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1 Einleitung

Im Jahr 2011 umfasste die Weltbevolkerung ca. 7 Milliarden Menschen mit einem
steigenden Wachstum von 1,1% iiber 5 Jahre (United Nation Population Fund
2011). Mit 4 Milliarden Menschen leben mehr als die Hilfte davon in der Region
Asien und Pazifik (United Nation Population Fund 2011). Diese Region verzeich-
nete in den letzten Jahren ein rasantes Wirtschaftswachstum von tiber 7%, gemes-
sen am Bruttoinlandsprodukt (International Monetary Fund 2011). Mit der zu-
nehmenden Wirtschaftsentwicklung in der bevolkerungsreichsten Region wichst
auch der Wohlstand gemessen am Bruttoinlandsprodukt pro Kopf und der Lebens-
standard der Menschen steigt (United Nations Development Programme 2011).
Einhergehend mit dieser Entwicklung nimmt der Verbrauch an Primérenergie ste-
tig zu, siche Abbildung 1-1, ebenso wie der weltweite Verbrauch an Erdol, das
den grofBten Anteil an verbrauchten Primédrenergietrdgern ausmacht.

World

World total final consumption from 1971 to 2009
by fuel (Mtoe)

0
1971 1975 1980 1985

1990 1995 2000 2005 2009
B Coal/peat B oil [ Natural gas
[ Biofuels and waste* [ Electricity B Other**

Abbildung 1-1: Entwicklung des weltweiten Primiirenergieverbrauchs (International Energy
Agency 2011)

Wie aus Abbildung 1-2 hervorgeht, konkurriert die Verwendung des Ols fiir nicht-
elektrische Anwendungen, worunter auch die Verwendung als Grundstoff in der
chemischen Industrie fillt, mit der Anwendung im Transportbereich fiir die Fort-
bewegung. Mit anhaltendem Wachstum, stetiger Entwicklung und zunehmendem
Wohlstand der Weltbevolkerung gehen auch eine Verknappung von Ressourcen
sowie eine Konkurrenz fiir deren Nutzung einher. Daher findet auch der nachhal-
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tige Umgang mit den Ressourcen sowie die Suche nach alternativen Rohstoffen
immer mehr Beachtung in der chemischen Industrie, um die steigende Nachfrage
nach chemischen Erzeugnissen abdecken zu konnen. Dies treibt auch hier den
Rohstoffwandel voran (Lunsford 2000; Behr et al. 2010; Maurer et al. 2011).

Oil

Total final consumption from 1971 to 2009
by sector fivitoej

4000
3500
3000
2500
2000
1 500
1000
500

T

T

T

0
1971 1975 1980 1985 1990 1995 2000 2005 2009
M industry B Transport [ Other* Bl Non-energy use

Abbildung 1-2: Entwicklung des weltweiten Olverbrauchs, aufgeteilt nach Bereichen
(International Energy Agency 2011)

In Deutschland lag 2008 der Anteil von Rohol, der als Rohstoff in der chemischen
Industrie genutzt wurde, bei 72% mit einem Gesamtrohstoffverbrauch von 21,2
Mio. t (Maurer et al. 2011). Als weitere Rohstoffe kamen in Deutschland 2008 zu
14% Erdgas, 13% nachwachsende Rohstoffe und mit 1% Kohle zum Einsatz
(Maurer et al. 2011), wobei das Olefin-Ethylen als petrochemisches Primérpro-
dukt mit einem Verbrauch von 5,31 Mio. t in 2008 einen Anteil von 33% am Erd-
Olverbrauch in der chemischen Industrie aufwies, mit steigender Tendenz auf 5,47
Mio. t in 2010 (Mdurer et al. 2011; Verband der Chemischen Industrie VCI e.V.
2011). Der Verbrauch an Ethylen wurde in 2008 in Deutschland fast ausschlie3-
lich durch inldndische Produktionskapazititen abgedeckt (Verband der
Chemischen Industrie VCI e.V. 2010). Innerhalb der Europdischen Union, die ca.
1/3 des weltweit produzierten Ethylens in 2008 herstellte, war Deutschland mit
einem Produktionsanteil von 22% der grofite Einzelproduzent, sieche Abbildung
1-3 (Seddon 2010). Mit iiber 70% wurde in Westeuropa das Erdolderivat Naphta
zur Ethylenherstellung durch das Steam-Cracking-Verfahren verwendet. Neben
dem Steam-Cracking von Naphta zur Ethylen-Gewinnung, welches iiberwiegend
in Westeuropa und Japan angewendet wird, kommt das Ethan-Cracking-Verfahren
tiberwiegend in den USA in der Grundstoftherstellung der chemischen Industrie
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zur Anwendung (Behr et al. 2010). Dieses Ethan wird aus Erdgas gewonnen. Das
in Deutschland im Jahr 2008 weiterverarbeitete Ethylen wurde zu ca. 55% zur
Polyethylen-Herstellung verwendet, zu ca. 15% zur Dichlorethan- und Vinylchlo-
rid-Herstellung, zu weiteren 15% zur Ethylenoxid-Herstellung sowie zu ca. 15%
zur Herstellung von Acetaldehyd, Ethylalkohol, Ethylbenzol und anderen Produk-
ten (Verband der Chemischen Industrie VCI e.V. 2010). Die Verteilung der Folge-
produkte des Ethylens in Westeuropa ist dhnlich der Verteilung in Deutschland
(Behr et al. 2010; Verband der Chemischen Industrie VCI e.V. 2010); hierbei ist
der europiische Preis fiir eine Tonne Ethylen eng an den Olpreis gekoppelt, der in
2008 bei 737 €/Tonne Ethylen lag. Somit wird Ethylen als wichtiger Grundstoff
der chemischen Industrie angesehen, dessen Herstellung tiberwiegend auf Crack-
verfahren von Naphta oder auf von Erdgas abgetrenntem Ethan basiert.

Verteilung der weltweiten
Jahresproduktion Ethylen - 2008

Mittlerer Osten

Europaische 8,7%
Union
29%
Rest der Welt
73%
Nordamerika
30%

Abbildung 1-3: Regionale Verteilung der Ethylenproduktion von 120 Mio. t in 2008 (Seddon
2010)

Die Abbildung 1-3 stellt die weltweite Verteilung der Ethylenproduktion des Jah-
res 2008 dar, wobei die Kapazititen in 2008 in der Region Asien um 6,5% zuge-
nommen haben. Die Kapazititen in dieser Region sind innerhalb der letzten 10
Jahre um mehr als 50% gestiegen und es wird zu iiber 75% Naphta verwendet
(Seddon 2010). Aufgrund steigender Ethylennachfrage und dem stéindigen Ausbau
der Produktionskapazititen sowie der gleichzeitigen Verknappung des Rohstoffs
Ol werden weltweit alternative Synthesewege zum Ethylen erforscht (Mleczko
1996; Lunsford 2000; Li 2001; Malekzadeh et al. 2002; Behr et al. 2010).
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1.1 Stand der Technik Ethylenproduktion

Das verbreitetste Verfahren zur Ethylenherstellung ist mit einem weltweiten Anteil
von iiber 50% die thermische Pyrolyse von Naphta, die auch als Steam-Cracking-
Verfahren bekannt ist (Zimmermann et al. 2009). Das Steam-Cracking-Verfahren
findet in einem Temperaturbereich von 800 — 900 °C statt, da erst bei Temperatu-
ren oberhalb von 750 °C die freie Bildungsenthalpie pro Mol Kohlenstoff des
Ethans gr6Ber wird als die des Ethylens und somit die Ethylen-Bildung thermody-
namisch begiinstigt wird (Bearns et al. 2006). In Abbildung 1-4 ist ein vereinfach-
tes BlockflieBbild mit den wichtigsten Prozessschritten des Steam-Cracking-
Verfahrens dargestellt, welche nachfolgend kurz erldutert werden.

Wasserdampf

[Hapme ) steom.cracker —m WeSieTEnr | e Efs;faﬁ:iz‘::z:s:;“-ﬁm%

Crackbenzin

Abbildung 1-4:Vereinfachtes Blockfliefbild des Steam-Cracking-Verfahrens (Bearns et al.
2006)

Das Naphta wird im Steam-Cracker vorgewdrmt und mit {iberhitztem Wasser-
dampf in Kontakt gebracht. Die Verweilzeit im Steam-Cracker liegt zwischen 0,2
und 0,5 s und ist abhéngig von der jeweiligen Temperatur im Steam-Cracker, wo-
bei der Ethylenanteil mit steigender Temperatur zunimmt und die Verweilzeit
dementsprechend reduziert werden muss (Bearns et al. 2006). Im Anschluss
werden die Spaltgase sofort auf unter 400 °C gekiihlt, um Folgereaktionen der
ungesittigten Kohlenwasserstoffverbindungen zu verhindern. Dies geschieht
durch Wasserkiihlung, auch Wasserquenchen genannt, wobei grole Mengen an
Hochdruckdampf erzeugt werden. Nachfolgend wird durch direktes Einspritzen
von Quenchdl das Spaltgas weiter auf 200 °C abgekiihlt. In dieser Stufe werden
Teer und andere Olkomponenten aus den Spaltgasen abgetrennt und es folgt eine
erste Fraktionierung in der nédchsten Stufe, in der die Crackgase oder Spaltgase
vom Crackbenzin getrennt werden. Die Spaltgase werden nachfolgend im Aufbe-
reitungsteil, dem sogenannten kalten Teil des Steam-Cracking-Verfahrens, weiter
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aufgetrennt. Die Abbildung 1-5 zeigt ein vereinfachtes BlockflieBbild der Spalt-
gasaufbereitung. Demnach werden die Gase zuerst auf einen Druck von 32-38 bar
komprimiert (Bearns et al. 2006; Zimmermann et al. 2009), um so eine Siede-
punkterhhung der Kohlenwasserstoffe zu erreichen und somit die Betriebstempe-
raturen der nachfolgenden Produkttrennung, der Tieftemperaturdestillation, zu
erhohen. Zwischen der Kompression und der Tieftemperaturkiihlung der Crackga-
se auf unter —100°C werden die Sauergase Schwefelwasserstoft (H.S) und Koh-
lendioxid (CO,) entfernt. Dies ist zum einen aufgrund der Korrosivitit des Schwe-
felwasserstoffs erforderlich, zum anderen um das Ausfrieren des Kohlendioxidsins
der nachgeschalteten Tieftemperaturtrennung zu verhindern. Der Anteil der Sau-
ergase darf fiir die weitere Aufbereitung 0,2 ppm nicht tiberschreiten.

kiihlung

. Tief-
Verdichter, N Sauergas- N N Produkt-
oL Kompressor wiésche temperatur- trennung Ethylen

Sauergase
Byprodukte

Abbildung 1-5:Vereinfachtes BlockflieBbild der Spaltgasaufbereitung (Bearns et al. 2006)

Im Ethylenherstellungsverfahren nach dem Stand der Technik wird die Sauergas-
wische vor der weiteren Prozessgasauftrennung angesiedelt und basiert auf einer
regenerativen Alkanolaminwésche, beispielsweise mit dem Standardabsorbens
Monoethanolamin sowie einer nachgeschalteten Feinwésche, beispielsweise mit-
tels Natronlauge, um die Anforderungen an die Reinheit zu erzielen
(Zimmermann et al. 2009). In der regenerativen Alkanolaminwésche wird der
Kohlendioxidanteil auf unter 3 ppm und in der anschlieBenden Feinwdsche auf
einen Anteil von unter 0,2 ppm reduziert (Bearns et al. 2006; Zimmermann et al.
2009). Im weiteren Verlauf der Spaltgasautbereitung wird das Gas vorgekiihlt und
getrocknet, um im Anschluss die leichten Kohlenwasserstoffverbindungen C,.
sowie den Wasserstoff abtrennen zu konnen, wie in Abbildung 1-6 dargestellt
(Bearns et al. 2006). Im Anschluss wird das Spaltgas gekiihlt und getrocknet. Das
vorhandene Ethin, auch unter dem alten Namen Acetylen bekannt, wird mit Was-
serstoff hydriert, um dadurch nochmals den Anteil an Ethan und Ethylen zu erho-
hen. AnschlieBend wird das Gasgemisch weiter abgekiihlt und verfliissigt, um in
einer ersten Stufe Methan (als C;-Komponente) und Wasserstoff abzutrennen. In
der nachfolgenden Trennstufe werden das Ethan und das Ethylen ebenfalls mittels
Tieftemperaturdestillation voneinander getrennt.
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Abbildung 1-6: ProzessflieBbild des Gasaufbereitungsteils bzw. des kalten Teils des Steam-
Cracking-Verfahrens(Bearns et al. 2006)

Wie in Abschnitt 1 ausgefiihrt ist, wird auch in der chemischen Industrie aktiv am
Einsatz alternativer Rohstoffe geforscht, um die zukiinftige Versorgung und die
steigende Nachfrage an chemischen Erzeugnissen abzudecken, die zurzeit noch
auf Erdolbasis hergestellt werden. So wurden in den letzten Jahren verschiedene
alternative Ethylenherstellungsverfahren auf unterschiedlichen Ebenen untersucht
(Zimmermann et al. 2009). Verschiedene alternative Prozesskonzepte wurden
vorgeschlagen, die auch unterschiedliche Rohstoffe einsetzten. Vorgeschlagen
wurden die Dehydratisierung von Ethanol oder Bioethanol, die Herstellung aus
Synthesegas im Rahmen der Fischer-Tropsch-Synthese oder aber die direkte
Kopplung von Methan zu Ethylen (Zimmermann et al. 2009). Die direkte Umset-
zung von Methan zu Ethylen ldsst kaum Wandlungsverluste erwarten, was nach-
folgend erldutert wird.
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1.2 Alternative Ethylenherstellung: Oxidative Kopplung von Methan

