoff (Ng), kleinere Mengen Wasserdampf (H2O) und COz2 (vgl. Tabelle 2.1)
sowie Spuren von Schwefeldioxid (SOs2), Stickoxiden (NO,) und Asche. Die Abgase werden
zunéchst in der Rauchgasnachreinigung von SO2, NO, und Asche befreit und anschlielend der
COs3-Abscheidung zugefiihrt. Das frei werdende COs wird anschliefend komprimiert und zur
weiteren Verwendung oder Speicherung transportiert.

Die Integration der COsz-Abscheidung in ein gasbefeuertes Kraftwerk ist in Abbildung 2.2
am Beispiel eines Gas- und Dampfkraftwerks (GuD) gezeigt. Zunéchst wird Erdgas mit Luft
vermischt und verbrannt. Die entstehenden heiflen Gase treiben eine Gasturbine zur Stromer-
zeugung an. Uberschiissige Wirme wird genutzt, um Dampf zu erzeugen, mit welchem eine
weitere Turbine angetrieben wird. Das Abgas enthélt nach der Verbrennung hauptséchlich
N2 und COg2 (vgl. Tabelle 2.1) und wird ohne weitere Nachbehandlung der COz-Abscheidung
zugefiihrt.

Die eigentliche Abscheidung des COg, sowohl an einem kohlebefeuerten als auch an einem
gasbefeuerten Kraftwerk, kann dabei durch verschiedene Verfahren realisiert werden. Das am
besten erforschte und am weitesten verbreitete Verfahren stellt die Absorption mit Hilfe eines
fliilssigen Waschmittels dar. Dieses wird in Abschnitt 2.2 ausfiihrlich dargestellt. Weiterhin kann
das COg durch adsorptive, kryogene sowie membrangestiitzte Verfahren abgeschieden werden.
Es folgt eine kurze Beschreibung dieser Verfahren.
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Abbildung 2.2: Vereinfachte Funktionszeichnung eines GuD-Kraftwerks mit integrierter COo-
Abscheidung nach Rubin et al. (2012).

Adsorptive Verfahren

Unter Adsorption versteht man die Anlagerung von Molekiilen aus einer fluiden Phase an eine
Feststoffoberflache. Die Umkehrung dieses Prozesses wird als Desorption bezeichnet. Ursache die-
ser Phénomene sind aktive Zentren an der inneren Oberfldche des Feststoffes. An diesen Zentren
sind die Bindungskrifte zwischen den einzelnen Atomen nicht abgeséttigt, so dass Fremdmo-
lekiile aus der fluiden Phase gebunden werden kénnen (Bathen und Ciprian, 2006).

Zur Adsorption von COs aus Rauchgasen kommen in der Regel Kolonnen, gefiillt mit ku-
gelformigem Adsorbermaterial (Adsorberbett), zum Einsatz. Der Rauchgasstrom wird durch
die Kolonne gefiihrt und das COy haftet an der Feststoffoberfliche. Ist das Adsorbermaterial
voll beladen, erfolgt die Desorption unter der Freisetzung von reinem COy. Um das Gleichge-
wicht in Richtung der Desorption zu verschieben, wird entweder der Druck reduziert oder die
Temperatur erhoht. Bei der Druckwechseldesorption (engl. Pressure Swing Adsorption, PSA)
wird das Rauchgas bei erhohten Driicken und niedrigen Temperaturen durch das Adsorberbett
geleitet. Anschliefend wird der Rauchgastrom gestoppt, der Druck gesenkt und das COo mit
einem nicht adsorbierenden Inertgasstrom eluiert (Mondal et al., 2012). Alternativ dazu wird
die Temperaturwechseldesorbtion (engl. Temperatur Swing Adsorption, TSA) angewendet. In
diesem Verfahren wird die Temperatur des Adsorberbetts erhoht bis sich die Bindung zwischen
Feststoffoberfliche und CO3 16st (Mondal et al., 2012).

Adsorptionsverfahren werden bereits kommerziell zur COq-Abscheidung bei der Synthesegas-
und Wasserstofferzeugung sowie zur Biogasaufbereitung verwendet (Notz, 2009). Der Einsatz
zur Reinigung von Kraftwerksabgasen ist allerdings problematisch, da sowohl die Beladungska-
pazitéit fiir COy als auch die COg-Selektivitit sehr gering sind (Wang et al., 2011). Zudem ist
der Desorptionsschritt sehr energieintensiv, so dass die adsorptiven Verfahren derzeit nur eine
wenig attraktive Methode fiir die CO2-Abscheidung aus Rauchgasen darstellen (Notz, 2009).
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Kryogene Verfahren

Bei der kryogenen Rauchgasreinigung mittels Tieftemperaturdestillation wird das COg durch
Kondensation vom Gasstrom abgetrennt. Dieses Verfahren ist sehr ausgereift und wird schon
seit einigen Jahren in der Industrie verwendet (Leung et al., 2014). Der Vorteil des Verfah-
rens liegt darin, dass das COq bereits fliissig und mit hoher Reinheit gewonnen wird. Dadurch
kann es einfach transportiert und gespeichert werden (Notz, 2009). Jedoch ist die Abkiihlung
des Gasstroms auf Temperaturen bis -56,6°C (Siedepunkt von COy bei Umgebungsdruck) sehr
energieintensiv. Dies fiihrt dazu, dass nur bei sehr hohen COs-Konzentrationen von mehr als
90 Vol-% ein okonomischer Betrieb moglich ist (Leung et al., 2014). Somit ist dieses Verfahren
aktuell nicht zur Rauchgasreinigung (COz-Konzentrationen unter 20 Vol-%) geeignet.

Membrangestiitzte Verfahren

Es gibt zwei Moglichkeiten, CO2 mit Hilfe von Membranen aus Rauchgasstrémen abzutrennen:
die Gaspermeation und die Membranabsorption.

In der Gaspermeation wird der COs-haltige Rauchgasstrom unter erhéhtem Druck durch ein
Membranmodul geleitet. Die COo-Molekiile passieren selektiv die Poren der Membran von der
Feed- zur Permeatseite und verlassen das Modul bei reduziertem Druck (Mondal et al., 2012).
Jedoch konnen aufgrund der noch geringen Selektivitdt und Permeabilitdt von Membranen zur
COg2-Abscheidung keine hohen Abtrenngrade erreicht werden (Notz, 2009). Dieses Verfahren ist
somit bisher kaum zur Reinigung von Rauchgasen geeignet.

Die Membranabsorption #hnelt vom Aufbau her einem Absorptions-/Desorptionsprozess
mit fliilssigen Losungsmitteln in Kolonnen. Dabei dient die Membran als Kontaktfliche
zwischen Rauchgas und Losungsmittel. Die COs-Selektivitdt wird hierbei lediglich durch
das Losungsmittel bestimmt. Im Vergleich zu herkémmlichen Kolonneneinbauten bietet
die Membranabsorption den Vorteil, dass Effekte wie Fluten, Kanalbildung, Schiumen
sowie Losungsmittelaustrag keine Rolle spielen. Zudem koénnen grofiere volumenbezogene
Stoffiibergangsflichen erreicht werden. Durch die Membran wird jedoch ein zusétzlicher Stoff-
transportwiderstand eingebaut, welcher den Vorteil der erhéhten Oberfliche wieder reduziert.
Als nachteilig an diesem Verfahren stellen sich auch die, im Vergleich zu herkbmmlichen Ein-
bauten, hohen Kosten von Membranmaterialien, ihre geringe Bestindigkeit sowie Anfilligkeit
gegeniiber Verschmutzung heraus. Zudem kann der energieintensive Schritt der Desorption, d.h.
der Regeneration des Losungsmittels nicht umgangen werden (Notz, 2009).

2.1.2 Pre-Combustion Verfahren

Wie der Name verdeutlicht, wird im Pre-Combustion Verfahren das COs vor dem eigentlichen
Verbrennungsprozess abgeschieden. In Abbildung 2.3 ist die Integration in ein Kohlekraftwerk
schematisch gezeigt. Im ersten Schritt wird die Kohle mit Dampf und Sauerstoff bei hohen
Temperaturen und Driicken zu Synthesegas umgesetzt (Kohlevergasung). Gleichung 2.1 stellt
die Vergasungsreaktion dar. Das Synthesegas wird nach einem Quenching in der Wassergas-Shift
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Abbildung 2.3: Integration der Pre-Combustion COs-Abscheidung in ein Kohlekraftwerk nach
Rubin et al. (2012).

Reaktion (Gleichung 2.2) zu CO2 und Wasserstoff umgesetzt.

Kohle — CO + H, (2.1)
CO +H,O0 — H, + CO, (2.2)

Das nun in hohen Konzentrationen (> 20 Vol-%) vorliegende COs kann, nach einem Ent-
schwefelungsschritt, beispielsweise mit dem Selexol-Verfahren (physikalische Absorption, vgl.
Abschnitt 2.2.1) abgetrennt werden. Der reine Wasserstoff wird anschliefilend in einem GuD-
Kraftwerk verstromt. Nach Rubin et al. (2012) ist dieser Kombiprozess mit integrierter Ver-
gasung (engl. integrated gasification combined cycle, IGCC) aufwendiger und kostenintensiver
als der Betrieb eines traditionellen Kohlekraftwerks, jedoch stellt sich die CO2-Abscheidung als
wesentlich einfacher und giinstiger dar (vgl. Abschnitt 2.1.4).

Das Pre-Combustion Verfahren kann auch an erdgasbetriebenen Kraftwerken eingesetzt wer-
den. In diesem Fall wird das Erdgas zunéchst nach Gleichung 2.3 durch Dampfreformierung zu
Synthesegas umgesetzt.

CH, + H,0 —» CO + 3H, (2.3)

Das entstandene Synthesegas wird wieder in der Wassergas-Shift Reaktion nach Gleichung 2.2
zu CO9 und Wasserstoff umgesetzt. In diesem Fall ist das Pre-Combustion Verfahren jedoch
aufgrund merklich hoherer Kosten im Vergleich zu dem Post-Combustion Verfahren keine Al-
ternative (vgl. Abschnitt 2.1.4).

2.1.3 Oxy-Combustion Verfahren

Beim Oxy-Combustion Verfahren (Abbildung 2.4) wird der Brennstoff nicht in Gegenwart von
Luft sondern in reiner Sauerstoffatmosphére verbrannt. Dies reduziert den Stickstoffanteil im
Rauchgas drastisch, so dass als Hauptbestandteile nur noch COy, Wasser, Staub und Schwefel-
dioxid vorliegen. Staub und Schwefeldioxid lassen sich mit konventionellen Elektrofiltern abtren-
nen. Das verbleibende Gas (80-98 Vol-% CO3) wird komprimiert und weiterverarbeitet (Leung
et al., 2014). Der Vorteil des Oxy-Combustion Verfahrens liegt in der Erzeugung eines Abgas-
es, welches bereits hoch konzentriertes COq enthélt und somit direkt weiter verarbeitet werden
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Abbildung 2.4: Integration des Oxy-Combustion Verfahrens in ein Kohlekraftwerk nach Rubin
et al. (2012).

kann. Nachteilig ist jedoch der hohe Verbrauch an reinem Sauerstoff, welcher zunéchst in einer
energieintensiven Luftzerlegungsanlage erzeugt werden muss. Das Oxy-Combustion Verfahren
wird bisher (Stand 2012) in keiner Weise kommerziell betrieben (Rubin et al., 2012).

2.1.4 Bewertung der Abscheideverfahren

Welches der oben genannten Verfahren am besten fiir einen spezifischen Fall geeignet ist, héngt
von verschiedenen Faktoren, wie z.B. der CO2-Konzentration im Gasstrom, dem Druck des Gas-
stroms sowie dem Brennstoff, mit dem das Kraftwerk betrieben wird, ab. Die Hauptfaktoren bei
der Wahl des Verfahrens sind jedoch die Kosten und Wirkungsgradverluste (vgl. Tabelle 2.2),
die durch die Integration entstehen.

Fiir gasbefeuerte Kraftwerke stellt derzeit das Post-Combustion Verfahren die giinstigste der
drei gezeigten Alternativen dar. Zusétzlich treten hier die geringsten Wirkungsgradverluste auf.
Fiir kohlebefeuerte Kraftwerke hingegen stellt das Pre-Combustion Verfahren die, bezogen auf
die Kosten fiir das vermiedene COg, mit Abstand giinstigste Alternative dar. Die Technologie
ldsst sich jedoch nicht ohne Weiteres nachriisten und ist somit nur fiir Neuanlagen interessant.
Das Oxy-Combustion Verfahren ist sowohl fiir Kohle- als auch fiir Gaskraftwerke mit erheb-
lichen Kosten verbunden und somit aktuell keine Alternative zum Post- und Pre-Combustion

Verfahren.



Tabelle 2.2: Vergleich von Kraftwerken mit und ohne COg-Abscheidung (Gibbins und Chal-

mers, 2008).
Brennstoff Parameter Abscheidetechnik
keine Post- Pre- Oxy-
Combustion Combustion Combustion
Kohle Wirkungsgrad 44 34,8 31,5 35,4
(%Heizwert)
Investitionskosten 1.410 1.980 1.820 2.210
(US$/kW)
Stromkosten 0,054 0,075 0,069 0,078
(USS$/(kWh))
Kosten fiir die - 34 23 36
CO2-Vermeidung
(US$ / tco2)
Gas Wirkungsgrad 55,6 47,4 41,5 44,7
(%Heizwert)
Investitionskosten 500 870 1.180 1.530
(US$/kW)
Stromkosten 0,062 0,080 0,097 0,100
(USS$/(kWh))
Kosten fiir die - 58 112 102
CO2-Vermeidung
(US$ / tC’OQ)

2.2 Abscheidung von Kohlenstoffdioxid durch Absorption

Unter Absorption versteht man die Aufnahme von Gasen in ein Losungsmittel, welches ein
oder mehrere Gasphasenkomponenten (hier COg) selektiv 16sen kann. Auf die Absorption folgt
in der Regel ein Desorptionsschritt, in welchem das Losungsmittel regeneriert wird und somit
wiederverwendet werden kann. Beide Verfahren werden zumeist in einem Kreislaufprozess, wie
er in Abbildung 2.5 dargestellt ist, verschaltet. Abhéngig von der Art und Weise, wie das COs in
der fliissigen Phase gelost wird, unterscheidet man zwischen der physikalischen und der reaktiven
(chemischen) Absorption.

2.2.1 Physikalische Absorption

Die physikalische Absorption (Physisorption) beruht auf rein physikalischen Wechselwirkun-
gen, wie den van-der-Waals Kréften, zwischen den COs-Molekiilen und den Molekiilen des
Losungsmittels. Das COy wird in der fliissigen Phase gelost und diffundiert von der Phasen-
grenze weg. Die Triebkraft der Absorption ist dabei die Differenz zwischen der aktuellen COo-
Konzentration im Loésungsmittel und der Konzentration im thermodynamischen Gleichgewicht.
Letztere ist abhingig von dem Partialdruck des CO5 in der Gasphase sowie der Temperatur und
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Abbildung 2.5: Schema des Kreislaufprozesses aus Absorption und Desorption zur Abschei-
dung von COs.

CO,-Partialdruck der Gasphase

CO,-Beladung der fliissigen Phase

Abbildung 2.6: Gleichgewichtslinie fiir die physikalische Absorption nach Hochgesand (1968).

lasst sich mit Hilfe des Henry-Gesetzes berechnen:

Ypco,

1002 = Hoo (T) 24)
Abbildung 2.6 zeigt eine Gleichgewichtslinie fiir die physikalische Absorption. Die Bela-
dung wichst nahezu proportional mit dem Partialdruck, so dass bei hohen COsz-Gehalten
im Rohgas viel, bei niedrigen wenig in Losung geht. Die erforderliche Menge des zirkulie-
renden Losungsmittels ist dabei nur abhingig von der Rohgasmenge, nicht jedoch von der
COg2-Konzentration (Hochgesand, 1968). Des weiteren sind hohe Prozessdriicke und damit
hohe COs-Partialdriicke vorteilhaft fiir die physikalische Absorption, da sich die notwendige
Losungsmittelmenge reduziert.

Die Regeneration des Losungsmittels kann auf verschiedene Arten erfolgen. Am einfachsten ist
es, das unter Druck stehende Losungsmittel zu entspannen und so das COs zu verdampfen.
AuBlerdem kann das COg durch Strippen mit einem Inertgasstrom sowie durch thermische
Regenerierung freigesetzt werden.

Die Vorteile der physikalischen gegeniiber der reaktiven Absorption liegen nach Schiebahn et
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al. (2011) in

e dem niedrigen Losungsmitteleinsatz aufgrund der steigenden Beladungskapazitét bei hohen
Partialdriicken

e dem geringen Energieverbrauch bei der Regenerierung, da hierfiir meist eine einfache Ent-

spannungsstufe geniigt
e der hohen Stabilitéit des Losungsmittels, da keine Reaktion abléuft.

Die physikalische Absorption eignet sich demnach zur Abscheidung von COy aus Rauchgasen,
wenn es in hohen Konzentrationen, wie z.B. im Pre-Combustion Verfahren, vorliegt. Zwei der
bekanntesten Verfahren, in denen physikalisch wirkende Losungsmittel eingesetzt werden, sind
das Selexol- und das Rectisolverfahren. Das Selexolverfahren wurde vor iiber 30 Jahren von der
Allied Chemical Corporation entwickelt (Schiebahn et al., 2011) und wird zur Abtrennung von
CO2 und HsS aus Erdgas eingesetzt. Als Losungsmittel wird ein Gemisch aus Dimethylethern
des Polyethylenglykols verwendet. Die Absorption findet bei geringen Temperaturen zwischen 0
und 5°C statt. Zur Desorption wird das Losungsmittel entweder entspannt oder mit Luft, Dampf
oder Inertgas gestrippt (Olajire, 2010). Das Rectisolverfahren, entwickelt von der Lurgi GmbH
(Schiebahn et al., 2011), ist das weltweit am hiufigsten genutzte Verfahren zur physikalischen
Absorption von COs. Als Losungsmittel wird Methanol bei Temperaturen zwischen -40 und
-80°C eingesetzt (Olajire, 2010).

2.2.2 Reaktive Absorption

Bei der reaktiven Absorption wirken chemische Krifte zwischen den Molekiilen. Durch die Bin-
dung des CO2 an Komponenten des Losungsmittels entstehen Wechselwirkungen, welche das
thermodynamische Gleichgewicht zwischen den Phasen sowie die Stofftransportmechanismen
in diesen beeinflussen. Die Menge an COg, die physikalisch in die fliissige Phase iibergehen
kann, wird durch die Umwandlung des COs in eine weitere Spezies erhoht. Weiterhin wird der
Stofftransport durch zwei Phinomene verstirkt. Erstens wird durch das abreagierende COs
die Triebkraft fiir die physikalische Absorption erhoht. Zweitens wird der Stofftransport in der
fliissigen Phase verbessert, da das CO2 an der Phasengrenze schneller verarmt als durch rei-
ne Diffusion. Im Gegensatz zur physikalischen Absorption verlduft die Gleichgewichtslinie bei
der reaktiven Absorption nicht linear (Abbildung 2.7). Vielmehr zeigt sich, dass bei kleinen
Partialdriicken wesentlich mehr absorbiert werden kann als dies physikalisch moglich wére. Bei
hoheren Partialdriicken jedoch ist die Beladungskapazitidt durch das chemische Gleichgewicht
begrenzt, wodurch groflere zirkulierende Losungsmittelmengen benttigt werden.

Aufgrund ihrer hohen Beladungskapazitéit bei kleinen COs-Partialdriicken ist die chemische Ab-
sorption ideal fiir die Abscheidung von COs aus Rauchgasen im Post-Combustion Verfahren
geeignet. Es gibt jedoch eine Reihe weiterer Kriterien, die neben der Beladungskapazitit eine
Rolle bei der endgiiltigen Auswahl des Losungsmittels spielen (Hohlemann und Gérak, 2006):

e cinfache Regenerierbarkeit
e hohe Selektivitat

e chemische und thermische Stabilitat
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Abbildung 2.7: Gleichgewichtslinien fiir die physikalische und reaktive Absorption nach Hoch-
gesand (1968).

e niedriger Dampfdruck

e moglichst niedriger Siedepunkt
e geringe Viskositét

e geringe Neigung zum Schiumen
e niedrige Kosten

o Umweltvertriaglichkeit

e geringe Korrosionsneigung.

In dieser Arbeit wird die Absorption von COs mit wdssrigen Alkanolaminlosungen (siehe Ab-
schnitt 2.3) betrachtet. Neben diesen kénnen weitere chemisch wirkende Losungsmittel wie
Natrium- und Kaliuvmcarbonate, Ammoniak, Aminosduresalze sowie ionische Fliissigkeiten ver-

wendet werden. Diese werden im Folgenden kurz charakterisiert.

Alkalische Salzlésungen

Alkalische Salzlosungen aus Natrium- und Kaliumcarbonaten wurden schon vor den Alkanola-
minlésungen fiir die reaktive Absorption eingesetzt. Der Vorteil im Vergleich zu diesen liegt in
der niedrigeren Absorptionsenthalpie, wodurch das Losungsmittel mit einem geringeren Ener-
gieaufwand regeneriert werden kann. Nachteilig ist jedoch die ebenfalls geringere Absorptions-
geschwindigkeit. Folglich werden Prozesse mit reinen Carbonatlésungen, wie die Heilpottasche-
Weische, im Absorber bei erhohten Temperaturen (bis 120°C) und hohen Driicken (bis 70 bar)
durchgefiihrt. Die Regenerierung erfolgt durch ausschlieflliche Druckminderung, ohne eine wei-
tere Erhohung der Temperatur. Um die Absorptionskinetik zu verbessern, werden Alkanolamine
als Aktivatoren zugesetzt (Cullinane und Rochelle, 2004).

Ammoniak

Nach Wang et al. (2011) besitzt Ammoniak einige Eigenschaften, welche es zu einem guten
Losungsmittel machen, um COy zu absorbieren. Ammoniak hat aufgrund seiner geringen mo-

laren Masse eine relativ hohe massenbezogene Beladungskapazitit. Zudem ist es wenig korrosiv
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und stabil gegeniiber Degradation.

Ammoniak wird unter anderem in dem, von Gal (2009) patentierten, sogenannten Chilled Am-
monia Verfahren verwendet. Dabei wird CO2 bei Temperaturen von 0 bis 20°C absorbiert.
Diese niedrigen Temperaturen sind notwendig, um Losungsmittelverluste aufgrund des hohen
Dampfdrucks des Ammoniaks zu minimieren. Wahrend der Absorption fillt Ammoniumhy-
drogencarbonat aus, so dass der COgs-reiche Losungsmittelstrom als Suspension vorliegt. Die
Regenerierung des Ammoniaks erfolgt bei Temperaturen zwischen 50 und 200°C und Driicken
zwischen 2 und 136 bar. Der Energieverbrauch fiir den Regenerationsschritt liegt im Schnitt bei
2000 kJ/kg(CO2) und damit relativ niedrig (Darde et al., 2009).

Das Verfahren von Gal (2009) wurde von verschiedenen Gruppen (vgl. Park et al. (2010) und
Yu et al. (2011)) weiterentwickelt. Der grofitechnische Einsatz von Ammoniak an Kraftwerken
bleibt jedoch aufgrund des hohen Dampfdrucks und den damit verbundenen umweltschutz- und
sicherheitstechnischen Problemen fraglich.

Aminosiuresalze

Die Aminoséuresalze stellen nach Thomsen (2011) eine weitere interessante Losungsmittelgrup-
pe dar. Diese Salze vereinen in sich die besten Eigenschaften von Alkanolaminen, Ammoniak
und Carbonaten. Aminosiuresalze haben dieselben funktionenellen Gruppen wie die Alkanola-
mine, niedrige Dampfdriicke und sind sehr gut in Wasser 16slich. Zudem kommen sie natiirlich
auf der Erde vor und sind umweltfreundlich. Einige Arbeiten zeigen diese guten Eigenschaften
der Aminosduresalze (vgl. Vaidya et al. (2010) und Knuutila et al. (2011)).

Ein Verfahren, in welchem Aminosduresalze heute zum Einsatz kommen, ist die sogenannte
PostCap™ Technolgie der Firma Siemens. Dieses Verfahren eignet sich sowohl fiir neue kohle-
und gasbefeuerte Kraftwerke als auch zur Nachriistung bestehender Kraftwerke. Im Vergleich zu
Standardverfahren, wie der COg-Abscheidung mit wissrigen MEA Losungen bietet PostCap ™™
Vorteile im Hinblick auf Umweltvertréaglichkeit, Energieeffizienz sowie Investitions- und Betriebs-
kosten (Siemens AG, 2015). Das Verfahren wurde bisher ausgiebig im Pilotmafstab, jedoch nicht
im industriellen Mafistab getestet.

Ionische Fliissigkeiten

Unter ionischen Fliissigkeiten versteht man Salze, welche bei Temperaturen unter 100°C fliissig
vorliegen, ohne dass das Salz dabei in einem Losungsmittel geldst ist. Sie bestehen wie klassi-
sche Salze aus Ionen mit positiven und negativen Ladungen. Die Bindungskréfte sind jedoch so
schwach, dass sich erst bei relativ niedrigen Temperaturen ein stabiles Kristallgitter bilden kann.
Der Vorteil ionischer Fliissigkeiten liegt darin, dass sie auf spezifische Prozesse zugeschnitten wer-
den kénnen. So kann man beispielsweise Aminogruppen, wie sie in Alkanolaminen existieren,
auch in ionische Fliissigkeiten einbauen (Thomsen, 2011). Ahnlich wie bei den Aminoséuresalzen
gibt es einige Arbeiten auf diesem Gebiet (vgl. Brennecke und Gurkan (2010) und Vega et al.
(2010)), jedoch muss auch hier noch viel Forschung einflielen, bevor ein grofitechnischer Einsatz
an Kraftwerken moglich wird.
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Abbildung 2.8: Primére Alkanolamine: Monoethanolamin (MEA), links; Diglykolamin
(DGA), rechts.
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Abbildung 2.9: Sekundére Alkanolamine: Diethanolamin (DEA), links; Diisopropanolamin
(DIPA), rechts.

2.3 Alkanolamine als Losungsmittel

Die erste Erwdhnung als Absorptionsmittel fanden Alkanolamine oder auch Aminoalkohole 1931.
Zu der Zeit wurden, wie in Abschnitt 2.2.2 erwihnt, alkalische Salzlosungen eingesetzt, um CO9
aus Gasgemischen zu entfernen. Bottoms (1931) schlug Alkanolamine als gute Alternative vor,
da sie eine wesentlich hohere Beladungskapazitit haben.

Das Grundgeriist aller Alkanolamine bilden Alkane, welche mindestens eine Hydroxylgrup-
pe (-OH) und eine Aminogruppe (-NHg, -NHR, -NRjg) besitzen. Durch die Hydroxylgruppe
wird der Dampfdruck des Molekiils reduziert und die Loslichkeit in einer polaren (wéssrigen)
Losung erhoht. Die Aminogruppe hingegen ist ausschlaggebend fiir die Alkalinitdt, bzw. das
Saurebindungsvermogen des Amins. Je hoher die Alkalinitéit desto besser kann COs absorbiert
werden. Alkanolamine konnen je nach ihrer Anzahl und Art an Liganden in primére (-NHy),
sekundére (-NHR), tertidre (-NRg) und zyklische Amine unterschieden werden. Zudem fiihrt die
Komplexitéit der Liganden bei einigen Alkanolaminen zu einer sterischen Hinderung an dem fiir
die Reaktion mit CO9 wichtigen Stickstoffatom. Zur Absorption von CO2 werden Alkanolamine
in wéssriger Losung verwendet.

Die zwei bekanntesten zur Absorption von COs eingesetzten priméiren Amine sind das in Ab-
bildung 2.8 dargestellte Monoethanolamin (MEA) sowie das Diglykolamin (DGA). Zur Gruppe
der sekunddren Amine zihlen das Diethanolamin (DEA) und das Diisopropanolamin (DIPA)
(Abbildung 2.9). Triethanolamin (TEA) und Methyldiethanolamin (MDEA) sind Beispiele fiir
tertiire Amine (Abbildung 2.10). Abbildung 2.11 zeigt eines der bekanntesten sterisch gehinder-
ten Alkanolamine 2-Amino-2-methylpropanol. In dieser Abbildung ist auflerdem mit Piperazin
ein zyklisches Amin, welches bei der Abscheidung von CO9 héufig als Promoter eingesetzt wird,
dargestellt. Bei letzterem handelt es sich jedoch nicht um ein Alkanolamin, da es keine Hydro-

xylgruppe enthélt.
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Abbildung 2.10: Tertidre Alkanolamine: Triethanolamin (TEA), links; Methyldiethanolamin
(MDEA), rechts.
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Abbildung 2.11: Sterisch gehindertes Amin: 2-Amino-2-methylpropanol (AMP), links; Zykli-
sches Amin: Piperazin (PZ), rechts.

2.3.1 Reaktionsmechanismen

Die richtige Beschreibung der Reaktion von wéssrigen Alkanolaminlésungen mit COs ist sowohl
fiir die Interpretation experimenteller Daten als auch fiir die Modellierung und Simulation der
Absorptionsprozesse von entscheidender Bedeutung. Die Reaktion wird in der Literatur im We-
sentlichen durch drei Reaktionsmechanismen beschrieben. Dazu zdhlen der Zwitterion- und der
trimolekulare Mechanismus, sowie die basisch-katalysierte Hydratisierung.

Zwitterion-Mechanismus

Die Reaktion von priméren, sekundéren sowie sterisch gehinderten Aminen mit COs wird im
Allgemeinen durch den Zwitterion-Mechanismus beschrieben (Vaidya und Kenig, 2010). Die-
ser Mechanismus wurde von Caplow (1968) vorgeschlagen und von Danckwerts (1979) wieder
aufgegriffen. Nach dem zweistufigen Mechanismus reagieren CO2 und Amin (AmH) zunéchst
gemiB Gleichung 2.5 zu dem sogenannten Zwitterion (AmHTCOO™). Dieser temporir gebildete
Komplex wird anschlieBend durch eine Base (B) unter Bildung eines Carbamats (AmCOO™)
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deprotoniert (Gleichung 2.6).

CO, + AmH == AmH*COO™ (2.5)
-1
AmH*COO™ + B *25 AmCOO~ + BH* (2.6)

Nach dem Bodenstein’schen Quasistationaritétsprinzip ist die Konzentration des Zwitterions
als Zwischenprodukt und damit auch ihre Anderung sehr viel kleiner als die der iibrigen an der
Reaktion beteiligten Molekiile (Vaidya und Kenig, 2010). Sie kann daher in guter Niherung gleich
Null gesetzt werden. Die Reaktionsgeschwindigkeit des CO9 kann unter diesen Bedingungen wie

folgt ausgedriickt werden:

__ k1(COy) (AmH)

k_1

(2.7)
I+ smm

Hierbei spiegelt > kg (B) den Deprotonierungsschritt mit einer beliebigen Base (AmH, Hy0)
wieder. Wird das Zwitterion durch das Amin selbst deprotoniert, kann die Gesamtreaktion

folgendermafien geschrieben werden:
COy +2AmH — AmCOO™ + AmH,* (2.8)

Einige Amine werden durch sperrige, endstindige Alkylgruppen sterisch gehindert. Dadurch
wird die Stabilitéit des durch die Reaktion des Amins mit COs entstandenen Carbamats negativ
beeinflusst (vgl. Sharma (1965) und Sartori und Savage (1983)). Durch ihre geringe Stabilitét
werden diese Carbamate leicht durch Wasser hydrolysiert. Dabei werden geméfl Gleichung 2.9
Bicarbonate gebildet und Aminmolekiile freigesetzt. Letztere konnen erneut mit CO reagieren.
In diesem Fall ergibt sich die Gesamtreaktion nach Gleichung 2.10.

AmCOO™ + H,0 — HCO,;~ + AmH (2.9)
COy + AmH + H,0 — HCO;~ + AmH," (2.10)

Vergleicht man Gleichung 2.8 und Gleichung 2.10, wird der Unterschied zwischen sterisch gehin-
derten und nicht gehinderten Alkanolaminen deutlich. Letztere reagieren im Verhéltnis 2:1 mit
COs,, wohingegen im Fall der sterisch gehinderten Alkanolamine ein Verhéltnis von 1:1 vorliegt.

Trimolekularer Mechanismus

Der trimolekulare Mechanismus wurde von Crooks und Donnellan (1989) vorgeschlagen und von
da Silva und Svendsen (2004) erneut aufgegriffen. Dieser Mechanismus beruht auf der Annahme,
dass ein Aminmolekiil gleichzeitig mit einem COs-Molekiil sowie mit einem Molekiil einer Base
abreagiert. In diesem Fall wird nicht von einem zwei- oder mehrstufigen Verlauf gesprochen,
sondern nur einem wesentlichen Reaktionsschritt. Dabei wird geméf8 Gleichung 2.11 ein locker

gebundener, zusammenhéngender Komplex als Zwischenprodukt gebildet.

COy+ AmH - - -B == AmCOO™ - - -BH" (2.11)
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Tabelle 2.3: Bewertung (positiv (+), neutral (o) und negativ (-)) von Eigenschaften der ver-
schiedenen Klassen von Aminen.

sterisch

Klasse primér sekundéar tertidr gehindert zyklisch
Eigenschaft

Reaktionsrate (Kinetik) -+ ) - -/o +
Beladungskapazitiit -/o o + + +
Absorptionsenthalpie - o + + -
Dampfdruck - o/+ + 4 -
thermische Degradation - - + + 4
oxidative Degradation - o/+ + + +
Korrosion - o/+ + 0 +

Dieser Komplex zerfillt hiernach in die Edukte CO2 sowie AmH, wihrend ein geringerer Teil
mit einem zweiten Aminmolekiil oder einem Wassermolekiil zu ionischen Produkten (Carbamate)

abreagiert.

Basisch-katalysierte Hydratisierung

Tertidre Alkanolamine (R3N) kénnen nach Donaldson und Nguyen (1980) nicht direkt mit COq
reagieren. Diese Amine haben jedoch hiufig einen basisch-katalysierenden Effekt auf die Hydra-
tisierung des COs. Diese Reaktion ist in Gleichung 2.12 dargestellt.

Der basisch-katalysierte Mechanismus kann auch iiber die Bildung eines Zwitterions beschrieben
werden. Dabei reagieren Amin und COg zunéichst zu einem labilen Komplex (Gleichung 2.13).
Dieser reagiert dann in einer Hydrolysereaktion zu Bicarbonat ab (Gleichung 2.14).

Rs;NTCOO™ + H,O — RyNTH + HCO,™~ (2.14)

Wie die sterisch gehinderten Amine, reagieren auch die tertiiren Amine im Verhéltnis 1:1 mit

dem COa.

2.3.2 Kriterien zur Auswahl geeigneter Amine

Um die Vielzahl an bekannten Aminen untereinander vergleichen zu koénnen, ist es sinnvoll,
zunédchst nicht einzelne Amine an sich zu betrachten, sondern die bereits eingefiithrten ver-
schiedenen Aminklassen zu bewerten. In Tabelle 2.3 sind die Aminklassen und eine Auswahl
wichtiger Eigenschaften sowie eine Bewertung dargestellt. Dabei wurden die Bewertungen nach
positiv (+), neutral (o) und negativ (-) eingeteilt. Aus der Tabelle ist deutlich zu erkennen,
dass mit steigender Komplexitit des Molekiils die Reaktionsrate ab- und die Beladungskapa-
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zitdt zunimmt. Eine weitere wichtige Eigenschaft ist die Absorptionsenthalpie. Diese bei der
Absorption von CO4 frei werdende Energie muss bei der Desorption wieder aufgebracht werden.
Fiir Alkanolamine mit einer hohen Absorptionsenthalpie bedeutet dies hohere Energiekosten.
Tertidre und sterisch gehinderte Amine haben eine niedrige Absorptionsenthalpie, da sie keine
festen Carbamatverbindungen bilden. Der Dampfdruck spielt eine wichtige Rolle in Anbetracht
von Losungsmittelverlusten. Primére Amine haben in der Regel einen héheren Dampfdruck
und treten somit leichter mit dem gereinigten Gas beziehungsweise dem CQOy-Strom aus. Dies
fithrt einerseits zu Belastungen der Umwelt und andererseits zu zusétzlichen Kosten fiir die
Aminnachfiihrung. Vor dem selben Hintergrund muss auch die Degradation (thermische und
oxidative) sowie die Korrosion betrachtet werden. Amine, die stark zu diesen Effekten neigen,
miissen regelméfig ersetzt werden und erzeugen zudem Komponenten, welche die Umwelt be-
lasten kénnen.

Neben den in Tabelle 2.3 dargestellten Eigenschaften spielen auch Stoffeigenschaften wie die
Dichte, die Oberflichenspannung und die Viskositét eine Rolle bei der Bewertung von Aminen.
So bedeutet eine hohe Dichte des Losungsmittels, dass der Volumenstrom geringer und somit
das gesamte Equipment kleiner gehalten werden kann. Weiterhin beeinflussen Dichte, Ober-
flichenspannung und Viskositédt den Stoffilbergang an der Phasengrenzfliche. Dieser wird durch
eine hohe Dichte und niedrige Oberflichenspannung sowie Viskositét begiinstigt. Eine entschei-
dende Rolle in Bezug auf den Desorptionsschritt spielt die Wéarmekapazitédt. Je hoher diese ist,
desto mehr Energie ist notwendig, um das Losungsmittel vor dem Eintritt in die Desorptions-
kolonne sowie am Sumpf der Kolonne zu erhitzen.

2.3.3 Industriell zur Abscheidung von Kohlenstoffdioxid aus Rauchgasen
eingesetzte Alkanolamine

Wie zu Beginn dieses Kapitels erwiahnt, sind die positiven Eigenschaften der Alkanolamine als
Losungsmittel zur Absorption von COs seit Beginn der 30er Jahre bekannt. Allerdings gibt
es bis dato einige Hiirden, die den kommerziellen Einsatz behindern. Dennoch wurden nach
Abu-Zahra et al. (2013) zwischen 1978 und 2000 immerhin 12 kommerzielle Anlagen (zusam-
mengefasst in Tabelle 2.4) mit einer Kapazitit zwischen 90 und 1200 t/Tag in Auftrag gegeben.
Der Grofiteil der Anlagen wird mit wéssriger MEA-L6sung betrieben. Weitere Anlagen werden
mit Losungsmitteln betrieben, welche lediglich unter ihrem geschiitzten Markennamen (z.B. KS-
1, KS-2 und KS-3) verdffentlicht sind.

Wie unschwer zu erkennen ist, wurde die Absorption von CO2 an diesen Anlagen erfolgreich
in die Praxis umgesetzt. Allerdings stammen die Abgasstrome in den meisten Féllen aus der
industriellen Produktion und nicht aus Kraftwerken.
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2.4 Kolonneneinbauten fiir die Abscheidung von

Kohlenstoffdioxid mit Alkanolaminen

Die wichtigste Figenschaft von Trennapparaten, wie sie auch fiir die Abscheidung von CO2 mit
wéssrigen Alkanolaminlosungen eingesetzt werden, ist ihre Trennleistung. Diese ist abhéngig von
der effektiven Phasengrenzfliche, an welcher der Stoffiibergang stattfindet, sowie der Intensitét
von Vermischungs- und Turbulenzeffekten der beteiligten Phasen. Anlagen zur Absorption und
Desorption von COs nach dem Schema in Abbildung 2.5 werden in der Regel in Form zylindri-
scher Kolonnen gebaut. Zur Bereitstellung der Phasengrenzfliche werden diese mit Boden oder
Packungen gefiillt. Tabelle 2.5 zeigt die Besonderheiten, Vor- und Nachteile von Boden- und
Packungskolonnen.