Die Oxidative Kopplung von Methan (OCM) stellt eine heterogen katalysierte
Gasphasenreaktion von Methan zu Ethylen dar. Zum einen hat dieses Verfahren
den Vorteil der direkten Umwandlung des Methans, als Hauptbestandteil des Erd-
gases, in das Wertprodukt Ethylen. Zum anderen konnen mit diesem Verfahren
sogenannte Remotegase nutzbar gemacht werden, wobei es sich um bei der Erddl-
forderung anfallendes Erdgas handelt, welches mangels wirtschaftlicher Nutzung
abgefackelt und somit nicht weiter verwertet wird. Die katalytische Umsetzung
von Methan zu Ethylen ist seit Mitte der 80er Jahre des 20. Jahrhunderts bekannt
(Keller et al. 1982; Lunsford 1988) und erfuhr bis Mitte der 90er Jahre enormes
Interesse, das sich in der stetig zunehmenden Anzahl an Publikationen ausdriickte
(Maurer et al. 2011). Die Euphorie legte sich jedoch bis zur Jahrtausendwende
aufgrund der geringen Ethylenausbeute von unter 30%. Die Anzahl an Publikatio-
nen sank wieder und es stellte sich eine anndhernd konstante Anzahl an Veroffent-
lichungen ein. Es kristallisierte sich heraus, dass die Gestaltung eines wirtschaftli-
chen OCM-Prozesses hierbei eine der groBten Herausforderungen fiir die
industrielle Umsetzung des OCM-Prozesses ist (Matherne et al. 1992). Hierflir
wird im Rahmen des 2007 gegriindeten Clusters of Excellence, Unifying Con-
cepts in Catalysis (UniCat), ein neuartiger Ansatz der gleichzeitigen Prozessent-
wicklung auf verschiedenen Ebenen angewandt sowohl auf Mikro- wie auch auf
Makroebene (Stiinkel et al. 2012a). So wurde zu Projektbeginn ein Gesamtpro-
zesskonzept fiir die OCM entwickelt, welches in Abbildung 1-7 dargestellt ist. Der
hier dargestellte OCM-Prozess ist in Anlehnung an den Stand der Technik der
Ethylenherstellung entwickelt worden und stellt die Grundlage der Prozessent-
wicklung in UniCat dar. In einem ersten Schritt werden die einzelnen Blocke mit
Basis-Prozessen ausgelegt, um eine Referenz zu schaffen. AnschlieBend werden
diese verbessert und abschlieend wird der Gesamtprozess optimiert. Die einzel-
nen Stufen werden wie folgt untersucht: Fiir den OCM-Reaktor wurde zu Beginn
ein Wirbelschichtreaktor untersucht, gefolgt von einem Membranreaktor,

Ruckfihrung CHy, Ha

- Ethylen
0: —) Trocknung + co Methan- und Produkt _y’
CH, —— OCM-Reaktor » Komprimier- > = » W stoff- > -
,ner:_ P Abtrennung trennung |
gas — ung abtrennung Neben-
l l produkte
H,0 cO,

Abbildung 1-7: BlockflieBbild des OCM-Prozesses mit klassischer Gasaufbereitung
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die schlieBlich zu einem hybriden Reaktor, einem Membran-Wirbelschichtreaktor,
zusammengefiihrt wurden (Godini et al. 2009; Jaso et al. 2011a). Fiir die Abtren-
nung des bei der Reaktion entstehenden Kohlendioxids in der Sauergaswische
wurde eine Absorption mit iiberlagerter chemischer Reaktion als Basisprozess
eingesetzt (Stiinkel et al. 2011a) und durch Verwendung einer vorgeschalteten
Membrantrennstufe beziiglich Energieeinsatz sowie Investitionskosten deutlich
verbessert (Stiinkel et al. 2012b). Die nachgeschalteten Kohlenwasserstofftrenn-
stufen sind nach dem Stand der Technik als Tieftemperarturdestillation ausgelegt
und verbessert worden (Salerno et al. 2011). Eine Gesamtprozesssynthese des
oben dargestellten Prozesses wurde durchgefiihrt und zeigt verschiedene Ansatz-
punkte zur konzeptionellen Verbesserung auf (Salerno et al. 2011). Im nachfol-
genden Kapitel werden die Prozesssynthese des OCM-Prozesses nach Abbildung
1-7 und somit die Rahmenbedingungen dieser Arbeit beschrieben.

1.2.1 Prozesssynthese — Problemformulierung

Die Prozessentwicklung steht in diesem Projekt vor der Herausforderung, einen
flexiblen Prozess im Miniplant-MafBstab auszuarbeiten, der flexibel auf sich &n-
dernde Prozessanforderungen reagieren kann. So wird im Rahmen des UniCat-
Projektes parallel auf unterschiedlichen Ebenen die OCM untersucht. Neben den
reaktions- und prozesstechnischen Untersuchungen wird auch an neuen Katalysa-
toren sowie deren Herstellungsverfahren gearbeitet, um die vielversprechendsten
Katalysatoren in der OCM-Miniplant zu verwenden (Stiinkel et al. 2012a). So
wurde beispielsweise im Rahmen einer statistischen Untersuchung von mehr als
1000 Volltextreferenzen der vergangenen drei Jahrzehnte der Zusammenhang der
Katalysatorzusammensetzung und der Leistungen beziiglich des Methanumsatzes,
der C,-Selektivitit sowie der Ethylenausbeute dargestellt (Zavyalova et al. 2011).
Es zeigte sich anhand von bindren und terndren Wechselwirkungen zwischen den
Elementen, dass Mg- und La-Oxid-Katalysatoren die hochste Leistung in Bezug
auf C,-Ausbeute und Selektivitiat aufweisen (Zavyalova et al. 2011). In weiteren
Arbeiten wurde festgestellt, dass der Herstellungsprozess einen starken Einfluss
auf die Leistungsfdhigkeit des Katalysators in der OCM hat und dieser insbeson-
dere fiir dessen grofitechnische Massenproduktion entscheidend ist (Simon et al.
2011). So wurde ein homogenes Beschichtungsverfahren von amorphem Silizi-
umdioxid mit Mn,Os; und NayWQOy4 in einem Wirbelschichtreaktor entwickelt
(Simon et al. 2011). Mit diesem Verfahren wurde ein Na-W-Mn/SiO,-Katalysator
hergestellt, indem ein Granulat aus amorphem SiO, homogen durch eine einge-
spritzte Losung mit Mn,Os und Na,WO, beschichtet wurde und als ein Katalysa-
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tor mit 2 Gew% Mn-lonen und 5 Gew% Na, WO, hergestellt (Simon et al. 2011).
Dieser Katalysator wies, im Rahmen der Stabilititstests, in einem Festbett-
Rohrreaktor im Labormalstab iiber einen Zeitraum von 24 Stunden eine konstante
Leistung mit akzeptablem Methanumsatz und hoher C,-Selektivitit auf. Die Kata-
lysatorleistung wurde im Anschluss in einem Wirbelschichtreaktor im Miniplant-
MaBstab untersucht, ebenso die Ubertragbarkeit der Ergebnisse vom Labormaf-
stab in den Miniplant-MaBstab (Jaso et al. 2011b). Wirbelschichtreaktoren werden
gerade wegen ihres stabilen Betriebes und der konstanten Leistung im Zusam-
menhang mit der OCM als Stand-der-Technik-Reaktoren untersucht und weisen
den Vorteil der stabilen und sicheren Betreibbarkeit bei Temperaturen um 800 °C
auf. Aufgrund der starken exothermen OCM-Reaktion ermdoglicht ein Wirbel-
schichtreaktor einen nahezu isothermen Reaktorbetrieb und war daher der zuerst
untersuchte Reaktortyp (JaSo et al. 2010). Es konnte in der experimentellen Studie
ein Methanumsatz von bis zu 45% erreicht werden, mit einer C,-Selektivitit von
bis zu 84%. Bei einem Methan-zu-Sauerstoff-Verhiltnis von 10:1 konnte eine
Ethylenausbeute von 19,6% erreicht werden (Jaso et al. 2010). Aufgrund der ho-
hen Temperaturen der OCM von bis zu 800 °C und der Anwesenheit des Oxidati-
onsmittels Sauerstoff kommt es neben der bevorzugten Reaktion nach Gleichung
(1.1) zu unerwiinschten Nebenreaktionen wie der vollstindigen Verbrennung von
Methan zu Kohlendioxid nach Gleichung (1.2). Nach experimentellen Voruntersu-
chungen wurde fiir die Prozesssynthese von einem resultierenden CO,-Gehalt von
25 Vol% im OCM-Reaktionsproduktgas ausgegangen, wobei die Studien im Wir-
belschichtreaktor diese Annahme untermauerten. Es wurden CO,-Konzentrationen
von 15-25 Vol% ermittelt (Jaso et al. 2010). Darauthin wurden die Prozessbedin-
gungen und Trennleistung der nachfolgenden CO,-Abtrennung aus Abbildung 1-7
in Tabelle 1-1 festgelegt.

Tabelle 1-1: Prozessbedingungen fiir die CO,-Abtrennung des OCM-Prozesses

Rohgastemperatur Rohgasdruck CO, C,H, CO,-Abtrennung
40 °C 32 bar 25 Vol% 18 Vol% 90%
2CH,+0,— C,H,+2H,0 (1.1)
CH,+20,—>CO,+2H,0 (1.2)



2 Kohlendioxid-Abtrennung

Die Kohlendioxid-Abtrennung als Teil des OCM-Prozesses wird in der vorliegen-
den Arbeit untersucht und die Entwicklung, Implementierung sowie die experi-
mentelle Untersuchung eines alternativen Abtrennkonzeptes mit dem Basisverfah-
ren verglichen und beziiglich des Energieeinsatzes bewertet. Fiir die Abtrennung
von Kohlendioxid sind verschiedene Verfahren bekannt, die sich als Stand-der-
Technik-Verfahren in Abhangigkeit der Prozessbedingungen und der technischen
Moglichkeiten durchgesetzt haben. Das CO,-Abtrennungsverfahren hinsichtlich
des Standes der Technik im Bereich der Ethylenherstellung ist die Absorption mit
einem chemischen Absorbens, um hohe Produktreinheiten sowie geringe Produkt-
verluste zu erzielen (Zimmermann et al. 2009). Das Absorptionsverfahren mit
dem Absorbens Monoethanolamin wurde daher als Referenzverfahren fiir die Pro-
zessverbesserung gewdhlt und wird nachfolgend beschrieben. Weiterhin wurden
sowohl alternative Trennverfahren als auch alternative Absorbenzien untersucht
und mit dem Referenzsystem des Basisprozesses beziiglich des Energieeintrages
fiir die Kohlendioxidabtrennung verglichen und beurteilt.

2.1 Basisprozess der Kohlendioxid-Abtrennung

Eine chemische Absorption mittels Monoethanolamin wurde als Basisprozess fiir
die Abtrennung von CO, aus dem Reaktionsproduktstrom des OCM-Reaktors in
Anlehnung an die Gasaufbereitung der industriellen Ethylenherstellung realisiert
(Bearns et al. 2006; Zimmermann et al. 2009). Die Verwendung der chemischen
Absorption mittels Alkanolaminen bietet zum einen den Vorteil der hohen Selekti-
vitdt gegeniiber dem Wertprodukt, zum anderen kénnen hohe Reinheiten in dem
Produkt erreicht werden. Der grole Nachteil bei der Verwendung eines chemi-
schen Absorbens besteht in dem hohen Energiebedarf, der fiir die Regeneration
des Absorbens aufgewendet werden muss. Neben diesem Standardverfahren wer-
den im Rahmen dieser Arbeit alternative Prozesse sowie alternative chemische
Absorbenzien vorgestellt. So ist die Abtrennung von einzelnen Komponenten aus
Gasstromen mittels alternativer Trennverfahren wie dem Adsorptionsverfahren,
der chemischen Umwandlung, der Kondensation oder dem Gaspermeationsver-
fahren moglich (Barnicki et al. 1992; Kohl et al. 1997). Die Verwendung dieser
Verfahren ist von den unterschiedlichen Prozessanforderungen und -bedingungen
abhingig und wird in dieser Arbeit im Abschnitt 2.2 diskutiert.
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2.1.1 Grundlagen Absorption

Die Absorption bezeichnet das physikalische Phanomen der Aufnahme und des
Losens von Gasen oder Dampfen in einer Fliissigkeit (Sattler 2001; Mersmann et
al. 2005). Sie kann als kontinuierlicher Prozess zur Zerlegung von Gas- und
Dampfstromen eingesetzt werden. Bei einem solchen Absorptionsprozess nennt
man die unbeladene, aufnehmende Fliissigkeit Absorbens, die abzutrennende
Gaskomponente wird im ungebundenen Zustand als Absorptiv bezeichnet (Sattler
2001). Nachdem beide Phasen in Kontakt miteinander waren und die auszutau-
schende Komponente von der Gas- in die Fliissigphase iibergegangen ist, wird die
gebundene Gaskomponente als Absorbt und die mit dem Absorpt beladene Fliis-
sigkeit als Absorbat bezeichnet (Sattler 2001). Es wird zwischen physikalischer
Absorption und chemischer Absorption unterschieden. Als physikalische Absorp-
tion wird die rein physikalische Bindung des Absorptivs im Aborbens bezeichnet
und kann beispielsweise auf Van-der-Waals-Krifte zuriickgefiihrt werden (Wozny
2001). Findet zusitzlich zur physikalischen Bindung eine chemische Reaktion
zwischen dem Absorptiv und dem Absorbens statt, spricht man von einer chemi-
schen Absorption. Diese chemische Reaktion kann reversibler oder irreversibler
Natur sein. Der Umkehrprozess zur Absorption, welcher die Freisetzung des ge-
losten Gases umfasst, wird als Desorption bezeichnet. Hierfiir gibt es in der Tech-
nik verschiedene Moglichkeiten der Realisierung, die auch abhéngig von der vor-
liegenden Art der Absorption sind. Zum einen kann durch Druckverringerung,
sogenanntes Flashen, das geloste Gas freigesetzt werden. Dieses ist auf unter-
schiedliche Gasloslichkeiten bei verschiedenen Driicken zuriickzufiihren. Zum
anderen kann das Absorpt durch Temperaturdnderung wieder aus dem Absobat
gelost werden. Als weitere technische Mallnahme, um das Absorpt wieder heraus-
zuldsen, ist das sogenannte Strippen des Absorbats mittels Dampf oder mittels
eines Inertgases wie Stickstoff oder Luft zu nennen. Um diese physikalischen
Phénomene technisch umzusetzen, gibt es unterschiedliche apparative Konzepte.
Hierfiir hat sich die sogenannte Absorptionskolonne als Stand-der-Technik-
Apparat fiir das Inkontaktbringen von groflen Gasstromen mit dem Absorbens in
der prozesstechnischen Gasreinigung etabliert. Diese verfiigen {iber unterschiedli-
che Einbauten zur VergroBerung der Kontaktfliche zwischen Gas- und Flussig-
phase (Kohl et al. 1997). Daneben bestehen auch andere apparative Bauformen
zur Umsetzung der Absorption, wie beispielsweise die Blasensdule oder ein
Sprithturm. Jedoch ist bei allen verschiedenen Verfahren das Grundprinzip gleich
und wird hier anhand eines Standardabsorptionsprozesses mit Absorbensregenera-
tion nach Abbildung 2-1 beschrieben.
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Abbildung 2-1: ProzessflieBbild eines Absorptions-/Desorptionsprozesses

Die Abbildung 2-1 zeigt das ProzessflieBbild eines Standardabsorptionsprozesses
mit integrierter Absorbensregeneration durch Drosseln und Rektifizieren mit Ab-
sorbenskreislauffiihrung (Kohl et al. 1997; Sattler 2001; Mersmann et al. 2005).
Die eigentliche Abtrennung des Kohlendioxids aus dem Reaktionsgemisch findet
in der Absorptionskolonne statt. Hierbei wird das mit Kohlendioxid beladene
Rohgas am Sumpf der Kolonne zugegeben, das aufgrund des Druckverlustes tiber
der Kolonne zum Kopf derselben stromt. Am Kopf der Absorptionskolonne wird
das unbeladene Absorbens aufgegeben, welches aufgrund der Schwerkraft zum
unteren Teil der Kolonne herabrieselt und am Kolonnensumpf abgefiihrt wird. Die
beiden Phasen, Gas und Fliissigkeit, flieBen im Gegenstrom aneinander vorbei,
wobei es zum Stoffaustausch an der Kontaktfldche der beiden Phasen, der soge-
nannten Phasengrenze, kommt. Das Kohlendioxid wird absorbiert und die Fliis-
sigkeit belddt sich mit dem Kohlendioxid. Fiir den Basisfall des OCM-Prozesses
wurde das Absorbens Monoethanolamin als Waschmittel gew#hlt. Bei diesem Ab-
sorbens wird der physikalischen Absorption eine chemische Reaktion des Koh-
lendioxids mit dem Amin iiberlagert, welche den Stoffiibergang von der Gas- in
die Fliissigphase verbessert. Das gereinigte Gas tritt am oberen Ende der Kolonne,
dem Kopf, aus und wird der ndchsten Trennstufe zugefiihrt. Die Absorption wird
bei hohem Druck und niedrigen Temperaturen begiinstigt (Mersmann et al. 2005).
Das beladende Absorbat wird im Flash gedrosselt und durch die Druckentspan-
nung wird physikalisch gebundenes CO, aufgrund der Druckabhingigkeit der
Gasloslichkeit freigesetzt. AnschlieBend wird das Absorbat mittels Abwédrme im
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Wirmetauscher, dem Rekuperator, vorgewdrmt und in eine Desorptionskolonne
gefordert, die als Rektifikationskolonne bei hohen Temperaturen und bei niedri-
gem Druck betrieben wird. Hier findet die Regeneration des Absorbats durch die
Desorption statt, zum einen durch das Auskochen des Absorbats (Sattler 2001),
zum anderen durch die Rektifikation des auf die strukturierten Packungen herab-
laufenden Absorbats durch das aufsteigende Dampfgemisch. Liegt eine chemische
Absorption mit einer reversiblen chemischen Reaktion vor, so wird in der Desorp-
tion die notwendige Reaktionsenthalpie in Form von Wirme zugefiihrt. Im Falle
der physikalischen Absorption wird die Gasloslichkeit durch niedrigen Druck und
hohe Temperatur abgesenkt und das Absorptiv ausgetrieben. Am unteren Ende
dieser Kolonne, dem Sumpf, wird das regenerierte Absorbens abgezogen, durch
den Rekuperator gekiihlt und schlieBlich wieder dem Absorptionsprozess zuge-
fithrt. Der Absorbenskreislauf ist damit geschlossen. Das in der Desorptionsko-
lonne aufsteigende Dampfgemisch wird am oberen Ende, dem Kolonnenkopf,
durch den Kondensator auf Umgebungstemperatur abgekiihlt, wobei das schwer
kondensierbare Absorptiv in hoher Reinheit von bis zu 99 Vol% vorliegt und die
auskondensierte Fliissigkeit, das Absorbens-Wasser-Gemisch, wird wieder zu-
riickgefiihrt. Weitere Prozessvarianten zur Absorption und Desorption mit Mono-
ethanolamin werden von (Schach 2012) beschrieben und detailliert mittels Pro-
zesssimulation analysiert. Weiterhin wurde von (Schach 2012) die Literatur zur
CO,-Abtrennung aus Rauchgasen gut zusammengestellt, weshalb hier auf eine
Wiederholung verzichtet wurde.

2.1.1.1 Physikalische Absorption

Physikalisch wirkende Absorbenzien werden besonders bevorzugt bei hohen Par-
tialdriicken verwendet. Die Gasloslichkeit der einzelnen Komponenten héngt von
den auftretenden physikalischen Kraften zwischen dem Gas und der Fliissigkeit ab
und ist einzig durch den Druck und die Temperatur beeinflussbar. Aufgrund der
unterschiedlichen Intensitit dieser physikalischen Krifte fiir unterschiedliche Ga-
se kommt es zur Auftrennung des Gasgemisches. Fiir die CO,-Abtrennung werden
physikalisch wirkende Absorbenzien eingesetzt, wie beispielsweise kaltes Metha-
nol im RECTISOL®-Prozess, eine Mischung aus Dimethylether und Polyethyl-
englycol im SELEXOL®-Prozess oder Wasser als Losungsmittel fiir die Druck-
wasserwische (Kohl et al. 1997). Das Potential physikalischer Absorbenzien zur
Verwendung in der CO,-Abtrennung des OCM-Prozesses kann iiber den Henry-
Koeftizienten abgeschitzt werden (Wozny 2001) und wird im Abschnitt 2.1.1.3
ndher erldutert. Der Henry-Koeftizient gilt fiir unendliche Verdiinnung und ist fiir
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ein Stoffsystem von der Temperatur abhéngig. In Abbildung 2-2 sind die Henry-
Koeffizienten fiir verschiedene Gase in Wasser in Abhéngigkeit von der Tempera-
tur dargestellt. Mit Hilfe des Henry-Koeffizienten kann die Loslichkeit einer Gas-
komponente in einer Flussigkeit bei unendlicher Verdiinnung bestimmt werden,
wobei grofle Werte der Henry-Koeffizienten eine geringe Loslichkeit und kleine
Werte eine gute Gasloslichkeit in der Fliissigkeit bedeuten (Brauer 1971).

Luft

,~Brz

$Oz S
Clo

Henry- Koeffizient H

HCI

NH3

10 - ‘
270 290 310 330 35 K 370

Temperatur

Abbildung 2-2: Temperaturabhiingigkeit des Henry-Koeffizienten einiger Gase in Wasser
(Kraume 2003)

2.1.1.2 Chemische Absorption

Eine zur physikalischen Absorption zusétzlich stattfindende chemische Reaktion
in der Fliissigkeit erhoht den Stofftransport in die Kernphase und verbessert so
den Stoffiibergang. Die Verbesserung des Stofftransportes durch die chemische
Reaktion wird ausfiihrlich in Abschnitt 2.1.1.4.3 beschrieben. Verschiedene neue
Absorbenzien sind Gegenstand jiingster Untersuchungen fiir die CO,-Abtrennung
(Notz et al. 2007; Svendsen et al. 2011; Zhang et al. 2012), wobei sich industriell
die Gruppe der Alkanolamine als Absorbenzien hinsichtlich des Stands der Tech-
nik im Bereich der chemischen CO,-Absorption aus Erd- und Synthesegas durch-
gesetzt hat (Kohl et al. 1997). Die erste Nutzung von Aminen in Absorptionspro-
zessen von Sauergasen wurde 1930 von Bottoms mit Triethanolamin patentiert
(Bottoms 1930). Seitdem haben sich verschiedenste Amine in dieser Familie ent-
wickelt und etabliert. Heute sind Monoethanolamin, Diethanolamin und Methyl-
diethanolamin am weitesten verbreitet. Die Ethanolamine bestehen generell aus
einer Hydroxylgruppe (-OH) sowie einer Aminogruppe (R(N), einem Derivat des
Ammoniaks (NH3). Es werden primdre (RNH;), sekundédre (RoNH) und tertidre
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Amine (R3N) unterschieden. Dies geschieht anhand der Anzahl der durch Alkyl-
gruppen oder andere organische Restgruppen substituierten Wasserstoffatome. Mit
der Anzahl der Substituente nimmt die molare Masse des gesamten Molekiils zu,
wobei die Hydroxylgruppe fiir die Wasserloslichkeit verantwortlich ist, wéhrend
die Aminogruppe fiir die chemische Bindung von CO, zu sorgen hat. Tertidre A-
mine reagieren im Gegensatz zu priméren und sekunddren Aminen nicht direkt
mit CO, (Gleichung (2.5) und (2.6)) und werden bevorzugt zur selektiven Abtren-
nung von Sauergaskomponenten wie CO; eingesetzt. Die theoretische Beladungs-
grenze von MEA mit CO, liegt bei 0,5 molcor/molamin. Hierbei geht das
Carbamat-lon nach Gleichung (2.5) mit dem Alkanolamin-lon nach Gleichung
(2.2) eine Bindung ein. Die Beladungskapazititen von MDEA und DEA sind in
der Literatur in einem Bereich zwischen 0,7 und 1 molcoy/molamin angegeben
(Kohl et al. 1997). Bei der Verwendung von Absorbenzien, die grofle Beladungs-
kapazitidten aufweisen, kann im Vergleich zu Absorbenzien mit niedriger Bela-
dungskapazitit mit einer geringeren Menge Absorbens dieselbe Menge an CO,
abgetrennt werden. Da primédre Amine direkt mit dem CO, reagieren, weisen sie
meist hohe Bindungsenergien auf, welche im Regenerationsschritt wieder zuge-
fithrt werden miissen (Kohl et al. 1997). Bei sekundédren und tertidiren Aminen
liegen hingegen niedrigere Bindungsenergien mit dem CO» vor und daher ist we-
niger Regenerationsenergie notwendig. Ein Nachteil dieser Amine ist die langsa-
mere Geschwindigkeit der Reaktion mit dem CO, im Vergleich zu primdren Ami-
nen und dies fiihrt zu ldngeren Gas-Flissigkeitskontaktzeiten. Aufgrund der
geringen molaren Masse weist MEA als primdres Amin jedoch den Vorteil einer
hohen Beladungskapazitit bei moderaten Massenkonzentrationen auf. MEA hélt
damit den notigen Umlaufmassenstrom im Vergleich zu DEA oder MDEA als
Vertreter von sekundéren und tertidren Aminen gering. Fiir die vorliegende Unter-
suchung wurde die Referenzkonzentration von MEA auf 30 Gew% festgelegt.

Dissoziation des Wassers: H,0 6 H" +0H" (2.1)
Protonierungsreaktion:

Primires Amin: RNH, + H" <> RNH; (2.2)
Sekundires Amin: RNH + H" <> R,NH; (2.3)
Tertidires Amin: RN+H" & RNH" (2.4)
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Carbamatbildung:
primires Amin: RNH, +CO, <> RNHCOO™ + H' (2.5)
sekundiires Amin: R,NH +CO, <> R,NHCOO™ + H" (2.6)

2.1.1.3 Thermodynamische Grundlagen

Fiir die Beschreibung und Modellierung der Stoffaustauschvorginge ist die
Kenntnis des Gleichgewichtszustandes eines Systems als Endzustand der
Ausgleichvorgénge von groBer Bedeutung. Fiir ein abgeschlossenes System bei
konstantem Druck und konstanter Temperatur ist dann der Gleichgewichtszustand
durch ein Minimum der freien Enthalpie charakterisiert (Schlauer 2007) und es
gelten die Gibbsschen Phasengleichgewichtsbedingungen zwischen fliissiger und
gasformiger Phase fiir ein Mehrkomponentensystem geméfl (2.7) bis (2.9)
(Gmehling et al. 1992).

T =T1" (2.7)
P =p (2.8)
Ho=p 2.9

Hierin beschreibt die Gleichung (2.7) das thermische Gleichgewicht, Gleichung
(2.8) das mechanische und Gleichung (2.9) das stoffliche Gleichgewicht. Aus
Letzterer ldsst sich das Isofugazitdtskriterium herleiten, das nach (Wozny 2001)
mit dem @-¢- und dem y-@-Konzept gelost werden kann:

=g (2.10)

Hierbei kann die Dampffugazitit unter Beriicksichtigung des Realgaseffektes mit
Hilfe des Fugazitdtskoeftizienten wie folgt dargestellt werden (Gmehling et al.
1992):

£ =y 0-p (2.11)
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Zur Beschreibung der Fliissigphasenfugazitit wird der Aktivitatskoeffizient ge-
nutzt:

1r=xy S =Xy, p) 9] - Poy, (2.12)

Hierin beriicksichtigt der Poynting-Faktor Poy die Druckabhingigkeit der Bezugs-
fugazitit, der fiir moderate Driicke den Wert 1 annimmt (Gmehling et al. 1992).
Fiir die Festlegung des Bezugszustandes der Reinstoffkomponente nimmt der Ak-
tivititskoeffizient fir x;—1 einen Wert von 1 an. Unter der weiteren Annahme,
dass die Fugazititskoeffizienten der Komponente i sowohl im Séattigungszustand
als auch im Dampfzustand anndhernd gleich grof3 sind, ergibt sich aus (2.10) mit
den Gleichungen (2.11) und (2.12) unter obigen Annahmen folgender Zusammen-
hang:

y,-p=x,-p’ (2.13)

Da {iiberkritische Gase bei einer Systemtemperatur oberhalb des kritischen Punk-
tes keinen Dampfdruck p’aufweisen, muss zur Berechnung der Aktivitdt in der

Fliissigphase ein neuer Bezugszustand gewihlt werden. Hierftir wurde die Henry-
Konstante als neue Bezugsfugazitit eingefiihrt.