Bei der Entscheidung, welche Einbautentypen fiir die Abscheidung von CO2 aus Rauchgasen
am geeignetsten sind, ist besonders der gasseitige Druckverlust von Bedeutung. Ein geringer
Druckverlust bedeutet hier zum einen die Mo6glichkeit Kolonnen mit kleinerem Durchmesser zu
realisieren und zum anderen eine Energieersparnis an dem der COz-Abscheidung vorgelagerten
Rauchgasgeblise. Es konnen also sowohl Investitions- als auch Prozesskosten eingespart werden.
Bodenkolonnen haben einen vergleichsweise hohen gasseitigen Druckverlust und kommen somit
kaum fiir die CO2-Abscheidung in Frage. Sie werden hier nicht weiter betrachtet.
Packungskolonnen kénnen entweder mit Fiillkorpern oder mit Strukturpackungen gefiillt wer-
den. Fiillkérperschiittungen werden in erster Linie in Systemen eingesetzt, welche zu Fouling
neigen. Sie konnen leicht aus der Kolonne entfernt und gereinigt werden. Bei Anwendungen oh-

Tabelle 2.5: Besonderheiten, Vor- und Nachteile von Boden- und Packungskolonnen (Feron
und Puxty, 2011).

Parameter  Bodenkolonnen Packungskolonnen
Merkmale e mittelgrofler fliissig Hold-up e hohe Phasengrenzfliche
e lange Verweilzeit e kleiner fliissig Hold-up
e komplette Durchmischung auf e Fiillkérper und Strukturpa-
den Béden ckungen moglich
Vorteile e grofler Belastungsbereich e niedriger gasseitiger Druckver-
lust
e Einbau von Warmeiibertragern
auf Boden moglich e fiir schiumende Medien geeig-
net
Nachteile e anfillig bei schdumenden Medi- e nicht geeignet fiir feststofthalti-
en ge Medien
e hoher gasseitiger Druckverlust e geringer Belastungsbereich
e hohe Investitionskosten e Integration von Waéirmeiiber-

tragern nur schwer moglich
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Abbildung 2.12: Schematische Darstellung der Faltblattgeometrie am Beispiel einer Packung
mit einem Neigungswinkel von 45° und einer geometrischen Oberfliche von
250 m2/m? (z.B. Montz B1-250, Sulzer Mellapak 250Y).

Abbildung 2.13: Montz-Pak Typ M mit ausgepréagter Steigerung des Neigungswinkels im un-
teren Bereich (Julius Montz GmbH, 2013)

ne Verschmutzungs- und Korrosionsneigung sind jedoch Strukturpackungen vorzuziehen. Diese
haben bei gleicher Oberfliche einen geringeren Druckverlust bzw. grofieren Belastungsbereich.
Zudem sind diese durch die geringe Wandstérke von Strukturpackungen héufig giinstiger in der
Anschaffung (Hohlemann und Gérak, 2006). Die am hiufigsten verwendeten Strukturpackungen
basieren auf der sogenannten Faltblattgeometrie (engl.: corrugated sheet packings), wie sie in
Abbildung 2.12 zu sehen ist. Die ersten Faltblattpackungen wurden von der Firma Sulzer Chem-
tech fiir die Vakuumdestillation entwickelt (Sperandio et al., 1965). Um den Anwendungsbereich
der Faltblattpackungen zu erweitern, wurde mit der Sulzer Mellapak eine preiswertere Packung
aus Blech hergestellt (Meier et al., 1979). Diese konventionelle Faltblattpackung wird heute von
verschiedenen Anbietern mit geometrischen Oberfliichen zwischen 40 m?/m? und 1900 m?/m?
sowie einem Neigungswinkel von 45° bzw. 60° angeboten (weitere Informationen: Julius Montz
GmbH (2013); Sulzer Chemtech Ltd. (2015); Koch-Glitsch L.P. (2010)).

Die urspriingliche Faltblattgeometrie wurde in den letzten Jahrzehnten durch Geometriemodi-
fikationen weiterentwickelt. So fithrte die Anderung des Neigungswinkels der Faltung im Kon-
taktbereich (vgl. Abbildung 2.13) zu den heute erhiltlichen Hochleistungspackungen.
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Druckabfall der Mellapak-Packungen Effektive Grenzflache der Mellapak-Packungen
1’5 T T T 300 T T T T
- System: Wasser-Luft System: NaOH/CO./Luft
L Kolonnen-ID: 1000 mm + F-Faktor: 2 Pa®5
| Packungshohe: 3 m
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B | I | —
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Abbildung 2.14: Druckverlust und effektive Stoffaustauschfliche der MellapakCC-2 und
MellapakCC-3 im Vergleich zur Mellapak 2X und Mellapak 250.X (Menon
und Duss, 2011).

Von der Sulzer Chemtech gibt es zudem spezielle Weiterentwicklungen mit Blick auf den Einsatz
in der grofitechnischen Abscheidung von COy aus Rauchgasen. Durch eine systematische Studie
wurde der Einfluss der Mikrostruktur, der Lochanzahl und des Winkels des Wellenprofils genau
untersucht. Die Studie fiihrte zur Entwicklung der MellapakCC-2 und der MellapakCC-3 (Menon
und Duss, 2011). Zur genauen Geometrie dieser Packungen sind in der offenen Literatur keine
weiteren Informationen enthalten. Beide Packungen zeigen, wie in Abbildung 2.14 dargestellt,
bei gleicher Trennleistung wie die Vergleichspackungen Mellapak 2.X und Mellapak M250.X
einen deutlich niedrigeren Druckverlust.

2.5 Modellierungsmethoden fiir die Beschreibung von
Trennapparaten

Die Dimensionierung von Trennapparaten erfolgt heute hauptsichlich anhand von Modellen,
welche die komplexen, realen Vorgéinge (Stoff- und Warmeiibertragung, chemische Reaktionen,
mehrphasige Stromungen) in vereinfachter Form darstellen. Je nach Komplexitéit der Fluid-
dynamik eines Prozesses konnen verschiedene Modellierungsmethoden zum FEinsatz kommen.
Abbildung 2.15 zeigt diese eingeteilt nach ihrer Modellgenauigkeit.

Die einfachste und damit in der Modellgenauigkeit am niedrigsten eingestufte Methode beruht
auf dem Gleichgewichtsstufenmodell. Das Modell wurde von Sorel (1893) fiir die Beschreibung der
Rektifikation von Alkohol in einem Trennapparat entwickelt. Dabei wird der Apparat in axiale
Segmente, sogenannte theoretische Trennstufen, unterteilt. Das Modell geht von der Annahme
aus, dass sich in jeder theoretischen Trennstufe das thermodynamische Gleichgewicht zwischen
den austretenden Stromen einstellt. Des weiteren werden die beiden Phasen als vollstandig durch-
mischt angenommen sowie Fliissigkeitsmitriss durch die Gasstromung vernachléssigt. Da die hier
getroffenen Annahmen jedoch nicht fiir reale Kolonnen gelten, wurden fiir Bodenkolonnen der
Bodenwirkungsgrad und fiir Fiillkérper- und Packungskolonnen der sogenannte HETP-Wert
(engl.: Height Equivalent to one Theoretical Plate) eingefiihrt. Die Ubertragbarkeit dieser Pa-
rameter zwischen verschiedenen Stoffsystemen oder Geometrien sowie die Anwendbarkeit auf
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Fluiddynamischer
Ansatz

Hydrodynamische
Analogien

Modellgenauigkeit

Rate-based Modelle

) Gleichgewichts-
modelle

Komplexitit der Fluiddynamik im Prozess

Abbildung 2.15: Modellgenauigkeit verschiedener Methoden in Abhéngigkeit der fluiddyna-
mischen Komplexitit eines Prozesses nach Kenig (2011).

reaktive Systeme sind stark eingeschrinkt.

Eine hohere Modellgenauigkeit bietet der Rate-based Ansatz (RBA), welcher auch in dieser
Arbeit verwendet und in Abschnitt 2.5.1 detailliert erlautert wird. Im Gegensatz zum Gleichge-
wichtsmodell wird der Phasengleichgewichtszustand hier jedoch nur an der Grenzflache zwischen
Gas- und Fliissigphase angenommen. Zudem wird die Prozesskinetik (Stofftransport, Reakti-
on usw.) unmittelbar in den Bilanzgleichungen beriicksichtigt. Durch die Verwendung geeig-
neter Korrelationen zur Bestimmung von Phasengrenzfliche und Transportkoeffizienten (vgl.
Abschnitt 2.5.3) wird eine wesentlich genauere Beschreibung der gekoppelten Effekte aus che-
mischer Reaktion, Stoff- und Warmetransport ermoglicht.

Die rigoroseste und damit in der Modellgenauigkeit am hochsten eingestufte Methode der Com-
putational Fluid Dynamics (CFD) beruht auf den klassischen Ansétzen der Fluiddynamik.
Mit hoher Genauigkeit kénnen lokale Temperatur-, Druck-, Konzentrations- und Geschwindig-
keitsprofile aufgelost werden. Aufgrund ihrer hohen Komplexitit und dem damit verbundenen
hohen rechentechnischen Aufwand eignen sich CFD-Methoden nicht zur Beschreibung komplet-
ter Trennapparate, konnen jedoch zur Analyse einphasiger Stromungen von Gas und Fliissigkeit
in Packungselementen verwendet werden (Lautenschleger et al., 2015). Fiir einfache Modellgeo-
metrien gelingt auch die Modellierung des Stoffiibergangs zwischen Gasphase und Fliissigkeit
(Chasanis et al., 2010).

Mit der Modellierung auf Basis hydrodynamischer Analogien (HA ) nach Shilkin und Kenig (2005)
ist es moglich, die Gleichungen des fluiddynamischen Ansatzes auf die komplexen Prozessbedin-
gungen in Trennapparaten mit strukturierten Packungen anzuwenden und diese somit im Ganzen
zu beschreiben. Dabei werden Ahnlichkeiten zwischen realen Strémungsbildern in strukturierten
Kolonneneinbauten und geometrisch einfachen Stromungsformen genutzt. Der Vorteil der hydro-
dynamischen Analogien liegt darin, dass im Vergleich zu konventionellen Modellen (z.B. RBA),
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Abbildung 2.16: Rate-based Stufe, basierend auf der Zweifilmtheorie.

partielle differentielle Transportgleichungen angewendet werden und somit kein experimenteller
Aufwand zur Bestimmung von Stoffiibergangskoeffizienten notwendig ist.

2.5.1 Modellgleichungen des Rate-based Ansatzes

Im Rate-based Ansatz wird der Stoffiibergang an der Grenzfliche zwischen zwei fluiden Pha-
sen in den meisten Fillen durch die Zweifilmtheorie nach Lewis und Whitman (1924) sowie die
Penetrations- oder Oberflachenerneuerungstheorie (Higbie, 1935; Danckwerts, 1951) beschrie-
ben. Die erforderlichen Modellparameter werden durch Korrelationen abgeschitzt. Dabei zeigt
sich das Zweifilmmodell als vorteilhaft, da eine grofie Anzahl von Korrelationen in der Literatur
verfiigbar ist, welche an die verschiedensten Einbautentypen und Stoffsysteme anpassbar sind.

Das Zweifilmmodell beruht auf der Annahme, dass der gesamte Stofftransportwiderstand in
zwei stagnierenden Filmen (Abbildung 2.16) an der Phasengrenze liegt und der Stofftransport
in diesen Filmen allein durch stationére Diffusion zustande kommt. Die Filmdicke ist ein Mo-
dellparameter und kann aus Stoffiibergangskorrelationen ermittelt werden. In den beiden Kern-
phasen wird vollstdndige Durchmischung angenommen, so dass keine Konzentrationsgradienten

auftreten.

Bilanzen der Kernphasen

Die differentiellen Stoffbilanzen fiir die Kernphasen lassen sich unter Beriicksichtigung von Re-
aktionen nach Gleichung 2.15 fiir die Fliissigphase und nach Gleichung 2.16 fiir die Gasphase
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berechnen.
OLxLb .
% = nz‘LbalntAC + RingbLACU 1=1,.. nL (215)
z
oGy Gb A
Tyz = niGbazntAC + R’iGb¢GA07 =1, "'7nG (216)
z

Die Berechnung der komponentenbezogenen Reaktionsrate R; wird in Abschnitt 2.5.2 beschrie-
ben. Die effektive Phasengrenzfliiche a*™
stimmt (Abschnitt 2.5.3). Im Fall der in dieser Arbeit betrachteten Absorption von COg mit Al-

kanolaminen treten keine Gasphasenreaktionen auf, so dass sich Gleichung 2.16 zu Gleichung 2.17

sowie der Hold-up ¢ werden iiber Korrelationen be-

reduziert.

aGinb

5 =nta’d., i=1,..,n% (2.17)
z

Fiir beide Phasen gilt zudem die Summationsbedingung fiir die Stoffmengenanteile z; und y;:

doalt=> "yt =1 (2.18)
=1 =1

Die Enthalpiebilanzen ergeben sich, unter Vernachlissigung von Energieverlusten, nach Glei-
chung 2.19 und Gleichung 2.20.

LhLb )
0 o= ¢ a™ A, (2.19)

Gb '
86(7;}; — Gl aim A, (2.20)

Beschreibung der Filme

Zur Beschreibung der Mehrkomponentendiffusion im Fliissigfilm kann nach Taylor und Krishna
(1993) fiir verdiinnte Elektrolytlosungen die Nernst-Planck-Gleichung (Gleichung 2.21) genutzt
werden. Die Gleichung fiir den Stofftransport besteht aus einem konvektiven und einem diffusiven
Teil. Letzterer beriicksichtigt zusétzlich die Migration der Elektrolytkomponenten.

Lf DL Lf
f G Peyp i [ Oz, L, F Oy Lf Lf F L_

n;’ = 5Lf (817Lf +x; lec;T T +a;'n;’,  i=1l.n"—1 (2.21)
Hierin ist n’/ die Filmkoordinate; die Integration der Stofftransportgleichung erfolgt iiber die
Filmdicke 6%f. Die Filmdicke berechnet sich nach Gleichung 2.22 iiber einem mittleren, ef-
fektiven Diffusionskoeffizienten und den Stoffiibergangskoeffizient der fliissigen Phase. Auf die
Bestimmung des Stoffiibergangskoeffizienten wird in Abschnitt 2.5.3 ndher eingegangen.

DL
If
oL = 5L (2.22)
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Die Elektroneutralitdtsbedingung in der fliissigen Phase wird iiber Gleichung 2.23 sicher gestellt.

TLL
D 2z =0 (2.23)
=1

Die gegenseitige Beeinflussung von Stofftransport und Reaktion wird in der differentiellen Stoff-
bilanz des Fliissigfilms (Gleichung 2.24) iiber eine komponentenbezogene Reaktionsrate RZL
beriicksichtigt. Die Berechnung dieser Reaktionsrate ist in Abschnitt 2.5.2 beschrieben.

aan

0= anLT

—-RE, i=1,..00 (2.24)

Der Mehrkomponentenstofftransport im Gasfilm kann basierend auf dem Konzept der effektiven
Diffusionskoeffizienten beschrieben werden (Gleichung 2.25).

Gf p e
nGf = yOI G _ ¢ D¢y i 0y
—yl 5Gf Bnt’

i=1,..,n% (2.25)

Ahnlich wie beim Fliissigfilm ist hier n¢f die Filmkoordinate; die Integration der Gleichung
erfolgt iiber die Dicke des Gasfilms 6“f. Analog zur Gleichung 2.22 berechnet sich die Filmdicke
nach Gleichung 2.26.

= et (2.26)

Der Wirmefluss durch den jeweiligen Film setzt sich aus Konvektion und Warmeleitung zusam-
men (Gleichung 2.27 fiir den Fliissigfilm und Gleichung 2.28 fiir den Gasfilm):

L

- orts
g = Z; (nff 22 ) AP ST (2.27)
G
< oref
Of = ; (nff hff) G T (2.28)

Die Wirmebilanzen ergeben sich nach Gleichung 2.29 und Gleichung 2.30.

dg-f

0= 507 (2.29)
9q°f

0= m (2.30)

Aufgrund der gegenseitigen Abhéngigkeit von Reaktionen, Stoff- und Warmetransport muss
sowohl fiir den Fliissig- als auch fiir den Gasfilm mit einer einheitlichen Filmdicke gerechnet
werden. Dies hat fiir die Gasphase keine Auswirkungen, da die Filmdicken fiir den Stoff- und
Wirmetransport im gleichen GroBenbereich liegen (Frank et al., 1995). In der fliissigen Phase
ist jedoch die Filmdicke fiir den Warmetransport um einen Faktor 2 bis 5 grofler als die fiir den
Stofftransport. Sensitivitdtsuntersuchungen von Kucka (2003) und Hiipen (2008) haben jedoch
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gezeigt, dass auch hier die Filmdicke 6%/ ohne Bedenken genutzt werden kann.

Bedingungen an der Phasengrenzfliche

Es wird angenommen, dass die beiden Phasen an der Grenzfliche im thermodynamischen Gleich-
gewicht stehen. Unter der Beriicksichtigung, dass nur molekulare Spezies von der Fliissig- in die
Gasphase iibergehen konnen, ergibt sich das Gleichgewicht nach Gleichung 2.31

Yt = Kttt i=1,..,n% (2.31)

Hierin ist K; der Verteilungskoeffizient, welcher in stark verdiinnten Systemen fiir die geltsten
Komponenten iiber das erweiterte Gesetz von Henry (Gleichung 2.32) und fiir das Losungsmittel

iiber das erweiterte Raoult’sche Gesetz (Gleichung 2.33) berechnet wird:

K= —a (2.32)
P

K; = Poi7i (2.33)
p

Fiir den Stoff- und Warmefluss an der Phasengrenzfliche gelten die Kontinuitétsgleichungen
(Gleichungen 2.34 bis 2.36). Dabei wird beriicksichtigt, dass nur die molekularen Komponenten
die Grenzflache durchqueren.

'I”Lin‘nt:(;Gf — nZ-Lf|77Lf:0; i = 1’ s nmolekulare Komponenten (234)
0= nsz|77Lf=0; i=1,.., nElektrolyte (235)
qu|nt:5Gf = qu!an:o (2.36)

Auch an der Phasengrenzfliche muss die Summationsbedingung sowohl fiir die Gas- als auch fiir
die Fliissigphase erfiillt sein (Gleichung 2.37).

’I’LL ’I’LG
=1 i=1

2.5.2 Implementierung von Reaktionen

Die Berechnung der in Abschnitt 2.5.1 verwendeten komponentenbezogenen Reaktionsraten
R; erfolgt nach Gleichung 2.38 iiber die Aquivalenzreaktionsgeschwindigkeiten 7, und die

stochiometrischen Koeffizienten v; ..

Ri=) (igr); i=1,..n (2.38)

Fiir reversible, kinetisch kontrollierte Reaktionen wird die Aquivalenzreaktionsgeschwindigkeit
durch Gleichung 2.39 beschrieben.

Ty = kr hin H (Tee)”" = K, piick H (pp)"" (2.39)

€ p
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Zur Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeitskontanten k, wird der Arrheniusansatz (Glei-

chung 2.40) verwendet.

Ea

ky = ko, e RoT (2.40)

Die Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten fiir die Hin- und Riickreaktion sind gemé&fl Glei-
chung 2.41 iiber die Reaktionsgleichgewichtskonstante K, miteinander verbunden.

Ky hi
K, riick = }(:” (2.41)
Instantan ablaufende Reaktionen werden iiber das Massenwirkungsgesetz (Gleichung 2.42) be-
schrieben.
T Vpr
K, = M (2.42)

He (xe'ye)ye’r

Die Reaktionsgleichgewichtskonstanten fiir die Gleichungen 2.41 und 2.42 werden nach Glei-
chung 2.43 auf Basis experimenteller Daten berechnet.

b
anT:a—I—T—i—cT—I—dlnT (2.43)

2.5.3 Bestimmung von Parametern fiir den Rate-based Ansatz

Um das in Abschnitt 2.5.1 vorgestellte Rate-based Modell anwenden zu kénnen, miissen einige

apparatespezifische Modellparameter bekannt sein. Diese sind:
e Hold-up ¢*
e Druckverlust Ap
e Stoffiibergangskoeffizienten 3%, ¢
o Effektive Phasengrenzfliche o™

Diese Parameter werden experimentell bestimmt und abhéngig von Prozessgrofien wie dem
Druck und der Temperatur durch empirische oder halbempirische Korrelationen erfasst. Wang et
al. (2005) haben eine umfangreiche Ubersicht von Korrelationen fiir Stoffiibergangskoeffizienten
und effektive Phasengrenzflichen sowohl fiir Fiillkérper als auch fiir Strukturpackungen erstellt.
Aufgrund der empirischen Grundlage der Korrelationen fiir Fluiddynamik und Stofftransport
empfiehlt es sich selten, Funktionen verschiedenen Ursprungs miteinander zu kombinieren. We-
gen ihrer breiten Datenbasis haben sich z.B. die vollstdndigen Ansétze von Billet und Schultes
(1999) und Rocha et al. (1993, 1996) als geeignet erwiesen, um Fluiddynamik und Stofftransport
in Strukturpackungen zu beschreiben. Dennoch konnte in verschiedenen Arbeiten (von Harbou
et al., 2014; Razi et al., 2013) gezeigt werden, dass unter Umsténden die Anwendung von Kom-

binationen von Korrelationen verschiedenen Ursprungs auch sinnvoll sein kann.
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2.6 Schlussfolgerungen und Ziele der Arbeit

Die Ausfithrungen in den vorhergegangenen Abschnitten 2.1 bis 2.3 zeigen, dass in den vergange-
nen Jahrzehnten schon viel Forschungsarbeit in der Weiterentwicklung der CO9-Abscheidung ge-
leistet wurde. So wurden verschiedene Wege entwickelt, die Abscheideanlage in Kraftwerke zu in-
tegrieren, diese sind das Post- das Pre- und das Ozy-Combustion Verfahren. Fiir den eigentlichen
Prozess der CO2-Abscheidung wurden absorptive, adsorptive, kryogene sowie membrangestiitze
Technologien vorgeschlagen. Das am héufigsten verwendete Verfahren ist die absorptive Abschei-
dung. Dafiir wurden wiederum eine Reihe verschiedener Losungsmittel wie wdssrige Alkanola-
minldsungen, alkalische Salzlosungen, Ammoniak, Aminosdiuresalze sowie ionische Fliissigkeiten
verwendet. Zudem gibt es einige erfolgsversprechende Entwicklungen auf dem Gebiet der Struk-
turpackungen (Abschnitt 2.4). Alles in allem gibt es bisher, wie in Abschnitt 2.3.3 gezeigt wurde,
jedoch kaum industriell eingesetzte CO9-Abscheideanlagen. Dies lasst sich in erster Linie auf die
drastischen Wirkungsgradverluste (vgl. Tabelle 2.2) bei der Integration der Abscheideanlage in
fossilbefeuerte Kraftwerke erkléren.

Da die COz-Emissionen wie in Kapitel 1 gezeigt weiter ansteigen, wurde auch in dieser Ar-
beit die effizientere Gestaltung der COs-Abscheidung zum Ziel gesetzt. Mit Hilfe experimen-
teller Untersuchungen an einer Technikumsanlage sowie Prozesssimulationen fiir Anlagen im
industriellen Mafistab werden eine neue Strukturpackung mit einem Neigungswinkel von 75°
(B1-250.75) sowie das in der Literatur als vielversprechend charakterisierte Losungsmittel 2-
Amino-2-methylpropanol (AMP) untersucht und bewertet.






3 Aufbau und Funktionsweise der

Technikumsanlage

In diesem Kapitel wird die neu errichtete Technikumsanlage zur Abscheidung von Kohlenstoffdi-
oxid (COz), welche fiir die Durchfithrung der Experimente im Rahmen dieser Arbeit verwendet
wurde, beschrieben. Im ersten Teil wird der Aufbau und die Funktionsweise der Anlage er-
klart. Im zweiten Teil wird auf die verwendete Messtechnik, die Steuerung sowie die notwendige
Analytik eingegangen.

3.1 Beschreibung der Technikumsanlage

Ausgangspunkt fiir das Design der Anlage war die Idee eine ,,Multi-Purpose-Anlage“ zu errich-
ten. Die Anlage sollte so konstruiert sein, dass einerseits Losungsmittel fiir die Gasreinigung
in einem kompletten Kreislauf aus Absorption und Desorption getestet werden kénnen und an-
dererseits die Fluiddynamik in einer Kolonne beobachtet und der Druckverlust von Einbauten
gemessen werden kann. Um diese Idee zu realisieren, wurden zwei Glaskolonnen unterschied-
lichen Durchmessers verwendet. Die Kolonne fiir die Absorption hat einen Durchmesser von
100 mm. Der geringe Durchmesser war notwendig, um die benétigten Mengen an COg zur Er-
zeugung des Rauchgases gering zu halten und die Anschaffung eines Tanks zu vermeiden. Die
zweite Kolonne, welche sowohl fiir die Desorption als auch fiir fluiddynamische Untersuchungen
geeignet ist, hat einen Durchmesser von 300 mm. Beide Kolonnen kénnen iiber eine Héhe von
drei Metern mit Strukturpackungen oder Fiillkérpern gefiillt werden. Zudem sind sie so konstru-
iert, dass COg-Konzentrationsprofile fiir die Gas- und die Fliissigphase sowie Temperaturprofile
aufgenommen werden konnen. Des Weiteren kann der Differenzdruck iiber die Héhe der Kolon-
nen an verschiedenen Stellen bestimmt werden. Um einen Uberblick iiber die Dimensionen der
Anlage zu bekommen, sind in Abbildung 3.1 Fotos verschiedener Bereiche der Anlage gezeigt.
Es sei angemerkt, dass es sich im Vergleich zu industriell eingesetzten Anlagen um eine relativ
kleine Anlage handelt. Zudem ist die Bauhdhe der Kolonnen durch die Gebaudemafle begrenzt,
so dass industriell geforderte Absorptionsraten von bis zu 90% nicht erreicht werden kénnen.
Im Folgenden wird zunéchst der Kreislaufbetrieb zur Absorption und Desorption von COs mit
Alkanolaminen anhand des Flieflbildes in Abbildung 3.2 beschrieben. Anschliefend wird kurz
erldutert, wie die Anlage zur fluiddynamischen Untersuchung von Kolonneneinbauten genutzt
wird. Zur Orientierung sind die Betriebsbereiche der Anlage in Tabelle 3.1 zusammengefasst. In
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Abbildung 3.1: Fotos der Technikumsanlage: Uberblick iiber den mittleren Teil der Anlage
mit Steuerung, Gaschromatograph und Kolonnen (a); Vorratsbehélter fiir das
Losungsmittel im Keller unterhalb der Anlage (b); Oberer Bereich der Anlage
mit Kolonnenkopfen (c).

Anhang 8.1 befindet sich zudem eine Auflistung aller verwendeten Mess- und Fordergeréte (incl.
Hersteller und Typenbezeichnung). Anhang 8.2 zeigt Detailzeichnungen der beiden Kolonnen.

3.1.1 Kreislaufbetrieb zur Absorption und Desorption von Kohlenstoffdioxid

Zur Untersuchung der Absorption von COy muss zunéchst ein Rauchgas erzeugt werden. Im
Technikum des Lehrstuhls war es nicht moglich dazu fossile Energietriger zu verbrennen. Aus
diesem Grund wurde kiinstlich eine Mischung aus Umgebungsluft und reinem CO; hergestellt.
Da es sich nicht um ein reales Rauchgas handelt, wird es im Folgenden als Rohgas bezeichnet.
Die Umgebungsluft wird iiber ein Gebldse (PG1 in Abbildung 3.2) angesaugt und COq iiber
thermische Massendurchflussregler (FIRC03) aus einem Biindel zudosiert. Es kann ein Rohgas
mit bis zu 15 Vol-% COs erzeugt werden. Somit konnen sowohl die Bedingungen an einem
gas- als auch an einem kohlebefeuerten Kraftwerk (vgl. Tabelle 2.1) nachgebildet werden.
Vor dem Eintritt in die Absorptionskolonne stromt die Luft durch eine Séttigerkolonne (K3).
Diese wird kontinuierlich mit Wasser durchstréomt, um die Luft zu sédttigen und somit in allen
Versuchen dieselben Bedingungen zu garantieren. Der Luftstrom kann auf 30 bis 100 m3/h
eingestellt werden. Das entspricht einer Gasbelastung (gemessen als F-Faktor: F' = ugpgf)
von 1 bis 3,5 Pa%5. Zudem kann die Temperatur zwischen 20 und 40°C variiert werden. Am
Eintritt in die Absorptionskolonne (K1) wird der aktuelle Zustand des Rohgases durch eine
Konzentrations-, Druck und Temperaturmessung bestimmt (vgl. Abschnitt 3.3).

Das mit Wasser geséttigte Rohgas stromt von unten in die Absorptionskolonne, wihrend
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3 Aufbau und Funktionsweise der Technikumsanlage

Tabelle 3.1: Ubersicht iiber die theoretischen Betriebsbereiche der Technikumsanlage.

Absorptionskolonne

Packungshohe ~ 3 m (zwei Betten)
Kolonnendurchmesser 0,1 m

Gasstrom ~ 30-100 m3/h
F-Faktor ~ 1-3,5 Pa%
COy-Konzentration 1-15 Vo-%
Gastemperatur 20-40°C
Losungsmittelstrom ~ 100-500 kg/h

Fliissigkeitsbelastung

Losungsmitteltemperatur

~ 10-50 m3/(m?h)
20-60°C

Druck Atmosphérendruck
Desorptionskolonne
Packungshohe ~ 3 m (zwei Betten)
Kolonnendurchmesser 0,3 m
Kreislaufbetrieb Fluiddynamik
Lésungsmittelstrom ~ 100-500 kg/h ~ 1.500-6.500 kg/h

Flissigkeitsbelastung

Loésungsmitteltemperatur

~ 1,5-7 m3/(m?h)

bis Siedetemperatur

~ 20-100 m3/(m?h)
20°C

Gasstrom - ~ 200-1.000 m®/h
F-Faktor - ~ 1-4 Pal®
Gastemperatur - 20°C

Druck Atmosphérendruck-1,2 bar  Atmosphérendruck

das frische Losungsmittel im Gegenstrom dazu von oben aufgegeben wird. Der Massenstrom
des Losungsmittels wird mit Hilfe einer Coriolisschleife (FIRC04) gemessen. Er kann auf
100 bis 500 kg/h geregelt werden. Das entspricht einer Fliissigkeitsbelastung von etwa 10 bis
50 m?/(m?h). Die Temperatur kann zwischen 10 und 40°C eingestellt werden. Der Fiillstand
im Sumpf der Absorptionskolonne wird iiber den Differenzdruck dPIRC01 auf ein konstantes
Niveau geregelt. Der Volumenstrom des ablaufenden Lésungsmittels wird iiber ein magnetisch
induktives Messrohr (FIR05) bestimmt. An dieser Stelle konnte keine Coriolisschleife verwendet
werden, da diese einen zu groflen Druckverlust induziert hitte.

Zur Minimierung des Amingehalts im gereinigten Gasstrom wird dieser durch eine Waschko-
lonne (K5) geleitet. Waschwasser stromt im Gegenstrom iiber eine Montz B1-250.60 Packung
durch die Kolonne. Um zu vermeiden, dass sich Amin im Waschwasser aufkonzentriert, wird
kontinuierlich ein kleiner Strom entnommen und frisches Wasser nachgefiihrt.

Der ablaufende, beladene Losungsmittelstrom wird abgekiihlt (W/) und in einen Vorlage-
behélter (Bj4.4) fir die Desorption geleitet. Von dort wird das Losungsmittel durch den
Lean-Rich-Wéirmeiibertrager (W6) in die Desorptionskolonne gepumpt und dabei mithil-
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fe des heiflen, regenerierten LoOsungsmittelstroms aus dem Sumpf der Desorptionskolonne
aufgeheizt. Zusétzlich kann der Losungsmittelstrom mithilfe eines dampfbeheizten Doppel-
rohrwérmeiibertragers (W7) erhitzt werden. Das beladene Losungsmittel wird am Kopf der
Kolonne aufgegeben. Der Massenstrom wird analog zur Absorptionskolonne mit einer Coriolis-
schleife (FIRC06) geregelt.

Der zur Losungsmittelregeneration benétigte Strippdampfstrom wird am Desorbersumpf durch
einen dampfbeheizten Naturumlaufverdampfer (D1) erzeugt. Das am Sumpf der Desorptionsko-
lonne ablaufende heifle, regenerierte Losungsmittel wird durch den Lean-Rich-Wéarmeiibertrager
(W6) in den Vorlagebehilter (B4.3) fiir die Absorption gefiihrt. Der in der Desorptionskolonne
erzeugte Dampf stromt aufwérts und nimmt dabei CO4 auf.

Der COg-reiche Dampfstrom wird am Kopf der Kolonne abgesaugt (PG3.1). Dabei wird
der Kopfdruck auf 1 bis 1,2 bar (PIRC05) geregelt. Der abgesaugte Strom wird iiber zwei
Wirmeiibertrager (W2, W5) bis auf ca. 0°C abgekiihlt, um Wasser zu kondensieren. Dieses
Wasser wird in den Vorlagebehilter (B4.3) fiir die Absorption zuriick geleitet. Das nahezu was-
serfreie CO9 kann danach entweder komprimiert und recycelt oder an die Umgebung abgegeben

werden.

3.1.2 Fluiddynamische Untersuchungen von Kolonneneinbauten

Zur Untersuchung des fluiddynamischen Verhaltens, in erster Linie des Druckverlustes von Ko-
lonneneinbauten, wird ausschliefllich die grofe Kolonne (K2) mit einem Durchmesser von 0,3 m
verwendet. Theoretisch kann auch die kleinere Kolonne fiir diese Untersuchungen verwendet
werden, jedoch hat sich wiahrend der Validierung der Anlage gezeigt, dass der Wandeinfluss sehr
stark ist und die Druckverluste iiberschiitzt werden (vgl. Abschnitt 4.1.1). Analog zum Betrieb
der Absorptionskolonne wird Umgebungsluft mit einem Geblidse (PG2) angesaugt und durch
eine Sittigerkolonne (K4) geleitet. Der Luftstrom kann zwischen 200 und 1000 m?/h variiert
werden, was einem F-Faktor von 1 bis 4 Pa%® entspricht. Der Gasstrom tritt unten in die Ko-
lonne ein, wihrend im Gegenstrom dazu Wasser im Kreislauf von oben aufgegeben wird. Der
Massenstrom des Wassers kann auf 1500 bis 6500 kg/h geregelt werden. Dies entspricht einer
Fliissigkeitsbelastung von etwa 20 bis 100 m?3/(m?h).

3.2 Messtechnik und Steuerung

Zur Uberwachung und Auswertung ist die Technikumsanlage mit einer Reihe von Messgeriten
ausgestattet. Eine Ubersicht {iber die wichtigsten MessgroBen und Messstellen zur Durchfluss-,
Temperatur- und Druckmessung gibt Tabelle 3.2. Die Zulaufstrome des Losungsmittels zu beiden
Kolonnen werden mit Coriolisschleifen erfasst. Die Coriolisschleifen ermdoglichen es die Dichte
von Fliissigkeiten inline zu bestimmen, so dass eine Ausgabe als Volumen- und Massenstrom
moglich ist. Die Ablaufstrome des Losungsmittels werden aufgrund des relativ hohen Druckver-
lustes von Coriolisschleifen mit magnetisch induktiven Messrohren aufgenommen. Diese haben
den Nachteil, dass keine Dichtebestimmung stattfindet und somit nur der Volumenstrom zur
Verfiigung steht. Um den Massenstrom dennoch bestimmen zu kénnen, wird er mit Hilfe der
Dichte am Zulauf der Kolonne bzw. im Kreislaufbetrieb am Zulauf der jeweils anderen Kolonne
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Tabelle 3.2: Wesentliche Messgrofien der Technikumsanlage.

Messgrofie Messstelle

Volumenstrom Gasstrom hinter den Geblisen

(FIR02, FIR05)

Fliissigkeitsstrome im Ablauf der Kolonnen
(FIRO05, FIR06, FIR09)

Massenstrom & Dichte  Fliissigkeitsstrome im Zulauf der Kolonnen
(FIRO04, FIR06, FIRO07)

Temperatur Gas- und Fliissigkeitsstrome am Zu- und Ablauf der Kolon-
nen
(K1: TIR01, TIR04, TIR05, TIR06)
(K2: TIR0S, TIR09, TIR11, TIR14, TIR15)

Temperaturprofile in den Kolonnen

(TIRK1-1 bis TIRK2-6)

sicherheitsrelevante Temperaturiiberwachung
(TIR07, TIR10)

Druck Kopfdruck beider Kolonnen
(PIR05, PIR10)
Differenzdruck Druckverluste an beiden Kolonnen

(dPIR02 bis dPIR04, dPIR07 bis dPIR09)

Fiillstandsregelung am Sumpf der Kolonnen

(dPIRCO1, dPIRCO6)

Druckverlust zur Bestimmung des Druckes an den Geblésen
(dPIR12, dPRI13)

aus dem Volumenstrom berechnet.

Der Volumenstrom der Gasphase wird direkt hinter den Gebldsen mit Vortex-Durchflussmess-
gerdten gemessen. Der Volumenstrom am Eintritt der Kolonnen wird dann iiber die Druck- und
Temperaturianderung entlang der Rohrleitung bestimmt. Am Austritt der Kolonnen ist keine
Volumenstrommessung integriert, da diese einen weiteren Druckverlust induzieren wiirde. Der
Volumenstrom am Kopf wurde fiir die Auswertung der Absorptionsexperimente unter der An-
nahme, dass nur COq absorbiert wird, abgeschétzt (Details zur Berechnung sind in Anhang 8.3
dargestellt). Der Volumenstrom des zudosierten COy wird iiber thermische Massendurchfluss-
regler, welche speziell auf CO» kalibriert sind, eingestellt und zur Berechnung des Gesamtvolu-
menstromes addiert.

Zur Sicherheitsiiberwachung und Auswertung sind in der Anlage mehr als 20 Pt-100 Wider-
standthermometer verbaut. Die fiir die Auswertung wichtigsten Temperaturmessstellen befinden
sich in den Zu- und Ablaufstromen der Gas- und der Fliissigphase. Zur Bestimmung der Tem-
peraturprofile in den Kolonnen sind jeweils sechs Widerstandthermometer in die spéter niher
beschriebenen Messflansche (Abschnitt 3.3) integriert.

Um Druckverluste von Einbauten bestimmen zu konnen, ist die Anlage mit mehreren Absolut-
und Differenzdruckmessumformern ausgestattet. Der Absolutdruck wird am Kopf beider Kolon-
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Abbildung 3.3: Snapshot des PLS wihrend eines Experiments.

nen gemessen. Ausgehend von diesem kann iiber die Differenzdriicke der Druck an allen wichtigen
Stellen iiber die Kolonne berechnet werden. Zur Untersuchung von Einbauten kann der Druck-
verlust iiber die gesamte Kolonnenhdhe und fiir die obere und untere Hélfte separat bestimmt
werden.

Die Steuerung der Anlage erfolgt teilweise manuell und teilweise {iber das grafische Prozess-
leitsystem (PLS) DeltaV der Firma Emerson Process Management GmbH & Co. OHG (Ab-
bildung 3.3). Manuell geschaltet werden alle Pumpen und Geblédse sowie sicherheitsrelevante
Absperrklappen. Alle weiteren Geréite wie Stellventile und Kugelhéihne sowie die verwendeten
Messgeriite werden iiber das PLS angesteuert und ausgelesen. Das PLS stellt alle relevanten
Prozessgrofien online dar und visualisiert ihren zeitlichen Verlauf in Diagrammen. Alle Messda-
ten werden im Abstand von 10 Sekunden abgespeichert und stehen nach dem Versuch fiir die

Auswertung zur Verfiigung.

3.3 Analytik

Um die Aufnahme von COs-Konzentrations- und Temperaturprofilen zu realisieren, sind beide
Kolonnen der Technikumsanlage aus 50 cm langen Glasschiissen (siehe Zeichnung der Kolonnen
in Anhang 8.2) aufgebaut. Zwischen jeweils zwei Glasschiisse sind selbst entwickelte und kon-
struierte Flansche zur Probennahme eingebaut. Abbildung 3.4a zeigt ein Foto des Flansches und
Abbildung 3.5 eine Querschnittzeichnung. In Abbildung 3.4b ist die Vorrichtung zur Entnahme
der fliissigen Probe im Detail zu sehen. Sie besteht aus einer Mischkammer und zwei schriag nach
oben in die Kolonne ragenden Rohrchen. Die Fliissigkeit tropft aus der Packung auf das obere,
nach oben gedffnete Rohrchen, fliefit in die Mischkammer und tritt aus dem unteren Réhrchen
aus. Auf diese Weise wird gewahrleistet, dass die Fliissigkeit immer die aktuelle Zusammen-
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Abbildung 3.4: Fotos des komplett zusammengebauten Flansches (a), der Vorrichtung zur
Entnahme der fliissigen Probe (b) und der Vorrichtung zur Entnahme der
Gasprobe (kopfiiber) (c).