A (2.14)

HLLM ()= lim

x>0

Somit ergibt sich aus Gleichung (2.14) das ideale Henry-Gesetz zu:
yi'p:xi'H;\Lu (215)
Mit diesem kann die Gasloslichkeit, wie in Kapitel 2.1.1.1 beschrieben, fiir Kom-

ponenten oberhalb der kritischen Temperatur, wie Kohlendioxid und Ethylen im
untersuchten OCM-Prozess, bestimmt werden.

2.1.1.4 Packungskolonne im Miniplant-Mafistab

Zur apparativen Gestaltung von Stoffaustauschapparaten fiir die Absorption haben
sich in der Sauergaswische von Prozessstromen Boden- und Packungskolonnen
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industriell durchgesetzt, wobei Packungskolonnen gegeniiber den Bodenkolonnen
den Vorteil eines geringen Druckverlustes iiber die Kolonnenhohe aufweisen
(Mersmann et al. 2005). Weiterhin kénnen Packungskolonnen in einem grofen
Gasbelastungsbereich betrieben werden (Mersmann et al. 2005) und eignen sich
daher fiir Anwendungen mit flexiblen Prozessanforderungen, wie sie bei Mach-
barkeitsstudien und Scale-up-Untersuchungen in einer Miniplant zu finden sind
(Deibele et al. 2006). Im Zuge der gemeinsamen Durchfiihrung von Machbar-
keitsstudien und Scale-up-Untersuchungen werden im Miniplant-Maf3stab Kolon-
nen mit einem Durchmesser von 30-100 mm sowie moglichst kleine Durchsitze
eingesetzt (Deibele et al. 2006). Die Herausforderungen, die daraus entstehen,
liegen in den Randeffekten wie dem Wérmeverlust {iber der Kolonne, der Fliissig-
keitsfehlverteilung durch Randgidngigkeit und der Regelbarkeit (Deibele et al.
2006). Zum einen miissen die entsprechenden Anlagenteile gut isoliert und, wenn
ndtig, sogar iiber eine zusitzliche Heizung beheizt werden, um fiir nahezu adiaba-
te Betriebsbedingungen zu sorgen. Zum anderen muss eine detaillierte Wérmebi-
lanzierung durchgefiihrt werden, um Aufschluss tiber die Wéarmeverluste zu erhal-
ten (Deibele et al. 2006). Gleichzeitig sollten die verwendeten Kolonneneinbauten
eine hohe Trennleistung aufweisen, um einerseits Hohe zu sparen und andererseits
Wirmeverluste zu verringern. Um eine geringe Variation der verschiedenen Ko-
lonneneinbauten fiir Boden-, Packungs- oder Fiillkdrperkolonne zu realisieren,
werden in der Miniplant-Technik standardmiBig, in Abstimmung mit den verfah-
renstechnischen Abteilungen der groflen deutschen Chemiefirmen BASF, Bayer,
Degussa und Roche auf mehrerer GVC Fachausschiisse zur ,,Thermischen Zerle-
gung von Gas- und Flissigkeitsgemischen®, die strukturierte Packung des Typs
Rombopak 9M der Firma Sulzer oder aber Glasglockenbdden der Firma QVF
verwendet (Deibele et al. 2006). Zum einen sind diese Typen von Kolonnenein-
bauten sehr gut Scale-up-fahig, zum anderen weist beispielsweise die Rombopak
OM mit einer spezifischen Packungsoberfliche von 350 m?/m?® eine geringe Fliis-
sigkeitsfehlverteilung auf (Deibele et al. 2006). Eine Nachfolgeentwicklung, die
Rombopak 12M, bietet eine spezifische Oberfliche von 450 m?*m?® sowie fast
50% mehr Trennstufen pro Packungsmeter als der Vorgénger (Sulzer 2010).

2.1.1.4.1 Auslegung von Kolonnen fiir die Absorption

Die Berechnung einer Absorptionskolonne, welche tiber Fiillkdrper oder struktu-
rierte Packungen als Kolonneneinbauten verfligt, kann nach (Wozny 2007) auf
drei Arten geschehen: tiber die HETP, iiber das HTU-NTU-Konzept oder mittels
eines rigorosen Modells fiir den Warme- und Stoffaustausch. Um mittels der
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HETP fiir eine bestimmte Kolonnenhohe die Anzahl der Trennstufen zu bestim-
men, kann Gleichung (2.16) verwendet werden. Dies setzt allerdings die Kenntnis
der Hohe der Packung voraus, die dquivalent zu der Trennleistung eines theoreti-
schen Bodens ist, wobei die HETP vom Stoffsystem abhéngt und fiir jede Kom-
ponente sowie jeden Packungstypen und iiber der Hohe variieren kann (Perry et
al. 2007).

H (2.16)

n theor =
HETP

Eine weitere Methode fiir eine erste Kolonnendimensionierung stellt das HTU-
NTU-Konzept dar, welches dhnlich dem McCab-Thiele-Verfahren zur Rektifikati-
on verwendet wird. Hierbei kann eine grafische Lo-

G, sung gefunden werden, indem die Gleichgewichtsge-

| =1 rade nach Henry mit Gleichung (2.15) fiir die Bela-
dungen nach Gleichung (2.17) und (2.18) in ein X-Y-

Y Diagramm eingetragen wird. Weiterhin muss die Ar-

beitsgerade aus einer Stoftbilanz um den oberen oder
unteren Teil der Absorptionskolonne nach Gleichung

b% }_ T Gy (2.19) in dieses Diagramm eingetragen werden. An-
dh I Ll :SLN schlieBend kann man iiber die aus dem McCab-Thiele-

TL Cedy Verfahren bekannte Stufenkonstruktion die Anzahl der

L. X+dX
notwendigen theoretischen Trennstufen erhalten, wo-

bei Gleichung (2.19) nur unter der Annahme gilt, dass
die Anderung des Gasstroms und des Fliissigkeits-
stroms durch die iibergehende Komponente so gering
l h ist, dass beide Strome als konstant angesehen werden

konnen. Fiir detailliertere Rechnungen muss die Ande-

1__L.x, rung des L/G-Verhiltnisses durch die iibergehende
Komponente beriicksichtigt und der Verlauf der Ar-

Abbildung 2-3 Bilanzierung beitslinie dann punktweise berechnet werden

einer Absorptionskolonne (Mersmann et al. 2005).
__r (2.17)
YTy
X (2.18)
1-X
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L
Y=Y, +-—--(X-X,
lerex)

T

(2.19)

Eine genauere Auslegung der Absorptionskolonne wird durch eine differentielle
Bilanz entlang der Kolonne in axialer Richtung nach Abbildung 2-3 erreicht. Aus
einer differentiellen Bilanz nach Abbildung 2.3 ergibt sich die folgende Differen-
tialgleichung, die hier exemplarisch fiir die Fluissigphase aufgestellt ist:

N™dX =k"-a"" .4, (X=X, )dh (2.20)
Aus dieser ergibt sich die Kolonnenhthe durch Trennung der Variablen und In-

tegration unter der Annahme eines konstanten Stoffdurchgangskoeffizienten, eines
konstanten Fliissigkeitsmolenstroms sowie einer konstanten Querschnitts- und

Phasengrenzfliche:
V ¥ 221
H-—2"_ | X @.21)
k e a“’l' ! AK X, (X - chu)

Hierbei wird das Integral als die benétigte Anzahl der Trennstufen (NTU) be-
zeichnet und kann bei Kenntnis des Phasengleichgewichtes numerisch und bei
zusétzlicher Kenntnis der Arbeitsgeraden grafisch gelost werden. Der Term vor
dem Integral wird als die Hohe einer fliissigkeitsseitigen Stoffiibergangseinheit
(HTU") bezeichnet. Die gasseitige Stoffiibergangseinheit kann analog auf einer
Bilanz fiir die Gasphase in einem differentiellen Bilanzelement der Hohe d/4 nach
Abbildung 2-3 gebildet werden.

2.1.1.4.2 Stoffiibergang

Eine detailliertere Kolonnenauslegung, wie sie im vorangegangenen Abschnitt
beschrieben worden ist, wird durch die Verwendung eines sogenannten rigorosen
Stoffiibergangsmodells, wie dem Rate-based-Modell, durchgefiihrt (Gérak 1994;
Taylor et al. 1994; Asprion 2006). Dieser Modellansatz geht davon aus, dass die
einzelnen Stoffstrome beim Verlassen eines differentiellen Bilanzraumes der Hohe
dh aus Abbildung 2-3 nicht im Gleichgewicht miteinander stehen. So wird die An-
und Abreicherung der einzelnen Phasen mit einer bestimmten Komponente durch
das physikalische Phinomen des Stoffiibergangs beschrieben. Hierbei wird das
axiale Bilanzelement der Hohe d/ aus Abbildung 2-3 einer Absorptionskolonne in
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radialer Richtung diskretisiert. Um die auftretenden physikalischen Phanomene zu
beschreiben, stellt die Literatur verschiedene Modelle zur Verfligung, wie die
Filmtheorie, die Grenzschichttheorie und die Oberflichenerneuerungstheorie. Die
Filmtheorie stellt hierbei das einfachste Modell dar, welches davon ausgeht, dass
der Stofftransport von einem strémenden Fluid an eine feste Wand in einer diin-
nen, oberflichennahen Schicht stattfindet (Kraume 2003). Es wird weiter davon
ausgegangen, dass sich das Konzentrationsprofil und das Geschwindigkeitsprofil
in der wandnahen Schicht in axialer Richtung nicht verédndern. Im Gegensatz dazu
wird die Anderung entlang der Kolonnenachse durch die Grenzschichttheorie be-
rlicksichtigt. Eine detailliertere Betrachtung, auch unter der Beriicksichtigung der
zeitlichen Anderung des Stoffstroms und der Geschwindigkeit, stellt die Penetra-
tionstheorie dar (Kraume 2003). Die aufwendige Losung der differentiellen Bilan-
zen entlang einer Kolonne unter der Beriicksichtigung chemischer Reaktionen
geschieht heutzutage numerisch (Kenig and Goérak 2005, Mackowiak 2009).

o /( PGF Flussigkeit
! Grenzschicht Kernphase

G N— L

\
T \x
> Gas ! X,
= T_» Kernphase iGrenzschicht |
Orts-
koordinate

Abbildung 2-4: Bilanzelement in radialer Richtung eines Kolonnenelementes

Die Abbildung 2-4 verdeutlicht den Konzentrationsverlauf einer Komponente i
entlang der Ortskoordinate in einem differentiellen Bilanzelement der Absorpti-
onskolonne. Hierin wird von vollstandiger Durchmischung in der Kernphase aus-
gegangen. In der Nihe der Phasengrenzfliche kommt es zur Uberlagerung von
konvektivem und diffusivem Stofftransport. An der Phasengrenzfldche herrscht
Gleichgewicht zwischen den beiden Phasen und es liegt die Gleichgewichtskon-
zentration in der Flussigkeit vor. Diese kann mit dem Henry-Gesetz fiir x,—0 aus
Abschnitt 2.1.1.3 bei bekannter Gaskonzentration bestimmt werden. Fiir die Be-
schreibung des tiberlagerten Stofftransportes kann nach (Kraume 2003) der mole-
kulare Stofftransport gegeniiber dem konvektiven hdufig vernachléssigt werden.
Zur Beschreibung des konvektiven Stofftransports in den stoffiibergangsbasierten
Ansitzen wird auf die Zweifilmtheorie nach (Lewis et al. 1924) bzw. auf die Er-
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weiterung selbiger, die sogenannte Grenzschichttheorie, zuriickgegriffen. Hierbei
wird der konvektive Stofftransport durch Gleichung (2.22) beschrieben.

N,'G _ :Bi .a" c,, '()’,- _y;PGF)'AK . Ah (222)
Sh=BL . (Re) - (se) (223)

AB

Der hierin enthaltene Stoffiibergangskoeffizient f kann beispielsweise aus einer
dimensionslosen Sherwood-Beziehung ermittelt werden, die als Funktion der
Reynolds-Zahl und der Schmidt-Zahl, nach Gleichung (2.23) beschrieben werden
kann. Die Koeffizienten a, b und c aus Gleichung (2.23) werden {iber Anpassun-
gen an experimentelle Untersuchungen gewonnen und die charakteristische Lénge
[ muss entsprechend der verwendeten Geometrie beriicksichtigt werden. Die spe-
zifische Phasengrenzfliche kann ebenfalls iiber empirische Korrelationen be-
stimmt werden (Brauer 1971; Mersmann et al. 2005; Perry et al. 2007). Eine Me-
thode zur Standardisierung von Stoffiibergangsmessungen wird von (Hoffmann et
al. 2007) vorgeschlagen. Fiir strukturierte Packungen haben sich verschiedene
Korrelationen durchgesetzt, die fiir unterschiedliche Stoffsysteme vermessen wor-
den sind. Das im Rahmen dieser Arbeit verwendete Modell nach (Rocha et al.
1996) wird hier in Gleichung (2.24) bis Gleichung (2.26) dargestellt. Die Korrela-
tionen sind fiir die Destillation entwickelt worden, finden aber auch in der Ab-
sorption Anwendung.

ﬁF _ DF Cew;f " (224)
- 7S
ﬂG _ D° 0,054 ) (WZ, + Wf;/ )p(’ .S 08 ‘ 77(; 0.33 (225)
S 77“ D° ‘PG
A, _F 29.12- (Wep .FFF)O.IS .03 (226)

a, " (Re")? &% (1-0.93-cosw) (sin6)”

Eine weitere Moglichkeit der Stoffiibergangsberechnung wird von (Billet et al.
1995; Billet et al. 1999) vorgestellt und basiert auf mehr als 3.500 Messdaten fiir
tiber 50 Testsysteme und 70 verschiedene Packungstypen. Die verwendeten Glei-
chungen (2.27) und (2.28) setzen jedoch die Kenntnis der packungsspezifischen
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Parameter C" und C° voraus, die auch durch geeignete Messungen, beispielswei-
se nach (Last et al. 2000; Hoffmann et al. 2007), ermittelt werden konnen.

Bra" =C" -(g'/’F j 6 .(DF ] @ () (2:27)

F

n

G PG G 1 a’ 2 . wC ‘,DG 304 77(; 13 a’r (228)
pra=C" || D7 G | He . 4G '
(e—l) d, a-n D”-p a

2.1.1.4.3 Einfluss der chemischen Reaktion

Eine chemische Reaktion in der Fliissigphase, wie in Abschnitt 2.1.1.2 beschrie-
ben, verbessert den Stoffiibergang. Aufgrund der Reaktion der iibergehenden
Komponente verringert sich dessen Konzentration in der Fliissigphase und der
Konzentrationsgradient in der Fliissigphase, die Triebkraft fiir den diffusiven
Transport, steigt. Wird nun auch die Reaktionsgeschwindigkeit mitberiicksichtigt,
so verringert eine schnelle, spontan ablaufende Reaktion die Phasengrenzschicht
der Fliissigkeit in Abbildung 2-4. Die Phasengrenzschicht wird zur Phasengrenze
hin diinner und der Konzentrationsgradient in die Koordinatenrichtung nimmt zu.
Im Gegensatz dazu vergrofert eine langsam stattfindende chemische Reaktion die
Phasengrenzschicht der Fliissigkeit und verringert den treibenden Konzentrations-
gradienten. Ist die Reaktionsgeschwindigkeit sehr langsam, findet die Reaktion
fast ausschlieBlich in der Kernphase statt. Der Einfluss der chemischen Reaktion
auf den Stoffiibergang wird durch den Enhancement-Faktor £ nach Gleichung
(2.29) ausgedriickt, der das Verhéltnis vom chemischen zum physikalischen
Stofftransport bei gleichen Stoffwerten darstellt. Der Einfluss der Reaktion kann
durch die Hatta-Zahl beschrieben werden, welche das Verhiltnis der maximalen
Reaktionsrate zum maximal {ibergehenden Stoffstrom bezeichnet (Thiele 2007).
In Gleichung (2.30) ist die Hatta-Zahl fiir eine chemische Reaktion zwischen A
und B mit der Reaktionsordnung » und m nach (Danckwerts 1970) angegeben.

e B (2.29)
ﬂl’hy,x
2.30
Hag =M +1
B

2.1.1.4.4 Fluiddynamik
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Die Fluiddynamik innerhalb eines Trennapparates ist von groer Bedeutung und
deren genaue Kenntnis ist zum bestimmungsgemiBen Betrieb essentiell. Die ent-
scheidenden GroBen sind zum einen der Druckverlust und zum anderen der Fliis-
sigkeitsinhalt innerhalb eines Trennapparates. Die thermodynamische Auslegung
von Trennapparaten erfolgt meist unter der Annahme annihernd isobarer Verhélt-
nisse tiber der gesamten Kolonnenhdhe. Um dies zu erreichen, sollte der Druck-
verlust so gering wie moglich sein. Weiterhin hat ein groler Druckverlust einen
erhohten Leistungsbedarf fiir Kompressoren und Geblidse zur Folge. Aus diesem
Grund ist die genaue Kenntnis der Fliissigkeitsmenge in der Kolonne, die flir den
Stoffaustausch zur Verfiigung steht, von grofler Bedeutung fiir die genaue Voraus-
sage der Trenneigenschaften. Die Fluiddynamik meint in diesem Zusammenhang
den makroskopischen Einfluss des Impulstransportes zwischen der herabrieseln-
den Fliissigkeit und dem entlang der Kolonne aufwirtsstromenden Gas auf die
fluiddynamischen GroBen Fliissigkeitsinhalt und Druckverlust. Der Impulstrans-
port kommt iiber Reibungskrifte an der Phasengrenzfliache beider Medien zustan-
de. Bei dem Flussigkeitsinhalt in Kolonnen unterscheidet man zwischen stati-
schem und dynamischem Fliissigkeitsanteil. Unter dem statischen Anteil versteht
man den Teil der Fliissigkeit, welcher in Stromungstotrdumen zuriickgehalten und
nur langsam durch die herabrieselnde Fliissigkeit erneuert wird. Der dynamische
Fliissigkeitsanteil ist der Teil, der als Film auf den Einbauten der Kolonne entlang
herabrieselt. Die charakteristischen Grofen, die zur fluiddynamischen Beschrei-
bung von Kolonnen verwendet werden, sind zum einen die Wurzel der Impuls-
stromdichte, der sogenannte F-Faktor, nach Gleichung (2.31) und zum anderen
die Fliissigkeitsbelastung B nach Gleichung (2.32) des herabrieselnden Fluides,
bezogen auf den freien Kolonnenquerschnitt. Der Einfluss beider Grofen lésst
sich fiir den Fall gut veranschaulichen, flir welchen bei einem konstanten F-Faktor
die Flussigkeitsbelastung erhoht wird. Hierbei kommt es zur Erhohung des Fliis-
sigkeitsfilmes und zur Verringerung des freien Stromungsquerschnitts, was eine
Geschwindigkeitserhohung und somit einen grofleren Impulstransport zur Folge
hat. Andererseits hat die direkte Erhohung der Gasbelastung, bei sonst konstanter
Fliissigkeitsbelastung, ebenfalls eine Erhohung des Impulstransportes und somit
eine Erhohung des Druckverlustes in dem aufwirtsstromenden Gas zur Folge.
Steigt die Geschwindigkeit des Gases weiter an, werden Tropfchen aus dem Fliis-
sigkeitsfilm herausgerissen und es kommt bei weiterem Geschwindigkeitsanstieg
zum Abriss der Filmstromung und zum Aufstauen der Fluissigkeit in der Kolonne.
Dieser Punkt wird als Staupunkt bezeichnet. Steigt die Gasgeschwindigkeit tiber
den Staupunkt hinaus weiter an, kann die Fliissigkeit durch die Stromung mitge-
rissen und schlieBlich am Kopf der Kolonne ausgetragen werden. Dieser Punkt
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wird Flutpunkt genannt und stellt die fluiddynamische Betriebsgrenze dar. Der
betriebstechnisch interessante Teil liegt zwischen Stau- und Flutpunkt, da hier
aufgrund der groflen Verweilzeit der Stoff- und Wérmeaustausch grof3 ist.

F=pw" (2.31)
o I (2.32)
A

Um die KenngroéBen wie Druckverlust und Fliissigkeitsinhalt vorhersagen zu kon-
nen, gibt es unterschiedliche beschreibende Ansétze. In dieser Arbeit wurden zwei
Modellansitze untersucht, welche hier kurz vorgestellt werden. Beide Modelle
nehmen eine Unterscheidung zwischen den Bereichen vor und zwischen dem
Stauen sowie dem Fluten vor. Dem Modell nach (Billet et al. 1995) liegt ein Ka-
nalmodell zu Grunde, in dem die Fliissigkeit als herabrieselnder Film angesehen
wird. Das Modell nach (Mackowiak 2003) basiert ebenso wie das Modell nach
(Billet et al. 1995) auf einem Kanalmodell, jedoch geht es zur Flutpunktbestim-
mung von einem Tropfenschwebebett durch die Gasphase aus. Die Modellglei-
chungen sind im Anhang dargestellt. Die Gleichungen (A.1) bis (A.16) gelten fur
das Modell nach (Billet et al. 1995) fiir den gesamten Arbeitsbereich bis zum
Flutpunkt. Es wird zwischen dem Bereich unterhalb des Staupunktes sowie zwi-
schen dem Stau- und Flutpunkt unterschieden. Das Modell nach (Mackowiak
2003) ist in den Gleichungen (A.17) bis (A.26) zusammengestellt und gilt eben-
falls iiber den gesamten Arbeitsbereich. Fiir die Anwendung der Modelle sind pa-
ckungsspezifische Parameter notwendig, die fiir die untersuchte Absorptionsko-
lonne durch (Zobel 2010) bestimmt wurden.

2.2 Prozessalternativen

Die Designaufgabe dieser Trenneinheit ist es, 90% des Kohlendioxids aus dem
Produktstrom der OCM-Reaktion mit einer maximalen CO,-Konzentration von 25
Vol% abzutrennen. In der Literatur sind mehrere alternative Trennverfahren zu
dem eingangs besprochenen Basisprozess zu finden (IPCC 2005). Eine detaillierte
Prozesssynthese unter den gegebenen Voraussetzungen aus Tabelle 1-1 soll {iber
die Potentiale Aufschluss geben. In der Literatur sind unterschiedliche Methoden
bekannt, wie beispielsweise die auf Erfahrung basierenden heuristischen Metho-
den (Douglas 1995). Ein weiterer Ansatz beruht auf einer wissensbasierten Me-
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thode fiir die Prozesssynthese, auf welche im Rahmen dieser Arbeit zuriickgegrif-
fen wurde (Barnicki et al. 1992; Seider et al. 1999). Nach dieser Methode kann
die allgemeine Trennaufgabe eingeteilt werden in:

L. Anreicherung
I1. Scharfe Trennung
1. Reinigung

Unter 1. wird die Anreicherung einer Komponente in einem Produktstrom ver-
standen, unter II. die Auftrennung in zwei hochreine Produktstrome zweier Kom-
ponenten. Diese Art der Trennaufgabe gestaltet sich fiir Gasgemische schwierig
und hierfiir wird hdufig auf Tieftemperaturdestillation, Adsorption oder Absorpti-
on zuriickgegriffen (Seider et al. 1999). Die III. Art der Trennaufgabe umfasst die
Abtrennung von geringen Konzentrationen aus Gasstromen. Nach (Barnicki et al.
1992) liegt eine scharfe Trennaufgabe vor, wenn das Verhiltnis der Hauptkompo-
nenten in den resultierenden Produktstromen kleiner als 0,1 bzw. groBer als 9 ist.
In dem hier untersuchten Fall sind die Schliisselkomponenten Kohlendioxid und
Ethylen. Die vorliegende Trennaufgabe kann als einstufige scharfe Trennung nach
der Definition II verstanden werden, wie es durch das Basisverfahren realisiert
wird. Alternativ kann die Trennaufgabe jedoch auch als zweistufiger Prozess, in
Form einer Hintereinanderschaltung von 1. der Anreicherung und III. der Reini-
gung, durchgefiihrt werden. Fiir die detaillierte Prozesssynthese sind spezifische
Stoffdaten notwendig, welche im Anhang in Tabelle A-1 festgehalten sind. Die
hier verwendete Methode bietet den systematischen Ansatz einer ersten Abschét-
zung fiir den Einsatz verschiedener Grundoperationen zur Auftrennung von
Mehrkomponentengemischen. Die dafiir untersuchten thermischen Grundoperati-
onen sind (1.) physikalische Absorption, (2.) chemische Absorption, (3.) Tieftem-
peraturdestillation, (4.) Gaspermeation, (5.) Adsorption. Als Entscheidungskriteri-
um fuir den effizienten Einsatz der aufgefiihrten Grundoperationen kommen die in
Tabelle 2-1 aufgefiihrten Indikatoren zur Anwendung und werden nachfolgend fiir
die hier durchzufiihrende Trennaufgabe diskutiert. Die verwendeten Indikatoren
und deren GroBenordnung, die fiir die Entscheidungsfindung angegeben werden,
beruhen auf Erfahrungen und Heuristik (Barnicki et al. 1992).
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Tabelle 2-1: Auswahlkriterien fiir die verschiedenen Grundoperationen

Grundoperation Indikator
Tieftemperaturdestillation Relative Fliichtigkeit der Hauptkomponenten
Physikalische Absorption Trennfaktor, gebildet mit Gasloslichkeit {iber

das Henry-Gesetz

Chemische Absorption Chemische Familie der Komponenten

Molekularsiebadsorption Unterschiedliche Form und kinetischer
Durchmesser der Komponenten

Gleichgewichtsadsorption Verhéltnis der Gleichgewichtsbeladung des
Adsorbens durch die Hauptkomponenten

Permeationsverfahren Trennfaktor, Verhiltnis der Permeabilititen
Kondensation Unterschied in den Siedepunkten, unter
Normalbedingungen

2.2.1 Tieftemperaturdestillation

Die Tieftemperaturdestillation fiir eine gegebene Trennaufgabe sollte angewendet
werden, wenn die relative Fliichtigkeit der Hauptkomponenten gréBer als zwei ist.
Die relative Fliichtigkeit der Komponenten kann mit Gleichung (2.33) bestimmt
werden.

v /x (2.33)
v,/ x,

Bei einem Systemdruck von 32 bar ergibt sich die relative Fliichtigkeit der Haupt-
komponenten zu ocoz/c2n4= 1, siehe auch Abbildung 2-5, linke Seite. Sie ist somit
nicht effizient fiir diese Trennaufgabe. Die relative Fliichtigkeit bei einem Sys-
temdruck von 1 bar ergibt sich jedoch zu acoa/coma = 3, siehe auch Abbildung 2-5,
rechte Seite. Demnach sollte die Tieftemperaturdestillation fiir diese Trennaufgabe
bei dem Systemdruck von 1 bar angewendet werden. Wie ebenfalls aus Abbildung
2-5, rechte Seite, hervorgeht, liegt die Siedelinse bei einem Systemdruck von
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1 bar im Bereich zwischen —88 bis —104 °C, wodurch diese Anwendung erst in
grofltechnischem Mafstab interessant wird.