Entnahme der Entnahme der
Fliissigprobe Gasprobe

N - z ‘ ‘
i ._

\

: Druckmessung

Pt-100
Widerstandsthermometer

Abbildung 3.5: Querschnittzeichnung des Messflansches; auf der linken Seite des Flansches ist
die Vorrichtung zur Entnahme der Fliissigprobe und auf der rechten Seite die
Vorrichtung zur Entnahme der Gasprobe zu sehen.

setzung hat. Um eine Probe zu entnehmen, wird eine Spritze von auflen in die Mischkammer
eingefithrt und die Fliissigkeit aufgezogen. Die Proben werden gesammelt und nach Beendigung
des Experiments offline analysiert (vgl. Abschnitt 3.3.2).

Zur Untersuchung der Gasphase wird das Gas iiber eine Vakuumpumpe aus der Kolonne abge-
saugt, direkt zum Gaschromatograph geleitet und quasi-online analysiert (vgl. Abschnitt 3.3.1).
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Die Vorrichtung dazu (Abbildung 3.4c) besteht aus einem nach unten offenen Rohr, welches in
die Packung ragt. Durch das ,,Dach® wird gewéhrleistet, dass keine Wassertropfen angesaugt
werden. In das Rohr zur Gasprobennahme sind zusétzlich ein Pt100 Widerstandsthermometer
zur Bestimmung der Temperaturprofile iiber die Hohe der Packung und ein Rohrchen zur Mes-
sung des Druckverlustes der Packung integriert.

Um Proben aus einer mit Strukturpackungen gefiillten Kolonne entnehmen zu kénnen, miissen
die Packungen auf beiden Seiten senkrecht zur Faltblattlage angebohrt werden. Diese Bohrlocher
miissen, um die Fluiddynamik des Prozesses nicht zu beeinflussen, so grofl wie nttig und so klein
wie moglich gewéhlt werden.

3.3.1 Bestimmung der Zusammensetzung der Gasphase

Die Gasproben werden an einem Gaschromatographen (GC) analysiert. In der Gaschromatogra-
phie werden die zu analysierenden Verbindungen verdampft oder liegen bereits gasférmig vor
und werden mit Hilfe einer mobilen Phase durch eine Trennséule transportiert. Dabei wird die
mobile Phase lediglich als Trégergas genutzt und geht keine Wechselwirkungen mit dem Analy-
ten ein. Als stationdre Phase dient fiir die Analyse von Gasen aus der Luft hiufig ein Feststoff,
an welchem die zu trennenden Komponenten adsorbiert werden (Otto, 2011).

Um eine zeitnahe Bestimmung der Zusammensetzung des Gases zu gewéhrleisten, ist der GC
direkt in die Technikumsanlage integriert. Die Proben werden mit Hilfe einer Vakuumpumpe aus
der Anlage abgesaugt und direkt zum GC geleitet. Der GC ist iiber ein Mehrportventil mit der
Kolonne verbunden, so dass das Gas jeweils nur an einer Stelle der Kolonne abgesaugt wird. Um
zu vermeiden, dass Wasser kondensiert, sind die Rohrleitungen auf 120°C beheizt und isoliert.
Sollte dennoch Wasser kondensieren, wird dieses vor dem Eintritt der Gasprobe in den GC abge-
schieden. Als Detektor wird ein Wirmeleitfihigkeitsdetektor (WLD; engl.: thermal conductivty
detector, TCD) verwendet. Das Prinzip des WLD beruht darauf, dass die Wérmeleitfihigkeit
des Trégergases (Helium) in Gegenwart eines Analyten verringert wird. Als Ergebnis der Analyse
erhélt man zun#chst Chromatogramme wie sie in Abbildung 3.6 dargestellt sind. Die Chromato-
gramme zeigen das Detektorsignal iiber der Retentionszeit. Der erste Peak stellt das Signal fiir
Luft dar und der zweite Peak das Signal fiir CO5. Die Integrale der Peaks werden berechnet und
ins Verhiltnis gesetzt. Dieses Verhéltnis entspricht dem Volumenverhéltnis von Luft und COs in
der Probe. Mit Hilfe von Testgasen (N2+CO2) kann die Konzentration einer zu analysierenden
Probe iiber einen Dreisatz berechnet werden. Die genaue Berechnung und Reproduzierbarkeit
ist in Anhang 8.4 dargestellt. Des Weiteren wird angenommen, dass die Gasphase innerhalb der
Kolonnen mit Wasser gesattigt ist. Die Séttigungskonzentration des Wassers in der jeweiligen
Gasprobe kann abhéngig von Druck und Temperatur berechnet oder Tabellenwerken (z.B. VDI
Wirmeatlas (2013)) entnommen werden.

3.3.2 Flissigkeitsanalytik

Die entnommenen Fliissigkeitsproben werden geteilt und auf ihren CO2- und Amingehalt unter-
sucht.

Die Bestimmung der COs-Konzentration erfolgt volumetrisch durch Austreiben des Gases. In
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Abbildung 3.6: Chromatogramme zweier Testgase bei 0,544 Vol-% CO; (a) und 14,73 Vol-%
CO4 (b).

einer so genannten Chittick-Apparatur (Abbildung 3.7) wird eine Probe vorgelegt und mit kon-
zentrierter Salzséure versetzt (Ji et al., 2009). Das frei werdende CO2 wird in einem Zylinder,
welcher mit einer Sperrfliissigkeit gefiillt ist, aufgefangen. Aus dem Volumen des aufgefangenen

CO3 kann die Konzentration in der Probe berechnet werden.

HCl —]

L Mgl

Co,

Probe Sperrfliissigkeit

Magnetriihrer

Abbildung 3.7: Skizze der Chittick-Apparatur, wie sie fiir die Analysen in dieser Arbeit ver-
wendet wurde.
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Der zweite Teil der Probe wird mit verdiinnter Salzséure titriert. Es handelt sich dabei um
eine Sdure-Base Reaktion, in welcher die Salzsiure mit der Aminogruppe des Losungsmittels
reagiert. Aus dem Verbrauch an Salzsiure bis zum Wendepunkt der pH-Kurve kann auf die
Konzentration des Amins geschlossen werden.

Details zur Berechnung und zur Reproduzierbarkeit konnen Anhang 8.5 entnommen werden.






4 Experimente an der Technikumsanlage

Dieses Kapitel stellt die Experimente dar, welche an der im vorherigen Kapitel beschriebenen
neuen Technikumsanlage zur Abscheidung von Kohlenstoffdioxid (COg2) durchgefiithrt wurden.
Vor ihrem Einsatz zur Vermessung von Einbauten und Loésungsmitteln wurde die Anlage im
Rahmen von Validierungsexperimenten gepriift, diese werden im ersten Teil des Kapitels gezeigt.
Im zweiten Teil wird auf die experimentelle Untersuchung der aus dem EU-Projekt CAPSOL
hervorgegangenen neuen innovativen Strukturpackung mit einem Neigungswinkel von 75° (B1-
250.75) und des Losungsmittels Monopropanolamin (MPA) eingegangen.

4.1 Validierungsexperimente

Die Validierung der in Kapitel 3 beschriebenen Anlage sollte mit einer Standardpackung und
einem Standardsystem erfolgen. Als Packung wurde die B1-250 der Firma Montz gew&hlt. Diese
Packung hat eine geometrische Oberfliiche von 250 m?/m? und einen Neigungswinkel von 45°.
Zur besseren Verteilung der Fliissigkeit wurde die Packung in zwei Betten unterteilt, zwischen
welchen ein Wiederverteiler (ebenfalls von der Firma Montz) integriert wurde. Zunéchst wur-
de in fluiddynamischen Untersuchungen der Druckverlust der Packung trocken und berieselt
vermessen. Anschliefend wurden Absorptionsversuche zur COz-Abscheidung mit Monoethanol-
amin (MEA) durchgefiihrt. Dabei wurden die Fliissigkeitsbelastung, die CO2-Konzentration im
Rohgas sowie die Temperatur der eintretenden MEA-LGsung variiert.

4.1.1 Messung des Druckverlustes der Strukturpackung B1-250

Zunéchst wurde der trockene Druckverlust der B1-250 an beiden Kolonnen (DN100 und DN300)
gemessen. Die Gasbelastung (angegeben als F-Faktor: F' = qu%S) wurde dabei zwischen 1 und
4 Pa%b variiert. Die Ergebnisse dieser Messungen sind in Abbildung 4.1 grafisch dargestellt.
Zur Kontrolle der Reproduzierbarkeit wurden die Messungen an der grofleren Kolonne zweimal
durchgefiihrt. Dabei zeigt Abbildung 4.1a einen Vergleich mit Messwerten der Julius Montz
GmbH und Abbildung 4.1b einen Vergleich mit Werten von Oluji¢ (1999). Es ist deutlich zu
erkennen, dass der Druckverlust bei Messungen an der kleineren Kolonne (DN 100) iiberschétzt
wird. Dies ist auf den relativ hohen Wandeinfluss beim Einsatz kleiner Kolonnen zuriickzufiihren.
Durch den geringeren Durchmesser kommt es zu hiufigeren Richtungsdnderungen an der Wand
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Abbildung 4.1: Gemessener trockener Druckverlust an beiden Kolonnen in Abhéngigkeit des
F-Faktors; gezeigt ist ein Vergleich der eigenen Ergebnisse mit Messwerten der
Julius Montz GmbH (a) und von Olujié¢ (1999) (b).

[N
n
=]
[N
n
o

3) g @ 10 m*/m?h b) E @ 10 m*/m?h
= 3 2 1S .
g ¢ 20 m*/m?h < -e- 10 m*/m?h (Olujic, 1999) (DN200)
J i )
2 100 14 50 m/men A £ 100 790 10 my/m?h (Olujic, 1999) (DN450)
> -+ 10 m®/m?h (Montz) > -+ 10 m*/m?h (Olujic, 1999) (DN800)
_S 80 1420 m?/m?h (Montz) E 8,0
5 -+ 50 m*/m*h (Montz) 3
Z 60 Z 60
o =)
& A
5 4,0 5 4,0
3 3
g 20 Z 20
3 3
& 00 : ; & 00 ‘ :
0,0 1,0 2,0 3,0 4,0 0,0 1,0 2,0 3,0 4,0
F-Faktor / Pa%> F-Faktor / Pa%®

Abbildung 4.2: Gemessener Druckverlust bei Berieselung in Abhéngigkeit des F-Faktors und
der Fliissigkeitsbelastung; gezeigt ist ein Vergleich eigener Ergebnisse mit Wer-
ten der Julius Montz GmbH (a) und mit Messwerten von Oluji¢ (1999) (b).

der Kolonne, wodurch der Druckverlust erhcht wird. Im Gegensatz dazu stimmen die Druckver-
luste an der grofien Kolonne (DN 300) sehr gut mit denen iiberein, welche bei der Julius Montz
GmbH an einer DN 600 Kolonne und von Olujié¢ (1999) an einer DN 450 Kolonne gemessen
wurden.

Aufgrund des gezeigten hohen Wandeinflusses bei Experimenten an der kleineren Kolonne wur-
den die folgenden Messungen unter Berieselung nur an der groflen Kolonne durchgefiihrt. Der
Druckverlust, dargestellt in Abbildung 4.2, wurde fiir drei verschiedene Fliissigkeitsbelastungen
(10, 20 und 50 m?/(m2h)) bestimmt. Der F-Faktor wurde zwischen 1 und 4 Pa%% variiert.
Auch hier sind die eigenen Ergebnisse im Vergleich zu Werten der Julius Montz GmbH (Abbil-
dung 4.2a) und von Oluji¢ (1999) (Abbildung 4.2b) abgebildet. Bei Fliissigkeitsbelastungen von
10 und 20 m3/(m?h) stimmen die Messungen gut mit beiden Quellen iiberein. Die signifikante
Abweichung der eigenen Werte bei einer hohen Fliissigkeitsbelastung von 50 m?®/(m?h) ist auf

Wasseransammlungen in den Druckmessleitungen zuriickzufiihren.
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Abbildung 4.3: Paritdtsdiagramm des ein- und ausgetretenen Gesamtstoffmengenstroms an
COq fiir die Versuche A8 bis A16.

4.1.2 Absorption von Kohlenstoffdioxid mit Monoethanolamin

Zur weiteren Validierung der Anlage wurde eine Versuchsreihe mit dem System COq / wissrige
MEA-Lo6sung durchgefithrt. Wéhrend der Versuchsreihe lag die Konzentration an MEA im
wissrigen Losungsmittel bei etwa 16 Gew.-%. Die Fliissigkeitsbelastung wurde zwischen 10 und
20 m?®/(m?h), der F-Faktor zwischen 1 und 2 Pa’® und die Temperatur des Losungsmittels am
Eintritt in die Absorptionskolonne zwischen 20 und 40°C variiert. Die Temperatur des Rohgases
nahm fiir alle Experimente Werte zwischen 22 und 33°C an.

Zur Uberpriifung der Experimente wurde die COg-Bilanz herangezogen. Abbildung 4.3 zeigt ein
Paritatsdiagramm des Gesamtstoffmengenstroms an COy am Eintritt der Absorptionskolonne
im Vergleich zu dem Stoffmengenstrom am Austritt. Die Abweichungen zwischen Ein- und Aus-
tritt liegen unter 20%, einige sogar im Bereich von +/- 10%. Dieses Ergebnis ist angesichts der
Grofle der Anlage und den relativ kleinen Konzentrationen als sehr gut zu bewerten. Alle Mess-
werte zu diesen Versuchen (A8 bis A16) sind in Anhang 8.6 dargestellt. Im Folgenden wird ein
Vergleich der Versuche bei unterschiedlicher Fliissigkeitsbelastung, bei unterschiedlichen Tem-
peraturen des Losungsmittels am Eintritt in die Absorptionskolonne sowie bei unterschiedlicher
CO9-Konzentration im Rohgas durchgefiihrt. Die wichtigsten Prozessparameter sowie Ergebnisse
der betrachteten Versuche kénnen Tabelle 4.1 entnommen werden. Der in der Tabelle enthaltene
CO3-Abscheidegrad sowie die Diskrepanz in der COs-Bilanz sind nach Gleichungen 4.1 und 4.2
berechnet.

Yc0,,inGin — Yco,,ausGaus

Wpps = 41
° yCOQ,inGin ( )

yCOQ,ausGaus + zCOQ,ausLaus
yCOQ,inGin + xCOQ,inLin

Aco, = |1 — |- 100% (4.2)

Ein Blick auf die Tabelle macht deutlich, dass die COs-Beladung des Losungsmittels am Eintritt
in die Absorptionskolonne nicht konstant ist. Da die COs-Abscheidung stark von der Eintritts-
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Tabelle 4.1: Wichtige Prozessparameter und Ergebnisse der fiir den Vergleich herangezogenen
Validierungsexperimente am System COgy / wissrige MEA-Losung.

Prozessparameter A9 Al12 A13 Al4 Al5
Rohgaseintritt
Volumenstrom in m?/h 38,4 36,2 38,4 37,6 40,2
Temperatur in °C 25,8 22,3 24.4 31,2 32,6
CO3-Konzentration in mol/mol 0,138 0,056 0,135 0,055 0,129
Losungsmitteleintritt
Massenstrom in kg/h 100,0  200,0  200,0 200,0 200,0
Temperatur in °C 21,2 17,1 16,9 38,6 38,3
MEA-Konzentration in g/g 0,158 0,161 0,159 0,162 0,164
COg2-Beladung in molco, /molyrga 0,237 0,267 0,271 0,283 0,271
Desorber
Temperatur im Verdampfer in °C 102,7 101,3 101,1 100,7 100,8
Temperatur Zulauf in °C 94,9 98,04 96,5 96,7 95,8
Ergebnisse
COg3-Beladung in molco, /molyypa 0,432 0,347 0,391 0,364 0,376
COs-Abscheidegrad in % 27,1 46,5 32,7 49,4 32,4
Diskrepanz CQOs-Bilanz in % 2,6 4,0 0,3 2,8 2,1
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Abbildung 4.4: Einfluss der Fliissigkeitsbelastung auf die CO9-Konzentrations- (a) und Tem-
peraturprofile (b) der Gasphase fiir die Versuche A9 (10 m®/m?h) und A13

(20 m?/m?h).

beladung abhéngt, ist kein Vergleich aller Experimente moglich.

Einfluss der Fliissigkeitsbelastung

Ein Vergleich der COs-Konzentrations- und Temperaturprofile bei unterschiedlicher Fliissig-
keitsbelastung ist in Abbildung 4.4 anhand der Experimente A9 und A13 dargestellt. Der
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Abbildung 4.5: Einfluss der Temperatur des Losungsmittels am Eintritt in die Absorptions-
kolonne auf die COz-Konzentrations- (a) und Temperaturprofile (b) der Gas-
phase fiir die Versuche A12 (17,1°C) und Al4 (38,6°C) bei niedriger COa2-
Konzentration im Rohgas (0,06 mol/mol).

Fliissigkeitsmassenstrom lag fiir A9 bei 100 kg/h und fiir A13 bei 200 kg/h. Dies entspricht
einer Belastung von etwa 10 und 20 m3/(m?h). Der CO-Abscheidegrad steigt bei Erhohung
der Fliissigkeitsbelastung von 27,1% auf 32,7% (vgl. Tabelle 4.1). Das Temperaturprofil (Abbil-
dung 4.4b) zeigt fiir den Versuch A9 einen deutlich stéirker ausgebildeten ,Bauch® als fiir den
Versuch A13. Dies kann darauf zuriickgefiihrt werden, dass die abgegebene Absorptionsenthalpie
im Fall des Versuchs A9 von einer deutlich geringeren Menge an Losungsmittel aufgenommen
wird. Des Weiteren ist der ,Bauch® fiir den Fall des hoheren L/G-Verhéltnis (Quotient des
flissig- und gasseitigen Stoffmengenstroms) in Versuch A13 in der N#he des Kolonnensumpfes
lokalisiert, wohingegen er fiir den Versuch A9 in der Mitte der Kolonne liegt. Gleiches Verhal-
ten wurde von Kvamsdal und Rochelle (2008) gezeigt. Das COz-Konzentrationsprofil in Abbil-
dung 4.4a zeigt eine leicht niedrigere Steigung fiir den Versuch A13, dies korrespondiert mit dem
hoheren CO9-Abscheidegrad.

Einfluss der Temperatur des Losungsmittels am Eintritt in die Absorptionskolonne

Die Abbildungen 4.5 und 4.6 zeigen COsg-Konzentrations- und Temperaturprofile fiir die
Gasphase bei unterschiedlichen Loésungsmitteltemperaturen. Die Versuche A12 und Al4 in Ab-
bildung 4.5 wurden dabei bei einer geringen CO2-Konzentration im Rohgas (ca. 0,06 mol/mol)
und die Versuche A13 und A1l5 in Abbildung 4.6 bei einer hohen COs-Konzentration (ca.
0,13 mol/mol) gefahren. Zudem wurden alle Versuche bei hoher Fliissgigkeitsbelastung
(20 m3/(m?h)) durchgefiihrt. Die Losungsmitteltemperatur lag fiir A12 und A13 bei etwa
17°C und fiir A14 und A15 bei etwa 38,5°C. Die Erhohung der Temperatur zeigt keinen Einfluss
auf den COz-Abscheidegrad (vgl. Tabelle 4.1). Die Temperaturprofile (Abbildungen 4.5b und
4.6b) der Gasphase zeigen erhohte Temperaturen bei erhéhter Losungsmitteltemperatur am
Eintritt. Der Temperaturabfall am Sumpf der Kolonne kann auf die niedrige Temperatur des
Rohgases am Eintritt zuriickgefithrt werden. Die CO2-Konzentrationsprofile (Abbildungen 4.5a

und 4.6a) zeigen keine merklichen Unterschiede.
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Abbildung 4.6: Einfluss der Temperatur des Losungsmittels am Eintritt in die Absorptions-
kolonne auf die COg-Konzentrations- (a) und Temperaturprofile (b) der Gas-
phase fiir die Versuche A13 (16,9°C) und A15 (38,3°C) bei hoher COs-
Konzentration im Rohgas (0,13 mol/mol).
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Abbildung 4.7: Einfluss der COz-Konzentration im Rohgas auf die COs-Konzentrations- (a)
und Temperaturprofile (b) der Gasphase fiir die Versuche A12 (0,056 mol/mol)
und A13 (0,135 mol/mol) bei niedriger Losungsmitteltemperatur (16,9°C).

Einfluss der CO2-Konzentration im Rohgas

Die Auswirkungen einer Erhthung der COs-Konzentration im Rohgas werden in Abbildung 4.7
fiir eine niedrige Losungsmitteltemperatur (16,9°C) und in Abbildung 4.8 fiir eine hohe Losungs-
mitteltemperatur (38,3°C) gezeigt. Die Konzentration im Rohgas lag dabei fiir die Versuche
A12 und A14 bei etwa 0,06 mol/mol und fiir die Versuche A13 und A15 bei etwa 0,13 mol/mol.
Die CO2-Abscheidegrade sinken erwartungsgeméfl bei erhohter Eintrittskonzentration von etwa
48% auf etwa 33%. Die Temperaturprofile (Abbildungen 4.7b und 4.8b) zeigen fiir beide Ver-
gleiche einen stirker ausgeprigten ,,Bauch“ bei erhdhter COs-Konzentration. Dies ist darauf
zuriickzufithren, dass trotz des geringen COs-Abscheidegrades der iibertragene Stoffmengen-
strom an COy hoher ist und somit die frei werdende Absorptionsenthalpie grofier. Der Verlauf

der Konzentrationsprofile in den Abbildungen 4.7a und 4.8a ist jeweils dhnlich.
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Abbildung 4.8: Einfluss der COz-Konzentration im Rohgas auf die CO2-Konzentrations- (a)
und Temperaturprofile (b) der Gasphase fiir die Versuche A14 (0,055 mol/mol)
und A15 (0,129 mol/mol) bei hoher Losungsmitteleintrittstemperatur
(38,3°C).

4.2 Untersuchung einer Strukturpackung mit einem

Neigungswinkel von 75°

Im Rahmen des EU-Projektes CAPSOL (vgl. Kapitel 1) wurde eine innovative Strukturpackung
mit einem Neigungswinkel von 75° (B1-250.75) zur experimentellen Untersuchung vorgeschla-
gen. Durch den grofieren Neigungswinkel weist diese Packung einen geringeren Druckverlust als
vergleichbare konventionelle Packungen mit einem Neigungswinkel von 45° oder 60° auf. Somit
liefle sich im industriellen Mafstab Energie an dem der COs-Abscheideanlage vorgeschalteten
Rauchgasgeblise sparen.

Fiir die hier durchgefithrten Untersuchungen wurde diese Packung im Rahmen des Projektes
von der Julius Montz GmbH angefertigt. Abbildung 4.9 zeigt Fotos eines Schrittes aus dem Pro-
duktionsprozess bei Montz und Abbildung 4.10 Fotos der fertigen B1-250.75 Strukturpackung
fiir die kleine (DN 100) und groBe Technikumskolonne (DN 300). Wie in den Validierungsex-
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Abbildung 4.9: Fotos eines Schrittes aus dem Produktionsprozess der B1-250.75 bei der Julius
Montz GmbH.
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Abbildung 4.10: Fotos der B1-250.75 fiir die DN 100 (a) und die DN 300 (b) Kolonne.
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Abbildung 4.11: Spezifischer Druckverlust der trockenen Strukturpackung in der grofien Ko-
lonne (DN 300), Vergleich der Packungen mit einem Neigungswinkel von 45°
(B1-250) und 75° (B1-250.75).

perimenten wurde der Druckverlust bei trockener und berieselter Packung gemessen und das
Absorptionsverhalten am System COg / wissrige MEA-Losung untersucht.

4.2.1 Messung des Druckverlustes der Strukturpackung B1-250.75

Alle Experimente zur Messung des Druckverlustes wurden an der grofieren Kolonne (DN 300)
durchgefiihrt. Zunéichst wurde der Druckverlust fiir die trockene Packung iiber einen Gasbelas-
tungsbereich (angegeben als F-Faktor: F' = qu%5) von 1 bis 5 Pa%’ bestimmt. Abbildung 4.11
zeigt die Ergebnisse dieser Experimente zusammen mit Messwerten fiir die B1-250 (45° Nei-
gungswinkel) (vgl. Abschnitt 4.1.1). Es ist deutlich erkennbar, dass der Druckverlust durch
den erhohten Neigungswinkel drastisch gesenkt wird. Anschlieflend wurde der Druckverlust bei
berieselter Kolonne gemessen. Es wurden Messungen fiir Fliissigkeitsbelastungen von 10 und
20 m3/(m?h) durchgefiihrt. Die Ergebnisse der B1-250.75 sind in Abbildung 4.12 im Vergleich
zur B1-250 dargestellt. Auch bei berieselter Kolonne ist der Druckverlust beim Einsatz der B1-
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Abbildung 4.12: Spezifischer Druckverlust der berieselten Strukturpackung in der groflen Ko-
lonne (DN 300), Vergleich der Packungen mit einem Neigungswinkel von 45°
(B1-250) und 75° (B1-250.75).
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Abbildung 4.13: Paritéitsdiagramm des Gesamtstoffmengenstroms an CO9 am Eintritt und
Austritt der Absorptionskolonne fiir die Versuche B2 bis B11 (a) und B12
bis B21 (b).

250.75 stark verringert. Bei einem F-Faktor von 2,5 Pa’® und einer Fliissigkeitsbelastung von
20 m?®/(m?h) liegt er beispielsweise um ca. 94% niedriger als fiir die B1-250.

4.2.2 Verhalten der Strukturpackung B1-250.75 bei der Absorption von
Kohlenstoffdioxid mit Monoethanolamin

Zur Untersuchung des Absorptionsverhaltens im System COg / wissrige MEA-Losung wurden
zwei Messreihen (Versuche B2 bis B21) durchgefiihrt. Dabei wurden etwa die gleichen Prozess-
parameter eingestellt wie fiir die Versuche mit der Packung B1-250 (vgl. Abschnitt 4.1.2). Alle
Messwerte der Versuche B2 bis B21 sind im Anhang 8.7 dargestellt. Abbildung 4.13 zeigt Pa-
ritdtsdiagramme des der Kolonne zugefiihrten Stoffmengenstroms an COs im Vergleich zu dem
austretenden Strom. Die Abweichungen liegen auch hier grofitenteils unter 10%. Der Einfluss der
neuen B1-250.75 Packung auf das Absorptionsverhalten wird hier beispielhaft an zwei Verglei-
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Tabelle 4.2: Wichtige Prozessparameter und Ergebnisse der Versuche mit der Strukturpackung
B1-250.75 (B-Reihe) im Vergleich zur B1-250 (A-Reihe).

Prozessparameter A9 B13 Al6 B20
(45°)  (75°) (45°)  (75°)
Rohgaseintritt
Volumenstrom in m?/h 38,4 41,9 70,1 72,3
Temperatur in °C 25,8 27,5 22,8 23,6
CO3-Konzentration in mol/mol 0,138 0,127 0,031 0,029
Losungsmitteleintritt
Massenstrom in kg/h 100,0  106,5 100,0  107,7
Temperatur in °C 21,2 22,63 21,7 22,8
MEA-Konzentration in g/g 0,158 0,210 0,164 0,223
CO2-Beladung in molco, /molyrra 0,237 0,311 0,237 0,293
Desorber
Temperatur im Verdampfer in °C 102,7  100,1 102,4 101,29
Temperatur Zulauf in °C 94,9 96,2 96,6 99,31
Ergebnisse
CO2-Beladung in molco, /molyrra 0,432 0,414 0,332 0,342
COs-Abscheidegrad in % 27,1 21,0 29,4 27,9
Diskrepanz COs-Bilanz in % 2,6 0,9 0,6 0,9

chen gezeigt. Verglichen werden die Versuche A9 und B13, welche bei hoher CO2-Konzentration
im Rohgas von etwa 0,13 mol/mol und die Versuche A16 und B20, welche bei einem F-Faktor
von etwa 2 Pa%® gefahren wurden. Fiir diese Vergleiche wurden die Versuche mit der niedrigs-
ten Diskrepanz in der COs-Bilanz ausgewahlt. Die wichtigsten Prozessdaten und Ergebnisse
zu diesen Versuchen sind in Tabelle 4.2 zusammengestellt. In beiden Vergleichen (A9 mit B13
und A16 mit B20) liegt der CO2-Abscheidegrad fiir die Strukturpackung B1-250.75 unter dem
fir die Packung B1-250. Dies zeigt sich auch in den COs-Konzentrationsprofilen der Gasphase
(Abbildungen 4.14a und 4.15a). Hier féllt die COz-Konzentration iiber die Kolonnenhohe fiir
die steilere Packung (B1-250.75) weniger stark ab als fiir die Standardpackung. Der schwécher
ausgebildete ,,Bauch in den Temperaturprofilen (Abbildungen 4.14b und 4.15b) fiir die Packung
mit einem Neigungswinkel von 75° ist ein zusétzlicher Hinweis fiir die schlechtere Absorption.
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Abbildung 4.14: COz-Konzentrations- (a) und Temperaturprofile (b) der Gasphase fiir die
Versuche A9 (45°) und B13 (75°).

a) « o A16 (45°) b) < A16 (45°)
@ B20 (75°) @ B20 (75°)
E E
~ ~
UJ Q
< <
=} Q0
< <
= £
Q %
= =
£ =
2 2
2 g
0,01 0,02 0,03 0,04 0,05 10 20 30 40 50
CO,-Konzentration Gasphase / mol/mol Temperatur der Gasphase / °C

Abbildung 4.15: COs-Konzentrations- (a) und Temperaturprofile (b) der Gasphase fiir die
Versuche A16 (45°) und B20 (75°).

4.3 Untersuchung des Losungsmittels Monopropanolamin

Monopropanolamin (MPA) (Abbildung 4.16) wurde im Rahmen des EU-Projekts CAPSOL zur
experimentellen Untersuchung vorgeschlagen. In theoretischen Studien der Projektpartner hat
es sich vorteilhaft im Vergleich zu MEA gezeigt. Dazu wurde von den Partnern des Centre for
Research and Technology-Hellas Thessaloniki, des Imperial College London und der ETH Ziirich
ein umfangreiches Screening durchgefiihrt. Das Screening basierte auf dem sogenannten Com-
puter Aided Molecular Design (CAMD) unter Beriicksichtigung von Thermodynamik, Kinetik

und Nachhaltigkeit (CAPSOL, 2014; Papadopoulos, 2014).
Der theoretische Vorteil von MPA liegt in erster Linie in der hoheren Reaktionsgeschwindigkeits-
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Abbildung 4.16: Molekiilstruktur von Monopropanolamin.
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Tabelle 4.3: Reaktionsgeschwindikteiskonstante k und Aktivierungsenergie F4 fiir MEA und

MPA.
Amin k/m3/(kmol s) E4/kJ/kmol
MEA 0,55-10~% 46.600
MPA 0,75-107% 45.350

Tabelle 4.4: Stoffeigenschaften von MPA und MEA im Vergleich.

Eigenschaft MEA MPA
Dichte in ¢cm?®/mol 60,5 76,9
Oberflichenspannung in 1073 N/m 33,03 33,66
Viskositét in cP 6,10 7,55
Wirmekapazitét in J/molK 178,7 210,1
Dampfdruck in mbar 8,273 1,855

konstante des geschwindigkeitsbestimmenden Schrittes (Henni et al., 2008), gleichzeitig ist die
Aktivierungsenergie niedriger (vgl. Tabelle 4.3). Des Weiteren ist die COy-Beladungskapazitit
nach Dong et al. (2010) fir MPA hoher als fiir MEA.

Tabelle 4.4 zeigt die wichtigsten Stoffeigenschaften von MEA und MPA im Vergleich. Ein weite-
rer Vorteil von MPA liegt in dem geringen Dampfdruck. Hierdurch werden Losungsmittelverluste
gering gehalten und somit Kosten eingespart. Betrachtet man den Einfluss der physikalischen
Eigenschaften auf den Stofftransport, wie in Abschnitt 2.3 beschrieben, so stellt sich MPA nur
bei der Dichte als vorteilhaft dar. Durch die erhdhte Dichte ist auflerdem auch eine Reduzierung
der Dimensionen des Equipment moglich. Nachteilig stellt sich die Warmekapazitéit dar. Diese
liegt fiir MPA um fast 20% hoher als fiir MEA. Dies bedeutet, dass fiir die gleiche Temperatur-
erhohung, angenommen Massenstrom und Konzentrationen sind gleich, rund 20% mehr Energie
erforderlich ist.

Die Versuche zur Absorption und Desorption mit dem neuen System COy / wissrige MPA-
Losung wurden analog zu den bisher gezeigten Experimenten in zwei Messreihen durchgefiihrt.
Die zugehorigen Messwerte zu den Versuchen C2 bis C20 sind im Anhang 8.8 dargestellt. Ab-
bildung 4.17 zeigt die Paritétsdiagramme der der Kolonne zugefithrten Stoffmengenstréme an
COg3 im Vergleich zu den austretenden Stoffmengenstromen. Bei genauer Betrachtung der in An-
hang 8.8 gezeigten Ergebnisse wird jedoch deutlich, dass ein Vergleich mit den Ergebnissen der
Experimente mit MEA aufgrund der Unterschiede, vor allem in der Beladung des Amins am Ein-
tritt zum Absorber, in den jeweiligen Versuchen nicht ohne weiteres moglich ist. Die erhaltenen
Abscheidegrade fallen jedoch dhnlich zu MEA aus, so dass es mit dem neuen Lésungsmittel nicht
zu einer signifikanten Verbesserung kommen wird und somit die zu erwartenden hoheren Kos-
ten und der groflere Energieaufwand fiir den Regenerationsschritt gegen das neue Losungsmittel

sprechen werden.
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Abbildung 4.17: Paritidtsdiagramme des Gesamtstoffmengenstrom am Eintritt und Austritt
der Absorptionskolonne fiir die Versuche C2 bis C11 (a) und C12 bis C21 (b).

4.4 Schlussfolgerungen

In Kapitel 4 wurden die an der Technikumsanlage durchgefiithrten Experimente und deren Er-
gebnisse dargestellt. Zunéchst wurden Experimente zur Validierung der Anlage gezeigt. Diese
Validierungsexperimente und Ergebnisse kénnen positiv bewertet werden. Die Messungen von
Druckverlusten in den Kolonnen stimmen sehr gut mit Werten aus der Literatur iiberein, so
dass die Anlage ohne Weiteres zur fluiddynamischen Untersuchung von neuen Einbauten genutzt
werden kann. Ebenfalls lassen sich die gemessen Temperaturprofile sehr gut interpretieren. Die
Diskrepanz in der COs-Bilanz liegt im Bereich von 20%, teilweise sogar 10%, dies kann als sehr
gut bewertet werden.

In Abschnitt 4.2 wurden Untersuchungen der innovativen Strukturpackung mit einem Neigungs-
winkel von 75° (B1-250.75) gezeigt. Die neue Packung hat im Experiment hohe Druckverluster-
sparnisse von iiber 90% im Vergleich zur Standardpackung B1-250 gezeigt. Dadurch kann eine
immense Einsparung an Energie an dem der Abscheideanlage vorgeschalteten Rauchgasgeblise
erreicht werden. Der Abscheidegrad bei der Absorption von COs mit MEA hingegen zeigte
leicht schlechtere Werte fiir die neue Packung. Dies kann dadurch erklért werden, dass durch
den steileren Winkel die Turbulenz der Gasphase sowie Vermischungseffekte weniger intensiv
sind. Die Verschlechterung der COs-Abscheidung lésst sich hier jedoch nicht eindeutig quantifi-
zieren, da in den Experimenten Unterschiede in der COs-Beladung des Losungsmittels und der
MEA-Konzentration vorlagen. Jedoch kénnen die Ergebnisse der Versuche zur Anpassung und
Validierung von Simulationsmodellen genutzt werden (Abschnitt 5.4), um die neue Packung im
industriellen Mafistab bewerten zu kénnen (Abschnitt 6.4).

Im letzten Teil des Kapitels (Abschnitt 4.3) wurden die Ergebnisse der Experimente mit Mo-
nopropanolamin (MPA) dargestellt. Dieses Losungsmittel zeigte sich fiir die COg-Abscheidung
als gleichwertig zu MEA. Aufgrund der zu erwartenden hoheren Kosten des Losungsmittels
sowie dem grofleren Energieaufwand fiir die Regeneration wurde auf weitere Untersuchungen
verzichtet. Stattdessen wurde fiir die in Abschnitt 6.3 durchgefiihrten Prozesssimulationen im
industriellen Maflstab das in der Literatur als vielversprechend charakterisierte Alkanolamin
2-Amino-2-methylpropanol (AMP) verwendet.






5 Erstellung und Validierung des
Simulationsmodells

In diesem Kapitel wird das fiir diese Dissertation verwendete rigorose Simulationsmodell zur
Abscheidung von Kohlenstoffdioxid (CO2) aus Rauchgasen vorgestellt. Es basiert auf fritheren
Arbeiten zur Beschreibung reaktiver Absorptionsprozesse in Packungskolonnen (Kucka, 2003;
Hiipen, 2008). Hier wurde das Modell dahingehend erweitert, das Losungsmittel 2-Amino-2-
methylpropanol (AMP) und die Strukturpackung mit einem Neigungswinkel von 75° (B1-250.75)
zu beschreiben.

Im ersten Teil des Kapitels wird der Aufbau des Simulationsmodell dargestellt. Im weiteren
wird die Validierung des Modells fiir die Absorption von COy mit Monoethanolamin (MEA)
und AMP gezeigt. Im letzten Teil wird die Anpassung der Korrelationen fiir die Fluiddynamik
auf die neue Strukturpackung B1-250.75 dargestellt.

5.1 Modellaufbau

Fiir die Simulationen wurde das kommerzielle Simulationsprogramm Aspen Custom Modeler®
(ACM; siehe www.aspentech.com) verwendet. Im Folgenden werden das Simulationsprogramm
und der Aufbau des Simulationsmodells beschrieben. Anschlieend wird die Vorgehensweise zur

Generierung einer konvergenten Simulation erlédutert.

5.1.1 Simulationsprogramm: Aspen Custom Modeller®

Das Simulationsprogramm ACM ist ein gleichungsorientierter, numerischer Loser. Es kann fiir
stationdre und instationdre Berechnungen verwendet werden. Zudem bietet es eine grafische
Benutzeroberfliche und zur Visualisierung von Simulationsergebnissen stehen Programmoptio-
nen zur Erstellung von Diagrammen und Tabellen zur Verfiigung. Fiir die Implementierung von
Gleichungen wird eine Programmiersprache verwendet, welche eine Vielzahl programmiertechni-
scher Funktionen bietet. Die implementierten Modellgleichungen fithren zu einem nichtlinearen
Gleichungssystem. Zur effizienten Losung erfolgt eine Unterteilung des Gleichungssystems durch
ACM in lineare und nichtlineare Blocke, welche dann mit unterschiedlichen Lésungsalgorithmen
gelost werden konnen. Zudem bietet ACM die Moglichkeit der Einbindung externer Stoffdaten-
banken aus Aspen Properties®.
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Abbildung 5.1: Flowsheet des Simulationsmodells der COs-Abscheideanlage in ACM.

5.1.2 Abbildung der Abscheidung von Kohlenstoffdioxid in Aspen Custom
Modeller®

Die Programmierung in ACM bietet die Moglichkeit, eine hierarchisch aufgebaute Struktur zu
verwenden. Das heifft, dass Modelle mit Untermodellen verkniipft werden kénnen und sich die
Modellverkniipfungen somit sehr iibersichtlich darstellen lassen. Das Flowsheet-Modell stellt ein
iibergeordnetes Modell dar, von dem ein Zugriff auf die Variablen aller anderen Modelle moglich
ist. Gleichzeitig konnen die im Flowsheet-Modell implementierten Gleichungen und Konstanten
von allen anderen Modellen verwendet werden. Abbildung 5.1 zeigt das Flowsheet des hier
verwendeten Simulationsmodells. Folgend wird der Aufbau der einzelnen Modelle erldutert.