T-xy fiir CO,/C,H, bei 32 bar Systemdruck T-xy fiir CO,/C,H, bei 1 bar Systemdruck
-3 . -86 I
4 ——CO2-Dampf gg || —FCO2-Dampf
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Abbildung 2-5: Dampf-Fliissigkeitsgleichgewicht zur Bestimmung der relativen Fliichtigkeit,
mit Aspen Properties® der Zustandsgleichung nach Redlich-Kwong-Soave und dem Elektro-
Iyt Non-Random Two Liquid-Model.

2.2.2 Physikalische Absorption

Die physikalische Absorption sollte bei einer Selektivitédt der wichtigsten Kompo-
nenten von Sypscoz/c2ns™ 4 zum Einsatz kommen (Barnicki et al. 1992). Die Selek-
tivitdt der Hauptkomponenten kann unter Verwendung von Gleichung (2.34) be-
stimmt werden. An dieser Stelle wurde der Henry-Ansatz nach Gleichung (2.15)
zur Bestimmung der Flussigkeitsgleichgewichtskonzentrationen fiir die physikali-
schen Absorptionsmittel Ethanol und Methanol verwendet, um die Selektivitit zu
ermitteln. Hierfiir ergibt sich die Selektivitdt der Hauptkomponenten fiir die Pro-
zessbedingungen aus Tabelle 1-1 mit den Henry-Koeffizienten aus Tabelle A-1fiir
Ethanol zu S.ps cor/coms = 1,45 und fiir Methanol zu S,bs coxcoms = 2,22. Neben der
guten Loslichkeit des Kohlendioxids in den physikalischen Absorbenzien weist
die Wertstoffkomponente Ethylen ebenfalls eine gute Loslichkeit in den physikali-
schen Losungsmitteln auf und es kommt zu Produktverlusten. Aus diesem Grunde
wird die physikalische Absorption nicht als Prozessalternative im OCM-Prozess
eingesetzt. (Martini et al. 2011) untersuchte innerhalb des Exzellenzcluster UniCat
den Einsatz hyperverzweigter Polymere theoretisch und experimentell. Deshalb
soll hier nicht weiter darauf eingegangen werden.

(2.34)

S Abs _ €O,
Co,/C,H, —
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2.2.3 Chemische Absorption

Eine chemische Absorption wird bevorzugt fiir Komponenten eingesetzt, die eine
saure funktionelle Gruppe, wie Kohlendioxid oder Schwefelwasserstoff, enthalten
und die mit einer hohen Selektivitit vom Stoffstrom abgetrennt werden miissen.
Verschiedene chemische Absorbenzien werden in der Literatur vorgeschlagen, wie
Natron- oder Kalilauge oder Alkanolamine (Kohl et al. 1997). In Verfahren, die
dem Stand der Technik der Sauergaswische entsprechen, werden Alkanolamine
eingesetzt (Thiele 2007), wobei in jiingerer Vergangenheit alternative Absorbenzi-
en entwickelt wurden und bis heute weiterentwickelt werden, vornehmlich mit
niedriger Molekularmasse, niedrigem Partialdruck, geringer korrosiver Wirkung
sowie keiner toxischen Wirkung (Svendsen et al. 2011). In der Gruppe der Alka-
nolamine haben sich Monoethanolamin als primires und Methyldiethanolamin als
tertidres Amin etabliert. Die standardmiflig verwendete Konzentration des MEA
liegt im Bereich um die 30 Gew% und die fiir MDEA zwischen 30 und 50 Gew%
(Kohl et al. 1997). Der Benchmark-Prozess, welcher dieser Arbeit zu Grunde ge-
legt wurde, wird mit 30 Gew% MEA betrieben. MDEA weist als tertidres Amin
aufgrund der indirekten Reaktion mit CO, eine sehr langsame Reaktionsge-
schwindigkeit auf, wie schon in Abschnitt 2.1.1.2 beschrieben wurde. Die Reakti-
onskinetik kann jedoch durch Zugabe eines Aktivators in Form eines primiren
Amins gesteigert werden und es wird von einer Vergroflerung des Enhancement-
Faktors um iiber 650% berichtet, bei Austausch von 3 Gew% MDEA einer insge-
samt 40 Gew% MDEA-L6sung durch Piperazin (Samanta et al. 2011). Daher wird
in dieser Arbeit MDEA mit einer Konzentration von 37 Gew% und 3 Gew%

Piperazin als alternatives Absorbens untersucht.
2.2.4 Molekularsieb und Gleichgewichtsadsorption

Das Entscheidungskriterium zur Verwendung einer Molekularsieb-basierten Ad-
sorption oder Gleichgewichtsadsorption fiir die vorliegende Trennaufgabe ist der
Unterschied der zu trennenden Spezies in der Form und in dem Kinetischen
Durchmesser. Die verwendeten Komponenten konnen ihren kinetischen Durch-
messern nach Tabelle A-1 wie folgt geordnet werden: C;Hg > C,Hy > CO, > CHy
> N,. Die abzutrennende Komponente liegt vom kinetischen Durchmesser her
mittig zwischen den iibrigen, was eine selektive Molekularsieb-basierte Adsorpti-
on des CO, mit kommerziell verfiigbaren Adsorbern aus Tabelle A-10 als nicht
giinstig erscheinen ldsst. Als weitere Moglichkeit wird die gleichgewichtsbasierte
Adsorption in Betracht gezogen, die fiir Konzentrationen kleiner als 10 Vol% an-
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gewendet werden kann, wenn eine Selektivitéit der wichtigsten Komponenten gro-
Ber als 2 zu erwarten ist (Barnicki et al. 1992). Fiir einen 5A-Adsorber wurde eine
Selektivitdt flir die Gleichgewichtsbeladung der Schliisselkomponenten mit
Scozcoms = 1,74 der Literatur entnommen (Pakseresht et al. 2002). Aufgrund die-
ser Ergebnisse wurden die Molekularsieb-basierte und die gleichgewichtsbasierte
Adsorption in dieser Arbeit nicht weiter als Prozessalternativen untersucht.

2.2.5 Membranverfahren

Membranen wurden erfolgreich als energieeffiziente CO,-Abtrennverfahren be-
reits in der Erdgasaufbereitung eingesetzt (Baker 2002). Sie stellen eine wirt-
schaftliche Prozessalternative dar, wenn die Selektivitdt der Hauptkomponenten
grofer als 15 ist (Barnicki et al. 1992). Die Selektivitdt der wichtigsten Kompo-
nenten kann durch das Verhiltnis der Permeabilitdt mit Gleichung (2.35) abge-
schitzt werden.

P,  D,SL, (2.35)

Sl[zmbran _ co, co,
co,/CH, — J2

C,H, DQH. SLQH.

Die Anwendungen von Membranen fiir die Gasaufbereitung in industriellen Pro-
zessen entwickelten sich erst in jiingerer Zeit. Daher ist es nicht iiberraschend,
dass keine Selektivitdt fiir die wichtigsten Komponenten in der Literatur gefunden
werden konnten. Erste Ergebnisse einer Literaturrecherche flir die CO,/CHy-
Selektivitdt von iiber 15 (Brinkmann 2006) motivierten die Forschenden, weiter
mit Membranen zu arbeiten. Daher wurde das Membrantrennverfahren als alterna-
tiver Trennprozess beriicksichtigt und Permeabilitditsmessungen wurden durch
unseren Projektpartner, das Helmholtz-Zentrum Geestacht, durchgefiihrt.

2.2.6 Weitere Prozessalternativen: Kondensation und katalytische
Umwandlung

Die Trennung durch Kondensation sollte beriicksichtigt werden, wenn der Unter-
schied in den normalen Siedepunkten der Komponenten mehr als 40 K betrégt.
Die Trennung durch katalytische Umsetzung eignet sich flir geringe Konzentrati-
onen und Spuren von Verunreinigungen. Da die abzutrennende Komponente und
die Wertstoffkomponente nicht die Anforderung zur Verwendung dieser Alternati-
ven erfiillen, werden diese Alternativen nicht weiter untersucht.
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2.2.7 Alternative Prozessauswahl

Aus den vorangegangenen Ausfiihrungen ist bereits hervorgegangen, dass sich
nach dem derzeitigen Stand die Membranverfahren und die chemische Absorption
mit neuen Absorbenzien als alternatives Trennverfahren fiir die CO,-Abtrennung
eignen. Die tibrigen Trennverfahren eignen sich zum jetzigen Zeitpunkt nicht fiir
die selektive und energieeffiziente CO,-Abtrennung unter den gegebenen Bedin-
gungen. Im Rahmen dieser Arbeit wurden verschiedene Materialien fiir den Ein-
satz in einem Membrantaschenmodul des Helmholtz-Zentrums Geestacht (HZG)
untersucht. Hierfiir wurde ein Simulationsmodell entwickelt, mit dem das Potenti-
al verschiedener Membranmaterialien untersucht wurde. Fiir eine feste Membran-
flaiche von 0,5 m? wurden in einer Simulationsstudie die selektiven Materialien
Polyethylenoxid (PEO), Polydimethylsiloxan (POMS), Celluloseacetat (CA) und
Matrimid®, ein Polyimid (PI), fiir die CO,-Abtrennung der Designaufgabe aus
Tabelle 1-1 mit Hilfe des Simulationsmodells aus Abschnitt 4.2 untersucht
(Brehmer 2009; Stiinkel et al. 2011a). Die notwendigen Parameter und Stoffdaten
zur Membranbeschreibung, wie die Permeanz, sind durch den Kooperations-
partner, das Helmholtz-Zentrum Geesthacht, zur Verfligung gestellt worden und
konnen in (Brinkmann 2006; Brehmer 2009) nachgelesen werden.

2.3 Grundlagen Membranverfahren

Unter einer Membran versteht man allgemein eine Barriere, welche mindestens
zwei Komponenten voneinander trennt, indem die Barriere als Hindernis fiir eine
Komponente leichter passierbar ist (Takht Ravanchi et al. 2009). Als Membran-
verfahren werden im Allgemeinen diejenigen Trennprozesse bezeichnet, bei denen
die Stoffstrome selektiv mittels Membranen aufgetrennt werden. Diese Verfahren
gehoren zu den druckgetriebenen Trennverfahren (Melin et al. 2007). Membran-
verfahren werden zum Beispiel in der Fliissig-Fliissig-, Fliissig-Dampf-, Gas-
Dampf- oder Gas-Gas-Trennung eingesetzt, wobei die Trennwirkung auf unter-
schiedlichen physikalischen Prinzipien basiert (Melin et al. 2007). Membranver-
fahren, die fiir die Trennung von Gasstromen eingesetzt werden, basieren auf dem
Prinzip der Losungs-Diffusion oder aber der Knudson-Diffusion (Ohlrogge et al.
2006). Hierbei kommen entweder dichte Membranen oder aber Membranen mit
einem Porendurchmesser kleiner als 1 um zum Einsatz. Als Materialien in der
Gastrennung werden Polymere verwendet, welche eine glasartige oder elastische
Polymerstruktur aufweisen (Takht Ravanchi et al. 2009) und diese Membranen
konnen symmetrisch oder asymmetrisch aufgebaut sein. Die selektive, trennende
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Wirkung der Membran basiert auf unterschiedlicher Loslichkeit oder aber auf-
grund der unterschiedlichen Diffusionsgeschwindigkeiten der einzelnen Kompo-
nenten im Polymer. Die Vorteile des Einsatzes von Membranen sind kurze An-
und Abfahrzeiten von weniger als 15 Minuten bis zum Erreichen des stationdren
Arbeitspunktes sowie die einfache Betriebsweise. Membranverfahren werden
durch einen einfachen Anlagenaufbau und einfache Regelungsstrukturen realisiert.
Weiterhin ist der Platzbedarf fiir Membrananlagen im Vergleich zu herkdmmlich
eingesetzten Verfahren sehr gering. Dies wird zum einen durch die kompakte
Bauweise realisiert, und zum anderen durch die groBe, volumenbezogene Pa-
ckungsdichte der trennaktiven Fliche. Membrananlagen sind durch ihren modula-
ren Aufbau leicht zu installieren und daher gerade fiir die Erweiterung existieren-
der Anlagen interessant (Hady et al. 2012). Kommerziell eingesetzte Membranen
werden in Form von Hohlfaser- oder Flachmembranen hergestellt, welche in
Hohlfaserbiindelmodulen, Spiralwickelmodulen oder aber in Taschenmodulen
eingesetzt werden. Die Herausforderung in der Membrananwendung besteht ei-
nerseits in der Selektivitét, mit der die Membran das Gasgemisch trennt und ande-
rerseits in der Geschwindigkeit mit welcher die Komponenten durch die Membran
permeieren. Wie in Abbildung 2-6 dargestellt ist, wird die Membran auf der
Hochdruckseite mit dem Feed-Gemisch tiberstromt. Der Austrittsstrom wird hier-
bei als Retentatstrom bezeichnet. Die abzutrennende Komponente permeiert durch
die Membran auf die Niederdruckseite, die als Permeatseite bezeichnet wird.

Retentat | Druck-
HZG Membrantaschenmodul Draufsicht

Membran behg“e,.
Membrantasche
CO2: 15 Vol% tasch H MembranbV
" sche - | d 1 ~
Druck- Lulluln Feed \ ,%a( el Retentat
LAY 4\,_

"~ behélter

Feed
Permeat-
rohr

CO,: 25 Vol%

Permeat ~ Permeat |~

Feed
-/| Permeat \
Permeat =8

Permeat
CO,: 90 Vol% Feed

Retentat  {}11}}}}} Retentat

Abbildung 2-6: Membranmodell mit Steigerung des Detailierungsgrades von links nach
rechts am Beispiel des HZG-Membrantaschenmoduls (Ohlrogge et al. 2006; Stookey 2007)
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2.3.1 Kenngroflen zur Beschreibung von Membranen

Dieser Abschnitt widmet sich den wichtigsten KenngréBen, die zur Beschreibung
einer Membran und zur Charakterisierung von Membrantrennprozessen verwen-

det werden.