Kolonnen

Die beiden Kolonnen fiir die Absorption und Desorption sowie der Wéascher zur Nachreinigung
des Rauchgases (Scrubber) werden mit Hilfe des in Abschnitt 2.5.1 dargestellten Rate-based
Ansatzes beschrieben. Die Modelle Absorber und Desorber sowie Scrubber zur Beschreibung
der Kolonnen stellen die Hauptmodelle dar. Im Folgenden wird der hierachische Aufbau des
Absorber-Modells beschrieben (Abbildung 5.2), das Desorber- und das Scrubber-Modell sind
analog aufgebaut. Das Absorber-Modell beinhaltet das Submodell AbsorberSegment, letzteres
entspricht einer Rate-based Stufe. Wie viele Stufen notwendig sind, muss fiir jedes System in
einer Gitterunabhéngigkeitsstudie bestimmt werden. Das Modell AbsorberSegment ist wieder-
um verkniipft mit den Untermodellen Correlations, GasBulk, GasFilm, Interface, LiquidSegment
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Abbildung 5.2: Hierarchischer Aufbau des Absorber-Modells.

und LiquidBulk. Das Untermodell Correlations enthilt dabei die Korrelationen zur Berechnung
der apparatespezifischen Modellparameter (vgl. Abschnitt 2.5.3). Die anderen fiinf Modelle stel-
len die in Abschnitt 2.5.1 beschriebenen Bilanzrdume dar und enthalten die entsprechenden
Gleichungen. Das Untermodell LiquidSegment beschreibt den fliissigen Film, welcher aufgrund
der starken Konzentrationsédnderungen in diesem Bereich, zur genaueren Berechnung diskreti-
siert ist. Die Diskretisierung des fliissigen Films findet dabei nach Gleichung 5.1, wie bei von
Harbou et al. (2014) dargestellt, statt.

1 1

, i\ j_l)m
85,7 = or, - _ 5.1
L L ((Nlem) (Nlem ) ( )

Hierin beschreibt §; die Dicke des jeweiligen Filmdiskrets, Ny, ist die Anzahl an Filmdiskreten
und m bestimmt die Art der Staffelung der Diskrete. Dabei nimmt die Dicke der Filmdiskrete

von der Phasengrenze aus zu. Die Parameter Ny, und m sind systemabhéngig und miissen

in einer Gitterunabhéngigkeitsstudie bestimmt werden. Die Modelle LiquidSegment und Li-
quidBulk greifen zur Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeiten (vgl. Abschnitt 2.5.2) auf das

Untermodell Reaction zu.

Peripherie

Fiir die Beschreibung der Peripherie stehen weitere Modelle zur Verfiigung. Zum Verdampfen
und Kondensieren des Losungsmittels an der Desorptionskolonne werden die Modelle Reboiler
und Condenser verwendet. Beide Wéarmeiibertrager werden als Gleichgewichtsstufe simuliert,
das heifit die beteiligten Phasen stehen im thermodynamischen und chemischen Gleichgewicht.
Der zur Wérmeriickgewinnung zwischen die beiden Kolonnen geschaltete Wéarmetibertrager (vgl.
Abbildung 2.5), auch Lean-Rich Wirmeiibertrager (engl.: lean-rich heat exchanger, LRHE) ge-
nannt, wird im Simulationsmodell durch zwei Warmeiibertrager abgebildet, LRHE1 und LR-
HE2. Uber das Modell LRHE!1 wird das beladene Losungsmittel erhitzt und der Desorptions-
kolonne zweiphasig zugefithrt. Uber das Modell LRHE2 wird das frische, die Desorptionsko-
lonne verlassende Losungsmittel abgekiihlt. Das Modell Mizer dient dem Zusammenfiihren von

Losungsmittelstrémen. Um Wasser und Losungsmittelverluste auszugleichen werden die Modelle
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WaterMakeUp und AmineMakeUp verwendet.

Simulationsbedingte Modelle

Um Simulationen durchfithren zu kénnen, sind zwei weitere Modelle notwendig, welche an einer
realen Abscheideanlage nicht existieren. Dies ist zum einen das Modell Flash, es wird benétigt,
um aus den vorgegeben Zusammensetzungen der fliissigen Eingangsstrome die genauen Elek-
trolytzusammensetzungen zu berechnen. Zum anderen wird das Modell Connector verwendet,
welches zum Schlielen der verschiedenen Riickfithrungen und schliefllich des gesamten Kreislaufs
benotigt wird (vgl. Abschnitt 5.1.3). Das Modell beinhaltet zwei Eingangsstrome und einen Aus-
gangsstrom. Ein Eingangsstrom enthélt vorgegebene Werte und der andere ist direkt mit dem
entsprechenden Strom aus der Simulation verbunden. Beide Strome sind in dem Model iiber
einen Proportionalitiitsfaktor verkniipft. Uber diesen Faktor kann der vorgegebene Strom lang-

sam an den realen Strom aus der Simulation angeglichen werden.

5.1.3 Vorgehensweise bei der Simulation

Aufgrund der hohen Komplexitdt des Simulationsmodells ist eine direkte numerische Losung
des Gleichungssystems nur schwierig moglich. Deshalb ist die Vorgehensweise zum Erhalt ei-
ner konvergenten Simulation von besonderer Bedeutung. Dazu wird eine Initialisierungsroutine
verwendet, die auf einer sukzessiven Erhchung der Modellierungstiefe basiert. Der Ablauf zum

Anfahren des Prozesses wird im Folgenden beschrieben.

Getrennte Simulation der Absorptions- und Desorptionskolonne

Zu Beginn der Simulation sind die Verbindungen zwischen Absorptionskolonne und Desorptions-
kolonne nicht geschlossen. Dadurch werden beide Systeme entkoppelt. Im ersten Schritt werden
die Absorptionskolonne und der Scrubber initialisiert. Dazu wird eine Simulation mit geeigneten
Werten fiir die Eingangsstrome (Losungsmittelzulauf und Wassernachfiithrung) durchgefiihrt. Die
Modellkomplexitdt wird durch das Hinzufiigen einzelner Modellierungstiefen schrittweise erhéht.
Die Reihenfolge kann Abbildung 5.3 entnommen werden. Bei der ersten Simulation werden die
Stoffdaten verwendet, die als konstante Werte vorgegeben sind. Erst nach Zuschalten der Stoff-
eigenschaften werden die durch Aspen Properties® berechneten Werte zur weiteren Simulation
verwendet. Ebenso werden die Korrelationen erst nach dem Zuschalten bei der Berechnung mit
einbezogen. Nach den Korrelationen folgen schrittweise der Warmetransport und der Stofftrans-
port bis zur gewiinschten Detaillierungsstufe. Wird ein konvergenter Durchlauf erzielt, werden an
dieser Stelle die Reaktionen hinzugeschaltet. Die Reaktionen fithren zu starken Anderungen der
Konzentrations- und Temperaturgradienten innerhalb der Kolonne. Daher ist hier eine stufen-
und segmentweise Zuschaltung notwendig. Sind alle Reaktionen hinzugeschaltet, ist der héchste
Detaillierungsgrad erreicht.

Nach dem Erzeugen eines konvergenten Durchlaufs mit der gewiinschten Detaillierungsstufe
inklusive der Reaktionen wird die Desorptionskolonne hochgefahren. Dies erfolgt analog der Ab-
sorptionskolonne. Um einen geeigneten Eingangsstrom vorgeben zu kénnen werden die Werte
des aus der Absorptionskolonne austretenden Stromes in die Eingangswerte des Feedstromes
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Abbildung 5.3: Prozedur zum Anfahren des Simulationsmodell der CO2-Abscheideanlage in
ACM.

zur Desorptionskolonne kopiert. Wird auch bei der Desorptionskolonne nach dem Zuschalten
aller Modelle ein konvergenter Durchlauf erzielt, konnen die Reaktionen analog der Absorption
hinzugeschaltet werden. Dabei ist es notwendig, nach jeder einzelnen Simulation die Werte fiir
den fliissigen Ausgangsstrom aus dem Kondensator in den Eingangsstrom der Riickfiihrung in
die Desorptionskolonne zu kopieren. Analog wird mit den gasférmigen Austrittsstrom des Ver-
dampfers und dem Riickfithrstrom am Sumpf der Kolonne verfahren. Nach der erfolgreichen
Simulation der Desorptionskolonne mit Reaktion kénnen die Riickfithrungen am Kopf und am
Sumpf der Desorption geschlossen werden. Das Schlieflen der Riickfithrungen erfolgt {iber das in
Abschnitt 5.1.2 beschriebene Modell Connector.

Simulation des Kreislaufs

Nach Erreichen eines detaillierten, konvergenten Simulationslaufs fiir Absorption und Desorp-
tion konnen beide Kolonnen miteinander verbunden werden. Dies erfolgt wieder mit dem Mo-
dell Connector. Nach erfolgreichem Durchlauf stellt der austretende Strom der Absorptionsko-
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lonne gleichzeitig den eintretenden Strom in die Desorptionskolonne dar. Als letztes wird die
Riickfithrung des regenerierten Stroms in die Absorptionskolonne geschlossen.

5.2 Modelliiberpriifung am Beispiel der Absorption von
Kohlenstoffdioxid mit Monoethanolamin

Um das implementierte Modell zu iiberpriifen, wurden zunéchst Simulationen zur Absorption
von COy mit wéssriger MEA-Losung durchgefiihrt. Zur Validierung wurden Experimente von
Notz (2009) verwendet, der Versuche an einer Absorptionskolonne mit einer Hohe von 4,2 m und
einem Durchmesser von 0,125 m durchgefiihrt hat. Die Kolonne war gefiillt mit der Strukturpa-
ckung Mellapak 250.Y der Firma Sulzer. Es wurden Ein- und Austrittskonzentrationen des COq
in der Gas- und in der Fliissigphase bestimmt sowie COo-Konzentrations- und Temperaturprofile

der fliissigen Phase aufgenommen.

5.2.1 Reaktionssystem

MEA reagiert, als primires Amin, mit COy unter der Bildung eines Carbamations (vgl. Ab-
schnitt 2.2.2). Das komplexe, aus Parallel- und Folgereaktionen bestehende, Reaktionssystem
setzt sich aus zwei kinetisch kontrolliert und reversibel sowie drei instantan und reversibel ab-
laufenden Reaktionen zusammen.

Kinetisch kontrolliert verlduft die Umsetzung von CO4 zu Hydrogencarbonat nach Gleichung 5.2
und zu Carbamat nach Gleichung 5.3.

R1: CO, + MEAH + H,O == MEACOO™ + H;0% (5.2)
R2: CO, + OH™ == HCO,~ (5.3)

Die instantan ablaufenden Reaktionen sind in den folgenden Gleichungen dargestellt.

R3: MEAH + H;0" == MEAH™ + H,0 (5.4)
R4: HCO,™ + H,0 = CO,*™ + H;0™ (5.5)
R5: 2H,0 == H;0" + OH™ (5.6)

Die Reaktionen R1 und R2 unterliegen einer Kinetik zweiter Ordnung. Die zur Berechnung
der Reaktionsgeschwindigkeit (vgl. Abschnitt 2.5.2) notwendigen Geschwindigkeitskonstanten
(Tabelle 5.1) fiir die Hin- und Riickreaktionen basieren auf Messungen von Pinsent et al. (1956)
und Hikita et al. (1977).

Tabelle 5.1: Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten fiir die Reaktionen R1 und R2.

Reaktion khin kriick Quelle

_55470,91 _41264,26

R1 1,33-107e~ " ”T  3,02-10e~ RT Pinsent et al. (1956)

107416,54 _95383,68

R2 6,63-10%c= " m"T  6,50-10%"¢” rT  Hikita et al. (1977)
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Tabelle 5.2: Koeffizienten zur Berechnung der Gleichgewichtskonstanten nach Gleichung 2.43
(Austgen et al., 1989).

Reaktion a b c d

R3 40,7996 -8094,81 0,0 -0,007484
R4 +216,049 -12431,7 -35,4819 0,0

R5 +132,899 -13445.9 -22,4773 0,0

Die Koeffizienten zur Berechnung der Gleichgewichtskonstanten nach Gleichung 2.43 fiir die
Reaktionen R3 bis R5 nach Austgen et al. (1989) kénnen Tabelle 5.2 entnommen werden.

5.2.2 Bestimmung apparatespezifischer Parameter

In den Experimenten von Notz (2009) wurde die Strukturpackung Mellapak 250.Y mit einer
geometrischen Oberfliche von 250 m?/m? und einem Neigungswinkel von 45° verwendet. Zur
Bestimmung der Parameter 3%, 8%, ¢ und Ap wurden hier die Korrelationen von Billet und
Schultes (1999) verwendet. Die Berechnung der effektiven Phasengrenzflache a. sy erfolgte nach
Tsai et al. (2011).

5.2.3 Validierungsergebnisse

Zur Validierung des Modells wurden die Experimente A1 bis A10 aus der Arbeit von Notz (2009)
nachsimuliert. Zur Auswertung wurden sowohl fiir die Simulationen als auch fiir die Experimente
die COg-Abscheidegrade (Gleichung 4.1) bestimmt. Abbildung 5.4 zeigt den Vergleich dieser
Abscheidegrade fiir Experimente und Simulationen in einem Paritdtsdiagramm. Es ist leicht zu
erkennen, dass die Abweichungen zwischen Simulationen und Experimenten unter 10% liegen.
Zuséatzlich zeigt Abbildung 5.5 Temperatur- und CO2-Konzentrationsprofile der fliissigen Phase
fiir die Versuche A7 und A10. Die Profile aus den Simulationen stimmen sehr gut mit den

experimentellen Ergebnissen iiberein.
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Abbildung 5.4: Paritétsdiagramm der COz-Abscheidegrade aus Simulation (diese Arbeit) und
Experiment (Notz, 2009).
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Abbildung 5.5: Vergleich des Temperatur- (a) und des CO2-Konzentrationsprofils der fliissigen
Phase (b) aus den Simulationen (diese Arbeit) mit denen von Notz (2009).

5.3 Modellanpassung fiir die Absorption von Kohlenstoffdioxid
mit 2- Amino-2-methylpropanol

Das Alkanolamin 2-Amino-2-methylpropanol (AMP) wurde in den letzten Jahren in der Lite-
ratur positiv fiir den Einsatz als Losungsmittel in der CO2-Abscheidung bewertet (Aboudheir
et al., 2006; Damartzis et al., 2016) und wird deswegen in dieser Arbeit fiir den industriel-
len Einsatz untersucht und mit MEA verglichen. Die Vorteile von AMP liegen in einer hohen
CO3-Beladungskapazitit (Aroonwilas und Tontiwachwuthikul, 1997), einer niedrigen Absorpti-
onsenthalpie (Arcis et al., 2007) und einer nur geringen Degradations- und Korrosionsneigung
(Aroonwilas und Veawab, 2004). Um den Vergleich zwischen MEA und AMP durchfiihren zu
konnen, muss in das verwendete Simulationsmodell zunéichst die Beschreibung des AMP Reak-
tionssystems implementiert und anschlieffend das angepasste Modell mit experimentellen Daten
validiert werden. Zur experimentellen Validierung wurden Experimente von Gabrielsen et al.
(2007) verwendet, die Versuche an einer Absorptionskolonne mit einer Héhe von 4,36 m und ei-
nem Durchmesser von 0,15 m durchgefiihrt haben. Es wurden Ein- und Austrittskonzentrationen
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Tabelle 5.3: Reaktionsgeschwindigkeitskonstante fiir die Hinreaktion der Reaktion R1 im Sys-
tem COgy / wissrige AMP-Losung.
Reaktion khin Quelle

5176,49

R1 1,943 - 107e™ "R Saha et al. (1995)

Tabelle 5.4: Koeflizienten zur Berechnung der Gleichgewichtskonstanten nach Gleichung 2.43.

Reaktion a b c d

R1 -235,152 +5337,414  436,7816 0,0
R2 +216,049 -12431,7 -35,4819 0,0
R3 +132,899 -13445,9 -22,4773 0,0

des CO2 in der Gas- und in der Fliissigphase bestimmt sowie Temperaturprofile der Gasphase
aufgenommen. Als Strukturpackung wurde, wie auch bei Notz (2009), die Mellapak 250.Y der

Firma Sulzer verwendet.

5.3.1 Reaktionssystem

AMP reagiert wie MEA unter der Bildung eines Zwitterions. Da es sich um ein sterisch gehinder-
tes Amin (vgl. Abbildung 2.11) handelt, ist jedoch das resultierende Carbamation nicht stabil.
Somit kann die direkte Reaktion von AMP mit COg2 vernachlissigt werden (vgl. Abschnitt 2.3.1).
Das gesamte Reaktionssystem kann mit nur drei Reaktionen beschrieben werden. Eine davon
lauft kinetisch kontrolliert (Gleichung 5.7) und zwei laufen instantan (Gleichungen 5.8 und 5.9)
ab.

R1: AMPH" + HCO;~ == AMP + CO,(aq) + H,0 (5.7)
R2: HCO,™ + H,0 = CO,*™ + H;0* (5.8)
R3: 2H,0 = H;0" + OH™ (5.9)

Die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante fiir die Hinreaktion R1 wurde Saha et al. (1995) ent-
nommen (Tabelle 5.3). Die Riickreaktion wurde iiber die korrespondierende Gleichgewichtskon-
stante (Werte zur Berechnung: Tabelle 5.4) ermittelt.

5.3.2 Bestimmung der apparatespezifischen Parameter

In den Experimenten von Gabrielsen et al. (2007) wurde, wie auch bei Notz (2009), die Struk-
turpackung Mellapak 250.Y mit einer geometrischen Oberfliche von 250 m? /m? und einem Nei-
gungswinkel von 45° verwendet. Zur Bestimmung der apparatespezifischen Parameter ¢, 5%,

oL, Ap sowie a. 7 wurden die selben Korrelationen wie in Abschnitt 5.2.2 angegeben verwendet.
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Abbildung 5.6: Paritétsdiagramm der COz-Abscheidegrade aus Simulation (diese Arbeit) und
Experiment (Gabrielsen et al., 2007).
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Abbildung 5.7: Vergleich der Temperatur- (a) und COgs-Konzentrationsprofile (b) der Gas-
phase aus den Simulationen (diese Arbeit) mit denen von Gabrielsen et al.
(2007).

5.3.3 Validierungsergebnisse

Zur Validierung dieses Modells wurden Simulationsstudien zu den Experimenten der Arbeit
von Gabrielsen et al. (2007) durchgefiihrt. Abbildung 5.6 zeigt einen Vergleich der COq-
Abscheidegrade fiir Experiment und Simulation in einem Paritdtsdiagramm. Es ist zu erkennen,
dass die Abweichungen zwischen Simulationen und Experimenten im Bereich von +/- 25%
liegen. Lediglich in einem Fall kommt es zu einer grofleren Abweichung. Bei der Betrachtung
dieser Werte im Vergleich zu den Validierungsergebnissen fiir MEA muss beachtet werden,
dass hier die Abscheidegrade niedriger liegen, so dass bereits geringere absolute Anderungen zu
hoheren relativen Anderungen fiihren. Untermauert werden die guten Validierungsergebnisse
durch die Ubereinstimmung der Temperaturprofile (Abbildung 5.7a) ausgewihlter Experimente
sowie der COz-Konzentrationen (Abbildung 5.7b) in der Gasphase.
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5.4 Modellanpassung fiir die Strukturpackung B1-250.75

Die im Rahmen des EU-Projektes CAPSOL (CAPSOL, 2014) vorgeschlagene Strukturpackung
mit einem Neigungswinkel von 75° (B1-250.75) ist neben den experimentellen Untersuchun-
gen (vgl. Abschnitt 4.2) auch mit Hilfe von Simulationen getestet worden. Diese Simulationen
ermdglichen die Bewertung der neuen Packung fiir den Einsatz in Anlagen industriellen Maf}-
stabs. Um Simulationen durchfithren zu kénnen, mussten zunichst die Korrelationen zur Be-
schreibung der Fluiddynamik an die neue Strukturpackung angepasst werden. Diese Anpassung

wird hier dargestellt.

5.4.1 Korrelationen zur Beschreibung der Fluiddynamik in der
Strukturpackung B1-250.75

In den Abschnitten 5.2 und 5.3 wurden zur Beschreibung der Fluiddynamik der Mellapak 250.Y
die Korrelationen von Billet und Schultes (1999) und Tsai et al. (2011) verwendet. Fiir die
neue Packung existieren jedoch in der Literatur keine Korrelationen. Zur Beschreibung des
Druckverlustes wurde eine am Lehrstuhl entwickelte Korrelation auf Basis experimenteller Daten
genutzt. Der Hold-up wurde nach einer Methode von Olujié¢ (1999) berechnet. Zur Bestimmung
der effektiven Austauschfliche, des gasseitigen Stoffiibergangskoeffizienten und des fliissigseitigen
Stoffitbergangskoeffizienten wurden die Korrelationen nach Billet und Schultes (1999) und Tsai
et al. (2011) an experimentelle Daten angepasst. Die Korrelationen und ihre Anpassung werden

im Folgenden beschrieben.

Druckverlust

Zur Beschreibung des Druckverlustes wurde von Yazgi (2014) basierend auf den experimentellen
Daten aus Abschnitt 4.2.1 eine Korrelation (Gleichung 5.10) in Abhingigkeit der Gas- und der
Fliissigkeitsbelastung aufgestellt. Die Korrelation ist aus einem Summand fiir den Belastungsbe-
reich unterhalb des Staupunkts (Gleichung 5.11) und einem Summand fiir den Belastungsbereich
oberhalb des Staupunkts (Gleichung 5.12) zusammengesetzt.

Ap B Ap 300 Ap 300 ﬁ - 10
T H |iin, (5.10)
preloading loading
A
=P — (4,719 — 4,657 - 0,99B/100) . 1456 (5.11)
H preloading
Ap -5 2 683-30’0643
=P = (0,00705 — 107° - B) - F*% (5.12)
H loading

In Abbildung 5.8 sind der gemessene sowie der berechnete spezifische Druckverlust fiir zwei
Flissigkeitsbelastungen dargestellt. Die Korrelation gibt die experimentellen Werte sehr gut

wieder.

Hold-up

Der Hold-Up in Abhéngigkeit des Neigungswinkels wurde nach der Methode von Olujié¢ (1999)
beschrieben. Unter der Annahme von Filmstromung und kompletter Benetzung der Packungso-
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Abbildung 5.8: Vergleich des spezifischen Druckverlustes aus den Experimenten und aus der
Berechnung nach Gleichungen 5.10 bis 5.12.

berfliche berechnet Oluji¢ (1999) zunéchst die Filmdicke iiber die Nusselt-Gleichung. Die Film-
dicke wird anschliefend mit der spezifischen Packungsoberfliche multipliziert. Eigene Beobach-
tungen wihrend der Experimente mit der neuen Strukturpackung haben jedoch klar gezeigt,
dass die Oberfliche nicht komplett benetzt ist. Aus diesem Grund wurde in dieser Arbeit in
den Gleichungen nach Oluji¢ (1999) die spezifische Packungsoberfliche durch die effektive Aus-
tauschfliche ersetzt. Fiir die Filmdicke ergibt sich damit Gleichung 5.13 und fiir den Hold-up
Gleichung 5.14.

1
3prur, 3
5L,7‘eal = (MS> (513)
pLgaeff SN &
¢ = aeff(sLmeal (514)

Effektive Phasengrenzfliche, gasseitiger Stoffiibergangskoeffizient und
fliissigseitiger Stoffiibergangskoeffizient

Die Korrelationen zur Berechnung der effektiven Phasengrenzfliiche sowie der Stoffiibergangsko-
effizienten der Gas- und Fliissigseite wurden mit Hilfe von Simulationen an die experimentellen
Ergebnisse angepasst. An dieser Stelle sei darauf hingewiesen, dass die durch diese Anpassung
erhaltenen Korrelationen nicht allgemeingiiltig sind, sondern auf das hier betrachtete System
aus der Strukturpackung B1-250.75 und der COs-Abscheidung mit wissriger MEA-Losung
abgestimmt sind. Die Anpassung erfolgte auf Basis der Korrelationen von Billet und Schultes
(1999) und Tsai et al. (2011) fiir eine Packung mit 45° Neigungswinkel. Zunichst wurde
in Sensitivitdtsanalysen der Einfluss jeder der drei anzupassenden Gréflen einzeln auf die
COg2-Abscheidung bestimmt. Dazu wurde in die Gleichungen jeweils ein Sensitivitatsfaktor
implementiert, welcher nach und nach gedndert wurde. Fiir die Sensitivitdtsanalyse und die
anschlieBende Anpassung der Korrelationen wurden vier Experimente aus Abschnitt 4.2.2 ver-
wendet. Bei diesen Experimenten handelt es sich um diejenigen mit der geringsten Diskrepanz
in der CO9o-Bilanz. Zudem wurde bei der Auswahl darauf geachtet, dass hohe und niedrige
CO9o-Konzentrationen im Rohgas vorliegen. Diese entsprechen in etwa den Bedingungen wie sie
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Tabelle 5.5: Wichtige Prozessparameter und Ergebnisse der Experimente zur Anpassung der
Korrelationen fiir die Strukturpackung B1-250.75.

Prozessparameter B7 B13 B17 B20
Rohgaseintritt

Volumenstrom in m3/h 40,3 41,9 41,8 72,3
Temperatur in °C 28,6 27,5 28,8 23,6
COy-Konzentration in mol/mol 0,132 0,127 0,128 0,029
Losungsmitteleintritt

Massenstrom in kg/h 106,7 106,5 107,3 107,7
Temperatur in °C 40,9 22,63 43,5 22,8
MEA-Konzentration in g/g 0,210 0,210 0,210 0,223
COg2-Beladung in molco, /molyrga 0,326 0,311 0,426 0,293
Desorber

Temperatur im Verdampfer in °C 96,7 100,1 93,5 101,3
Temperatur Zulauf in °C 93,8 96,2 94,5 99,3
Ergebnisse

CO3-Beladung in molco, /molyrga 0,430 0,414 0,426 0,342
COs-Abscheidegrad in % 17,2 21,0 11,1 27,9
Diskrepanz COs-Bilanz in % 14 0,9 0,2 0,9

an einem Kohle- und an einem Gaskraftwerk vorliegen. Die wichtigsten Prozessparameter der
ausgewahlten Experimente sind in Tabelle 5.5 zusammengestellt.

Zur Anpassung der Korrelation fiir die effektive Phasengrenzfliche wurde in die Gleichung
nach Tsai et al. (2011) der Sensitivitdtsparameter Cy4 eingefiigt (Gleichung 5.15). Anschlieflend
wurden Simulationen mit C4 =1, C4 = 0,9, C4 = 0,8, Cy = 0,7, C4 = 0,6 und C4 = 0,5
durchgefiihrt. Dabei wurden der Druckverlust und der Hold-Up mit Hilfe der oben genannten
Gleichungen 5.10 bis 5.12 und 5.13 bis 5.14 berechnet sowie die Stoffiibergangskoeffizienten
nach Billet und Schultes (1999) fiir 45° Neigungswinkel.

0,116

Wl
Wl

) (5.15)

Qeff PL 14
Lol 1,34 [(BEygs (-
ap AL, [(O_L)g (LP

In Abbildung 5.9 ist der Einfluss der effektiven Phasengrenzfliche auf den iibertragenen
Stoffmengenstrom an CO, dargestellt. Aufgrund der Diskrepanzen in den COs-Bilanzen
(vgl. Abschnitt 4.2) ergeben sich fiir die Experimente separat berechnet fiir die Gas- und
Fliissigphase unterschiedliche Werte. Dies wird in den Diagrammen durch einen griinen Balken
wiedergegeben, welcher von den beiden berechneten COs-Stoffmengenstromen begrenzt wird.
In Abbildung 5.10 wird jeweils der Einfluss auf das Temperaturprofil gezeigt. Bei Betrachtung

der Diagramme wird deutlich, dass es nicht méglich ist, durch alleinige Anderung der effektiven
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Abbildung 5.9: Einfluss der effektiven Phasengrenzfliche auf den iibertragenen Stoffmengen-
strom an COs fiir die Experimente B7 (a), B13 (b), B17 (c¢) und B20 (d); der
griine Balken stellt jeweils das Experiment dar.
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Abbildung 5.10: Einfluss der effektiven Phasengrenzfliche auf die Temperaturprofile fiir die
Experimente B7 (a), B13 (b), B17 (c¢) und B20 (d).

Phasengrenzfliche sowohl den iibertragenen Stoffmengenstrom als auch die Temperaturprofile

wiederzugeben. Selbst bei einer Reduzierung auf C4 = 0,5 liegen die Ergebnisse weit entfernt

von den experimentellen Werten.
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und B20 (d); der griine Balken stellt jeweils das Experiment dar.

Zur Untersuchung des Einflusses des gasseitigen Stoffiibergangskoeffizienten wurde der Sen-
sitivitdtsparameter Cg der Korrelation nach Billet und Schultes (1999) verwendet (siehe
Gleichung 5.16). Es wurden Simulationen mit Cg = 1, Cg = 0,5, Cg = 0,1, Cg = 0,05 und
Cqa = 0,01 durchgefiihrt. Die Phasengrenzfliche und der fliissigseitige Stoffiibergangskoeffizient
wurden fiir 45° Neigungswinkel bestimmt (Billet und Schultes, 1999; Tsai et al., 2011).
Druckverlust und Hold-Up wurden wieder nach oben genannten Gleichungen 5.10 bis 5.14

berechnet.
% 3
1 a ugs \* vg 1
Ba =Cq- ———LDg ( G, ) 26 - (5.16)
(6 _ (Z))Q dli aprg D¢gap

Der Einfluss des gasseitigen Stoffiibergangskoeffizienten auf den iibertragenen Stoffmengenstrom
an COq ist in Abbildung 5.11 dargestellt. Hier ist gut zu erkennen, dass Cg und somit S dras-
tisch reduziert werden miissen, um den iibertragenen Stoffmengenstrom aus den Experimenten
anndhernd wiederzugeben. Lediglich in Abbildung 5.11d ldsst sich der Stoffmengenstrom durch
alleinige Absenkung von Cg beschreiben. Hierbei handelt es sich um das Experiment mit
relativ niedriger COz-Konzentration im Rohgas. Abbildung 5.12 zeigt den Einfluss auf das
Temperaturprofil. Hier ist schon bei im Vergleich groBeren Werten von Cg eine Anderung der
Profile sichtbar. Wird Cg auf unter 0,05 reduziert, flachen die Temperaturprofile stark ab.

Es lisst sich festhalten, dass der gasseitige Stoffiibergangskoeffizient, in diesem Fall der Absorp-
tion von COg mit wissriger MEA-LGsung, einen nur geringen Einfluss auf den Stofftransport,

aber einen starken Einfluss auf den Warmetransport hat.
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Abbildung 5.12: Einfluss des gasseitigen Stoffiibergangskoeffizienten auf die Temperaturpro-
file fiir die Experimente B7 (a), B13 (b), B17 (c¢) und B20 (d).

Zur Untersuchung des Einflusses des fliissigseitigen Stoffiibergangskoeffizienten wurde der
Sensitivitatsparameter Cf, der Korrelation nach Billet und Schultes (1999) verwendet (siehe
Gleichung 5.17). Es wurden Simulationen mit Cp = 1, Cr, = 0,5, Cp, = 0,1, C, = 0,05 und
C1, = 0,01 durchgefiihrt. Die Phasengrenzfliche und der gasseitige Stoffiibergangskoeffizient
wurden wieder fiir 45° Neigungswinkel berechnet (Billet und Schultes, 1999; Tsai et al., 2011),
Druckverlust und Hold-Up nach den oben genannten Gleichungen 5.10 bis 5.14.

1
8L =Cyp- 1282 (DL) ’ (5.17)
dp
Abbildung 5.13 zeigt den Einfluss des fliissigseitigen Stoffiibergangskoeffizienten auf den
iibertragenen Stoffmengenstrom an COs. Im Vergleich zu dem gasseitigen Stoffiibergangsko-
effizienten ist ein stéirkerer Einfluss zu erkennen. Alle Werte aus den Experimenten kénnen
hier schon bei einer Verringerung von Cp, auf 0,01 bis 0,05 gut wiedergegeben werden. Einen
nur geringen Einfluss hingegen hat C} auf die Temperaturprofile. Diese &ndern sich erst bei
C'r,=0,01 merklich.
Dieses Ergebnis zeigt, dass der fliissigseitige Stoffiibergangskoeffizient einen stérkeren Einfluss

auf den Stoff- als auf den Warmetransport hat.

Um schlieflich Korrelationen zur Beschreibung der Fluiddynamik der neuen Strukturpa-
ckung B1-250.75 zu erhalten, wurden die drei beschriebenen Parameter zusammen angepasst.
Basierend auf den Ergebnissen der gezeigten Sensitivitdtsanalysen wurde C'4 auf 0,8 gesetzt, so
dass der tibertragene Stoffmengenstrom an CO3 in Experiment B20 (Abbildung 5.9d) ann&hernd
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Abbildung 5.13: Einfluss des fliissigseitigen Stoffiibergangskoeffizienten auf den iibertragenen
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Abbildung 5.14: Einfluss des fliissigseitigen Stoffiibergangskoeffizienten auf die Temperatur-
profile fiir die Experimente B7 (a), B13 (b), B17 (c) und B20 (d).

erreicht wird. Weiterhin wurde Cg auf 0,1 gesetzt. Damit wird anndhernd das Temperatur-
profil des Experimentes B20 (Abbildung 5.12d) getroffen. Schliefllich wurden Simulationen fiir
Cr, = 0,02 und Cr, = 0,05 durchgefiihrt. Die Ergebnisse hierzu sind in den Abbildungen 5.15 bis
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Abbildung 5.16: Einfluss von Cp auf das gasseitige Temperaturprofil (a) sowie die COs-
Konzentrationsprofile (b,c) fiir Experiment B13.
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Abbildung 5.17: Einfluss von Cp auf das gasseitige Temperaturprofil (a) sowie die COq-
Konzentrationsprofile (b,c) fiir Experiment B17.

5.18 in Form von Temperatur- und COs-Konzentrationsprofilen dargestellt. Alle Profile aus den
Experimenten konnen sehr gut wiedergegeben werden. Einige lassen sich besser mit C7,=0,02
und einige besser mit C,=0,05 beschreiben. Dieses Verhalten zeigt sich auch beim Vergleich
der jeweiligen Abscheidegrade. Tabelle 5.6 zeigt, dass der Abscheidegrad der Experimente B7
und B13 mit C1=0,02 gut beschrieben werden kann. Experiment B13 ldsst sich mit C7=0,05
besser wiedergeben. Fiir den Versuch B20 ist der Unterschied vernachldssigbar gering (vgl.
Abbildung 5.18). Dieses Verhalten macht deutlich, dass bei geringen CO2-Konzentration in der
Gasphase der Einfluss des Winkels bzw. der Stédrke von Turbulenz und Vermischungseffekten
keine Rolle spielt. Dies lasst darauf schlieflen, dass in dem Fall niedriger CO2-Konzentrationen
im Rohgas die Reaktion mit dem Alkanolamin einen grofleren Einfluss auf die Effizienz der
Abscheidung hat als der Stoffiibergang.
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Abbildung 5.18: Einfluss von Cp auf das gasseitige Temperaturprofil (a) sowie die COs-
Konzentrationsprofile (b,c) fiir Experiment B20.

Tabelle 5.6: Vergleich der Abscheidegrade fiir C,=0,02 und Cr=0,05 mit denen aus den

Experimenten.

B7 B13 B17 B20
Cr=0,02 15,7% 14,0% 11,9% 26,9%
Cr=0,05 22.5% 23,7% 17,1% 27,2%
Experiment 17,3% 21,0% 10,8% 27,9%

5.5 Schlussfolgerungen

In diesem Kapitel wurde das verwendete rigorose Simulationsmodelodell zur Beschreibung der
Abscheidung von COy aus Rauchgasen vorgestellt. Es wurde erfolgreich validiert und auf die
Beschreibung des Losungsmittels AMP sowie die neue Strukturpackung B1-250.75 angepasst.
Die Validierung wurde am System COq / wissrige MEA-Losung durchgefiihrt und hat sehr gu-
te Ergebnisse gezeigt. Die Unterschiede zwischen den COs-Abscheidegraden aus Experimenten
und Simulationen lagen durchgehend unter 10%. Das neu implementierte Stoffsystem COq /
wiéssrige AMP-Losung konnte ebenfalls mit sehr guten Ergebnissen validiert werden. Hier liegen
die Abweichungen im Paritdtsdiagramm im Bereich von +/- 20%.

Im letzten Teil des Kapitels wurden Korrelationen zur Beschreibung der Fluiddynamik der neu-
en Strukturpackung B1-250.75, auf Basis experimenteller Daten, angepasst. Es hat sich gezeigt,
dass der Druckverlust sehr gut mit einer am Lehrstuhl entwickelten Korrelation wiedergegeben
werden kann. Der Hold-up ldsst sich gut mit einer angepassten Korrelation nach Olujié¢ (1999)
beschreiben. Im Weiteren wurde gezeigt, wie mit Hilfe von Simulationsstudien, in der Literatur
vorhandene, Korrelationen fiir die effektive Austauschfliche sowie den gas- und fliissigseitigen
Stoffiibergangskoeffizienten an die Beschreibung der neuen Packung angepasst wurden. Die Stu-
dien haben ergeben, dass die experimentellen Daten sehr gut mit C'y = 0,8, Cg = 0,1 und
Cr =0,02 bzw. C, = 0,05 wiedergegeben werden kénnen.
Zusétzlich hat sich gezeigt, dass der gasseitige Stoffiibergangskoeffizient einen geringeren Ein-

fluss auf den Stoff- als auf den Warmetransport hat, wihrend es sich fiir den fliissigseitigen
Stoffiibergangskoeffizienten entgegengesetzt verhilt.






6 Prozesssimulationen von Anlagen im
industriellen Mafistab

Die endgiiltige Bewertung neuer Entwicklungen fiir die Industrie macht nur Sinn, wenn sie
auch fiir Anlagen entsprechenden Mafistabs durchgefithrt wird. In diesem Kapitel werden das
Losungsmittel 2-Amino-2-methylpropanol (AMP) und die neue Strukturpackung mit einem Nei-
gungswinkel von 75° (B1-250.75) auf Basis von Simulationen fiir den grofitechnischen Maflstab
bewertet. Um reale Rauchgasbedingungen in den Simulationen vorgeben zu kénnen, wurden
zwei Beispielkraftwerke ausgewéhlt. Diese werden im ersten Teil des Kapitels ndher beschrie-
ben. Im zweiten Teil wird die Auslegung einer COz-Abscheideanlage fiir die Absorption mit
Monoethanolamin (MEA) und mit einer Strukturpackung mit einem Neigungswinkel von 45°
fiir beide Kraftwerke gezeigt. Diese Abscheideanlagen dienen im weiteren Verlauf des Kapitels
als Referenz fiir die Bewertung von AMP und der Strukturpackung B1-250.75.

6.1 Ausgewihlte Kraftwerke

Um Simulationen unter realen, industriellen Prozessbedingungen durchfiihren zu kénnen, wur-
den zwei Beispielkraftwerke herangezogen, welche unterschiedliche Rauchgasgasbedingungen auf-
weisen. Diese Kraftwerke sind zwei aus der Reihe, die auch in dem EU-Projekt CAPSOL (CAP-
SOL, 2014) betrachtet wurden. Dabei handelt es sich um ein Gas- und ein Kohlekraftwerk. Das
Gaskraftwerk ist ein erdgasbefeuertes GuD-Kraftwerk und das Kohlekraftwerk ein steinkohlebe-
feuertes iiberkritisch arbeitendes Kraftwerk. Beide haben eine Leistung von 420 MWe. Alle fiir
die folgenden Simulationen relevanten Daten der Abgasstrome beider Kraftwerke sind in Tabel-
le 6.1 dargestellt. Durch die Wahl dieser Untersuchungsobjekte wird es moglich, unterschiedliche
COo-Konzentrationen in Rauchgasen zu analysieren. Das Rauchgas des Gaskraftwerks enthélt
4,75 mol-% CO5 und das Rauchgas des Kohlekraftwerks 14,2 mol-%.
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Tabelle 6.1: Bedingungen und Zusammensetzungen der Abgasstrome des Gas- und

Kohlekraftwerks.
Gaskraftwerk Kohlekraftwerk

p in bar 1,1 1,1

T in °C 54,28 41,93

y(CO9) 0,0476 0,142

y(H20) 0,0889 0,0708

y(N2) 0,8635 0,7872

V in m3/s 450 525

6.2 Auslegung einer Anlage zur industriellen Abscheidung von

Kohlenstoffdioxid mit Monoethanolamin

Fiir die beiden ausgewéhlten Kraftwerke wurde eine Anlage zur Abscheidung von CO2 mit
wissriger MEA-Losung ausgelegt. Als Strukturpackung ist dabei eine Standardpackung mit 45°
Neigungswinkel verwendet worden. Darauf basierend wurden im Weiteren das Losungsmittel
AMP und die neue Strukturpackung B1-250.75 bewertet. Zur Auslegung der COs-Abscheidung
wurde das in Kapitel 5 beschriebene Simulationsmodell genutzt, es sind Simulationen des
kompletten Kreislaufs aus Absorption und Desorption durchgefiihrt worden. Zur Wahl des op-
timalen Betriebspunktes der Abscheideanlage fiir Rauchgasbedingungen, wie sie an einem Gas-
bzw. an einem Kohlekraftwerk vorliegen, wurde zunéchst eine Sensitivitdtsstudie durchgefiihrt
(Abschnitt 6.2.1). Dadurch konnte der Einfluss der wichtigsten Prozessparameter ermittelt und

ein besseres Prozessverstdndnis erlangt werden.

Um die Leistung des Abscheideprozesses beurteilen zu kénnen, wurden die Ergebnisse der
Sensitivitdtsstudie mit Blick auf den COs-Abscheidegrad der Ab- und Desorption sowie die
Reboiler Duty ausgewertet. Der COs-Abscheidegrad fiir die Absorption wurde bereits in
Abschnitt 4.1.2 eingefiithrt und ist hier nochmal gezeigt (Gleichung 6.1). Fiir die Desorption
berechnet sich der Abscheidegrad nach Gleichung 6.2.

YCO,,Abs,inGAbsin — YCO,,Abs,ausG Abs,aus

Wb = 6.1
° YCO,,Abs,inG Abs in (6.1)

Ico, 7Des,inLDes,in — LCO, ,Des,auSLDes,aus

Upes = (6.2)

wCOQ,Des,inLDes,ein
Die Bestimmung der Reboiler Duty erfolgt nach Gleichung 6.3. Diese Grofle ist definiert als die
im Verdampfer sowie im lean-rich heat exchanger (LRHE) benétigte Leistung bezogen auf die
im Absorber und somit im gesamten Prozess zuriickgehaltene COs-Menge:

P\/erdampfer + PLRHE
RD = — :
m(COQ)Absorber, ein — 77/5(0()2)Absorber7 aus

(6.3)
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6.2.1 Sensitivitatsstudie

Die Sensitivitéitsstudie wurde nur fiir Rauchgasbedingungen, wie sie an einem Kohlekraftwerk
vorliegen, durchgefiihrt. Fiir die Rauchgasbedingungen eines Gaskraftwerks konnen &hnliche
Trends erwartet werden. Untersucht wurden die Packungshéhe im Absorber, das L/G-Verhéltnis,
die Verdampfertemperatur, die Temperatur des Losungsmittels am Absorber- und Desorber-
eintritt, der Druck im Desorber sowie die MEA-Konzentration im Losungsmittel. Bei diesen
sieben Parametern handelt es sich um diejenigen, bei denen ein merklicher Einfluss erwartet
wird. Der Kolonnendurchmesser des Ab- und Desorbers wurde bereits fiir die Sensitivitdtstudie
festgelegt und nicht weiter untersucht, selbiges gilt fiir die Packungshche des Desorbers. Der
notwendige Kolonnendurchmesser des Absorbers ist in erster Linie abhingig von dem Rauch-
gasvolumenstrom und sollte so gewihlt werden, dass der Druckverlust nicht zu grof§ wird. Um
den Durchmesser in einem umsetzbaren Rahmen zu halten, wird hier (fiir das Kohlekraftwerk)
die Verwendung von drei parallel geschalteten Kolonnen angenommen. Der Durchmesser der
drei Kolonnen wurde auf 15 m gesetzt, dabei ergibt sich ein F-Faktor von etwa 1,3 Pa%® und
ein spezifischer Druckverlust von 11 mbar/m. Da der Gasvolumenstrom im Desorber niedriger
ist, wurde der Durchmesser hier auf 8 m festgelegt. Auflerdem wurde die Packungshohe fiir den
Desorber auf 3 m gesetzt, was sich als ausreichend erwiesen hat. Die Grenzen, in denen die
anpassbaren Parameter variiert wurden, sind im Laufe der Sensitivitatsstudie festgelegt worden.
Dabei wurde darauf geachtet, dass der Einfluss des jeweiligen Parameters gut grafisch darstellbar
ist. In die Sensitivitatsstudie ist jeweils einer der oben genannten Parameter variiert worden. Fiir

die in den jeweiligen Studien nicht variierten Parameter wurden die folgenden Werte vorgegeben:
e Packungshohe im Absorber: 21 m

e L /G-Verhéltnis: 4,8

Verdampfertemperatur: 119°C
e Losungsmitteltemperatur am Desorbereintritt: 110,7°C
e Losungsmitteltemperatur am Absorbereintritt: 40°C

Desorberdruck: 2 bar

e MEA-Konzentration: 30,5 Gew-%

Nachkommend wird auf den Einfluss der oben genannten Parameter auf die COs-Abscheidung
eingegangen.

Einfluss der Packungshéhe im Absorber

Die Hohe der Strukturpackung im Absorber wurde zwischen 5 und 100 m variiert. Abbildung 6.1
zeigt den COs9-Abscheidegrad der Absorption und der Desorption, die Reboiler Duty sowie die
CO2-Beladung des Losungsmittels in Abhéngigkeit der Packungshohe. Wie erwartet, steigt der
CO9o-Abscheidegrad der Absorption mit steigender Packungshéhe und lduft asymptotisch gegen
einen Wert von etwa 0,9 (Abbildung 6.1a). Zu dem asymptotischen Verlauf kommt es durch die
steigende CO2-Beladung des Amins am Austritt der Kolonne (Abbildung 6.1b). Die maxima-
le CO2-Beladung liegt fiir primére Amine bei 0,5 mol(CO2)/mol(Amin) (vgl. Abschnitt 2.3.1).
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Abbildung 6.1: Einfluss der Packungshéhe im Absorber auf den CO9-Abscheidegrad der Ab-
und Desorption (a), auf die Reboiler Duty (b) und auf die COz-Beladung
des Losungsmittels (c) bei der Abscheidung von COs mit MEA an einem
Kohlekraftwerk.

Sind alle Aminmolekiile mit CO9 geséttigt kann, auch mit einer hoheren Packung, keine weitere
Abscheidung mehr stattfinden. Der steigende COo-Abscheidegrad bei der Desorption (Abbil-
dung 6.1a) griindet auf der htheren CO9-Beladung des Losungsmittels am Desorbereintritt bei
gleich bleibender CO2-Beladung des regenerierten Losungsmittels (Abbildung 6.1b). Der Einfluss
der Packungshohe auf die Reboiler Duty ist nahezu vernachléssigbar. Der leicht erhthte Wert bei
kleinen Kolonnen l&sst sich auf den geringeren Abscheidegrad bei der Absorption zuriickfiihren,
welcher iiber die im gesamten Prozess abgeschiedene Menge an CO; indirekt in die Berechnung
der Reboiler Duty eingeht.

Einfluss des L/G-Verhiltnisses

Das L/G-Verhéltnis gibt das Verhéltnis von Losungsmittelstrom (engl.: liquid) und Gasstrom
(engl.: gas) an. Da der Gasstrom aus dem Kraftwerk vorgegeben ist, wurde das L/G-Verhéltnis
hier variiert, indem der Losungsmittelstrom geéndert wurde. Es wurden Simulationen mit L /G-
Verhéltnissen zwischen 2,0 und 5,5 durchgefiihrt. Abbildung 6.2a zeigt den COz-Abscheidegrad
fiir die Absorption und Desorption und Abbildung 6.2¢ die CO2-Beladung des Loésungsmittels
in Abhéngigkeit des L/G-Verhéltnisses. Es ist leicht ersichtlich, dass der Einfluss auf den COs-
Abscheidegrad der Absorption immens ist. Dies kann einfach erkléirt werden, da beispielswei-
se eine Verdoppelung des L/G-Verhéltnisses bei konstantem Gasstrom eine Verdoppelung des
Losungsmittelstroms bedeutet. Dadurch liegt mehr frisches MEA zur Absorption des COy vor
und der Abscheidegrad steigt. Auf die Desorption hingegen hat das L/G-Verhéltnis keinen Ein-
fluss. Sowohl der COs-Abscheidegrad als auch die Beladung des Losungsmittels ist unabhéngig
von dem L/G-Verhiltnis. Der Einfluss auf die Reboiler Duty (Abbildung 6.2b) ist nahezu ver-
nachléssigbar. Das Verhalten resultiert aus dem Zusammenspiel zweier gegensétzlich agierender
Faktoren. Auf der einen Seite steigt der Volumenstrom des Lésungsmittels an, was zu einem
hoheren Energieverbrauch am Verdampfer fithrt. Auf der anderen Seite steigt auch der COo-
Abscheidegrad bei der Absorption, so dass die Reboiler Duty, berechnet pro absorbierter Masse
an COq, konstant bleibt.
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Abbildung 6.2: Einfluss des L/G-Verhéltnisses auf den COgz-Abscheidegrad der Ab- und
Desorption (a), auf die Reboiler Duty (b) und auf die COz-Beladung des
Losungsmittels (c) bei der Abscheidung von COz mit MEA an einem
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Abbildung 6.3: Einfluss der Verdampfertemperatur auf den COs-Abscheidegrad der Ab-
und Desorption (a), auf die Reboiler Duty (b) und auf die CO9-Beladung
des Losungsmittels (c) bei der Abscheidung von COz mit MEA an einem
Kohlekraftwerk.

Einfluss der Verdampfertemperatur

Die Verdampfertemperatur wurde zwischen 115 und 122°C variiert. Wie in Abbildung 6.3a
zu sehen, hat die Verdampfertemperatur einen deutlichen Einfluss auf die COs-Abscheidung.
Eine Temperaturerh6hung um 5° von beispielsweise 115 auf 120°C fiihrt zu einer Erhchung
des COs-Abscheidegrades im Absorber von 0,6 auf 0,9. Dieser Effekt ldsst sich dadurch er-
kldren, dass hohere Verdampfertemperaturen zu einer besseren Regenerierung (steigender
CO3-Abscheidegrad bei der Desorption) und damit verbundenen geringeren COs-Beladung im
Losungsmittel fithren (Abbildung 6.3¢). Die Reboiler Duty (Abbildung 6.3b) steigt zunéchst
zwischen einer Verdampfertemperatur von 115 und 120°C leicht an und ab Temperaturen von
iitber 120°C stark. Dieser Anstieg ist darauf zuriickzufithren, dass die Siedetemperatur von
Wasser (die Sensitivitétsstudie ist bei einem Desorberdruck von 2 bar durchgefiihrt worden)
erreicht wird und somit grofle Mengen an Wasser verdampfen.

Einfluss der Temperatur des Losungsmittels am Desorbereintritt

Die Temperatur des Losungsmittels am Desorbereintritt wurde zwischen 100 und 118°C variiert.
Sie hat keinen Einfluss auf den CO2-Abscheidegrad der Ab- und der Desorption (Abbildung 6.4a)
sowie die Beladung des Losungsmittels (Abbildung 6.4c). Im Gegensatz dazu zeigt der Einfluss
auf die Reboiler Duty ein Minimum (Abbildung 6.4b). Dieses Verhalten ldsst sich auf das Zu-
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Abbildung 6.5: Einfluss der Losungsmitteltemperatur am Absorbereintritt auf den COq-
Abscheidegrad der Ab- und Desorption (a), auf die Reboiler Duty (b) und
auf die CO2-Beladung des Losungsmittels (c) bei der Abscheidung von COq
mit MEA an einem Kohlekraftwerk.

sammenspiel der hier untersuchten Temperatur des Losungsmittels am Desorbereintritt und der
Verdampfertemperatur zuriickfithren. Wird die Eintrittstemperatur von 100 auf 105°C erhoht,
wird weniger Energie dazu benétigt, das Losungsmittel im Verdampfer zu erhitzen, folglich sinkt
die Reboiler Duty. Wird die Temperatur am Desorbereintritt jedoch weiter erhoht, reicht die
Energie, welche am LRHE iibertragen wird, nicht mehr aus, und es muss zusétzlich geheizt

werden, wodurch die Reboiler Duty wieder steigt.

Einfluss der Temperatur des Losungsmittels am Absorbereintritt

Die Temperatur des Losungsmittels am Absorbereintritt wurde zwischen 25 und 60°C variiert.
Abbildung 6.5a zeigt den Einfluss der Losungsmitteltemperatur auf den COz-Abscheidegrad der
Absorption und der Desorption, Abbildung 6.5b auf die Reboiler Duty und Abbildung 6.5¢ auf
die CO2-Beladung des Losungsmittels. Die Losungsmitteltemperatur hat einen vernachléssigbar
geringen Einfluss auf den Abscheidegrad sowohl der Ab- als auch der Desorption sowie auf die
CO2-Beladung des Losungsmittels. Im Gegensatz dazu fiihrt eine Erhchung der Temperatur zu
einem immensen Anstieg der Reboiler Duty. Dies ldsst sich dadurch erkldren, dass in die Be-
rechnung der Reboiler Duty auch die Energie zum Aufheizen des beladenen Lésungsmittelstroms
Desorbereintritt eingeht. Soll der regenerierte Losungsmittelstrom am Absorbereintritt nicht so
stark abgekiihlt werden, muss das beladene Lésungsmittel starker nachgeheizt werden.
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Abbildung 6.6: Einfluss des Desorberdrucks auf den COs-Abscheidegrad der Ab- und
Desorption (a), auf die Reboiler Duty (b) und auf die COs-Beladung des
Losungsmittels (c) bei der Abscheidung von COz mit MEA an einem
Kohlekraftwerk.

Einfluss des Desorberdrucks

Der Druck im Desorber wurde zwischen 1,8 und 2,05 bar variiert. Abbildung 6.6a zeigt den
COg3-Abscheidegrad bei der Ab- und Desorption, Abbildung 6.6b die Reboiler Duty und Ab-
bildung 6.6c die COz-Beladung des Losungsmittels in Abhéngigkeit des Desorberdrucks. Der
Abscheidegrad der Absorption sinkt mit steigendem Druck. Dies liegt daran, dass bei hoheren
Driicken im Desorber weniger CO» frei gesetzt wird, wodurch der Abscheidegrad der Desorption
sinkt und folglich die CO2-Beladung des regenerierten Losungsmittels steigt. Das stérker bela-
dene Losungsmittel fithrt dann zur schlechteren COgz-Abscheidung im Absorber. Die Reboiler
Duty sinkt ebenfalls mit steigendem Druck, da bei héheren Driicken geringere Wassermengen
verdampfen und somit weniger Energie benotigt wird.

Einfluss der MEA-Konzentration im Lésungsmittel

Die Konzentration des MEA im wéssrigen Losungsmittel wurde zwischen 15,1 und 33,7 Gew-%
variiert. Wie in Abbildung 6.7a zu erkennen, hat die MEA-Konzentration einen grofien Ein-
fluss auf den CO9-Abscheidegrad der Absorption und Desorption. Wird die Konzentration von
15 Gew-% auf 30 Gew-% erhoht, steigt der Abscheidegrad der Absorption von 0,5 auf 0,9. Die-
ses Verhalten griindet in der durch die hohere MEA-Konzentration erhchten COs-Kapazitit.
Der Abscheidegrad der Desorption hingegen sinkt, dies liegt an der hoheren Belastung der
Desorptionskolonne und der dadurch steigenden COs-Beladung des regenerierten Losungsmittels
(Abbildung 6.7¢c). Die hohere Beladung des regenerierten Amins hat in diesem Fall keinen ne-
gativen Effekt auf die Absorption, da sie durch die hohere MEA-Konzentration kompensiert
wird. Der leichte Riickgang der Reboiler Duty (Abbildung 6.7b) kann iiber den hoheren COq-
Abscheidegrad erkléirt werden, welcher den Nenner in der Gleichung zur Berechnung der Reboiler
Duty (Gleichung 6.3) erhoht.

6.2.2 Parameteroptimierung

Zur Auslegung von COg-Abscheideanlagen zum FEinsatz sowohl an dem ausgewihlten Kohle-
als auch dem Gaskraftwerk, wurden die in der Sensitivitdtsstudie untersuchten Parameter da-
hingehend optimiert, dass die COs-Abscheideanlage eine hohe Reinheit des nachbehandelten
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Abbildung 6.7: Einfluss MEA-Konzentration im Losungsmittel auf den COs-Abscheidegrad
der Ab- und Desorption (a), auf die Reboiler Duty (b) und auf die COs-
Beladung des Losungsmittels (c¢) bei der Abscheidung von COy mit MEA an
einem Kohlekraftwerk.

Rauchgases bei moglichst niedrigem Energiebedarf ermoglicht. Dabei musste beachtet werden,
dass Parameterkombinationen, die industriell nicht realisierbar sind, ausgeschlossen sind.

Fiir die Reinheit des nachbehandelten Rauchgases gelten nach Aboudheir et al. (2006) fiir Gas-
und Kohlekraftwerke folgende Werte:

e Gaskraftwerke: <0,5 Vol-% COs
e Kohlekraftwerke: <1,5 Vol-% COq

Um diese Grenzen einhalten zu kénnen miissen fiir beide Kraftwerke COo-Abscheidegrade von
90% erreicht werden.

Vier der sieben untersuchten anpassbaren Parameter wurden in Anlehnung an die Ergebnisse
der Sensitivitédtsstudie, sowie die Realisierbarkeit auf bestimmte Werte festgesetzt. Diese Fest-
legung wird im Folgenden erldutert:

Die Ergebnisse der Sensitivitdtsstudie unter Variation der Packungshche im Absorber haben
gezeigt, dass der COq-Abscheidegrad mit steigender Hohe nur noch unmerklich verbessert wird.
Zudem bedeuten Packungshchen von weit iiber 30 m eine Gesamtbauhthe der Kolonne von
iiber 60 m. Kolonnen dieser Gréfle sind nur schwer realisierbar. Aus diesem Grund wurde fiir die
Packungshthe im Absorber ein Wert von 32 m gewéhlt. Dies lédsst sich durch vier Lagen & 8 m
Strukturpackung verbunden mit Fliissigkeitswiederverteilern umsetzen. Dabei liegt der Kolon-
nendurchmesser, wie in Abschnitt 6.2.1 erklédrt, bei 15 m. Die Temperatur des Losungsmittels
am Absorbereintritt hat nach den Erkenntnissen der Sensitivitdtsstudie keinen nennenswerten
Einfluss auf den Abscheidegrad und wurde auf den Standardwert von 30°C festgesetzt. Fiir die
Konzentration des MEA in wissriger Losung hat sich aus Erfahrungen der Industrie ein Wert
von etwa 30 Gew-% etabliert (Reddy und Gilmartin, 2008). Dieser Wert hat sich insbesonde-
re unter der Beriicksichtigung der Ph&nomene der thermischen und oxidativen Degradation als
praktikabel erwiesen. Zudem ist zu beachten, dass bei einer héheren MEA-Konzentration auch
mehr Kosten durch das notwendige Nachfiihren, anfallen wiirden. Des weiteren wurde der Desor-
berdruck auf 2 bar festgelegt. Bei kleineren Driicken steigt die Reboiler Duty drastisch an und
es kann vermehrt zu Losungsmittelverlusten kommen.

Die drei weiteren Parameter, das L /G-Verhiltnis sowie die Verdampfertemperatur und die Tem-
peratur am Desorbereintritt wurden mit Hilfe umfangreicher Simulationsstudien optimiert. Dazu

wurden diese Parameter in Anlehnung an die Ergebnisse der Sensitivitéitsstudie nach und nach
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Abbildung 6.8: COs-Konzentrationsprofile der Gasphase im Absorber fiir Rauchgase eines
Kohle- und eines Gaskraftwerks an mit MEA betriebenen Abscheideanlagen.

so angepasst, dass der geforderte COo-Abscheidegrad von 90% unter minimalem Energiebedarf

erreicht wird. Somit konnten optimal laufende COo-Abscheideanlagen ausgelegt werden.

6.2.3 Betriebspunkte der CO,-Abscheideanlagen fiir das Gas- und das
Kohlekraftwerk

Tabelle 6.2 zeigt die Prozessparameter der optimierten COo-Abscheideanlage fiir das Gas- und
das Kohlekraftwerk. Die gewiinschten Abscheidegrade von 90% konnten in beiden Fillen erreicht
werden, dabei lag die Reboiler Duty bei 3494 kJ/kg(CO2) fiir das Kohlekraftwerk und bei
3607 kJ/kg(COz2) fiir das Gaskraftwerk. Dieses Ergebnis deckt sich mit der in Abschnitt 2.1.4
gezeigten Bewertung nach Gibbins und Chalmers (2008), auch dort liegt der Energieverbrauch
fiir ein Gaskraftwerk hoher. Zudem sind in den Abbildungen 6.8 bis 6.10 die Absorberprofile der
CO2-Konzentration der Gasphase, der CO2-Beladung der fliissigen Phase sowie der Temperatur
der fliissigen Phase dargestellt. Aus dem Konzentrations- und Beladungsprofil ldsst sich ablesen,
dass die Absorption des CO9 bei Rauchgasbedingungen, wie sie an einem Gaskraftwerk vorliegen,
hauptséchlich im oberen Teil der Kolonne ablauft. Im Gegensatz dazu findet die Absorption bei
Bedingungen, wie sie an einem Kohlekraftwerk vorliegen, iiber die gesamte Kolonnenhsohe statt.
Gleiches ldsst sich auch aus dem Temperaturprofil ablesen, zudem wird deutlich, dass durch die
hohere Konzentration an CO2 im Rauchgas eines Kohlekraftwerks mehr Absorptionswérme frei

wird, wodurch die Temperatur in der Kolonne stérker ansteigt.
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Tabelle 6.2: Ubersicht der optimierten Prozessparameter zu den Simulationen im System
Rauchgas / wissrige MEA-Losung.

Prozessparameter Kohlekraftwerk Gaskraftwerk
Anzahl Kolonnen 3 2
Kolonnenhthe in m 32 32
Kolonnendurchmesser in m 15 15
Gasstrom in kg/s 201,20 276,66
Losungsmittelstrom in kg/s 811,25 470,61
L/G-Verhéltnis in mol/mol 4,81 1,91
H2O-Makeup in kg/s 5,48 4,03
Temperaturen in °C

Gas Absorbereintritt 41,93 54,28
Gas Absorberaustritt 52,96 51,26
Losungsmittel Absorbereintritt 30,0 30,0
Losungsmittel Absorberaustritt 51,41 48,18
Losungsmittel Desorbereintritt 107,0 108,0
Verdampfer 119,2 118,8
Druck im Absorber in bar 1.1 1,1
Druck im Desorber in bar 2 2
Aminkonzentration in wt-% 30,34 30,29
Lean-Loading in mol/mol 0,2797 0,2881
Rich-Loading in mol/mol 0,4957 0,4713
Abscheidegrad Absorption in % 90,24 90,65
Abscheidegrad Desorption in % 43,58 38,88
Wirmebedarf in MW

Kondensator -58,6 -29,7
Verdampfer 125,8 68,0
Lean—Rich Warmeiibertrager -254,0 -145.9
Rich—Lean Warmeiibertrager 201,3 1154

Reboiler Duty in kJ/kg(CO2) 3494,4 3607,3
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6.3 Industrielle Abscheidung von Kohlenstoffdioxid mit
2-Amino-2-methylpropanol

Zur Auslegung einer Anlage zur Abscheidung von COg mit wissriger AMP-Losung im indus-
triellen Maflstab wurde genauso vorgegangen, wie bei der Auslegung der Abscheideanlage mit
wéssriger MEA-Losung (Abschnitt 6.2). Zunéchst wurde auch hier eine Sensitivititsstudie der
anpassbaren Prozessparameter durchgefiihrt. Basierend darauf wurden diese Parameter so fest-
gelegt und angepasst, dass wiederum ein COs-Abscheidegrad im nachbehandelten Gas von 90%
bei minimalem Energiebedarf erméglicht wird.

6.3.1 Semnsitivitatsstudie

Die Sensitivitétsstudie wurde wieder fiir Rauchgasbedingungen wie sie an einem Kohlekraftwerk
vorliegen durchgefiihrt. Die anpassbaren Parameter, welche in der Sensitivitétsstudie untersucht
werden, sind auch hier die Packungshshe im Absorber, das L/G-Verhéltnis, die Verdampfertem-
peratur, die Temperatur des Losungsmittels am Absorber- und Desorbereintritt, der Druck im
Desorber sowie die AMP-Konzentration im Losungsmittel. Fiir die Parameter, welche in der

jeweiligen Studie nicht variiert wurden, sind folgende Werte angenommen worden:
e Packungshche im Absorber: 40 m
e L /G-Verhiéltnis: 3,5

Verdampfertemperatur: 110°C

e [osungsmitteltemperatur am Desorbereintritt: 100°C
e Losungsmitteltemperatur am Absorbereintritt: 40°C
e Desorberdruck: 2 bar

e AMP-Konzentration: 29 Gew-%

Nachkommend werden der Einfluss der einzelnen Parameter und die Unterschiede sowie Ge-
meinsamkeiten im Vergleich mit MEA dargestellt.

Einfluss der Packungshdhe im Absorber

Die Hohe der Strukturpackung im Absorber wurde zwischen 5 und 100 m variiert. Abbildung 6.11
zeigt den Einfluss der Packungshdhe im Absorber auf den COs-Abscheidegrad der Ab- und
Desorption, auf die Reboiler Duty und auf die COs-Beladung des Losungsmittels. Fiir AMP
zeigen sich die selben Trends wie fiir MEA. Der COz-Abscheidegrad der Absorption steigt er-
wartungsgemaf mit der Kolonnenhdhe an und lduft asymptotisch gegen 0,8. Auch der Einfluss
auf die Reboiler Duty und die COs-Beladung ist dhnlich. Unterschiede zeigen sich jedoch in
den absoluten Werten fiir den Abscheidegrad der Desorption sowie die Reboiler Duty. Der Ab-
scheidegrad liegt fiir AMP hoher als fiir MEA, dies liegt an der schwécheren Bindung zwischen
CO2 und AMP. Die schwiichere Bindung griindet in der sterischen Hinderung des AMP (vgl.
Abbildungen 2.11). Aus dem selben Grund liegt die Reboiler Duty fiir AMP um etwa 2000
kJ/kg(CO2) niedriger als fiir MEA.
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Abbildung 6.12: Einfluss des L/G-Verhéltnisses auf den COg-Abscheidegrad der Ab- und
Desorption (a), auf die Reboiler Duty (b) und auf die COz-Beladung des

Losungsmittels (c) bei der Abscheidung von CO2 mit AMP an einem
Kohlekraftwerk.

Einfluss des L/G-Verhiltnisses

Es wurden Simulationen mit L/G-Verhiltnissen zwischen 1,5 und 5 durchgefiihrt. Der Ein-
fluss des L/G-Verhéltnisses ist in Abbildung 6.12 dargestellt. Die Tendenzen fiir den COo-
Abscheidegrad bei der Absorption (Abbildung 6.12a), die Reboiler Duty (Abbildung 6.12b) sowie
die CO2-Beladung des regenerierten Losungsmittels am Absorbereintritt (Abbildung 6.12¢) sind
dieselben wie in Abschnitt 6.2 fiir MEA beschrieben. Ein anderes Verhalten zeigen lediglich der
Abscheidegrad der Desorption sowie die COs-Beladung des Losungsmittels am Absorberaustritt.
Durch den hoheren Losungsmittelstrom wird das Amin weniger stark mit COy beladen. Da die
CO3-Beladung des regenerierten Losungsmittels konstant bleibt (sie ist in erster Linie abhéngig
von der Verdampfertemperatur), sinkt folglich der Abscheidegrad bei der Desorption.

Einfluss der Verdampfertemperatur

Die Verdampfertemperatur wurde zwischen 105 und 120°C variiert. Vergleicht man den in Ab-
bildung 6.13 dargestellten Einfluss der Verdampfertemperatur auf die COgz-Abscheidung mit
AMP mit dem in Abschnitt 6.2 gezeigten Einfluss auf die Abscheidung mit MEA, sind keine
Unterschiede in den Tendenzen zu erkennen. In beiden Féllen steigt der CO2-Abscheidegrad bei
der Ab- und Desorption deutlich an und die CO2-Beladung des regenerierten Losungsmittels
wird durch die erhéhte Temperatur reduziert. Auffillig ist lediglich wieder die Besonderheit,
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Abbildung 6.14: Einfluss der Losungsmitteltemperatur am Desorbereintritt auf den COo-
Abscheidegrad der Ab- und Desorption (a), auf die Reboiler Duty (b) und
auf die CO2-Beladung des Losungsmittels (¢) bei der Abscheidung von COq
mit AMP an einem Kohlekraftwerk.

dass bei der Verwendung von AMP hohere Abscheidegrade bei der Desorption sowie niedrigere
Beladungen des regenerierten Lésungsmittels moglich sind.

Einfluss der Temperatur des Lésungsmittels Desorbereintritt

Fiir die Temperatur des Losungsmittels am Desorbereintritt wurden Werte zwischen 85 und
108°C gewiihlt. Der Einfluss auf die COsg-Abscheidung mit AMP ist in Abbildung 6.14 ge-
zeigt. Es zeigen sich fiir AMP als Losungsmittel dieselben Tendenzen wie fiir MEA. Die COq-
Abscheidegrade fiir die Ab- und Desorption (Abbildung 6.14a) sowie die COgz-Beladung des
Losungsmittels am Absorbereintritt und -austritt (Abbildung 6.14c) bleiben nahezu unbeein-
flusst. Das Variieren der Temperatur am Desorbereintritt zeigt zudem wie bei MEA eine Mini-
mierung in der Reboiler Duty (Abbildung 6.14b), welche wieder auf das Zusammenspiel zwischen

der Losungsmitteltemperatur und der Verdampfertemperatur zuriickzufiithren ist.

Einfluss der Temperatur des L6sungsmittels am Absorbereintritt

Die Temperatur des Losungsmittels am Absorbereintritt wurde zwischen 30 und 60°C variiert.
Der Einfluss auf die COg-Abscheidung mit AMP ist in Abbildung 6.15 gezeigt. Auch hier zeigen
sich fiir AMP die selben Tendenzen wie fiir MEA als Losungsmittel. Die CO2-Abscheidegrade
(Abbildung 6.15a) sowie die COz-Beladungen des Losungsmittels (Abbildung 6.15¢) bleiben
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Abbildung 6.16: Einfluss des Desorberdrucks auf den COs-Abscheidegrad der Ab- und
Desorption (a), auf die Reboiler Duty (b) und auf die COz-Beladung des
Losungsmittels (c) bei der Abscheidung von COz mit AMP an einem
Kohlekraftwerk.

nahezu unbeeinflusst. Die Reboiler Duty (Abbildung 6.15b) steigt wie auch bei der Abscheidung
mit MEA, ab einer bestimmten Temperatur an. Diese Steigerung lasst sich auch hier durch das
notwendige Nachheizen des Losungsmittels erkléren.

Einfluss des Desorberdrucks

Der Druck im Desorber wurde zwischen 1,5 und 2 bar variiert. Auch der Einfluss des Desor-
berdrucks auf die COz-Abscheidung mit AMP (Abbildung 6.13) &hnelt dem Einfluss auf die
Abscheidung mit MEA. Die CO2-Abscheidegrade fiir die Absorption und Desorption sinken mit
steigendem Druck (Abbildung 6.13a), ebenso die Reboiler Duty (Abbildung 6.13b). Die COa-
Beladung am Absorberaustritt bleibt konstant, wihrend sie am Absorbereintritt sinkt (Abbil-
dung 6.13c).

Einfluss der AMP-Konzentration im Lésungsmittel

Die AMP-Konzentration wurde im Bereich von 15 bis 36 Gew.-% variiert. Der Einfluss auf die
COg2-Abscheidung ist in Abbildung 6.17 dargestellt. Hier verhélt sich lediglich der Abscheide-
grad bei der Absorption (Abbildung 6.17a) analog dem Abscheidegrad im Fall der Absorption
mit MEA, wiahrend der Abscheidegrad der Desorption nahezu konstant bleibt. Der grofite Un-
terschied zwischen den beiden Losungsmitteln ist in Abbildung 6.17¢ zu erkennen. Die COs-
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Abbildung 6.17: Einfluss der AMP-Konzentration im Losungsmittel auf den COq-
Abscheidegrad der Ab- und Desorption (a), auf die Reboiler Duty (b) und
auf die CO2-Beladung des Losungsmittels (¢) bei der Abscheidung von COq
mit AMP an einem Kohlekraftwerk.

Beladung sowohl des beladenen Amins am Absorberaustritt als auch des regenerierten Amins
am Absorbereintritt sinkt mit steigender Aminkonzentration. Dies liegt an der hoheren CO»-
Beladungskapazitit des AMP. Wahrend bei niedriger AMP-Konzentration noch eine Beladung
von 0,8 mol(CO2)/mol(AMP) erreicht wird, sinkt die Beladung mit steigender Aminkonzentra-
tion, da es zu einem Uberangebot an Aminmolekiilen kommt. Durch die geringere Beladung des
Amins am Absorberaustritt sinkt auch die Beladung des regenerierten Amins am Absorberein-
tritt. Die Reboiler Duty steigt leicht, aber vernachléssigbar, an (Abbildung 6.17b).

6.3.2 Parameteroptimierung

Die untersuchten Parameter wurden hier fiir AMP, analog Abschnitt 6.2 fiir MEA, dahingehend
optimiert, dass eine COy-Abscheideanlage mit hoher Reinheit des nachbehandelten Gases bei
moglichst niedrigem Energiebedarf ausgelegt wird.

Vier der sieben untersuchten anpassbaren Parameter wurden auch hier in Anlehnung an die
Ergebnisse der Sensitivitdtsstudie, sowie der Realisierbarkeit auf bestimmte Werte festgesetzt.
Diese sind:

e die Packungshohe im Absorber: 32 m

e die Temperatur des Losungsmittels am Absorbereintritt: 30°C
e die Konzentration des AMP in wéssriger Losung: 34 Gew.-%
e der Desorberdruck: 2 bar

Es wurden dieselben Werte wie bei der Untersuchung von MEA verwendet. Lediglich die Kon-
zentration des Losungsmittels wurde auf 34 Gew.-% angehoben, da die Degradationsneigung
von AMP geringer ist und somit diese Erhohung ermdoglicht. Durch eine noch hohere Kon-
zentration wiirden die Losungsmittelkosten ansteigen. Die weiteren drei Parameter, d.h. das
L/G-Verhéltnis, sowie die Verdampfertemperatur und die Temperatur des Losungsmittels am
Desorbereintritt wurden, wie in Abschnitt 6.2 beschrieben, mit Hilfe von umfangreichen Simu-
lationsstudien angepasst.
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Tabelle 6.3: Ubersicht der optimierten Prozessparameter fiir die COs-Abscheidung mit AMP
an dem gewihlten Gaskraftwerk im Vergleich zu den Werten der Abscheidung mit

MEA.
Prozessparameter AMP MEA
Gasstrom in kg/s 276,7 276,7
Losungsmittelstrom in kg/s 361,9 4714
L/G-Verhéltnis in mol/mol 1,45 1,90
Temperaturen in °C
Gas Absorbereintritt 54,3 54,3
Gas Absorberaustritt 50,7 51,3
Losungsmittel Absorbereintritt 30,0 30,0
Losungsmittel Absorberaustritt 49,9 48,2
Losungsmittel Desorbereintritt 104,0 108,0
Verdampfer 117,5 118.8
Druck im Absorber in bar 1,1 1,1
Druck im Desorber in bar 2 2
Aminkonzentration in wt-% 343 30,3
Lean-Loading in mol/mol 0,064 0,288
Rich-Loading in mol/mol 0,372 0,471
Abscheidegrad Absorption in % 90,9 90,7
Abscheidegrad Desorption in % 82,9 38,9
Reboiler Duty in kJ/kg(CO3) 2916 3607

6.3.3 Betriebspunkte der CO,-Abscheideanlagen fiir das Gas- und das
Kohlekraftwerk

Die wichtigsten Prozessparameter am Betriebspunkt der optimalen COs-Abscheideanlage mit
wissriger AMP-Losung an einem Gaskraftwerk sind in Tabelle 6.3 dargestellt. Zum Vergleich
sind selbige Prozessparameter auch fiir MEA (vgl. Abschnitt 6.2.3) dargestellt. Durch die Nut-
zung von AMP anstelle von MEA kann die Reboiler Duty von etwa 3600 J/kg(CO3) auf etwa
2900 J/kg(COz2) verringert werden. Gleichzeitig verringert sich der benétigte Losungsmittelstrom
von etwa 470 kg/s fiir MEA auf etwa 360 kg/s fiir AMP. Trotz der hoheren Aminkonzentration
im Falle des AMP fiihrt dies zu einem geringeren Losungsmittelverbrauch. Der grofite Unter-
schied zwischen AMP und MEA liegt in dem COs-Abscheidegrad der Desorption. Fiir MEA
liegt dieser bei nur etwa 40%, wihrend bei AMP 80% des gebundenen CO, wieder frei werden.
Dies griindet, wie oben erkléart, in der schwécheren Bindung zwischen CO2 und AMP und der
somit einfacheren Regenerierbarkeit des AMP. Der gréfite Vorteil von AMP liegt somit in der
resultierenden hoheren zyklischen Beladungskapazitit.

Die Abbildungen 6.18 bis 6.20 zeigen Kolonnenprofile des Absorbers fiir die CO2-Konzentration
der Gasphase, die COs-Beladung der Fliissigphase sowie die Temperatur der Fliissigphase.
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Abbildung 6.19: CO2-Beladungsprofile der Fliissigphase im Absorber fiir AMP und MEA bei
der CO9-Abscheidung an einem Gaskraftwerk.

Aus allen Abbildungen ist erkennbar, dass im Fall von MEA die Absorption hauptsichlich im
oberen Teil der Kolonne stattfindet und im Fall von AMP verteilt iiber die gesamte Hohe.
Dieses Verhalten resultiert aus dem besseren COs-Abscheidegrad von AMP bei der Desorption.
Das regenerierte Losungsmittel tritt mit einer geringeren COs-Beladung in den Absorber ein.
Dadurch ergibt sich eine hohere Triebkraft iiber die gesamte Kolonnenhéhe.

Tabelle 6.4 zeigt die wichtigsten Prozessparameter am Betriebspunkt der optimalen CO»-
Abscheideanlage mit AMP an einem Kohlekraftwerk. Wie zuvor fiir das Gaskraftwerk sind
die Werte fiir MEA im Vergleich dargestellt. Auch hier kénnen die Reboiler Duty und der
Losungsmittelstrom durch den Einsatz von AMP verringert werden. Die Reboiler Duty sinkt
von etwa 3500 kJ/kg(COs) fiir MEA auf etwa 2650 kJ/kg(CO3) fiir AMP. Diese deutlich
Verringerung deckt sich mit Ergebnissen aus der Literatur. Damartzis et al. (2016) konnten
die Reboiler Duty fiir AMP bis zu 55% reduzieren. Auf diese sehr hohe Reduzierung kommen
sie durch eine gleichzeitige Optimierung des Flowsheets. Der Losungsmittelstrom reduziert
sich von 810 kg/s fir MEA auf 610 kg/s fir AMP. In den Abbildungen 6.21 bis 6.23 sind



95

N N w
o vl o
! I I

Packungshoéhe / m
=N
w1

10 A
5 © MEA
- AMP
0 T T O T
20 30 40 50 60 70

Temperatur der Fliissigphase / °C

Abbildung 6.20: Temperaturprofile der Fliissigphase im Absorber fiir AMP und MEA bei der
COg3-Abscheidung an einem Gaskraftwerk.