‘ D, -SL, RM _RM R P_P P (236)
N =4— : Yo" -x @

, 5\{_},’_0( ol p" =xlp!p")
P=D_SL (2.37)
DSt (2.38)
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s B (2.40)
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Die Gleichung (2.36) beschreibt hierin den transmembranen Fluss durch die
Membran unter Beriicksichtigung der Konzentrationsabhéngigkeit und Vernach-
lassigung der Druckabhingigkeit, wie es bei gummiartigen Membranen zuléssig
ist. Die Gleichung (2.37) driickt die Permeabilitét aus, die das Produkt aus Gaslos-
lichkeit und Diffusionskoeffizient im Polymer und eine Materialeigenschaft ist.
Demgegeniiber charakterisiert die Permeanz L aus Gleichung (2.38) technische
Membranen. In dieser GroBe findet die Membrandicke Beriicksichtigung und ist
eine Membraneigenschaft. Die Permeanz kann mit Gleichung (2.39) nach der
Free-Volume-Theorie berechnet werden. Die Free-Volume-Theorie eignet sich zur
Beschreibung des Permeationsverhaltens von Gasen in gummiartigen Polymeren,
da hier eine Konzentrationsabhingigkeit der Permeanz festzustellen ist. Fiir das
Permeationsverhalten in glasartigen Membranen kann eine vereinfachte Form von
Gleichung (2.39) verwendet werden, in welcher der konzentrationsabhéngige
zweite Summand des exponentiellen Teils aus Gleichung (2.39) wegfillt. Somit
kann das Permeanzverhalten nach dem Arrehniusansatz beschrieben werden, der
keine Druck- und Konzentrationsabhingigkeit aufweist, jedoch die Temperatur-
abhingigkeit beriicksichtigt (Ohlrogge et al. 2006). Die Selektivitit, welche die
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Schirfe der Trennung der Komponenten kennzeichnet, wird nach Gleichung
(2.40) gebildet und kann sowohl mit der Permeabilitét als auch mit der Permeanz
ermittelt werden.

2.3.2 Beschreibung weiterer physikalischer Phiinomene

Weitere physikalische Phianomene, die den Stofftransport durch die Membran be-
einflussen und bei der Abschidtzung bzw. der Modellierung des Membranprozes-
ses berticksichtigt werden miissen, sind nach (Brinkmann 2006): die Ausbildung
einer Konzentrationsgrenzschicht, die Ausbildung einer Temperaturgrenzschicht
sowie der Druckverlust.

2.3.2.1 Konzentrationspolarisation

Unter Konzentrationspolarisation wird die Anreicherung der schlechter permei-
erenden Komponente j an der Membranoberfliche auf der Retentatseite verstan-
den, wie der schematische Konzentrationsverlauf in Abbildung 2-7 zeigt.
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Abbildung 2-7: Bilanz retentatseitig zur Beriicksichtigung der Konzentrationspolarisation

Der dadurch entstehende Konzentrationsgradient der schlechter permeierenden
Komponente j nimmt zur Kernstrémung hin ab und hat daher einen diffusiven
Strom der schlechter permeierenden Komponente j von der Membranoberflache
weg zur Folge. Da aber auch die schlechter permeierende Komponente j durch die
Membran hindurch permeiert, muss auch diese Komponente zur Membran hin
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transportiert werden. Dies wird durch einen konvektiven Strom beriicksichtigt,
welcher grofer sein muss als der diffusive Strom von der Membran weg
(Brinkmann 2006). Dieser konvektive Strom reift ebenfalls die besser permeie-
rende Komponente / mit, so dass auch neben dem diffusiven Transport aufgrund
des fallenden Konzentrationsgradienten der besser permeierenden Komponente i
hier ein konvektiver Stofftransport zur Membran hin iiberlagert ist. Somit l&sst
sich der transmembrane Stoffstrom durch Gleichung (2.41) beschreiben, die sich
durch Linearisierung zu Gleichung (2.42) weiter vereinfachen ldsst. Diese Glei-
chung kann sich mit Hilfe der Definition des Stoffiibergangskoeffizienten nach
der Grenzschichttheorie aus Gleichung (2.43) weiter vereinfacht werden.

. . . _ 2.41
NY = (8o, — oD, % (2.41)
. . _ D, . 2.42
N,-M _ (Nkom'ckm' )J’,- ref é‘u (ylco _ yim/) ( )

D, (2.43)
ﬁi - 5

Der Stoffiibergangskoeffizient aus Gleichung (2.43) ldsst sich mit Hilfe einer ge-
eigneten Sherwood-Beziehung ermitteln, beispielsweise durch Gleichung (2.44),
fiir spacergefiillte Kanile nach (Melin et al. 2007).

Sh, = 0,065 -Re"*”. Sc'* (2.44)

2.3.2.2 Temperatureffekte: Joule-Thomson-Effekt

Das Permeanzverhalten einer Membran ist nach Gleichung (2.39) temperaturab-
hiangig und muss bei der Pervaporation sowie bei der Hochdruckgaspermeation
berticksichtigt werden (Brinkmann 2006). Das physikalisch auftretende Phinomen
der Temperaturdnderung bei der isenthalpen Entspannung eines realen Gases tritt
bei der Hochdruckgaspermeation auf: bei der Permeation des Gases von der
Hochdruckretentatseite zur Nieder- oder Normaldruckpermeatseite (Brinkmann
2006). Die Membran fungiert hierbei wie eine Drossel. Der Effekt wird als Joule-
Thomson-Effekt bezeichnet und fiihrt zu einer Abkiihlung des Gases. Eine physi-
kalische Erkldrung des Phidnomens kann durch die sinkende, mittlere kinetische
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Energie der Molekiile gegeben werden, da bei der Entspannung eine VergroRerung
des zwischenmolekularen Abstandes auftritt und Arbeit gegen die intermolekula-
ren Kriéfte verrichtet wird (Brehmer 2009). Der Joule-Thomson-Effekt ldsst sich
mit der Beziehung nach Gleichung (2.45) beschreiben, deren Groflenordnung sich
unter Verwendung einer geeigneten Zustandsgleichung abschétzen ldsst und es gilt
fiir die isenthalpe Entspannung Gleichung (2.46). Aus dieser ldsst sich bei Kennt-
nis des Permeatdrucks, der Permeattemperatur und des Retentatdrucks sowie unter
Verwendung einer geeigneten Zustandsgleichung die Temperatur im Permeat be-
stimmen (Brinkmann 2006).

_(or (2.45)
g ( op J

oM (TR ,pR , y£Z1___,1 ): H oM (TP , ppayf‘:[l...,y) (246)

2.3.2.3 Druckverlust

Der Druckverlust bei Gaspermeationsmodulen tritt zwischen Feedeintritt und Re-
tentataustritt auf und wird durch Umlenkungen der Stromfiihrung sowie Wandrei-
bung an der Membran- und Wandseite verursacht (Brinkmann 2006). Dieser
Druckverlust verursacht eine Abnahme der Triebkraft entlang der Stromungsrich-
tung und kann beispielsweise mit dem Modell nach Darcy, Gleichung (2.47), und
mit der experimentell bestimmten Beziehung fiir den Widerstandskoeftizienten
nach Gleichung (2.48) berechnet werden (Brehmer 2009).

ap=EL% Lopira =44 (2:47)
2" 4, U
2.48
E, fiir Re < 10 ( )
&=4 Re
44-Re"”, fiir Re > 10
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3 Experimentelle Untersuchungen

Um die verschiedenen Prozessalternativen aus Kapitel 1 sowie die in Kapitel 4
beschriebenen theoretisch untersuchten Prozesse fiir die Kohlendioxidabtrennung
mit den Prozessbedingungen nach Tabelle 1-1 auf ihre technische Umsetzbarkeit
sowie die Genauigkeit der Prozessmodelle zu untersuchen, wurden experimentelle
Untersuchungen im Miniplant-Maf3stab vorgenommen, siehe Abbildung 3-1.
Hierzu wurde eine Versuchsanlage im Miniplant-MaBstab aufgebaut, um zum
einen Untersuchungen zur konzeptionellen Umsetzung des Prozesses durchzufiih-
ren und zum anderen, um wichtige Informationen fiir die Mal3stabsvergréferung,
das Scale-up, zu erhalten. Im ersten Schritt wurde das Verfahren gemél3 Basisaus-
legung aus Abschnitt 2.1 in einem Miniplant-MaBstab entwickelt und aufgebaut.
Das ProzessflieBbild ist in Abbildung 2-1 dargestellt. Das entsprechend detaillierte
Rohrleitungs- und Instrumenten-FlieBbild nach DIN EN ISO 10628 und nach DIN
19227 fiir Kennzeichnungen der Prozessleittechnik ist in Abbildung 3-2 angege-
ben. Die Auslegung der einzelnen Teilanlagen sowie des gesamten Absorptions-
prozesses mit dem Membranprozess

ist in mehreren Studien- und Diplom-
LAY .!,“"_‘ P s ‘-"" e L8 arbeiten detailliert dokumentiert. Fiir

\‘“ﬂr} k\ill.lfit 1uf|l: ? ,,11 ( |

den Betrieb wurden Standard-
Arbeitsanweisungen erstellt, die auch

-l_.

|kl‘lr 'Jﬁ'lﬂ =W
:Srg

Aspekte des An- und Abfahrens sowie
der Probenentnahme und -analyse
beinhalteten. Erginzend wurden ein-
zelne Teilaspekte wie Schaumneigung
in die verschiedenen Labortitigkeiten
am Fachgebiet eingebunden und im
Rahmen experimenteller Ubungen
untersucht. Eine detaillierte Doku-
mentation ist in den entsprechenden
Studien- und Diplomarbeiten zu
finden, die im Rahmen dieser Disser-
tation entstanden sind und betreut
wurden  (Brehmer 2009; Kerber

Abbildung 3-1: Aufbau der Absorptions-/ 2009; Drescher 2010; Torquet 2010;
Desorptionsanlage im Miniplant-MaBstab Bittig 2012).
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Abbildung 3-2: Vereinfachtes R&I-FlieBbild des Basisprozesses (Stiinkel et l 2011b)

38



Experimentelle Untersuchungen

3.1 Aufbau der experimentellen Versuchsanlage

Der Aufbau sowie die Durchfiihrung der expe-

rimentellen Untersuchungen wurden im Rah- [
men eigener Verdffentlichungen publiziert und |

werden der Vollstindigkeit halber hier noch
einmal kurz zusammengefasst. Detaillierte
Ausfiihrungen sind den einzelnen Verdffentli-
chungen zu entnehmen (Stiinkel et al. 2010;
Stiinkel et al. 2011a; Stiinkel et al. 2011b;

Stiinkel et al. 2012b). Die Versuchsanlage fiir 5/

die Untersuchung des Basisprozesses wurde
nach dem R&I-FlieBbild in Abbildung 3-2 auf-
gebaut. Die gesamte Anlage wurde modular
konstruiert (Hady et al. 2012) und daher ent-
sprechend ihren Funktionen in die Bereiche
Gasversorgung, Absorption, Desorption und
Gasentsorgung unterteilt (Hady et al. 2009).

Im weiteren Projektverlauf kam der Bereich |
der Membranaufbereitung und der Prozessver- |

besserung hinzu, auf welchen spiter eingegan-
gen wird. Die detaillierten R&I-FlieBbilder der
einzelnen Anlagenteile sind in Abbildung A-1
bis Abbildung A-5 im Anhang gegeben. In dem
vereinfachten R&I-FlieBbild sind die wichtigs-
ten Apparate, Messstellen sowie Regelkreise
dargestellt. Die gesamte Anlage verfiigt {iber
mehr als 150 Aktoren und Sensoren, welche
durch das Prozessleitsystem Siemens PCS-7

Abbildung 3-3: Versuchsstand der
Absorptionskolonne

bedient und beobachtet werden.

Hauptbestandteil der Anlage ist zum einen die 5 m hohe, gepackte Absorptionsko-

lonne (K1) mit einem Innendurchmesser von 40 mm, die in Abbildung 3-3 darge-

stellt ist. Als Kolonneneinbauten wurden hier die Rombopak 12 M mit einer spe-

zifischen Oberfliche von 450 m?*m? sowie ein selbst konstruierter Sammler-

Verteiler mit 4 symmetrisch angeordneten Tropfstellen verwendet. Die Packung

sowie der Sammler-Verteiler sind in Abbildung 3-4 dargestellt. Die Kolonne ist

aus 5 einzelnen, 1 m hohen Schiissen aufgebaut, zwischen denen jeweils ein

Sammler-Verteiler-Schuss installiert ist. Diese Absorptionskolonne ist ausgelegt
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fiir Betriebsdriicke bis zu 40 bar und verfligt iiber insgesamt 7 Gas- und Fliissig-
keitsprobenentnahmestellen. Jeweils eine Probenentnahmestelle wurde in den
beiden ein- sowie den beiden austretenden Stromen realisiert und {iber der gesam-
ten Kolonnenhthe wurden 5 Gas- und Fliissigkeitsprobenentnahmestellen instal-
liert, wie im R&I-FlieBbild in Abbildung 3-2 dargestellt ist. Im Rahmen dieser
Untersuchungen wurden die Konzentrationsmessungen fiir die ein- und austreten-
den Strome der Absorptionskolonne in allen Fillen durchgefiihrt, wohingegen die
Konzentrationsmessungen fiir Ethylen und Kohlendioxid zwischen den einzelnen
Kolonnenschiissen nur in ausgewihlten Féllen durchgefiihrt wurden. Die Gaskon-
zentration wird kontinuierlich durch Online-Infrarotmesstechnik mit einem S721
und einem S720 der Firma SICK MAIHAK gemessen, wobei zwischen den ein-
zelnen Messstellen umgeschaltet wird. Die Massenstrome der ein- und austreten-
den Stoffstrome der Absorptionskolonne werden mittels Coriolis Durchflussmes-
ser der Firma Endress und Hauser gemessen. Zum anderen gehort die
Desorptionskolonne (K2) mit dem Verdampfer (W5 in Abbildung 3-2) und dem
Partialkondensator (W6) fiir die Absorbensregeneration zu den Kernelementen der
Miniplant. Es wurde ein kontinuierlicher Betrieb der Absorptions- und Desorpti-
onskolonne realisiert, um die Waschfliissigkeit im Kreislaufverfahren mit CO, im
Absorber zu beladen und in der Desorptionskolonne das Absorbens zu regenerie-
ren. Die Desorptionskolonne ist ebenfalls als Packungskolonne mit einem Innen-
durchmesser von 100 mm und einer gepackten Hohe von 4 m durch jeweils zwei
einzelne 2-m-Schiisse realisiert worden, zwischen welchen ebenfalls ein Sammler-
Verteiler-Schuss installiert worden ist. Als Kolonneneinbau wurde hier die Rom-
bopak 9M mit einer spezifischen Oberfliche von 350 m*m? eingesetzt. Die Ver-
dampferleistung ist auf 30 kWee begrenzt und der Partialkondensator mit einer
Wirmetibertragerfliche von 1 m? fiir eine Kiihlleistung von bis zu 25 kW ausge-
legt, in Abhéngigkeit des Kiihlwasserstroms sowie dessen Eintrittstemperatur. Der
Zusammenhang der zugefiihrten elektrischen Leistung des Verdampfers und der
Wirmemenge wurde im Rahmen einer Bachelorarbeit ermittelt (Zobel 2010). Der
ermittelte Zusammenhang zwischen prozentualer Vorgabe des Leistungsstellers
und der zugefiihrten thermischen Energie ist in Gleichung (3.1) unter Vernachlés-
sigung von Wirmeverlusten angegeben (Zobel 2010).