Tabelle 6.4: Ubersicht der optimierten Prozessparameter fiir die COs-Abscheidung mit AMP
an dem gewihlten Kohlekraftwerk im Vergleich zu den Werten der Abscheidung

mit MEA.
Prozessparameter AMP MEA
Gasstrom in kg/s 201,2 201,2
Losungsmittelstrom in kg/s 611,1 812,8
L/G-Verhéltnis in mol/mol 3,6 4,8
Temperaturen in °C
Gas Eintritt 41,9 41,9
Gas Austritt 51,7 53,0
Losungsmittel Absorbereintritt 30,0 30,0
Losungsmittel Absorberaustritt 55,7 51,4
Losungsmittel Desorbereintritt 100,0 107,0
Verdampfer 116,0 119,2
Druck im Absorber in bar 1,1 1,1
Druck im Desorber in bar 2 2
Aminkonzentration in wt-% 34,4 30,3
Lean-Loading in mol/mol 0,080 0,280
Rich-Loading in mol/mol 0,453 0,496
Abscheidegrad Absorption in % 91,0 90,2
Abscheidegrad Desorption in % 82,4 43,6

Reboiler Duty in kJ/kg(CO2) 2656 3494
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Abbildung 6.21:

Abbildung 6.22:
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COs-Konzentrationsprofile der Gasphase im Absorber fiir AMP und MEA
bei der CO2-Abscheidung an einem Kohlekraftwerk.
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Absorberprofile der COo-Konzentration der Gasphase, der COs-Beladung der Fliissigphase

sowie der Temperatur der Fliissigphase dargestellt. Die Profile zeigen dieselben Tendenzen wie
fir das Gaskraftwerk.
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Abbildung 6.23: Temperaturprofile der Fliissigphase im Absorber fiir AMP und MEA bei der
CO2-Abscheidung an einem Kohlekraftwerk.

6.4 Nutzung der B1-250.75 fiir die industrielle Abscheidung von
Kohlenstoffdioxid

Das Verhalten der im EU-Projekt CAPSOL entwickelten Strukturpackung B1-250.75 (vgl. Ex-
perimente in Abschnitt 4.2.2) im industriellen MaBstab wurde mit Hilfe von Rate-based Si-
mulationen getestet. Fiir die Simulationen sind die Prozessparameter, welche in Abschnitt 6.2
hergeleitet wurden, verwendet worden. Zur Beschreibung der Fluiddynamik dienten die Korre-
lationen aus Abschnitt 5.4. Da sich ergeben hat, dass der beste Wert fiir C, in der Korrelation
fiir den fliissigseitigen Stoffiibergangskoeffizient zwischen 0,02 und 0,05 liegt, sind die Simula-
tionen hier fiir beide Werte durchgefiihrt worden. Die Simulationen wurden sowohl fiir das Gas-
als auch fiir das Kohlekraftwerk durchgefithrt und die Ergebnisse wurden anschlieBend mit den
Werten fiir eine Standardpackung mit 45° Neigungswinkel verglichen.

Tabelle 6.5 zeigt die CO9-Abscheidegrade aus den Simulationen fiir beide Neigungswinkel sowie
fiir beide Kraftwerke. Es ist leicht zu erkennen, dass der Neigungswinkel im Fall des Gaskraft-
werkes keinen Einfluss auf die Trennleistung hat. Der Abscheidegrad sinkt nur marginal um etwa
einen Prozentpunkt. Im Fall des Kohlekraftwerks hingegen sinkt der Abscheidegrad merklicher
von 90% fiir die Packung mit einem Neigungswinkel von 45° auf, je nach Wert fiir Cp, etwa
86% bzw. 83% fiir 75°. Die nur geringe Anderung des Abscheidegrads im Fall des Gaskraftwerks
ldsst sich auf die relativ niedrige COs-Konzentration zuriickfithren. Die Triebkraft sowohl fiir

Tabelle 6.5: Vergleich der CO9-Abscheidegrade bei 45° und 75° Neigungswinkel fiir das Gas-
und das Kohlekraftwerk.

Gaskraftwerk Kohlekraftwerk
45° 92,9% 89,6%
75° Cr, = 0,05 92,7% 86,6%

75° O, = 0,02 92,1% 83,3%
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Abbildung 6.24:

Abbildung 6.25:
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die Reaktion als auch fiir den Stofftransport ist so klein, dass die aufgrund des steileren Winkels
schwicher ausgepriagten Turbulenz- und Vermischungseffekte nahezu keinen Einfluss haben.

Zuséatzlich zu den Abscheidegraden in Tabelle 6.5 zeigen die Abbildungen 6.24 bis 6.27 das
Temperaturprofil der Fliissigphase und das COo-Konzentrationsprofil der Gasphase fiir beide
Kraftwerke und Neigungswinkel. Wie schon in Abschnitt 6.2 erwdhnt, ist in den Abbildungen

zu erkennen, dass

im Fall des Gaskraftwerks die Absorption hauptsichlich im oberen Bereich

der Kolonne stattfindet und im Fall des Kohlekraftwerks iiber die gesamte Hohe der Kolonne.
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Abbildung 6.26: Temperaturprofil der Fliissigphase in Abhéngigkeit des Neigungswinkels fiir
die CO2-Abscheidung an dem Kohlekraftwerk.
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Abbildung 6.27: COs-Konzentrationsprofil der Gasphase in Abhéngigkeit des Neigungswin-
kels fiir die CO2-Abscheidung an dem Kohlekraftwerk.

6.5 Schlussfolgerungen

In Kapitel 6 wurde zunéchst die Auslegung zweier Anlagen zur industriellen Abscheidung von
CO32 aus dem Rauchgas eines Gas- und eines Kohlekraftwerks mit Monoethnolamin (MEA) als
Losungsmittel auf Basis von Sensitivititsstudien dargestellt (Abschnitt 6.2). Basierend hierauf
wurden im Weiteren das Alkanolamin 2-Amino-2-methylpropanol (AMP) (Abschnitt 6.3) sowie
die neue Strukturpackung mit einem Neigungswinkel von 75° (B1-250.75) aus dem EU Projekt
CAPSOL (Abschnitt 6.4) bewertet.

Es hat sich gezeigt, dass durch die Verwendung von AMP anstelle von MEA der Energiever-
brauch, berechnet als Reboiler Duty, um ca. 20% an einem Gaskraftwerk und um ca. 25%
an einem Kohlekraftwerk gesenkt werden kann. Gleichzeitig wird der Losungsmittelverbrauch
jeweils um etwa 25% verringert. Aufgrund dieser Einsparungen stellt AMP, trotz der zu erwar-
tenden hoheren Kosten fiir das Losungsmittel, eine sehr gute Alternative zu MEA dar. Hinzu

kommt die geringere Affinitit zu Degradation sowie Korrosion.
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Die Verwendung der neuen Strukturpackung B1-250.75 hat an einem Gaskraftwerk keinen und
an einem Kohlekraftwerk nur einen geringen Einfluss auf die Trennleistung gezeigt. Da durch die
neue Packung der Druckverlust immens gesenkt wird (vgl. Abschnitt 4.2.1), kann sie durchaus
fiir die Absorption von COs mit wéssrigen Alkanolaminlésungen anstelle von Standardpackun-

gen mit einem Neigungswinkel von 45° bzw. 60° eingesetzt werden.



7 Zusammenfassung und Schlussfolgerungen

Im Rahmen dieser Dissertation wurde eine Technikumsanlage zur Abscheidung von COy aus
Rauchgasen errichtet sowie ein Simulationsmodell zur Beschreibung desselben Prozesses aufge-
stellt. Beides wurde anschliefend genutzt, um die neue innovative Strukturpackung mit einem
Neigungswinkel von 75° (B1-250.75) sowie die vielversprechenden Lésungsmittel Monopropano-
lamin (MPA) und 2-Amino-2-methylpropanol (AMP) zu untersuchen.

Die experimentelle Untersuchung der neuen Strukturpackung B1-250.75 hat ergeben, dass
eine Druckverlustersparnis von iiber 90% im Vergleich zu einer Standardpackung mit ei-
nem Neigungswinkel von 45° erreicht werden kann. Diese Ersparnis fithrt im industriellen
Einsatz zu einer immensen Energieeinsparung an dem der Abscheideanlage vorgeschalteten
Rauchgasgebldse. Der COg-Abscheidegrad wird im Vergleich zur Standardpackung nur leicht
verschlechtert. Dies kann in erster Linie durch den steileren Winkel, und die damit verbundene
kleiner ausgebildete effektive Stoffaustauschfliche sowie die weniger intensiven Turbulenz- und
Vermischungseffekte erkliart werden.

Die Ergebnisse der durchgefiihrten Experimente wurden genutzt, um Korrelationen zur Be-
schreibung der Fluiddynamik der Strukturpackung B1-250.75 anzupassen. Dabei hat sich
gezeigt, dass der gasseitige Stoffiibergangskoeffizient geringeren Einfluss auf den Stoff- als auf
den Wirmetransport hat, wiahrend es sich fiir den fliissigseitigen Stoffiibergangskoeffizienten
entgegengesetzt verhilt. Mit Hilfe der erfolgreich angepassten Korrelationen wurden Simulatio-
nen durchgefiihrt, um die neue Strukturpackung fiir den industriellen Einsatz an einem Gas-
bzw. Kohlekraftwerk zu bewerten. Fiir das Gaskraftwerk ergeben sich durch den KEinsatz der
Packung B1-250.75 keine Nachteile gegeniiber dem Einsatz einer Standardpackung mit einem
Neigungswinkel von 45°. An einem Kohlekraftwerk tritt eine nur geringe Verschlechterung der
Trennleistung auf.

Die starke Druckverlustersparnis sowie der geringe bis vernachlissighare Effekt auf die Trenn-
leistung macht die neue Strukturpackung B1-250.75 fiir die Absorption von CO2 mit wéssrigen
Alkanolaminlésungen zu einer sehr guten Alternative zu den Standardpackungen mit einem
Neigungswinkel von 45° bzw. 60°.

Das Alkanolamin MPA hat sich in den durchgefithrten Experimenten in Bezug auf die COq-
Abscheidung als gleichwertig zum Standardlésungsmittel Monoethanolamin (MEA) gezeigt.
Aufgrund der im Vergleich zu MEA zu erwartenden héheren Kosten fiir dieses Losungsmittel
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sowie dem grofleren Energieverbrauch fiir die Regeneration wurde auf weitere Untersuchun-
gen verzichtet. Stattdessen wurde das in der Literatur als vielversprechend charakterisierte
Losungsmittel AMP in umfangreichen Simulationsstudien fiir den grofitechnischen Mafistab
bewertet.

Die Simulationen haben gezeigt, dass durch die Verwendung von AMP anstelle von MEA
der Energieverbrauch, berechnet als Reboiler Duty, um ca. 20% an einem Gaskraftwerk
und um ca. 25% an einem Kohlekraftwerk gesenkt werden kann. Gleichzeitig wird der
Losungsmittelverbrauch jeweils um etwa 25% verringert. Aufgrund dieser immensen Ein-
sparungen, sowie der geringeren Affinitéit gegeniiber Degradation und Korrosion, stellt AMP
eine sehr gute Alternative zu MEA dar.

Zusammenfassend wurde in dieser Dissertation ein methodisches Modell vorgestellt, welches
die Vorteile der neuen, innovativen Strukturpackung B1-250.75 sowie des vielversprechenden
Losungsmittels AMP zeigen konnte. Die Ergebnisse werden insbesondere dann von grofiem
Interesse sein, wenn eine Losung fiir die wirtschaftliche stoffliche Verwertung von CO4 gefunden
ist und der vermehrte Bau von COsz-Abscheideanlagen rentabel wird. Weiterhin kénnen mit
dieser Methode in Zukunft neue Entwicklungen, nicht nur fiir die COs-Abscheidung, unter-
sucht werden, ohne dabei auf zeitaufwendige und kostenintensive grofitechnische Experimente

angewiesen zu sein.



8 Anhang

8.1 Messgeriite, Fordergerite, etc.

Im Folgenden sind alle Mess- und Fordergerdte mit Herstellerangabe aufgelistet.

Durchflussmessung Luftstrom:
2x Vortex Durchflussmessgerit, Rosemount 8800D
Fliissigkeitszulauf:
2x Coriolis-Schleife, Emerson CMF025M
1x Coriolis-Schleife, Emerson CMF100M
Fliissigkeitsablauf:
3x Magnetisch-Induktives Messrohr, Rosemount 8732E
CO3-Strom:
2x Massedurchflussmesser, Biirkert 8626

Temperaturmessung Uber 20 Pt-100 Widerstandsthermometer Klasse A, Electro-
nic Sensor GmbH

Druckmessung 2x Messumformer fiir Absolutdruck, Rosemount 3051CA

9x Messumformer fiir Differenzdruck, Rosemount 3051CD

Fordergerite Fliissigkeiten:
4x Kleinkreiselpumpe, Speck CY-4281-MK
1x Hochdruckkreiselpumpe, WILO-Economy MHIE 406-2G-3
Luft:
1x Drehschieberverdichter, D.V.P. CC.140-1
2x Seitenkanalverdichter, BIBUS RT-83130
abgesaugter COq-Strom:
1x Klauen-Vakuumpumpe, Mink MM 1104 BV
1x Klauen-Vakuumpumpe, Mink MM 1104 BP
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8.2 Zeichnungen der Kolonnen
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Abbildung 8.1: Zeichnung der kleineren Kolonne (DN100) sowie des entsprechenden
Fliissigkeitsverteilers.
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8.3 Berechnung der Gasvolumenstréme

Wie in Abschnitt 3.2 beschrieben, wird der Gasvolumenstrom zur Vermeidung zusétzlicher
Druckverluste nur einmal direkt hinter den Geblédsen gemessen. Der Volumenstrom am Sumpf
sowie am Kopf der Kolonnen wird iiber Druck und Temperatur, unter der Annahme, dass der
Luftvolumenstrom konstant bleibt (d.h. das weder Stick- noch Sauerstoff absorbiert wird), nach

folgendem Schema berechnet:

1. Volumenstrom am Sumpf der Kolonne:

TSumpf DGeblise
TGeblése PSumpf

Vsumpt = VGeblise

2. Gesamtvolumenstrom am Sumpf der Kolonne:

Vsumpt = VGeblase + Voo,

3. Luftvolumenstrom am Sumpf der Kolonne:

VLuft, Sumpf = YLuft, SumprSumpf

4. Luftvolumenstrom am Kopf der Kolonne:

TKopf PSumpf

VLuft7 Kopf = T VLuft,Sumpf
Sumpf PKopf

5. Gesamtvolumenstrom am Kopf der Kolonne:

Yco, y YH,0
+ VLuft, Kopf—™

VKopf = VLuft, Kopf + VLuft, Kopf =/
YLuft, Kopf YLuft

8.4 Berechnung der trockenen Gaszusammensetzung sowie
Reproduzierbarkeit und Fehler der Messung

Wie in Abschnitt 3.3.1 beschrieben, werden die Gasproben online mit Hilfe eines GC vermes-
sen. Aus den erhaltenen Chromatogrammen kann mit Hilfe eines zuvor vermessenen Testgases

die Konzentration an COg im Gemisch CO2 / Luft nach folgendem Schema bestimmt werden:

1. Flichenanteil von CO2 im Chromatogramm des Testgases (yco, bekannt):

ACOQ, Testgas
ACOQ, Testgas + ALuft, Testgas

A%COQ, Testgas —

2. Flidchenanteil von CO2 im Chromatogramm der Probe (yco, unbekannt):

ACOQ, Probe
AcO0,, Probe + ALuft, Probe

A%COQ, Probe —
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3. COy Konzentration in der Probe:

A%COZ, Probe

YCO3, Probe = YCO2, Testgas A%
0CO2, Testgas

Zur Bestimmung der Reproduzierbarkeit der Messungen wurden zwei verschiedene Testgase je
dreimal vermessen und der zur Berechnung verwendete Flachenanteil von COs bestimmt:

e Testgas I (14,73 Vol-%)

295.738, 69
A - ’ =0,170
70003, 1. Messung 295.738, 60 + 1.441.258,40
299.383, 36
A = ) = 0,170
76002, 2. Messung 299.383, 36 + 1.458.144, 43
301.029, 52
A - ) = 0,170
70003, 3. Messung 302.029,52 + 1.470.439,81
e Testgas II (0,544 Vol-%)
12.889, 76
A - ’ = 0,0065
70003, 1. Messung 12.889,76 + 1.969.219,77
13.004, 82
A _ ’ =0, 0065
70003, 2. Messung 13.004,82 + 1.989.975,13
12.953, 79 — 0.0065

A essung —
7002, 3. Messung 12.953,79 + 1.984.458, 92

Zur Bestimmung des Fehlers der Messungen wurde die Konzentration eines Testgases jeweils

unter Nutzung des anderen Testgases wie bei der Untersuchung einer unbekannten Probe be-

rechnet:

e Testgas I zur Bestimmung von Testgas 11

A%CO% Testgas I — 0,170
A%COQ, Testgas 11 = 0, 0065

0, 0065
YCO,, Testgas IT — 14,73 - 0,170 = 0,563
0,563 — 0,544
Fehler = ———"—— = 4+3.5%

0,544
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o Testgas II zur Bestimmung von Testgas I

A%COQ7 Testgas II = 07 0065
A%COQ, Testgas I = 0,170

0,170
YCOg, Testgas I = O, 544 - O, 0065 = 14, 23
14,23 — 14,73
Fehler= — "~ = — _34
et 14,73 3, 4%

8.5 Berechnung und Reproduzierbarkeit der
Fliissigkeitsanalytik

Wie in Abschnitt 3.3.2 beschrieben, wird die Zusammensetzung der fliissigen Phase iiber die
Kombination von zwei verschiedenen Messungen bestimmt. Die Bestimmung des COs-Anteils
erfolgt dabei iiber die sogenannte Chittik-Apparatur und die Bestimmung des Amin Anteils
iiber eine Saure-Base Titration. Folgendes Schema zeigt die Schritte zur Auswertung:

1. Berechenung der COg-Konzentration aus dem freigesetzten Volumen:

RG TMessung M002
PMessung VC02 MEinwaage

WCO, =

2. Berechnung der Amin-Konzentration aus dem Verbrauch an HCI (¢: Titer der HCl-Losung):

Viar euct t Mamin

WAmin =
MEinwaage

Zur Bestimmung der Reproduzierbarkeit der Messung der Aminkonzentration wurden Proben
beider Amine bei zwei Konzentrationen und sowohl mit als auch ohne CO, analysiert. Abbil-
dung 8.3 zeigt die aus der Titration berechneten Aminkonzentrationen. Es ist gut zu erkennen,
dass die Konzentration reproduzierbar gemessen werden kann, die niedrigeren Werte fiir die
Proben mit CO5 lassen sich auf den zuséatzlichen COs-Gehalt zuriickfithren. Die Standardabwei-

chung der Messung liegt im Schnitt bei guten 0,04 Gew.%.
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Abbildung 8.3: Reproduzierbarkeit der Messung der Aminkonzentration fiir 10 Gew.-% (a)

und 20 Gew.-%.

8.6 Messwerte Absorptionsmessungen B1-250/MEA

A8

34,8 m’/h

Gas

23,1 °C

1

,003 bar

2,8 Vol-%C0,

- Vol-% MEA

2,8 Vol-0 H,0

94,3 Vol-% Luft

LM

100,0 kg/h

- kg/m3

21,0 °C

2,7 wt-% €O,

29,3 wt-9% MEA

68,0 wt-06 H,0

Desorber

Kopfdruck: 1,05 bar

Kopftemperatur: 92,3 °C

Temperatur LM Zulauf: 96,2 °C

Verdampfertemperatur: 102,3°C

- wt-% Luft
0,127 mol CO, / mol MEA
Gas LM
CO, | -Vol-%| -wt% 297m
MEA|  -Vol-%| -wt-% 269 °C
H,0 -Vol-%|  -wt-% Gas LM .
Luft | -Vol-%[ -wt-%| | CO; | 38Vol-%| -wt-%| .
MEA | -Vol-% - wt-96 ===
Gas LM H,0 | 4,8Vol-%| -wt-% -
€0, | -Vol-%| 3,2wt-%)| | Luft [91,4Vol-%| -wt-%| 4 gq,
MEA | -Vol-%[25,1 wt-% —
H,0 | -Vol-%[718 wt-% Gas LM 354 °C
Luft -Vol-%| -wt-%]| | CO, -Vol-%| -wt-% 121m
MEA| -Vol-%[ -wt-% —
Gas LM |[H0] -Vol-og| -wtus| 28
CO, | 54Vol-06| -wt-%|[Luft| -Vol-% -wt%| o o
MEA| -Vol-%| -wt-% —_
H,0 | 62Vol-%[ -wt-% 367°C
Luft [88,4Vol-06  -wt-0%
le—o
Gas
LM 36,3 m3/h
105,5 kg/h 263 °C
- kg/m3 1,008 bar
31,8°C 5,7 Vol-%CO,
4,0 wt-% CO, - Vol-% MEA
15,1 wt-% MEA 3,3 Vol-%H,0
80,9 wt-% H,0 91,0 Vol-0 Luft

- wt-9% Luft

0,366 mol CO, / mol MEA

Abbildung 8.4: Messergebnisse zum Experiment AS.
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A9

Gas
37,8 m3/h
28,4 °C
1,004 bar
10,4 Vol-% CO,
- Vol-% MEA
3,9 Vol-% H,0
85,8 Vol-% Luft

LM
100,0 kg/h
- kg/m?
21,2 °C
2,7 wt-% CO,
15,8 wt-% MEA
81,6 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,237 mol CO, / mol MEA
Gas LM
C0, -Vol-%)| 2,6 wt-% 297m
MEA -Vol-%|15,4 wt-% n 1‘5 o
H,0 -Vol-%[82,0 wt-% Gas LM 2
Luft -Vol-06| -wt-96| | COp [11,8V0l-9%|  -wt-%| o o
MEA[ -Vol-%| -wt-96|7—=o==
Gas LM H,0 [10,0Vol-06]  -wt-% .
CO, -Vol-%| 2,1 wt-%| [ Luft [78,2Vol-%[ -wt-%| ;o5
MEA|  -Vol-%151 wt-% —
H,0 | -Vol-%[82,8 wt-% Gas LM 478°C
Luft -Vol-%|  -wt-%| | €O, Vol-96|  -wt%| .
MEA|  -Vol-%| -wt% ) Desorber
Gas LM H,0 | -Vol-9| -wt9| 242 C Kopfdruck: 1,05 bar
CO; |13,4Vol-%|  -wt-%| | Luft Vol -wt%| o0 Kopftemperatur: 93,2 °C
MEA -Vol-%) -wt-0% s Temperatur LM Zulauf: 94,9 °C
H,0 | 6,9Vol-% -wit-% 386 °C \Verdampfertemperatur: 102,7°C
Luft [79,7Vol-%|  -wt-%
| e———
Gas
LM 38,4 m3/h
105,1 kg/h 25,8 °C
- kg/m? 1,009 bar
32,0 °C 13,8 Vol-% €O,
4,7 wt-% CO, - Vol-% MEA
15,1 wt-06 MEA 3,3 Vol-% H,0
80,2 wt-% H,0 83,2 Vol-9% Luft

- wt-% Luft

0,433 mol CO, / mol MEA

Abbildung 8.5: Messergebnisse zum Experiment A9.

A10

Gas
41,7 m3/h
44,3 °C
10,997 bar
3,5 Vol-% CO,
- Vol-% MEA
9,2 Vol-% H,0
87,3 Vol-% Luft

LM

100,0 kg/h

- kg/m3

37,9°C
2,1 wt-% CO,

16,4 wt-% MEA

81,5 wt-06 H,0

- wt-% Luft
0,180 mol CO, / mol MEA
Gas LM
CO, -Vol-%| 2,4 wt-% 297m
MEA| -Vol-%| -wt-% 538 °C
H,0 -Vol-%|  -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%]|| CO, | 3,1Vol-%| -wt-% 245m
MEA| -Vol-% -wt-% ===
Gas LM H0 [16,3Vol-%| -wt-% -
Co, -Vol-%| 33 wt-%| | Luft [80,6Vol-%|  -wt-% 193m
MEA|  -Vol-%[16,0 wt-% —
H,0 | -Vol-%/80,8 wt-% Gas LM 52,9 °C
Luft -Vol-%| -wt-%| [ CO, -Vol-%|  -wt-% 121m
MEA|  -Vol-%[ -wt-% ~ Desorber
Gas LM H.0 Vol0b|  -wtos| 423 °C Kopfdruck: 1,05 bar
CO, | 6,9Vol-%| -wt-%]|| Luft -Vol-%|  -wt-% 0.69m Kopftemperatur: 94,7 °C
MEA -Vol-%) -wt-% i Temperatur LM Zulauf: 97,2 °C
H,0 | 8,3Vol-% -wt-% 42,1 °C Verdampfertemperatur: 102,8°C
Luft [84,9Vol-06]  -wt-%
| e—————————
Gas
LM 37,4 m’/h
103,4 kg/h 26,0 °C
- kg/m3 1,002 bar
26,0 °C 5,4 Vol-% CO,
4,2 wt-% CO, - Vol-% MEA
16,3 wt-% MEA 3,3 Vol-% H,0
79,5 wt-% H,0 91,2 Vol-% Luft

- wt-% Luft

0,358 mol CO, / mol MEA

Abbildung 8.6: Messergebnisse zum Experiment A10.
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Al1l

Gas
46,9 m*/h
48,6 °C
10,998 bar
11,4 Vol-% CO,
- Vol-% MEA
11,5 Vol-% H,0
77,1 Vol-9 Luft

LM

100,0 kg/h

- kg/m?

37,9 °C

2,2 wt-% CO,

16,3 wt-% MEA

81,6 wt-%6 H,0

- wt-% Luft
0,185 mol CO, / mol MEA
Gas LM
CO, -Vol-%| 2,6 wt-% 297m
MEA -Vol-%39,9 wt-% 56,6 °C
H,0 -Vol-%|57,5 wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%]| | CO; [10,9Vol-%| -wt-% 245m
MEA| -Vol-t4| -wt-6|r=r=
Gas LM H,0 [13,1Vol-%| -wt-% -
CO, -Vol-%| 4,3 wt-%| | Luft [76,1Vol-%| -wt-% 193m
MEA|  -Vol-%]27,4wt-% —~
H,0 | -Vol-%[684 wt-% Gas LM 50,3 °C
Luft -Vol-%|  -wt-%| | CO. -Vol-%|  -wt-% 121m
MEA -Vol-%|  -wt-% = Desorber
Gas LM H,0 “Vol-%|  -wt-% 452 °C Kopfdruck: 1,05 bar
€O, [15,0Vol-06| -wt-%| [Tuft | -Vol-oo| -wt%| o o Kopftemperatur: 93,9 °C
MEA -Vol-%) -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 100,0°C
H,0 | 6,7Vol-%| -wt-% 383 °C \Verdampfertemperatur: 102,8°C
Luft [78,3Vol-% -wt-%
le——m—r
Gas
LM 39,8 mi/h
102,5 kg/h 24,4 °C
- kg/m3 1,004 bar
31,1°C 13,3 Vol-% CO,
4,6 wt-9% CO, - Vol-9% MEA
16,3 wt-% MEA 3,0 Vol-% H,0
79,2 wt-% H;0 83,7 Vol-% Luft

- wt-9% Luft

0,389 mol CO, / mol MEA

Abbildung 8.7: Messergebnisse zum Experiment A1l.

A12

Gas
34,7 m*/h
18,4 °C
10,997 bar
3,1 Vol-%C0,
- Vol-% MEA
2,1 Vol-% H,0
94,8 Vol-0 Luft

LM

200,0 kg/h

- kg/m?

17,1°C

3,1 wt-% CO,

16,1 wt-% MEA

80,8 wt-% H,0

- wt-9% Luft
0,264 mol CO, / mol MEA
Gas LM
CO, -Vol-%| 3,1 wt-% 2.97m
MEA -Vol-%|16,1 wt-% 19.0 °C
H,0 -Vol-%80,8 wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%]| | CO; | 3,9Vol-%| -wt-% 245m
MEA| -Vol-t4| -wt-b|r==2=
Gas LM H,0 | 2,7Vol-%| -wt-% -
CO, -Vol-%| 3,8 wt-%| | Luft [93,4Vol-%| -wt-% 193m
MEA|  -Vol-%[16,0 wt-% —
H,0 | -Vol-%[80,2 wt-% Gas LM 21,0
Luft -Vol-%| -wt-%| | CO. -Vol-%|  -wt-% 121m
MEA Vol-%|  -wt-% - Desorber
Gas LM H,0 -Vol-%| -wt-% 22,2 °C Kopfdruck: 1,05 bar
€O, | 55Vol-06| -wt-%| [Luft| -Vol-oo| -wt%| o o Kopftemperatur: 94,3 °C
MEA -Vol-% -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 98,0 °C
H,0 | 2,8Vol-%! -wt-% 23,2 °C \Verdampfertemperatur: 101,3°C
Luft [91,6Vol-%| -wt-%
le———r
Gas
LM 36,2 m?/h
209,1 kg/h 22,3°C
- kg/m3 1,001 bar
23,3°C 5,6 Vol-9% CO,
4,0 wt-% CO, - Vol-9% MEA
16,0 wt-% MEA 2,7 Vol-% H,0
80,1 wt-% H,0 91,7 Vol-9% Luft

- wt-9% Luft

0,344 mol CO, / mol MEA

Abbildung 8.8: Messergebnisse zum Experiment A12.
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A13

Gas
359 m’/h
19,3 °C
0,997 bar
9,6 Vol-% CO,
- Vol-% MEA
2,2 Vol-% H,0
88,2 Vol-0 Luft

LM
200,0 kg/h
- kg/m3
16,9 °C
3,1 wt-% CO,
15,9 wt-% MEA
80,9 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,271 mol CO, / mol MEA
Gas LM
COp | -Vol-%[ 31wt-% 297m
MEA -Vol-%]15,9 wt-% 20,8 °C
H,0 -Vol-%[81,0 wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%]| | €O, [11,5Vol-%|  -wt-% 245m
MEA|  -Vol-t4| -wt-06| ===
Gas LM H,0 | 2,9Vol-%| -wt-% -
CO, -Vol-%| 2,7 wt-%| | Luft [85,6Vol-%| -wt-% 1,93m
MEA|  -Vol-%[17,3 wt-% -
H,0 | -Vol-%[79,9 wt-% Gas LM 24,5 °C
Luft -Vol-%|  -wt-%] | CO. -Vol-%|  -wt-% 121m
MEA -Vol-%| -wt-% = Desorber
Gas LM H.0 Vol-%|  -wt-% 265 °C Kopfdruck: 1,05 bar
COp [13,4Vol-% -wt-96| [ Luft | -Vol-%| -wt-%| o Kopftemperatur: 92,7°C
MEA -Vol-%) -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 96,5 °C
H,0 | 3,6Vol-% -wt-% 274°C \Verdampfertemperatur: 101,1°C
Luft |82,9Vol-% - wt-%
le————
Gas
LM 38,4 mi/h
209,6 kg/h 24,4 °C
- kg/m3 1,002 bar
26,7 °C 13,5 Vol-% CO,
4,4 wt-% CO, - Vol-% MEA
15,6 wt-% MEA 3,0 Vol-% H,0
80,0 wt-% H,0 83,4 Vol-% Luft

0,390 mol CO, / mol MEA

- wt-% Luft

Abbildung 8.9: Messergebnisse zum Experiment A13.

Al4

Gas
38,4 m*/h
38,2 °C
1,003 bar
2,8 Vol-% CO,
- Vol-% MEA
6,7 Vol-% H,0
90,5 Vol-% Luft

LM

200,0 kg/h

- kg/m?

38,6 °C

3,3 wt-0 CO,

16,2 wt-% MEA

80,5 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,286 mol CO, / mol MEA
Gas LM
CO, -Vol-%| 3,4 wt-% 297m
MEA -Vol-%|16,2 wt-% 41‘2 oC
H,0 -Vol-%(80,5 wt-% Gas LM :
Luft -Vol-%|  -wt-%]|| €O, | 3,5Vol-%| -wt-% 245m
MEA|  -Vol-t4| w6t
Gas LM H,0 | 9,0Vol-%| -wt-% -
CO, -Vol-%| 3,8wt-%| | Luft |87,5Vol-%| -wt-% 193m
MEA|  -Vol-%[17,6 wt-% =
H,0 | -Vol-9678,6 wt-% Gas LM 44,4 ¢
Luft -Vol-%| -wt-%| | CO. -Vol-%|  -wt-% 121m
MEA Vol-%| -wt-% ~ Desorber
Gas LM H,0 ~Vol-% “wt-% 46,3 °C Kopfdruck: 1,05 bar
COp | 51Vol-% -wt-9%| [ Luft | -Vol-%| -wt%| .o Kopftemperatur: 92,7°C
MEA -Vol-%) -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 96,7 °C
H,0 | 9,5Vol-%! -wt-% 44,4 °C \Verdampfertemperatur: 100,7°C
Luft |85,5Vol-% -wt-%
le———
Gas
LM 37,6 m’/h
207,5 kg/h 31,2°C
- kg/m3 1,008 bar
389 °C 5,5 Vol-9% CO,
4,2 wt-% CO, - Vol-% MEA
16,0 wt-% MEA 4,5 Vol-% H,0
79,8 wt-06 H,0 90,0 Vol-9 Luft

- wt-% Luft

0,364 mol CO, / mol MEA

Abbildung 8.10: Messergebnisse zum Experiment Al4.
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A15

Gas
40,5 m/h
39,7 °C
1,003 bar
8,9 Vol-% CO,
- Vol-% MEA
7,2 Vol-% H,0
83,9 Vol-0 Luft

LM

200,0 kg/h

- kg/m?

38,3 °C

3,2 wt-% CO,

16,4 wt-% MEA

80,4 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,271 mol CO, / mol MEA
l———--—
Gas LM
CO, -Vol-%| 3,6 wt-% 297m
MEA -Vol-%|16,5 wt-% AG‘G oC
H,0 -Vol-%|79,9 wt-% Gas LM s
Luft -Vol-%|  -wt-%| | €Oz -Vol-%|  -wt-% 245m
MEA -Vol-%|  -wt-% 52‘3 o
Gas LM H,0 -Vol-%|  -wt-% -
CO, -Vol-%| 4,2 wt-%| | Luft -Vol-%|  -wt-% 1,93m
MEA -Vol-%|  -wt-% —
H,0 | -Vol-%| -wt% Gas LM 531
Luft -Vol-%|  -wt-%| | CO. -Vol-%|  -wt-% 121m
MEA -Vol-%|  -wt-% = Desorber
Gas LM H,0 “Vol-%|  -wt-% 533 °C Kopfdruck: 1,05 bar
COo, -Vol-%|  -wt-%] | Luft -Vol-%|  -wt-% 0.69m Kopftemperatur: 91,8°C
MEA -Vol-%) -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 95,8 °C
H,0 -Vol-%! -wt-% 48,6 °C \Verdampfertemperatur: 100,8°C
Luft -Vol-%|  -wt-%
le——
Gas
LM 40,2 m?/h
214,3 kg/h 32,6 °C
- kg/m3 1,010 bar
32,6 °C 12,9 Vol-%CO,
4,5 wt-9 CO, - Vol-9% MEA
16,6 wt-% MEA 4,9 Vol-% H,0
78,9 wt-% H;0 82,2 Vol-% Luft

0,376 mol CO, / mol MEA

- wt-9% Luft

Abbildung 8.11: Messergebnisse zum Experiment A15.

A16

Gas
72,7 m*/h
25,5 °C
1,006 bar
2,2 Vol-%C0,
- Vol-% MEA
3,1 Vol-% H,0
94,6 Vol-% Luft

LM

100,0 kg/h

- kg/m?

21,7 °C

2,8 wt-% CO,

16,4 wt-% MEA

80,8 wt-% H,0

- wt-9% Luft
0,238 mol CO, / mol MEA
Gas LM
CO, -Vol-%| 2,9 wt-% 297m
MEA | -Vol-%|16,3 wt-% 33‘1 O
H,0 -Vol-%80,8 wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%]| | CO; | 2,2Vol-%| -wt-% 245m
MEA|  -Vol-t4| -wt-b|==2=
Gas LM H,0 | 6,5Vol-%| -wt-% -
CO, -Vol-%|  -wt-%| | Luft [91,3Vol-%| -wt-% 1,93m
MEA| -Vol-%| -wt-% ~
H,0 | -Vol-%| -wt% Gas LM 350 ¢
Luft -Vol-%| -wt-%| | CO. -Vol-%|  -wt-% 121m
MEA Vol-%|  -wt-% - Desorber
Gas LM H,0 ~Vol-% “wt-% 324°C Kopfdruck: 1,05 bar
CO, | 3,0Vol-06| -wt-%| [Luft| -Vol-oo| -wt%| o o Kopftemperatur: 92,9 °C
MEA -Vol-% -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 96,6 °C
H,0 | 3,8Vol-%! -wt-% 279 *C \Verdampfertemperatur: 102,4°C
Luft [93,2Vol-%|  -wt-%
le———r
Gas
LM 70,1 m3/h
104,5 kg/h 22,8°C
- kg/m3 1,038 bar
24,1°C 3,1 Vol-%CO,
3,8 wt-% CO, - Vol-9% MEA
15,9 wt-% MEA 2,7 Vol-% H,0
80,3 wt-% H,0 94,2 Vol-9% Luft

- wt-9% Luft

0,337 mol CO, / mol MEA

Abbildung 8.12: Messergebnisse zum Experiment A16.
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8.7 Messwerte Absorptionsmessungen B1-250.75/MEA

B2

Gas
36,7 m*/h
16,3 °C
10,998 bar
2,9 Vol-% CO,
- Vol-% MEA
1,8 Vol-% H,0
95,2 Vol-% Luft

LM

100,0 kg/h

- kg/m?

11,7 °C

3,6 wt-% CO,

22,1 wt-% MEA

74,3 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,227 mol CO, / mol MEA

Gas LM
CO, | -Vol-%| 46wt-% 297m
MEA -Vol-%[21,6 wt-% 16,0 °C
H,0 -Vol-%|73,8 wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%]| | €O, | 3,7Vol-%| -wt-% 245m

MEA|  -Vol-t4 -wt-b| =2

Gas LM H,0 | 2,2Vol-%| -wt-% -
CO, -Vol-%| 4,3 wt-%| | Luft [94,1Vol-%| -wt-% 1,93m
MEA|  -Vol-%]21,9 wt-% —
H,0 | -Vol-%[73,8wt-% Gas LM 20,7 "¢
Luft -Vol-%|  -wt-%] | CO. -Vol-%|  -wt-% 121m

MEA -Vol-%| -wt-% = Desorber

Gas LM H,0 ~Vol-% “wt-% 21,8 °C Kopfdruck: 1,03 bar
COp | 51Vol-% -wt-9%| [ Luft | -Vol-%| -wt%| .o Kopftemperatur: 92,2°C
MEA -Vol-%) -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 99,1°C
H,0 | 3,0Vol-% -wt-% 245 °C \Verdampfertemperatur: 99,4 °C
Luft |91,8Vol-% -wt-%

le—-—
Gas
LM 39,2 mi/h
109,6 kg/h 24,8 °C
- kg/m3 0,999 bar
249 °C 5,2 Vol-9% CO,
5,0 wt-% CO, - Vol-% MEA

21,7 wt-% MEA

3,2 Vol-% H,0

73,3 wt-% H,0

91,6 Vol-% Luft

- wt-% Luft

0,321 mol CO, / mol MEA

Abbildung 8.13: Messergebnisse zum Experiment B2.

B3

Gas
41,9 m*/h
17,2 °C
1,001 bar
9,7 Vol-05 CO,
- Vol-% MEA
2,0 Vol-% H,0
88,3 Vol-% Luft

LM

107,0 kg/h

1061 kg/m?

11,8 °C

4,4 wt-% CO,

20,7 wt-% MEA

74,9 Wt-% H,0

- wt-% Luft
0,295 mol CO, / mol MEA

Gas LM
CO, -Vol-%|  -wt-% 297m
MEA -Vol-%|  -wt-% 18‘3 "
H,0 -Vol-%|  -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%| -wt-%| | CO, [11,0Vol-%| -wt-% 245m

MEA -Vol-%|  -wt-% 21‘4 c

Gas LM H,0 | 1,6Vol-%| -wt-% :
CO, -Vol-%|  -wt-9%| | Luft [87,4Vol-%| -wt-% 193m
MEA -Vol-%|  -wt-% ——
H,0 | -Vol-og| -wt-% Gas LM 223°C
Luft -Vol-%|  -wt-%| | CO. -Vol-%|  -wt-% 121m

MEA -Vol-%|  -wt-% = Desorber

Gas LM H,0 -Vol-% - wt-% 24,6 °C Kopfdruck: 1,04 bar
CO, |11,6Vol-% -wt-% | | Luft -Vol-% -wt-% 049m Kopftemperatur: 90,7 °C
MEA - Vol-%! -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 94,6 °C
H,0 | 3,1Vol-% -wt-% 24,5 °C \Verdampfertemperatur: 98,8 °C
Luft |85,2Vol-% -wt-%

lé———-
Gas
LM 443 mi/h
109,8 kg/h 24,0 °C
1079 kg/m? 1,003 bar
245 °C 11,6 Vol-% CO,
6,2 wt-% CO, - Vol-% MEA

20,4 wt-% MEA

3,0 Vol-9 H,0

73,4 wt-% H,0

85,4 Vol-% Luft

- wt-% Luft

0,419 mol CO, / mol MEA

Abbildung 8.14: Messergebnisse zum Experiment B3.
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B4

Gas
36,3 m*/h
14,6 °C
10,998 bar
3,8 Vol-% CO,
- Vol-% MEA
1,6 Vol-% H,0
94,5 Vol-% Luft

LM

2135 kg/h

1067 kg/m?

11,8 °C

4,9 wt-% CO,

20,8 wt-% MEA

74,3 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,327 mol CO, / mol MEA

Gas LM
O, “Vol-%|  -wt-% 297m
MEA| -Vol-%| -wt-% T39°C
H,0 -Vol-%| -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%]| | CO; | 4,4Vol-%| -wt-% 245m

MEA| -Vol-%[ -wt-% e

Gas LM H,0 | 1,8Vol-%| -wt-% -
CO, -Vol-%| 52 wt-%| | Luft [93,7Vol-%| -wt-% 193m
MEA|  -Vol-%[20,8 wt-% =
H,0 | -Vol-%[73,9 wt-% Gas LM 14,9 C
Luft -Vol-%|  -wt-%| | CO. -Vol-%|  -wt-% 121m

MEA -Vol-%|  -wt-% = Desorber

Gas LM H,0 “Vol-%|  -wt-% 154 °C Kopfdruck: 1,05 bar
€O, | 55Vol-06| -wt-%| [Luft | -Vol-oo| -wt%| o o Kopftemperatur: 91,4 °C
MEA -Vol-%) -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 96,6 °C
H,0 | 2,0Vol-%| -wt-% 176 °C \Verdampfertemperatur: 99,1 °C
Luft [92,5Vol-% -wt-%

le——m—r
Gas
LM 37,6 mi/h
218,0 kg/h 18,8 °C
1075 kg/m3 1,000 bar
17,8 °C 5,4 Vol-%CO,
5,4 wt-% CO, - Vol-9% MEA

20,5 wt-% MEA

2,2 Vol-%H,0

74,0 wt-% H,0

92,4 Vol-% Luft

- wt-9% Luft

0,368 mol CO, / mol MEA

Abbildung 8.15: Messergebnisse zum Experiment B4.

B5

Gas
38,0 m*/h
15,0 °C
10,998 bar
10,8 Vol-% CO,
- Vol-% MEA
1,7 Vol-%H,0
87,5 Vol-% Luft

LM

214,5 kg/h

1072 kg/m?

11,8 °C

5,1 wt-% CO,

20,9 wt-% MEA

74,0 wt-% H,0

- wt-9% Luft
0,342 mol CO, / mol MEA

Gas LM
€O, “Vol-%|  -wt-% 297m
MEA|  -Vol-%| -wt-% o1 C
H,0 -Vol-%|  -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%]| | CO; [11,9Vol-%| -wt-% 245m

MEA|  -Vol-t4| -wt-b|——=2=

Gas LM H,0 | 1,8Vol-%| -wt-% -
CO, -Vol-%| 5,8 wt-%| | Luft [86,3Vol-%| -wt-% 193m
MEA|  -Vol-%[20,7 wt-% —
H,0 | -Vol-%[73,5 wt-% Gas LM 164 °C
Luft -Vol-%| -wt-%| | CO. -Vol-%|  -wt-% 121m

MEA SVol-%|  -wt-% - Desorber

Gas LM H,0 ~Vol-% “wt-% 171°C Kopfdruck: 1,05 bar
€O, [13,1Vol-06| -wt-%| [Luft | -Vol-oo| -wt%| o o Kopftemperatur: 98,4 °C
MEA -Vol-% -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 92,2 °C
H,0 | 2,2Vol-%| -wt-% 19,0 °C \Verdampfertemperatur: 97,2 °C
Luft [84,7Vol-%|  -wt-%

le———r
Gas
LM 39,9 m’/h
2194 kg/h 20,1°C
1081 kg/m3 1,000 bar
19,3 °C 13,1 Vol-% CO,
6,1 wt-% CO, - Vol-9% MEA

20,7 wt-% MEA

2,4 Vol-% H,0

73,2 wt-% H,0

84,6 Vol-% Luft

- wt-9% Luft

0,411 mol CO, / mol MEA

Abbildung 8.16: Messergebnisse zum Experiment B5.
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B6

Gas
41,2 m*/h
42,4 °C
0,999 bar
3,5 Vol-% CO,
- Vol-% MEA
8,3 Vol-% H,0
88,2 Vol-9 Luft

LM

106,5 kg/h

1065 kg/m3

40,6 °C

4,9 wt-% CO,

21,0 wt-% MEA

74,0 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,327 mol CO, / mol MEA
Gas LM
COp | -Vol-%| -wt% 297m
MEA -Vol-% -wt-% 44‘9 °C
H,0 -Vol-%| -wt-% Gas LM .
Luft -Vol-%| -wt-%]|| €O, | 4,5Vol-%| -wt-% 245m
MEA|  -Vol-t4| -wt-6| =t
Gas LM H,0 [10,0Vol-%|  -wt-% -
CO, -Vol-%| 5,7 wt-%| | Luft |85,6Vol-%| -wt-% 193m
MEA|  -Vol-%[20,9 wt-% -
H,0 | -Vol-%[73,4 wt-% Gas LM 44,2 °C
Luft | -Vol-06| -wt-%| | CO Vol-h|  -wt%| .
MEA “Vol-%| -wt-% = Desorber
Gas LM H.0 Vol-%|  -wt-% 428 °C Kopfdruck: 1,05 bar
COp | 5,6Vol-% -wt-9%| [ Luft | -Vol-%| -wt-%| o Kopftemperatur: 90,4 °C
MEA -Vol-%) -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 94,9 °C
H,0 | 6,2Vol-%| -wt-% 36,7 °C \Verdampfertemperatur: 98,1 °C
Luft |88,3 Vol-% - wt-%
le————
Gas
LM 38,5 mi/h
107,5 kg/h 29,3°C
1078 kg/m3 1,001 bar
34,2 °C 5,5 Vol-9% CO,
5,9 wt-% CO, - Vol-% MEA

21,1 wt-% MEA

4,1 Vol-% H,0

73,0 wt-% H,0

90,4 Vol-% Luft

0,388 mol CO, / mol MEA

- wt-% Luft

Abbildung 8.17: Messergebnisse zum Experiment B6.

B7

Gas
43,7 m*/h
43,7 °C
1,000 bar
10,6 Vol-% CO,
- Vol-% MEA
8,9 Vol-% H,0
80,5 Vol-% Luft

LM

106,7 kg/h

1068 kg/m3

40,9 °C

4,9 wt-% CO,

21,0 wt-% MEA

74,0 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,326 mol CO, / mol MEA
Gas LM
COp | -Vol-%| -wt% 297m
MEA -Vol-% -wt-% 46‘2 oC
H,0 -Vol-%| -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%]| | €O, [12,2Vol-%|  -wt-% 245m
MEA|  Vol-t4| w0 ==
Gas LM H,0 [10,0Vol-%| -wt-% -
CO, -Vol-%| 6,1wt-%| | Luft |77,9Vol-%|  -wt-% 193m
MEA|  -Vol-%[20,8 wt-% =
H,0 | -Vol-973,1 wt-% Gas LM 44,4 ¢
Luft | -Vol-0| -wt-%| | CO Vol wt%| o
MEA Vol-%| -wt-% ~ Desorber
Gas LM H,0 ~Vol-% “wt-% 41,8 °C Kopfdruck: 1,05 bar
CO; [13,0Vol-%| -wt-9%| [ Luft | -Vol-%| -wt-%| o Kopftemperatur: 88,5 °C
MEA -Vol-%) -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 93,8 °C
H,0 | 5,8Vol-% -wt-% 353 °C \Verdampfertemperatur: 96,7 °C
Luft [81,2Vol-%|  -wt-%
le———
Gas
LM 40,3 m’/h
107,5 kg/h 28,6 °C
1082 kg/m3 1,001 bar
33,1°C 13,2 Vol-% CO,
6,6 wt-% CO, - Vol-% MEA

21,3 wt-% MEA

3,9 Vol-% H,0

72,1 wt-% H,0

82,9 Vol-% Luft

- wt-% Luft

0,430 mol CO, / mol MEA

Abbildung 8.18: Messergebnisse zum Experiment B7.
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B8

Gas
41,5 m/h
40,0 °C
1,001 bar
3,3 Vol-% CO,
- Vol-% MEA
7,1 Vol-% H,0
89,6 Vol-0 Luft

LM
214,7 kg/h
1073 kg/m?
40,1 °C
5,4 Wt-% CO,
20,7 wt-% MEA
73,9 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,361 mol CO, / mol MEA
Gas LM
o, “Vol-%|  -wt-% 297m
MEA -Vol-% - wt-% 42 ‘0 oC
H,0 -Vol-%| -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%| -wt-%]| | CO; | 3,7Vol-%| -wt-% 245m
MEA| -Vol-t4| -wt-6|-r—=
Gas LM H,0 |10,0Vol-%|  -wt-% -
CO, -Vol-%| 58 wt-%| | Luft [86,3Vol-%| -wt-% 193m
MEA|  -Vol-%[20,7 wt-% =
H,0 | -Vol-%[73,5 wt-% Gas LM 42,2 °C
Luft -Vol-%|  -wt-%| | CO. -Vol-%|  -wt-% 121m
MEA -Vol-%|  -wt-% = Desorber
Gas LM H,0 “Vol-%|  -wt-% 419 °C Kopfdruck: 1,05 bar
€O, | 5,0Vol-06| -wt-%| [LTuft| -Vol-oo| -wt%| o o Kopftemperatur: 78,9 °C
MEA -Vol-%) -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 89,1°C
H,0 | 6,7Vol-%| -wt-% 38,5 °C \Verdampfertemperatur: 93,2 °C
Luft 88,3 Vol-% -wt-%
le——m—r
Gas
LM 40,6 m?/h
218,1 kg/h 33,9°C
1078 kg/m3 1,004 bar
37,5 °C 5,0 Vol-% CO,
6,0 wt-9% CO, - Vol-9% MEA
20,7 wt-% MEA 5,3 Vol-% H,0
73,2 wt-% H;0 89,7 Vol-% Luft

- wt-9% Luft

0,404 mol CO, / mol MEA

Abbildung 8.19: Messergebnisse zum Experiment BS8.

B9

Gas
42,0 m*/h
43,5 °C
1,003 bar
10,9 Vol-%CO,
- Vol-% MEA
8,9 Vol-% H,0
80,2 Vol-0 Luft

LM
214,9 kg/h
1074 kg/m?
42,7 °C
5,5 wt-% CO,
20,7 wt-% MEA
73,7 wt-% H,0

- wt-9% Luft
0,371 mol CO, / mol MEA
Gas LM
€O, “Vol-%|  -wt-% 297m
MEA -Vol-% - wt-% 45‘8 oC
H,0 -Vol-%|  -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%| | CO; -Vol-%|  -wt-% 245m
MEA| -Vol-t4| -wt-o|——=25
Gas LM H,0 -Vol-%| -wt-% -
CO, -Vol-%| 6,0 wt-%| | Luft -Vol-%|  -wt-% 1,93m
MEA|  -Vol-%[21,0 wt-% —
H,0 | -Vol-%[73,0 wt-% Gas LM 46,3 ¢
Luft | -Vol-%| -wt-%] | CO Vol wtte| o
MEA Vol-%|  -wt-% - Desorber
Gas LM H,0 ~Vol-% “wt-% 454 °C Kopfdruck: 1,05 bar
€O, [13,0Vol-%6| -wt-%| [Luft | -Vol-oo| -wt%| o o Kopftemperatur: 81,3 °C
MEA -Vol-% -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 89,4 °C
H,0 | 7,4Vol-%! -wt-% 40,3 *C \Verdampfertemperatur: 93,5 °C
Luft |79,5Vol-% -wt-%
le———r
Gas
LM 43,5 m’/h
218,0 kg/h 35,4 °C
1083 kg/m3 1,005 bar
39,2°C 18,9 Vol-% CO,
6,4 wt-% CO, - Vol-9% MEA
21,6 wt-% MEA 5,7 Vol-% H,0
71,0 wt-06 H,0 75,3 Vol-% Luft

- wt-9% Luft

0,411 mol CO, / mol MEA

Abbildung 8.20: Messergebnisse zum Experiment B9.
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B10

Gas
70,5 m3/h
24,5 °C
1,014 bar
2,7 Vol-% CO,
- Vol-% MEA
3,0 Vol-% H,0
94,3 Vol-9 Luft

LM

109,3 kg/h

1071 kg/m3

23,0 °C

5,3 wt-% CO,

21,1 wt-% MEA

73,6 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,349 mol CO, / mol MEA

Gas LM
CO, Vol-%|  -wt-% 297m
MEA|  -Vol-%| -wt-% oo
H,0 -Vol-%|  -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%| -wt-%|| CO, | 2,8Vol-%| -wt-% 245m

MEA -Vol-%|  -wt-% 25‘7 C

Gas LM H,0 | 3,3Vol-%| -wt-% s
CO, -Vol-%|  -wt-%| | Luft [93,9Vol-%| -wt-% 193m
MEA -Vol-%|  -wt-% —
H,0 | -Vol-%| -wt% Gas LM 256 °C
Luft -Vol-%|  -wt-%] | CO. -Vol-%|  -wt-% 121m

MEA -Vol-%|  -wt-% = Desorber

Gas LM H,0 “Vol-%| -wt-% 42,7 °C Kopfdruck: 1,05 bar
CO, | 3,1Vol-%| -wt-%| | Luft -Vol-%|  -wt-% 0.69m Kopftemperatur: 88,7 °C
MEA - Vol-%! -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 94,1°C
H,0 | 3,0Vol-% -wt-% 236 °C \Verdampfertemperatur: 97,3 °C
Luft |94,0Vol-% - wt-%

le—-—
Gas
LM 69,6 mi/h
110,3 kg/h 21,8°C
- kg/m3 1,018 bar
218°C 3,0 Vol-% CO,
6,0 wt-% CO, - Vol-% MEA

21,0 wt-% MEA

2,6 Vol-% H,0

73,0 wt-% H,0

94,4 Vol-% Luft

0,397 mol CO, / mol MEA

- wt-% Luft

Abbildung 8.21: Messergebnisse zum Experiment B10.

B11

Gas
68,6 m*/h
21,2°C
1,014 bar
2,3 Vol-% CO,
- Vol-% MEA
2,5 Vol-% H,0
95,2 Vol-% Luft

LM

213,4 kg/h

1066 kg/m3

19,7 °C

4,8 wt-% CO,

21,5 wt-% MEA

73,6 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,312 mol CO, / mol MEA

Gas LM
€O, | -Vol-%| -wt-% 207m
MEA -Vol-%|  -wt-% P 1‘ s
Hy,0 -Vol-%|  -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%| -wt-%|| CO, | 2,8Vol-%| -wt-% 245m

MEA -Vol-%|  -wt-% 22’1 “C

Gas LM H,0 | 2,3Vol-%| -wt-% s
€O, -Vol-%|  -wt-%| | Luft [94,8Vol-%| -wt-% 193m
MEA -Vol-%|  -wt-% —
H,0 |  -Vol-9%| -wt% Gas LM 228 °C
Luft -Vol-%|  -wt-%] | CO. -Vol-%|  -wt-% 121m

MEA -Vol-%|  -wt-% = Desorber

Gas LM H,0 “Vol-%| -wt-% 231°C Kopfdruck: 1,05 bar
CO; | 3,1Vol-%| -wt-%]|| Luft -Vol-%|  -wt-% 0.69m Kopftemperatur: 95,5 °C
MEA -Vol-% -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 99,2 °C
H,0 | 2,9Vol-% -wt-% 322°C \Verdampfertemperatur: 100,7°C
Luft |94,0Vol-% -wt-%

le——---—
Gas
LM 69,6 m*/h
217,7 kg/h 23,0 °C
1075 kg/m3 1,017 bar
233 °C 3,1 Vol-% CO,
5,6 wt-% CO, - Vol-% MEA

21,5 wt-% MEA

2,8 Vol-% H,0

73,0 wt-% H,0

94,1 Vol-% Luft

- wt-% Luft

0,361 mol CO, / mol MEA

Abbildung 8.22: Messergebnisse zum Experiment B11.
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B12

Gas
38,3 m*/h
26,7 °C
1,002 bar
34 Vol-%CO,
- Vol-% MEA
3,5 Vol-% H,0
93,2 Vol-9 Luft

LM
105,7 ke/h
1058 kg/m?
23,6 °C
4,4 Wt-% €O,
21,1 wt-% MEA
74,5 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,291 mol CO, / mol MEA
Gas LM
O, “Vol-%|  -wt-% 297m
MEA| -Vol-%| -wt-% 201 °C
H,0 -Vol-%| -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%]| | CO; | 3,8Vol-%| -wt-% 245m
MEA| -Vol-%[ -wt-9 o=
Gas LM H,0 | 55Vol-%| -wt-% -
CO, -Vol-%]| 5,0 wt-%| | Luft [90,7Vol-%|  -wt-% 193m
MEA|  -Vol-%[22,1wt-% =
H,0 |  -Vol-%[72,9 wt-% Gas LM 323 °C
Luft -Vol-%|  -wt-%| | CO. -Vol-%|  -wt-% 121m
MEA -Vol-%|  -wt-% = Desorber
Gas LM H,0 “Vol-%|  -wt-% 332°C Kopfdruck: 1,05 bar
€O, | 5,1Vol-06| -wt-%| [Luft| -Vol-oo| -wt%| o o Kopftemperatur: 94,3 °C
MEA -Vol-%) -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 98,4 °C
H,0 | 4,7Vol-%| -wt-% 316 °C \Verdampfertemperatur: 100,9 °C
Luft [90,2Vol-% -wt-%
le——m—r
Gas
LM 39,3 mi/h
108,5 kg/h 27,8 °C
1073 kg/m3 1,003 bar
30,6 °C 5,2 Vol-9%CO,
5,9 wt-% CO, - Vol-9% MEA
21,2 wt-% MEA 3,7 Vol-% H,0
72,9 wt-% H;0 91,1 Vol-% Luft

- wt-9% Luft

0,386 mol CO, / mol MEA

Abbildung 8.23: Messergebnisse zum Experiment B12.

B13

Gas
41,0 m*/h
28,0 °C
1,002 bar
10,3 Vol-%CO,
- Vol-% MEA
3,8 Vol-% H,0
85,8 Vol-% Luft

LM
106,5 ke/h
1062 kg/m?
22,6 °C
4,7 Wt-% €O,
21,0 wt-% MEA
74,3 wt-% H,0

- wt-9% Luft
0,309 mol CO, / mol MEA
Gas LM
€O, “Vol-%|  -wt-% 297m
MEA|  -Vol-%| -wt-% 310 °C
H,0 -Vol-%|  -wt-% Gas LM :
Luft -Vol-%|  -wt-%]| | CO; [11,5Vol-%| -wt-% 245m
MEA| -Vol-t4| -wt-b|—=t
Gas LM H,0 | 34Vol-%| -wt-% -
CO, -Vol-%| 5,8 wt-%| | Luft [85,1Vol-%| -wt-% 1,93m
MEA|  -Vol-%[20,7 wt-% =
H,0 | -Vol-%[73,5 wt-% Gas LM 346 "¢
Luft | -Vol-%| -wt-%] | CO Vol wtte| o
MEA Vol-%|  -wt-% - Desorber
Gas LM H,0 ~Vol-% “wt-% 350°C Kopfdruck: 1,05 bar
€O, [12,6Vol-%6| -wt-%| [Luft | -Vol-oo| -wt%| o o Kopftemperatur: 93,0 °C
MEA -Vol-% -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 96,2 °C
H,0 | 4,6Vol-%! -wt-% 31,5 °C \Verdampfertemperatur: 100,1°C
Luft [82,8Vol-%| -wt-%
le———r
Gas
LM 41,9 m*/h
108,9 kg/h 27,5 °C
1080 kg/m3 1,004 bar
30,6 °C 12,7 Vol-% CO,
6,2 wt-% CO, - Vol-9% MEA
20,8 wt-% MEA 3,6 Vol-% H,0
73,0 wt-06 H,0 83,7 Vol-9% Luft

- wt-9% Luft

0,416 mol CO, / mol MEA

Abbildung 8.24: Messergebnisse zum Experiment B13.
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B14

Gas
37,1 m*/h
21,6 °C
0,991 bar
3,5 Vol-% CO,
- Vol-% MEA
2,6 Vol-% H,0
94,0 Vol-9 Luft

LM

213,2 kg/h

1066 kg/m3

19,3 °C

4,8 wt-% CO,

21,1 wt-% MEA

74,1 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,316 mol CO, / mol MEA
Gas LM
COp | -Vol-%| -wt% 297m
MEA|  -Vol-%| -wt-% 918 °C
H,0 -Vol-%| -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%]|| €O, | 4,6Vol-%| -wt-% 245m
MEA| -Vol-%| -wt-% >t
Gas LM H,0 | 2,6Vol-%| -wt-% -
CO, -Vol-%| 5,2wt-%| | Luft [92,8Vol-%| -wt-% 1,93m
MEA|  -Vol-%[21,0 wt-% -
H,0 | -Vol-%[73,8wt-% Gas LM 228°C
Luft | -Vol-06| -wt-%| | CO Vol-h|  -wt%| .
MEA “Vol-%| -wt-% = Desorber
Gas LM H.0 Vol-%|  -wt-% 236 °C Kopfdruck: 1,05 bar
COp | 54Vol-% -wt-9| [ Luft | -Vol-%| -wt-%| .o Kopftemperatur: 92,3°C
MEA -Vol-%) -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 97,0 °C
H,0 | 3,1Vol-% -wt-% 248 °C \Verdampfertemperatur: 99,5 °C
Luft |91,5Vol-% - wt-%
le————
Gas
LM 38,6 mi/h
218,3 kg/h 25,2 °C
1075 kg/m3 0,992 bar
249 °C 5,4 Vol-9% CO,
5,7 wt-% CO, - Vol-% MEA

20,9 wt-% MEA

3,3 Vol-% H,0

73,4 wt-% H,0

91,3 Vol-% Luft

0,376 mol CO, / mol MEA

- wt-% Luft

Abbildung 8.25: Messergebnisse zum Experiment B14.

B15

Gas
39,1 m*/h
22,0 °C
10,990 bar
10,2 Vol-% CO,
- Vol-% MEA
2,7 Vol-% H,0
87,2 Vol-9 Luft

LM

214,0 kg/h

1070 kg/m3

19,1 °C

5,1 wt-% CO,

20,9 wt-% MEA

73,9 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,339 mol CO, / mol MEA
Gas LM
COp | -Vol-%| -wt% 297m
MEA -Vol-% -wt-% 229 °C
H,0 -Vol-%| -wt-% Gas LM :
Luft -Vol-%|  -wt-%]| | €O, |11,6Vol-%|  -wt-% 245m
MEA|  Vol-t4| w0 ===
Gas LM H,0 | 2,9Vol-%| -wt-% -
CO, -Vol-%| 5,7 wt-%| | Luft |85,5Vol-%| -wt-% 193m
MEA|  -Vol-%[19,9 wt-% —
H,0 | -Vol-9674,4 wt-% Gas LM 24,3 °C
Luft | -Vol-0| -wt-%| | CO Vol wt%| o
MEA Vol-%| -wt-% ~ Desorber
Gas LM H,0 ~Vol-% “wt-% 25,5 °C Kopfdruck: 1,05 bar
CO; [12,8Vol-%| -wt-9| [ Luft | -Vol-%| -wt-%| o Kopftemperatur: 87,8°C
MEA -Vol-%) -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 93,8 °C
H,0 | 3,4Vol-% -wt-% 26,1 °C \Verdampfertemperatur: 96,4 °C
Luft [83,8Vol-%| -wt-%
le———
Gas
LM 41,1 m*/h
219,2 kg/h 26,2 °C
1080 kg/m3 0,992 bar
263 °C 12,9 Vol-% CO,
6,3 wt-% CO, - Vol-% MEA

20,8 wt-% MEA

3,2 Vol-% H,0

73,0 wt-% H,0

84,0 Vol-% Luft

- wt-% Luft

0,418 mol CO, / mol MEA

Abbildung 8.26: Messergebnisse zum Experiment B15.
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B16

Gas
42,3 m*/h
42,0 °C
10,988 bar
3,9 Vol-% CO,
- Vol-% MEA
8,3 Vol-% H,0
57,8 Vol-9 Luft

LM

107,0 kg/h

1070 kg/m?

41,1°C

5,2 wt-% CO,

21,0 wt-% MEA

73,8 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,342 mol CO, / mol MEA

Gas LM
o, “Vol-%|  -wt-% 297m
MEA -Vol-% - wt-% 43‘8 oC
H,0 -Vol-%| -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%]| | CO; | 4,4Vol-%| -wt-% 245m

MEA| -Vol-t4| -wt-6|r—=t=

Gas LM H,0 | 9,1Vol-%| -wt-% -
CO, -Vol-%| 59 wt-%| | Luft [86,5Vol-%| -wt-% 193m
MEA|  -Vol-%[21,1wt-% =
H,0 | -Vol-%[73,0 wt-% Gas LM 428 °C
Luft -Vol-%|  -wt-%| | CO. -Vol-%|  -wt-% 121m

MEA -Vol-%|  -wt-% = Desorber

Gas LM H,0 “Vol-%|  -wt-% 406 °C Kopfdruck: 1,05 bar
€O, | 5,1Vol-06| -wt-%| [Luft| -Vol-oo| -wt%| o o Kopftemperatur: 97,1°C
MEA -Vol-%) -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 91,2 °C
H,0 | 5,7Vol-%| -wt-% 352 °C \Verdampfertemperatur: 95,4 °C
Luft 88,9 Vol-% -wt-%

le——m—r
Gas
LM 39,4 mi/h
107,6 kg/h 29,7 °C
1078 kg/m3 0,989 bar
33,7°C 5,4 Vol-%CO,
6,4 wt-9% CO, - Vol-9% MEA

21,4 wt-% MEA

4,2 Vol-% H,0

72,2 wt-% H,0

90,4 Vol-% Luft

- wt-9% Luft

0,413 mol CO, / mol MEA

Abbildung 8.27: Messergebnisse zum Experiment B16.

B17

Gas
45,2 m3/h
43,7 °C
10,988 bar
11,1 Vol-%CO,
- Vol-% MEA
8,1 Vol-% H,0
80,9 Vol-9 Luft

LM

107,3 kg/h

1073 kg/m?

43,5 °C

5,6 Wt-% CO,

21,0 wt-% MEA

73,4 wt-% H,0

- wt-9% Luft
0,369 mol CO, / mol MEA

Gas LM
€O, Vol-%|  -wt-% 297m
MEA -Vol-% - wt-% 44‘9 °C
H,0 -Vol-%|  -wt-% Gas LM .
Luft -Vol-%|  -wt-%]| | CO; [11,7Vol-%| -wt-% 245m

MEA| -Vol-t4| -wt-b|r—=

Gas LM H,0 | 85Vol-%| -wt-% -
CO, -Vol-%| 6,2 wt-%| | Luft [79,8Vol-%| -wt-% 193m
MEA|  -Vol-%[21,0 wt-% =
H,0 | -Vol-%[72,8 wt-% Gas LM 426 "¢
Luft -Vol-%| -wt-%| | CO. -Vol-%|  -wt-% 121m

MEA SVol-%|  -wt-% - Desorber

Gas LM H,0 ~Vol-% “wt-% 39,5°C Kopfdruck: 1,05 bar
€O, [12,9Vol-%6| -wt-%| [Luft | -Vol-oo| -wt%| o o Kopftemperatur: 97,1°C
MEA -Vol-% -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 94,5 °C
H,0 | 5,3Vol-%! -wt-% 34,1 °C \Verdampfertemperatur: 93,5 °C
Luft [81,7Vol-%|  -wt-%

le———r
Gas
LM 41,8 m*/h
107,4 kg/h 28,8 °C
1083 kg/m3 0,990 bar
32,7°C 12,8 Vol-% CO,
6,6 wt-% CO, - Vol-9% MEA

21,4 wt-% MEA

4,0 Vol-% H,0

72,1 wt-% H,0

83,2 Vol-% Luft

- wt-9% Luft

0,426 mol CO, / mol MEA

Abbildung 8.28: Messergebnisse zum Experiment B17.
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B18

Gas
39,2 m*/h
39,7 °C
0,994 bar
2,9 Vol-% CO,
- Vol-% MEA
7,3 Vol-% H,0
89,8 Vol-0 Luft

LM

213,5 kg/h

1067 kg/m3

39,2 °C

5,0 wt-% CO,

21,7 wt-% MEA

73,3 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,320 mol CO, / mol MEA

Gas LM
COp | -Vol-%| -wt% 297m
MEA|  -Vol-%| -wt-% 2.2 °C
H,0 -Vol-%| -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%]|| €O, | 3,1Vol-%| -wt-% 245m

MEA| -Vol-%| -wt-9 e

Gas LM H,0 [10,3Vol-%|  -wt-% -
CO, -Vol-%| 54 wt-%| | Luft [86,7Vol-%| -wt-% 1,93m
MEA|  -Vol-%[21,6 wt-% '.
H,0 | -Vol-%[73,0 wt-% Gas LM 434 °C
Luft | -Vol-06| -wt-%| | CO Vol-h|  -wt%| .

MEA “Vol-%| -wt-% = Desorber

Gas LM H.0 Vol-%|  -wt-% 435 °C Kopfdruck: 1,05 bar
COp | 52Vol-% -wt-9%| [ Luft | -Vol-%| -wt-%| .o Kopftemperatur: 94,2 °C
MEA -Vol-%) -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 98,2 °C
H,0 | 7,6Vol-%| -wt-% 40,7 *C \Verdampfertemperatur: 100,3°C
Luft |87,3Vol-% - wt-%

le————
Gas
LM 39,8 mi/h
218,2 kg/h 35,9 °C
1077 kg/m3 0,995 bar
39,6 °C 6,9 Vol-% CO,
5,7 wt-% CO, - Vol-% MEA

21,8 wt-% MEA

5,9 Vol-% H,0

72,6 wt-% H,0

87,2 Vol-% Luft

0,362 mol CO, / mol MEA

- wt-% Luft

Abbildung 8.29: Messergebnisse zum Experiment B18.

B19

Gas
42,8 m3/h
43,0 °C
10,994 Bar
8,6 Vol-% CO,
- Vol-% MEA
8,6 Vol-% H,0
82,8 Vol-% Luft

LM

214,1 kg/h

1069 kg/m3

40,8 °C

5,0 wt-% CO,

22,9 wt-% MEA

72,1 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,300 mol CO, / mol MEA

Gas LM
€O, | -Vol-%| -wt-% 207m
MEA -Vol-% -wt-% 46‘6 °C
Hy,0 -Vol-%|  -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%|| €O, -Vol-%|  -wt-% 245m

MEA -Vol-%|  -wt-% 47’9 “C

Gas LM H0 -Vol-%|  -wt-% -
CO, -Vol-%| 5,6 wt-%| | Luft -Vol-%|  -wt-% 193m
MEA -Vol-%[21,7 wt-% —
H,0 | -Vol-9672,6 wt-% Gas LM 487 "¢
Luft -Vol-%|  -wt-%] | CO. -Vol-%|  -wt-% 121m

MEA -Vol-%|  -wt-% = Desorber

Gas LM H,0 “Vol-%| -wt-% 48,3 °C Kopfdruck: 1,05 bar
€O, [12,5Vol-%|  -wt-%]| | Luft -Vol-%|  -wt-% 0.69m Kopftemperatur: 92,3 °C
MEA -Vol-% -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 97,4 °C
H,0 | 9,1Vol-% -wt-% 435 °C Verdampfertemperatur: 99,9 °C
Luft |78,4 Vol-% -wt-%

le——---—
Gas
LM 42,8 m’/h
219,0 kg/h 37,8 °C
1083 kg/m3 0,996 bar
42,1 °C 12,3 Vol-% CO,
6,4 wt-% CO, - Vol-% MEA

21,9 wt-% MEA

6,4 Vol-% H,0

71,7 wt-% H,0

81,3 Vol-% Luft

- wt-% Luft

0,408 mol CO, / mol MEA

Abbildung 8.30: Messergebnisse zum Experiment B19.
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B20

Gas
72,7 m3/h
25,7 °C
1,013 Bar
2,1 Vol-%CO,
- Vol-9% MEA
3,3 Vol-% H,0
94,6 Vol-% Luft

LM
107,7 kg/h
1060 kg/m?
22,8°C
4,7 wt-% €O,
22,3 wt-% MEA
73,0 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,291 mol CO, / mol MEA
Gas LM
O, “Vol-%|  -wt-% 297m
MEA| -Vol-%| -wt-% 281 °C
H,0 -Vol-%| -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%| -wt-%| | COz | 2,7Vol-%| -wt-% 245m
MEA| -Vol-%[ -wt-% 2=
Gas LM H,0 | 3,5Vol-%| -wt-% -
CO, -Vol-%|  -wt-%| | Luft [93,8Vol-%| -wt-% 1,93m
MEA| -Vol-%| -wt-% —
H,0 | -Vol-%| -wt% Gas LM 28,7 °C
Luft -Vol-%|  -wt-%| | CO. -Vol-%|  -wt-% 121m
MEA -Vol-%|  -wt-% = Desorber
Gas LM H,0 “Vol-%|  -wt-% 27,8 °C Kopfdruck: 1,05 bar
€O, | 2,9Vol-06| -wt-%| [Luft| -Vol-oo| -wt%| o o Kopftemperatur: 95,1 °C
MEA -Vol-%) -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 99,3 °C
H,0 | 3,9Vol-%| -wt-% 26,0 °C \Verdampfertemperatur: 101,3°C
Luft [93,8Vol-% -wt-%
le——m—r
Gas
LM 72,3 mi/h
109,0 kg/h 23,6 °C
1072 kg/m3 1,017 bar
26,0 °C 2,9 Vol-%CO,
5,5 wt-% CO, - Vol-9% MEA
22,3 wt-% MEA 2,9 Vol-% H,0
72,2 wt-% H;0 94,2 Vol-% Luft

- wt-9% Luft

0,344 mol CO, / mol MEA

Abbildung 8.31: Messergebnisse zum Experiment B20.

B21

Gas
70,9 m3/h
20,7 °C
1,013 Bar
2,1 Vol-%CO,
- Vol-9% MEA
2,4 Vol-%H,0
95,4 Vol-% Luft

LM
213,4 kg/h
1067 kg/m?
19,1 °C
5,0 wt-% CO,
22,1 wt-% MEA
72,9 wt-% H,0

- wt-9% Luft
0,311 mol CO, / mol MEA
Gas LM
€O, “Vol-%|  -wt-% 297m
MEA|  -Vol-%| -wt-% o5 °C
H,0 -Vol-%|  -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%]| | CO; | 2,4Vol-%| -wt-% 245m
MEA| -Vol-t4| -wt-o|==r=
Gas LM H,0 | 2,5Vol-%| -wt-% -
CO, -Vol-%|  -wt-%| | Luft [95,0Vol-%| -wt-% 1,93m
MEA| -Vol-%| -wt-% —~
H,0 | -Vol-%| -wt% Gas LM 223 °C
Luft -Vol-%| -wt-%| | CO. -Vol-%|  -wt-% 121m
MEA Vol-%|  -wt-% - Desorber
Gas LM H,0 ~Vol-% “wt-% 22,5°C Kopfdruck: 1,05 bar
€O, | 28Vol-%6| -wt-%| [Luft| -Vol-oo| -wt%| o o Kopftemperatur: 92,7 °C
MEA -Vol-% -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 92,0 °C
H,0 | 2,8Vol-%! -wt-% 231 °C \Verdampfertemperatur: 99,8 °C
Luft [94,3Vol-%|  -wt-%
le———r
Gas
LM 72,0 m3/h
217,4 kg/h 23,2°C
1072 kg/m3 1,017 bar
23,2°C 2,8 Vol-%CO,
5,6 wt-% CO, - Vol-9% MEA
22,0 wt-% MEA 2,8 Vol-% H,0
72,4 wt-06 H,0 94,4 Vol-9% Luft

- wt-9% Luft

0,355 mol CO, / mol MEA

Abbildung 8.32: Messergebnisse zum Experiment B21.
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8.8 Messwerte Absorptionsmessungen B1-250.75/MPA

C1

Gas
39,3 m’/h
25,8 °C
1,006 Bar
3,4 Vol-% CO,
- Vol-% MPA
3,4 Vol-% H,0
93,2 Vol-% Luft

LM

103,7 kg/h

1037 kg/m3

23,1°C

3,4 wt-% CO,

19,0 wt-% MPA

77,6 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,248 mol CO, / mol MPA

Gas LM
€O, | -Vol-h| -wt-% 297m
MPA -Vol-% -wt-% 283 °C
Hy,0 -Vol-%|  -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%| | CO, | 4,2Vol-%| 4,2wt-% 245m

MPA -Vol-%|18,5 wt-% 30’2 “C

Gas LM H,0 | 4,1Vol-%[77,2 wt-% s
CO, -Vol-%| 4,4wt-%| | Luft [91,7Vol-%|  -wt-% 193m
MPA -Vol-%|  -wt-% —
H,0 | -Vol-%| -wt% Gas LM 302 ¢
Luft -Vol-%|  -wt-%] | CO. -Vol-%|  -wt-% 121m

MPA -Vol-%|  -wt-% = Desorber

Gas LM H,0 “Vol-%| -wt-% 317 °C Kopfdruck: 1,05 bar
€O, | 5,2Vol-%| 4,7wt-%]|| Luft -Vol-%|  -wt-% 0.69m Kopftemperatur: 96,7 °C
MPA -Vol-%(18,6 wt-% o Temperatur LM Zulauf: 99,2°C
H,0 | 4,0V0l-%|76,7 wt-% 298 °C \Verdampfertemperatur: 101,8°C
Luft |90,7Vol-% -wt-%

le—-—
Gas
LM 40,3 mi/h
106,6 kg/h 27,3°C
- kg/m3 1,007 bar
293 °C 5,2 Vol-9% CO,
4,2 wt-% CO, - Vol-% MPA

18,6 wt-% MPA

3,6 Vol-% H,0

77,2 wt-% H,0

91,1 Vol-% Luft

- wt-% Luft
0,316 mol CO, / mol MPA

Abbildung 8.33: Messergebnisse zum Experiment C1.

Cc2

Gas
39,3 m’/h
40,2 °C
10,989 Bar
4,9 Vol-% CO,
- Vol-% MPA
7,6 Vol-% H,0
87,5 Vol-% Luft

LM

105,1 kg/h

1056 kg/m?

41,4°C

5,0 wt-% CO,

18,3 wt-% MPA

76,7 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,375 mol CO, / mol MPA

Gas LM
CO, -Vol-%|  -wt-% 207m
MPA -Vol-%|  -wt-% 41‘4 "
H,0 -Vol-%|  -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%| -wt-%]| | CO, | 5,2Vol-%)| 5,0wt-% 245m

MPA -Vol-%[18,4 wt-% 2 ‘4 03

Gas LM H,0 | 8,2Vol-%[76,6 wt-% -
CO, -Vol-%| 5,3 wt-%| | Luft [86,6Vol-%| -wt-% 193m
MPA -Vol-%|18,5 wt-% -
H,0 | -Vol-%[76,2 wt-% Gas LM 40,0 °C
Luft -Vol-%|  -wt-%| | CO. -Vol-%| 5,5wt-% 121m 5 .

MPA -Vol-%(18,6 wt-% esorber

Gas LM H0 | Vol-%75,9wtg| 288°C Kopfdruck: 1,05 bar
COz | 59Vol-%| 55wt-9| | Luft | -Vol-%[ -wt-%| .o - KosfteLme;ralturf: 22,3 °g
MPA -Vol-%]18,5 wt-% — ‘emperatur ulauf: 99,3 °
H,0 | 5,7Vol-%76,0 wt-% 349 °C \Verdampfertemperatur: 97,3 °C
Luft |88,4 Vol-% -wt-%

lé———-
Gas
LM 36,8 m3/h
105,7 kg/h 28,9 °C
1056 kg/m? 0,991 bar
319 °C 6,0 Vol-05 CO,
5,7 wt-% CO, - Vol-% MPA

18,6 wt-% MPA

4,2 Vol-% H,0

75,6 wt-% H,0

89,8 Vol-% Luft

- wt-% Luft

0,426 mol CO, / mol MPA

Abbildung 8.34: Messergebnisse zum Experiment C2.
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Cc3

Gas
38,5 m/h
24,0 °C
10,992 Bar
13,0 Vol-%CO,
- Vol-9% MPA
2,9 Vol-%H,0
84,1 Vol-% Luft

LM

105,1 kg/h

1051 kg/m?

22,3°C

4,7 wt-% CO,

18,8 wt-% MPA

76,6 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,346 mol CO, / mol MPA

Gas LM
o, “Vol-%|  -wt-% 297m
MPA -Vol-% - wt-% 250 °C
H,0 -Vol-%| -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%| -wt-%| | CO; [13,5Vo0l-%| 50wt-% 245m

MPA -Vol-%|18,5 wt-% 25‘8 C

Gas LM H,0 | 3,2Vol-%|76,5 wt-% s
CO, -Vol-%| 5,1 wt-%| | Luft [83,3Vol-%| -wt-% 193m
MPA|  -Vol-%[18,5 wt-% =
H,0 | -Vol-%[76,4 wt-% Gas LM 258 °C
Luft -Vol-%|  -wt-%| | CO. -Vol-%|  -wt-% 121m

MPA -Vol-%|  -wt-% = Desorber

Gas LM H,0 “Vol-%|  -wt-% 26,2 °C Kopfdruck: 1,05 bar
CO; |13,7Vol-%)| 5,4 wt-%| | Luft -Vol-%|  -wt-% 0.69m Kopftemperatur: 92,9 °C
MPA -Vol-%[18,9 wt-% — Temperatur LM Zulauf: 97,6 °C
H,0 | 3,2Vol-%|75,7 wt-% 253 °C \Verdampfertemperatur: 94,7 °C
Luft [83,1Vol-% -wt-%

le——m—r
Gas
LM 38,7 mi/h
107,6 kg/h 24,0 °C
1056 kg/m3 0,993 bar
24,9 °C 13,5 Vol-% CO,
5,0 wt-% CO, - Vol-9% MPA

18,6 wt-% MPA

3,0 Vol-%H,0

76,4 wt-% H,0

83,6 Vol-% Luft

- wt-9% Luft

0,375 mol CO, / mol MPA

Abbildung 8.35: Messergebnisse zum Experiment C3.

C4

Gas
40,3 m3/h
33,3 °C
10,997 Bar
11,4 Vol-%CO,
- Vol-9% MPA
4,9 Vol-%H,0
83,7 Vol-% Luft

LM

113,1 kg/h

1047 kg/m?

38,6 °C

4,3 wt-% CO,

18,5 wt-% MPA

77,2 wt-% H,0

- wt-9% Luft
0,321 mol CO, / mol MPA

Gas LM
€O, “Vol-%|  -wt-% 297m
MPA|  -Vol-%| -wt-% RS
H,0 -Vol-%|  -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%| -wt-%| | CO; [12,2Vol-%| 5,0wt-% 245m

MPA -Vol-%|18,5 wt-% 3611 C

Gas LM H,0 | 5,8V0l-%|76,5wt-% -
CO, -Vol-%| 5,2 wt-%| | Luft [81,9Vol-%| -wt-% 193m
MPA|  -Vol-%[18,5 wt-% =
H,0 | -Vol-%[763 wt-% Gas LM 358 "¢
Luft | -Vol-%| -wt-%] | CO -Vol-u| 53wt%| o

MPA|  -Vol-%|18,6 wt-% = Desorber

Gas LM H,0 -Vol-%|76,2 wt-% 350 °C Kopfdruck: 1,05 bar
€O, [13,1Vol-%| 54wt-%| [ Luft | -Vol-oo| -wt%| o o Kopftemperatur: 95,2 °C
MPA -Vol-%(18,6 wt-% — Temperatur LM Zulauf: 115,3°C
H,0 | 4,5V0l-%|76,0 wt-% 31,4 °C \Verdampfertemperatur: 100,0°C
Luft [82,4Vol-%| -wt-%

le———r
Gas
LM 39,7 m*/h
114,6 kg/h 27,2°C
1056 kg/m3 0,999 bar
30,0 °C 13,1 Vol-% CO,
5,7 wt-% CO, - Vol-9% MPA

18,6 wt-% MPA

3,5 Vol-% H,0

75,8 wt-0 H,0

83,3 Vol-% Luft

- wt-9% Luft

0,425 mol CO, / mol MPA

Abbildung 8.36: Messergebnisse zum Experiment C4.
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C5

Gas
36,5 m3/h
20,5 °C
1,008 Bar
4,6 Vol-% CO,
- Vol-% MPA
2,3 Vol-% H,0
93,1 Vol-% Luft

LM

210,2 kg/h

1051 kg/m3

19,0 °C

4,7 wt-% CO,

19,0 wt-% MPA

76,3 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,345 mol CO, / mol MPA

Gas LM
CO, -Vol-%| 4,7 wt-% 297m
MPA -Vol-% -wt-% 20,4 °C
H,0 -Vol-%|  -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%| | €O, | 52Vol-%| 4,8wt-% 245m

MPA -Vol-%(18,9 wt-% 20‘6 C

Gas LM H,0 | 2,2Vol-%[76,3 wt-% s
CO, -Vol-%|  -wt-%| | Luft [92,5Vol-%| -wt-% 193m
MPA -Vol-%|  -wt-% —
H,0 | -Vol-%| -wt% Gas LM 211 °C
Luft -Vol-%|  -wt-%] | CO. -Vol-%| 52wt-% 121m

MPA -Vol-%(18,8 wt-% = Desorber

Gas LM H0 | -Vol-%/76,0wt-96] -222"C Kopfdruck: 1,05 bar
€O, | 5,7Vol-%| 50wt-%]|| Luft -Vol-%|  -wt-% 0.69m Kopftemperatur: 91,6 °C
MPA -Vol-%(20,1 wt-% — Temperatur LM Zulauf: 97,5°C
H,0 | 2,5Vol-%|74,8 wt-% 223°C \Verdampfertemperatur: 95,3 °C
Luft |91,8Vol-% - wt-%

le—-—
Gas
LM 37,2mi/h
214,4 kg/h 23,0°C
1054 kg/m3 1,009 bar
22,5 °C 5,5 Vol-9% CO,
4,9 wt-% CO, - Vol-% MPA

18,8 wt-% MPA

2,6 Vol-% H,0

76,3 wt-% H,0

91,9 Vol-% Luft

- wt-% Luft
0,361 mol CO, / mol MPA

Abbildung 8.37: Messergebnisse zum Experiment C5.

Cé6

Gas
388 m3/h
39,8 °C
10,988 Bar
4,6 Vol-% CO,
- Vol-% MPA
7,6 Vol-% H,0
87,8 Vol-% Luft

LM

210,3 kg/h

1056 kg/m3

40,9 °C

4,9 wt-% CO,

18,1 wt-% MPA

77,0 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,379 mol CO, / mol MPA

Gas LM
€O, “Vol-%|  -wt-% 207m
MPA -Vol-% -wt-% 41‘8 °C
Hy,0 -Vol-%|  -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%| | CO, | 4,9Vol-%| 50wt-% 245m

MPA -Vol-%(18,4 wt-% 41’9 “C

Gas LM H,0 | 8,5Vol-%|76,6 wt-% :
€O, -Vol-%| 53 wt-%| | Luft [86,6Vol-%| -wt-% 193m
MPA -Vol-%[18,5 wt-% —
H,0 | -Vol-976,2 wt-% Gas LM 418 ¢
Luft -Vol-%|  -wt-%] | CO. -Vol-%| 5,3wt-% 121m 5 5

MPA -Vol-%(18,3 wt-% esorber

Gas LM H,0 -Vol-%/76,4 wt-% 41,5 °C Kopfdruck: 1,05 bar
€O, | 5,0Vol-%| 53wt-%| | Luft Vol-%|  -wt%| oo T KosfteLme;ra}tm;: 2;’; °g
MPA -Vol-%18,3 wt-% — emperatur ulauf: 97,2 °
H,0 | 6,8V0l-%|76,4 wt-% 383 °C \Verdampfertemperatur: 98,7 °C
Luft |88,1Vol-% -wt-%

le——---—
Gas
LM 38,0 m’/h
213,7 kg/h 35,2 °C
1056 kg/m3 0,989 bar
374 °C 5,9 Vol-9% CO,
5,3 wt-% CO, - Vol-% MPA

18,5 wt-% MPA

5,8 Vol-% H,0

76,2 wt-% H,0

88,3 Vol-% Luft

- wt-% Luft

0,396 mol CO, / mol MPA

Abbildung 8.38: Messergebnisse zum Experiment C6.
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Cc7

Gas
37,6 m*/h
19,6 °C
10,988 Bar
13,1 Vol-%CO,
- Vol-9% MPA
2,2 Vol-%H,0
84,7 Vol-% Luft

LM
2112 kg/h
1056 kg/m?
18,2 °C
5,4 Wt-% CO,
10,8 wt-% MPA
83,6 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,688 mol CO, / mol MPA
Gas LM
O, “Vol-%|  -wt-% 297m
MPA|  -Vol-%| -wt-% 192 °C
H,0 -Vol-%| -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%| -wt-%| | CO; [13,5Vol-%| 5,5wt-% 245m
MPA -Vol-%|10,8 wt-% 19‘5 C
Gas LM H,0 | 2,2Vo0l-%(83,7 wt-% -
CO, -Vol-%| 5,3 wt-%| | Luft [84,2Vol-%| -wt-% 193m
MPA [  -Vol-%[108 wt-% =
H,0 | -Vol-%[83,9 wt-% Gas LM 198 °C
Luft -Vol-%|  -wt-%| | CO. -Vol-%|  -wt-% 121m
MPA -Vol-%|  -wt-% = Desorber
Gas LM | [1,0|  -volog| -wtop| 201C Kopfdruck: -bar
CO, [14,0Vol-9%| 55wt-%| [Luft | -Vol-% -wt-9| o o - Kosﬁe;nﬁ);raltm;: - g
MPA|  -Vol-%[10,8wt-% — emperatur ulauf: - °
H,0 | 2,3V0l-%(83,7 wt-% 20,6 °C Verdampfertemperatur: - °C
Luft [83,7Vol-% -wt-%
le——m—r
Gas
LM 38,2 mi/h
215,7 kg/h 21,0 °C
1058 kg/m3 0,990 bar
20,7 °C 13,9 Vol-%CO,
5,6 wt-9% CO, - Vol-9% MPA
10,8 wt-% MPA 2,5 Vol-% H,0
83,6 wt-% H,0 83,6 Vol-% Luft

- wt-9% Luft

0,722 mol CO, / mol MPA

Abbildung 8.39: Messergebnisse zum Experiment C7.

C8

Gas
45,7 m3/h
40,6 °C
1,001 Bar
9,7 Vol-% CO,
- Vol-9% MPA
7,4 Vol-%H,0
82,8 Vol-% Luft

LM
209,9 kg/h
1049 kg/m?
39,9 °C
4,6 Wt-% CO,
18,6 wt-% MPA
76,9 wt-% H,0

- wt-9% Luft
0,342 mol CO, / mol MPA
Gas LM
€O, -Vol-%| 5,2 wt-% 297m
MPA -Vol-%]18,6 wt-% 42,8 °C
H,0 -Vol-%|76,2 wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%| -wt-%| | CO; [10,6Vol-%| 5,1wt-% 245m
MPA -Vol-%|18,5 wt-% 43'4 C
Gas LM H,0 | 8,7Vol-%|76,4 wt-% -
CO, -Vol-%| 5,3 wt-%| | Luft [80,7Vol-%| -wt-% 193m
MPA|  -Vol-%[18,4 wt-% —
H,0 | -Vol-%[763 wt-% Gas LM 430 ¢
Luft | -Vol-%| -wt-%] | CO -Vol-ul 52wt9 o
MPA|  -Vol-%|185wt-% = Desorber
Gas LM H,0 -Vol-%|76,2 wt-% 426 °C Kopfdruck: 1,05 bar
€O, |11,5Vol-%| 54wt-%| [Luft | -Vol-oo| -wt%| o o Kopftemperatur: 94,5 °C
MPA -Vol-%(18,5 wt-% — Temperatur LM Zulauf: 98,2 °C
H,0 | 6,2V0l-%|76,1 wt-% 38,2 °C \Verdampfertemperatur: 99,4 °C
Luft [82,3Vol-%| -wt-%
le———r
Gas
LM 44,5 m*/h
213,0 kg/h 33,9 °C
1056 kg/m3 1,003 bar
37,2°C 11,8 Vol-% CO,
5,5 wt-% CO, - Vol-9% MPA
18,6 wt-% MPA 5,3 Vol-% H,0
75,9 wt-06 H,0 83,0 Vol-9 Luft

- wt-9% Luft

0,408 mol CO, / mol MPA

Abbildung 8.40: Messergebnisse zum Experiment C8.
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Cc9

Gas
71,3 m3/h
23,3 °C
1,006 Bar
2,5 Vol-% CO,
- Vol-% MPA
2,9 Vol-% H,0
94,6 Vol-% Luft

LM

104,7 kg/h

1047 kg/m3

21,7 °C

4,4 wt-% CO,

18,7 wt-% MPA

77,0 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,324 mol CO, / mol MPA

Gas LM
COp | -Vol-%| -wt% 297m
MPA|  -Vol-%| -wt-% 945 °C
H,0 -Vol-%| -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%]| | €O, | 2,7Vol-%)| 4,7 wt-% 245m

MPA -Vol-%(18,7 wt-% 24‘5 C

Gas LM H,0 | 3,1Vol-%|76,6 wt-% -
CO, -Vol-%| 51wt-%| | Luft |94,2Vol-%| -wt-% 193m
MPA|  -Vol-%[18,8 wt-% '.
H,0 | -Vol-%[76,2 wt-% Gas LM 24,7 °C
Luft | -Vol-06| -wt-%| | CO Vol-ul 49wt-%| o

MPA|  -Vol-06[18,5 wt-% = Desorber

Gas LM H.0 -Vol-%(76,5 wt-% 241°C Kopfdruck: 1,05 bar
COp | 3,1Vol-%| 51wt-0| [ Luft | -Vol-%| -wt-%| o Kopftemperatur: 95,3 °C
MPA -Vol-%(18,6 wt-% — Temperatur LM Zulauf: 98,7 °C
H,0 | 2,6V0l-%[76,3 wt-% 230 °C Verdampfertemperatur: 99,3 °C
Luft |94,4 Vol-% - wt-%

le————
Gas
LM 70,8 mi/h
107,0 kg/h 21,5 °C
1053 kg/m3 1,010 bar
23,0 °C 3,1 Vol-% CO,
5,2 wt-% CO, - Vol-% MPA

18,7 wt-% MPA

2,6 Vol-% H,0

76,1 wt-% H,0

94,4 Vol-% Luft

- wt-% Luft
0,386 mol CO, / mol MPA

Abbildung 8.41: Messergebnisse zum Experiment C9.

C10

Gas
69,7 m3/h
19,9°C
1,008 Bar
2,5 Vol-% CO,
- Vol-% MPA
2,4 Vol-% H,0
95,1 Vol-% Luft

LM

209,8 kg/h

1049 kg/m3

18,9 °C

4,8 wt-% CO,

18,3 wt-% MPA

76,9 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,364 mol CO, / mol MPA

Gas LM
COp | -Vol-%| -wt% 297m
MPA -Vol-% -wt-% 20,0 °C
H,0 -Vol-%| -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%]| | €O, | 2,7Vol-%)| 4,8wt-% 245m

MPA -Vol-%(18,2 wt-% 24'5 C

Gas LM H,0 | 2,5Vol-%[77,1wt-% -
CO, -Vol-%| 5,1wt-%| | Luft |94,9Vol-%| -wt-% 193m
MPA|  -Vol-%[18,4 wt-% ~
H,0 | -Vol-9%[76,5 wt-% Gas LM 209 *C
Luft -Vol-%| -wt-%| | CO. -Vol-%| 4,9wt-% 121m

MPA -Vol-%(18,4 wt-% = Desorber

Gas LM H,0 -Vol-%(76,6 wt-% 21,0 °C Kopfdruck: 1,05 bar
CO; | 3,0Vol-%| 51wt-9| [ Luft | -Vol-%| -wt-%| o Kopftemperatur: 94,5 °C
MPA -Vol-%(18,4 wt-% — Temperatur LM Zulauf: 98,4 °C
H,0 | 2,5V0l-%[76,5 wt-% 21,5 °C \Verdampfertemperatur: 98,2 °C
Luft |94,5Vol-% -wt-%

le———
Gas
LM 70,6 m3/h
214,2 kg/h 22,5 °C
1052 kg/m3 1,011 bar
213 °C 3,1 Vol-% CO,
4,9 wt-% CO, - Vol-% MPA

18,4 wt-% MPA

2,5 Vol-% H,0

76,6 wt-% H,0

94,4 Vol-% Luft

- wt-% Luft

0,371 mol CO, / mol MPA

Abbildung 8.42: Messergebnisse zum Experiment C10.
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C11

Gas
38,7 m/h
23,9 °C
1,001 Bar
4,5 Vol-%CO,
- Vol-9% MPA
2,9 Vol-%H,0
92,6 Vol-% Luft

LM
104,8 kg/h
1048 kg/m?
22,5°C
4,7 wt-% €O,
18,5 wt-% MPA
76,8 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,352 mol CO, / mol MPA
Gas LM
o, -Vol-%| 5,5 wt-% 297m
MPA -Vol-% - wt-% 251 °C
H,0 -Vol-%| -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%]| | CO; | 4,8Vol-%| 52wt-% 245m
MPA -Vol-%|18,9 wt-% 27‘6 C
Gas LM H,0 | 3,2V0l-%|75,9 wt-% -
CO, -Vol-%| 50 wt-%| | Luft [92,0Vol-%| -wt-% 193m
MPA|  -Vol-%[18,5 wt-% =
H,0 | -Vol-%[76,5 wt-% Gas LM 262 °C
Luft | -Vol-%| -wt-%] | CO -Vol-ul 52wt%| o
MPA|  -Vol-%|18,4 wt-% = Desorber
Gas LM H,0 -Vol-%|76,4 Wt-% 26,7 °C Kopfdruck: 1,05 bar
€O, | 54Vol-%| 54wt-%]| [Luft | -Vol-oo| -wt%| o o Kopftemperatur: 91,6 °C
MPA -Vol-%(18,4 wt-% — Temperatur LM Zulauf: 98,5 °C
H,0 | 3,2V0l-%(76,2 wt-% 26,2 °C \Verdampfertemperatur: 97,0 °C
Luft [91,4Vol-% -wt-%
le——m—r
Gas
LM 39,1 mi/h
107,1 kg/h 24,8 °C
1054 kg/m3 1,003 bar
252 °C 5,3 Vol-%CO,
5,4 wt-% CO, - Vol-9% MPA
18,4 wt-% MPA 2,9 Vol-% H,0
76,2 wt-% H;0 91,8 Vol-% Luft

- wt-9% Luft

0,405 mol CO, / mol MPA

Abbildung 8.43: Messergebnisse zum Experiment C11.

C12

Gas
40,1 m3/h
38,9 °C
1,000 Bar
4,7 Vol-%CO,
- Vol-9% MPA
6,9 Vol-%H,0
88,3 Vol-% Luft

LM
105,2 ke/h
1052 kg/m?
40,8 °C
4,8 Wt-% €O,
18,3 wt-% MPA
76,8 wt-% H,0

- wt-9% Luft
0,367 mol CO, / mol MPA
Gas LM
CO, | -Vol-%| -wt% 297m
MPA -Vol-% - wt-% 40,1 °C
H,0 -Vol-%|  -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%]| | CO; | 5,0Vol-%| 52wt-% 245m
MPA -Vol-%|18,2 wt-% 39'9 C
Gas LM H,0 | 7,2Vol-%|76,6 wt-% -
CO, -Vol-%| 5,2 wt-%| | Luft [87,8Vol-%| -wt-% 193m
MPA|  -Vol-%[18,4 wt-% —
H,0 | -Vol-%[76,4 wt-% Gas LM 387
Luft -Vol-%| -wt-%| | CO. -Vol-%| 5,3wt-% 121m
MPA -Vol-%)|18,3 wt-% - Desorber
Gas LM H,0 -Vol-%|76,3 wt-% 37,2 °C Kopfdruck: 1,05 bar
€O, | 5,8Vol-%6| 54wt-%| [Luft | -Vol-0e| -wt%| .o Kopftemperatur: 93,0 °C
MPA -Vol-%(18,4 wt-% — Temperatur LM Zulauf: 98,2 °C
H,0 | 4,9V0l-%|76,2 wt-% 32,5°C \Verdampfertemperatur: 95,9 °C
Luft [89,4Vol-%| -wt-%
le———r
Gas
LM 37,7 m’/h
105,9 kg/h 27,8 °C
1055 kg/m3 1,001 bar
30,9 °C 5,8 Vol-9% CO,
5,5 wt-% CO, - Vol-9% MPA
18,6 wt-% MPA 3,7 Vol-% H,0
75,9 wt-06 H,0 90,5 Vol-9 Luft

- wt-9% Luft

0,410 mol CO, / mol MPA

Abbildung 8.44: Messergebnisse zum Experiment C12.
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8 Anhang

C13

Gas
39,4 m*/h
24,6 °C
0,995 bar
12,1 Vol-% CO,
- Vol-% MPA
3,1 Vol-% H,0
84,8 Vol-0 Luft

LM

104,6 kg/h

1046 kg/m3

21,9 °C

4,6 wt-% CO,

18,5 wt-% MPA

76,8 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,347 mol CO, / mol MPA

Gas LM
CO, | -Vol-%[ 53wt-% 297m
MPA -Vol-% -wt-% 26,3 °C
H,0 -Vol-%| -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%| | €O, [12,7Vol-%| 53 wt-% 245m

MPA -Vol-%[19,0 wt-% 27‘6 C

Gas LM H,0 | 3,7Vol-%|75,7 wt-% -
CO, -Vol-%| 54 wt-%| | Luft |83,5Vol-%| -wt-% 193m
MPA|  -Vol-%[18,8 wt-% -
H,0 | -Vol-%[75,9 wt-% Gas LM 278 °C
Luft -Vol-%|  -wt-%] | CO. -Vo}-% 5,4wt-% 121m 5 b

MPA -Vol-%]18,8 wt-% esorber

Gas LM H.0 -Vol-%(75,9 wt-% 27,9 °C Kopfdruck: 1,05 bar
CO, 13,3%}-% 55wt-0%| | Luft Vol -wt%| oo < Kosfte:ﬂ;;raltm;: ggz °g
MPA|  -Vol-%[18,7 wt-0% — emperatur ulauf: 98,6 °
H,0 | 3,5Vol-%[72,8 wt-% 26,6 °C \Verdampfertemperatur: 100,6°C
Luft |83,2Vol-% - wt-%

le————
Gas
LM 39,8 mi/h
107,1 kg/h 24,0 °C
1057 kg/m3 0,996 bar
25,5 °C 13,2 Vol-% CO,
5,7 wt-% CO, - Vol-% MPA

18,9 wt-% MPA

3,0 Vol-% H,0

75,5 wt-% H,0

83,7 Vol-9% Luft

- wt-% Luft
0,416 mol CO, / mol MPA

Abbildung 8.45: Messergebnisse zum Experiment C13.

C14

Gas
43,4 m’/h
41,2 °C
10,987 Bar
11,6 Vol-% CO,
- Vol-% MPA
7,8 Vol-% H,0
80,6 Vol-% Luft

LM

104,8 kg/h

1048 kg/m3

43,3 °C

4,7 wt-% CO,

18,9 wt-% MPA

76,4 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,349 mol CO, / mol MPA

Gas LM
€O, | -Vol-%| 5,7 wt-% 297m
MPA -Vol-% -wt-% 42,8 °C
Hy,0 -Vol-%|  -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%| | €O, |12,4Vol-%| 5,5wt-% 245m

MPA -Vol-%(18,8 wt-% ) ’1 “C

Gas LM H,0 | 8,3Vol-%[75,7 wt-% s
CO, -Vol-%| 5,6 wt-%| | Luft |79,3Vol-%|  -wt-% 193m
MPA -Vol-%[18,9 wt-% —
H,0 | -Vol-9[75,5 wt-% Gas LM 409 "¢
Luft -Vol-%|  -wt-%] | CO. -Voi-% 5,7 wt-% 121m 5 5

MPA -Vol-%[18,9 wt-% esorber

Gas LM H,0 -Vol-%75,4 wt-% 384 °C Kopfdruck: 1,05 bar
CO, 13,3V0}-% 59wt-%| | Luft Vol-0o| -wt-%| o T KOEfteLme;ra}tm;: gg,z °g
MPA -Vol-%|19,0 wt-% — emperatur ulauf: 98,6 °
H,0 | 5,0V0l-%|75,1 wt-% 330°C \Verdampfertemperatur: 99,1 °C
Luft 81,7 Vol-% -wt-%

le——---—
Gas
LM 40,2 m3/h
105,1 kg/h 27,4 °C
1057 kg/m3 0,988 bar
308 °C 13,4 Vol-% CO,
5,9 wt-% CO, - Vol-% MPA

19,1 wt-% MPA

3,7 Vol-% H,0

75,0 wt-% H,0

83,0 Vol-% Luft

- wt-% Luft

0,425 mol CO, / mol MPA

Abbildung 8.46: Messergebnisse zum Experiment C14.
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C15

Gas
35,7 m3/h
22,0 °C
1,000 Bar
4,2 Vol-%CO,
- Vol-9% MPA
2,8 Vol-%H,0
92,9 Vol-% Luft

LM
209,4 kg/h
1047 kg/m?
21,0 °C
4,5 wt-% €O,
18,7 wt-% MPA
76,8 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,336 mol CO, / mol MPA
Gas LM
CO, -Vol-%| 4,9 wt-% 297m
MPA -Vol-% - wt-% 228 °C
H,0 -Vol-%| -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%]| | CO; | 4,8Vol-%| 4,7 wt-% 245m
MPA -Vol-%|18,5 wt-% 22‘9 C
Gas LM H,0 | 2,8V0l-%|76,7 wt-% :
CO, -Vol-%| 4,9 wt-%| | Luft [92,4Vol-%| -wt-% 193m
MPA|  -Vol-%[18,6 wt-% =
H,0 | -Vol-%[76,5 wt-% Gas LM 234 °C
Luft -Vol-%|  -wt-%| | CO. -Vol-%| 51wt-% 121m
MPA -Vol-%)|18,7 wt-% = Desorber
Gas LM H,0 -Vol-%|76,3 Wt-% 238 °C Kopfdruck: 1,05 bar
€O, | 5,8Vol-%6] 5,1wt-%] [Luft | -Vol-oo| -wt%| o o Kopftemperatur: 95,8°C
MPA -Vol-%[18,5 wt-% — Temperatur LM Zulauf: 99,0 °C
H,0 | 3,0V0l-%|76,4 wt-% 24,1 °C \Verdampfertemperatur: 100,0°C
Luft [91,2Vol-% -wt-%
le——m—r
Gas
LM 36,5 mi/h
213,7 kg/h 23,9 °C
1053 kg/m3 1,002 bar
24,1 °C 5,7 Vol-% CO,
5,1 wt-% CO, - Vol-9% MPA
18,6 wt-% MPA 3,0 Vol-% H,0
76,4 wt-% H;0 91,3 Vol-% Luft

- wt-9% Luft

0,378 mol CO, / mol MPA

Abbildung 8.47: Messergebnisse zum Experiment C15.

C16

Gas
39,8 m/h
41,9 °C
1,002 Bar
3,3 Vol-%CO,
- Vol-9% MPA
8,2 Vol-%H,0
88,5 Vol-% Luft

LM
209,8 kg/h
1049 kg/m?
41,1 °C
4,4 Wt-% €O,
18,4 wt-% MPA
77,2 wt-% H,0

- wt-9% Luft
0,334 mol CO, / mol MPA
Gas LM
€O, -Vol-%| 5,2 wt-% 297m
MPA -Vol-%19,0 wt-% 44‘1 °C
H,0 -Vol-%|75,7 wt-% Gas LM .
Luft -Vol-%|  -wt-%| | CO; | 3,7Vol-%| 54wt-% 245m
MPA -Vol-%|18,3 wt-% 44'2 C
Gas LM H,0 | 8,9Vol-%|76,4 wt-% -
CO, -Vol-%| 5,2 wt-%| | Luft [87,4Vol-%| -wt-% 193m
MPA|  -Vol-%[18,4 wt-% —
H,0 | -Vol-%[76,4 wt-% Gas LM 44,1 7c
Luft -Vol-%|  -wt-%] | CO. -Vol-%| 5,0wt-% 121m
MPA|  -Vol-%|183 wt-% = Desorber
Gas LM H,0 -Vol-%|76,7 wt-% 439 °C Kopfdruck: 1,03 bar
€O, | 5,1Vol-%| 51wt-% [Luft| -Vol-oo| -wt%| o o Kopftemperatur: 90,2 °C
MPA -Vol-%(18,3 wt-% — Temperatur LM Zulauf: 96,5 °C
H,0 | 7,0V0l-%|76,6 wt-% 39,7 °C \Verdampfertemperatur: 97,0 °C
Luft [87,9Vol-%|  -wt-%
le———r
Gas
LM 38,9 m’/h
212,2 kg/h 35,6 °C
1052 kg/m3 1,002 bar
38,6 °C 5,4 Vol-% CO,
5,1 wt-% CO, - Vol-9% MPA
18,5 wt-% MPA 6,0 Vol-% H,0
76,4 wt-06 H,0 88,6 Vol-9 Luft

- wt-9% Luft

0,387 mol CO, / mol MPA

Abbildung 8.48: Messergebnisse zum Experiment C16.
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8 Anhang

C17

Gas
39,3 m*/h
21,0 °C
10,995 Bar
11,8 Vol-% CO,
- Vol-% MPA
2,5 Vol-% H,0
85,7 Vol-% Luft

LM

210,2 kg/h

1051 kg/m3

19,3 °C

4,9 wt-% CO,

18,9 wt-% MPA

76,2 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,363 mol CO, / mol MPA

Gas LM
CO, | -Vol-%[ 52wt-% 297m
MPA -Vol-% -wt-% 217 °C
H,0 -Vol-%| -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%| | €O, [12,3Vol-%| 53 wt-% 245m

MPA -Vol-%(19,1 wt-% > ‘9 C

Gas LM H,0 | 2,3Vol-%|75,6 wt-% -
CO, -Vol-%| 54 wt-%| | Luft |85,2Vol-%| -wt-% 193m
MPA|  -Vol-%[19,0 wt-% -
H,0 | -Vol-%[75,5 wt-% Gas LM 22,5 °C
Luft -Vol-%|  -wt-%] | CO. -Vo}-% 5,4wt-% 121m 5 b

MPA -Vol-%(19,0 wt-% esorber

Gas LM H.0 -Vol-%[75,6 wt-% 229 °C Kopfdruck: 1,05 bar
CO, 13,1in.% 4wt [ Luft | -Vol-%| -wt-%| oo - Kosfte:n;;raltm;: 2;2 g
MPA|  -Vol-%[19,2 wt-0% — emperatur ulauf: 98,5 °
H,0 | 2,8Vo0l-%[75,4 wt-% 230 °C \Verdampfertemperatur: 97,9 °C
Luft |84,2Vol-% - wt-%

le————
Gas
LM 40,2 mi/h
214,7 kg/h 233°C
1057 kg/m3 0,997 bar
232°C 13,0 Vol-% CO,
5,5 wt-% CO, - Vol-% MPA

18,7 wt-% MPA

2,7 Vol-% H,0

75,8 wt-% H,0

84,3 Vol-% Luft

- wt-% Luft
0,410 mol CO, / mol MPA

Abbildung 8.49: Messergebnisse zum Experiment C17.

C18

Gas
42,7 m3/h
42,1°C
10,986 Bar
10,4 Vol-% CO,
- Vol-% MPA
8,2 Vol-% H,0
81,4 Vol-% Luft

LM

209,7 kg/h

1049 kg/m3

40,5 °C

4,5 wt-% CO,

18,3 wt-% MPA

77,2 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,345 mol CO, / mol MPA

Gas LM
COp | -Vol-%[ 51wt-% 297m
MPA -Vol-%|  -wt-% " 4‘7 c
Hy,0 -Vol-%|  -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%| | €O, [11,0Vol-%| 5.2wt-% 245m

MPA -Vol-%(18,7 wt-% 45'4 C

Gas LM H,0 | 9,7Vol-%[76,1 wt-% s
CO, -Vol-%| 5,3 wt-%| | Luft |79,3Vol-%| -wt-% 193m
MPA -Vol-%[18,7 wt-% —
H,0 | -Vol-%| 7,6wt-% Gas LM 450 ¢
Luft -Vol-%|  -wt-%] | CO. -Vol-%| 54wt-% 121m 5 5

MPA -Vol-%(18,8 wt-% esorber

Gas LM H,0 -Vol-%/75,7 wt-% 44,8 °C Kopfdruck: 1,05 bar
CO, [12,7Vol-%| 54wt-%| | Luft Vol-0o| -wt-%| o T KosfteLme;ra}tm;: gg,z °g
MPA -Vol-%(19,1 wt-% — emperatur ulauf: 98,4 °
H,0 | 7,2Vo0l-%|75,5 wt-% 395 °C \Verdampfertemperatur: 99,8 °C
Luft |80,1Vol-% -wt-%

le——---—
Gas
LM 41,5 m3/h
213,0 kg/h 35,1°C
1056 kg/m3 0,988 bar
384 °C 12,9 Vol-% CO,
5,6 wt-% CO, - Vol-% MPA

19,0 wt-% MPA

5,4 Vol-% H,0

75,4 wt-% H,0

81,7 Vol-% Luft

- wt-% Luft

0,409 mol CO, / mol MPA

Abbildung 8.50: Messergebnisse zum Experiment C18.
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Cc19

Gas
72,6 m*/h
23,4 °C
1,017 Bar
2,4 Vol-%CO,
- Vol-9% MPA
2,9 Vol-%H,0
94,7 Vol-% Luft

LM
104,5 ke/h
1046 kg/m?
21,5 °C
4,3 wt-% €O,
18,7 wt-% MPA
77,0 wt-% H,0

- wt-% Luft
0,316 mol CO, / mol MPA
Gas LM
O, “Vol-%|  -wt-% 297m
MPA|  -Vol-%| -wt-% 281 °C
H,0 -Vol-%| -wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%| -wt-%| | COz | 2,7Vol-%| -wt-% 245m
MPA| -Vol-% -wt-9 2=
Gas LM H,0 | 3,5Vol-%| -wt-% -
CO, -Vol-%|  -wt-%| | Luft [93,8Vol-%| -wt-% 1,93m
MPA|  -Vol-%| -wt-% —
H,0 | -Vol-%| -wt% Gas LM 28,7 °C
Luft -Vol-%|  -wt-%| | CO. -Vol-%|  -wt-% 121m
MPA -Vol-%|  -wt-% = Desorber
Gas LM H,0 “Vol-%|  -wt-% 27,8 °C Kopfdruck: 1,05 bar
€O, | 2,9Vol-06| -wt-%| [LTuft| -Vol-oo| -wt%| o o Kopftemperatur: 95,5 °C
MPA -Vol-%) -wt-% — Temperatur LM Zulauf: 99,1°C
H,0 | 3,3Vol-%| -wt-% 26,0 °C \Verdampfertemperatur: 100,1°C
Luft [93,8Vol-% -wt-%
le——m—r
Gas
LM 72,2 mé/h
106,8 kg/h 21,9 °C
1053 kg/m3 1,020 bar
23,2°C 3,0 Vol-%CO,
5,3 wt-% CO, - Vol-9% MPA
19,1 wt-% MPA 2,6 Vol-% H,0
75,6 wt-% H,0 94,4 Vol-% Luft

- wt-9% Luft

0,386 mol CO, / mol MPA

Abbildung 8.51: Messergebnisse zum Experiment C19.

C20

Gas
74,7 m*/h
19,7 °C
10,997 bar
2,3 Vol-%C0,
- Vol-% MPA
2,3 Vol-% H,0
95,5 Vol-% Luft

LM
209,5 kg/h
1048 kg/m?
18,7 °C
4,7 wt-% €O,
18,2 wt-% MPA
77,1 wt-% H,0

- wt-9% Luft
0,358 mol CO, / mol MPA
Gas LM
CO, -Vol-%| 4,6 wt-% 2.97m
MPA -Vol-%]18,7 wt-% 19.8 °C
H,0 -Vol-%|76,8 wt-% Gas LM -
Luft -Vol-%|  -wt-%]| | CO; | 2,6Vol-%| 5,1wt-% 245m
MPA -Vol-%|18,7 wt-% 20'4 C
Gas LM H,0 | 2,3Vol-%|76,1wt-% -
CO, -Vol-%| 5,2 wt-%| | Luft [95,0Vol-%| -wt-% 193m
MPA|  -Vol-%[19,0 wt-% ~
H,0 | -Vol-%[759 wt-% Gas LM 209 *C
Luft -Vol-%| -wt-%| | CO. -Vol-%| 4,9 wt-% 121m
MPA -Vol-%)|18,8 wt-% - Desorber
Gas LM H,0 -Vol-%|76,2 wt-% 209 °C Kopfdruck: 1,05 bar
CO; | 2,8Vol-%| 53wt-%| [Luft | -Vol-0e| -wt%| .o Kopftemperatur: 93,3 °C
MPA -Vol-%(18,5 wt-% — Temperatur LM Zulauf: 98,9 °C
H,0 | 2,4V0l-%|76,3 wt-% 209 *C \Verdampfertemperatur: 100,3 °C
Luft [94,8Vol-%|  -wt-%
le———r
Gas
LM 75,2 m*/h
213,5 kg/h 20,8 °C
1051 kg/m3 1,001 bar
21,0 °C 2,8 Vol-%CO,
5,1 wt-% CO, - Vol-9% MPA
18,7 wt-% MPA 2,4 Vol-% H,0
76,2 wt-06 H,0 94,7 Vol-9% Luft

- wt-9% Luft

0,376 mol CO, / mol MPA

Abbildung 8.52: Messergebnisse zum Experiment C20.
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