3.1)

Q’T/mrmi,\ch = 032696 X

Leistungssteller

Der gesamte Desorptionsprozess kann bis zu einem maximal zuldssigen Druck
von 5 bar betrieben werden. Der maximale Umlaufmassenstrom, der durch die
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verwendeten Membranpumpen bauartbedingt realisiert werden kann, ist auf
80 L/h begrenzt und entspricht einer maximalen Fliissigkeitsbelastung in der Ab-
sorptionskolonne von 63 m?*/m?h. Der gesamte Prozess wird mittels Prozessleit-
technik bedient und beobachtet, weshalb die gesamten Mess-, Steuer- und Regel-
signale durch Siemens PCS7 visualisiert worden sind. Die wichtigsten Messdaten
werden auf dem Archiv-Server fiir eine Dauer von max. 14 Tagen gespeichert. Die
experimentellen Daten flir jede einzelne Versuchsreihe werden iiber eine OPC-
Schnittstelle durch ein Visual-Basic-Programm (VBA) erfasst und im Excel-
Format gespeichert. Fiir die Kommunikation wird eine sogenannte OPC-
Schnittstelle verwendet, iiber welche die aktuellen Messwerte im S5s-Intervall aus-
gelesen und gespeichert werden. Nach dem Beenden des jeweiligen Versuches
wird der zeitliche Mittelwert fiir den jeweiligen stationdren Bereich durch arith-
metische Mittelwertbildung berechnet. Die Messdauer sowie die Messwerterfas-
sung fiir einen stationdren Punkt betragen mindestens 30 min. Hierbei wird zwi-
schen der Gasein- und -austrittskonzentrationsmessung nach 15min umgeschaltet.
Wihrend der Messung eines stationdren Punktes werden gleichzeitig Fliissigpro-
ben am Eintritt bzw. am Austritt des Absorbers in den entsprechenden Zu- und
Ableitungen entnommen. Hierzu
wird die nasschemische Analy-
semethode nach (Shen et al.
1992; Jou et al. 1994) verwen-
det, welche im Abschnitt 3.2.5.2
ausfiihrlich erldutert wird. Es
werden pro Messreihe mindes-
tens zu zwei unterschiedlichen
Zeitpunkten Proben genommen,
welche dann doppelt bestimmt
werden. Hierbei ist auf ein vor-
heriges Ablassen von etwaigem
Totvolumen, welches in der Pro-
beentnahmeleitung stand, geach-
tet worden. Weitere Details sind
der Standard-Arbeitsanweisung
Nr. 73 zu entnehmen. Der Ein-

fluss der Probeentnahmemenge
auf den gesamten Holdup ist Abbildung 3-4: Sammler-Verteiler und Packungs-
gering und wurde vernachlis- elemente der Absorptionskolonne
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sigt. Der Einfluss der Probenentnahme auf die Prozessdynamik ldsst sich in
Abbildung 3-12 am Uberschwingen des unbeladenen Absorbens Durchflussgut
erkennen. Daher wurde dies mit grofler Sorgfalt durchgefiihrt. Durch die Mehr-
fachbestimmung konnte eine genauere statistische Mittelwertbildung erfolgen. In
Abhingigkeit des einzustellenden Umlaufmassenstroms betrdgt die Anfahrdauer
eines Messpunktes zwischen 2 und 4 h, da der gesamte Fliissigkeits-Holdup der
Anlage 60 L betragt. Um den Effekt der Riickfiihrungen zu beriicksichtigen, wur-
de eine 1,5- bis 2-fache Riickfiihrung des Absorbens gewihlt, so dass die Fliissig-
keit mindestens 2 Umlaufzyklen absolvierte (Stiinkel et al. 2011b). Eine detaillier-
te Zusammenfassung des Aufbaus der Absorptions- und Desorptionskolonne
sowie ein Uberblick iiber die verwendeten Kolonneneinbauten sind in Tabelle 3-1
und Tabelle 3-2 zu finden.

3.1.1 Erweiterung um den Versuchsaufbau der Membran

Das BlockflieBbild eines ein-
stufigen Membranprozesses ist
in Abbildung 2-6 dargestellt.
Der Aufbau und die Struktur 8
des  Membrantaschenmoduls ;
finden sich ebenfalls in Abbil- [§8
dung 2-6. Das detaillierte R&I-
FlieBbild des Membranprozes-
ses ist im Anhang in Abbildung
A-2 dargestellt. Das installierte
Membrantaschenmodul mit ei-

ner Membranflidche von 0,5 m?
einer Matrimid®-Membran

Abbildung 3-5: Foto des installierten Membran-
taschenmoduls

wird in Abbildung 3-5 gezeigt.
Der schematische Aufbau ist in
den mittigen und linken Darstellungen auf Abbildung 2-6 zu finden. Die Angaben
zum Aufbau des Moduls wie auch zu den Membrantaschen sind in Tabelle 3-3
zusammengefasst. Das Membranmodul kann wahlweise alleine oder aber mit der
nachgeschalteten Absorptionskolonne als Hybridprozess betrieben werden.
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Tabelle 3-1: Abmessungen und technische Details der Absorptions- und Desorptionskolonne

Kolonnen- | Packungs- | Anzahl und Hdohe | Anzahl Kolonnen- Material | Max. zuléssiger
hohe hohe der Kolonnenschiisse | Sammler/ durchmesser Betriebsdruck
Verteiler
Absorber 7m 5m 5x1m 5 0,041 m 1.4571 40 bar
Desorber 5m 4m 2x2m 2 0,1 m 1.4571 5 bar
Tabelle 3-2: Details der Kolonneneinbauten fiir den Absorber und Desorber
Packungsart Segmenthohe | Anzahl der Segmente Spezifische Material Liickengrad
pro Kolonnenschuss | Oberfléiche ag,
Absorber Sulzer Rombopak 0,1 m 10 450 m*/m’ 1.4404 0,9865
12M
Desorber Sulzer Rombopak 0,1m 20 350 m*/m’ 1.4404 0,93
IM
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Tabelle 3-3: Details zum Membranmodul- und -taschen-Aufbau (Stiinkel et al. 2011a)

Anzahl der installierten Membrantaschen 44

Anzahl der Kompartiments 7

Kirr‘fli)glrrtli%n iirt i\/[embrantaschen auf die 77 -6-6-6-6-6
Liange einer Membrantasche 0,08 m
Breite einer Membrantasche 0,07 m
Flache einer Membrantasche 0,0112 m?

3.1.2 Aufbau des Hybridprozesses

Das ProzessflieBbild des Hybrid-
prozesses ist in Abbildung 5-1 dar-
gestellt und der aufgebaute Prozess
in Abbildung 3-6 zu sehen. Das ge-
samte R&I-FlieBbild des Hybrid-
prozesses ist im Anhang in Abbil-
dung A-1 bis Abbildung A-5
dargestellt. Der Hybridprozess wird
ebenfalls vollautomatisch iiber das
Prozessleitsystem PCS7 betrieben,
wobei dieses um das zusédtzliche
Membranmodul, die dazugehorigen
Messstellen sowie Stellgerite erwei-
tert wurde. Es wurden zusitzliche . B]SS
Drucksensoren auf der Permeat- und -l 1 " J ’ .,
Retentatseite installiert. Zusétzlich y _' y
wurden ein Durchflusssensor sowie \ & b/;’\
- 'Membrantaschen-
modul

eine Gasprobenentnahme auf der
Permeatseite des Membranmoduls '
installiert. Um die Umschaltung '- 7

zum Hybridbetrieb zu realisieren, Abbildung 3-6: Installierter Hybridprozess beste-
hend aus einem Absorptions-/Desorptionsprozess

wurden zwei 3-Wege-Ventile in die
mit vorgeschaltetem Membranmodul

Rohgasleitung der Absoptionsko-
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lonne installiert. Mit diesen wurde die Umschaltung vom alleinigen Absorptions-
betrieb auf Hybridbetrieb realisiert. Das Membranmodul ist als Druckbehélter fiir
einen maximal zuldssigen Druck von 40 bar ausgelegt. Durch den modularen
Aufbau konnte das Membranmodul einfach in die Anlage integriert werden. Die
sicherheitstechnischen Aspekte wurden fiir das zusétzliche Membranmodul sowie
fiir dessen Einfluss im Hybridprozess im Rahmen einer PAAG-Analyse untersucht
(Drescher 2010). Die Datenerfassung wurde ebenfalls {iber die OPC-Schnittstelle
realisiert, wobei der entwickelte Messdatenaufnehmer um die zusétzlichen Mess-
stellen erweitert werden musste.

3.2 Messtechnik

Im Rahmen der experimentellen Untersuchung des Prozesses muss zum einen
dessen Giite des Prozesses beurteilt und zum anderen miissen aus sicherheitstech-
nischen Aspekten bestimmte physikalische GroBen stédndig {iberwacht werden.
Aber auch um die Zusammenhinge der verschiedenen physikalischen Groflen im
Prozess besser verstehen zu konnen, ist deren Kenntnis notwendig (Hoffmann
2007). Um einen Prozess beurteilen zu kénnen und einen Vergleich mit den Vor-
hersagen durch die Prozesssimulation durchzufiihren, miissen bestimmte physika-
lische GroBlen wie Druck, Temperatur, Zusammensetzung und Durchfluss aufge-
nommen werden. Das Wissensgebiet der Messtechnik beschéftigt sich mit dem
Erfassen und Darstellen von physikalischen Groflen (Profos et al. 1994) und wird
in diesem Abschnitt fiir die wichtigsten physikalischen Gréfen der untersuchten
Prozesse beschrieben. In der Messtechnik werden nach (Hoffmann 2007) zur Er-
fassung physikalischer Gréflen verschiedene Methoden wie die Ausschlagmetho-
de, Differenzmethode oder die Kompensationsmethode verwendet, wobei die im
Rahmen dieser Arbeit verwendeten Methoden die Ausschlagmethode sowie die
Differenzmethode sind. Bei der Ausschlagmethode wird nach (Hoffmann 2007)
die Messgrofle direkt in eine Ausgangsgrofle umgewandelt, wobei die hierfiir
notwendige Energie dem Messmedium selbst entnommen wird. Bei der Diffe-
renzmethode wird nach (Hoffmann 2007) die MessgroBe einer auBlerhalb des
Messmediums befindlichen Vergleichsgr6Be gegeniibergestellt. In dieser Methode
wird die Differenz der Messgrofle zur Vergleichsgrofle gebildet (Hoffmann 2007).
Weiterhin wird nach (Hoffmann 2007) in direkte Messungen, indirekt Messungen
sowie inkrementelle Messungen unterschieden. Unter einer direkten Messung
wird die zu messende Grofle mit einem dieselbe Einheit tragenden MaBstab ver-
glichen, wohingegen bei der indirekten Messung die eigentliche Grofe aus der
Messung einer oder mehrerer Grofen unter der genauen Kenntnis des definierten

45



Experimentelle Untersuchungen

Zusammenhanges bestimmt wird (Hoffmann 2007). Die zur Messung notwendi-
gen Gerdte und Hilfsmittel, wie Sensor, Wandler oder Anzeigeeinheit, werden
unter dem Begriff Messeinrichtung zusammengefasst. In der Versuchsanlage sind
dies die Messgerite mit Vorortanzeige oder aber die Messgerite nebst dem Pro-
zessleitsystem, mit dessen Hilfe die Messsignale umgewandelt und visualisiert
werden. In Tabelle 3-4 sind die verschiedenen Messprinzipien und Messgerite der
Versuchsanlage mit der Messgenauigkeit zusammengestellt. In den folgenden Ab-
schnitten wird auf die eingesetzten Messprinzipien der GréBen Druck, Tempera-
tur, Durchfluss und Fiillstand sowie auf die Analysemesstechnik der Stoffzusam-
mensetzung ndher eingegangen.

3.2.1 Druckmessung

Die verwendeten Druckaufnehmer aus Tabelle 3-4 basieren auf dem piezoelektri-
schen Prinzip und werden mittels Diinnfilmtechnik, Dickfilmtechnik oder Halblei-
tertechnik hergestellt (Hoffmann 2007). Unter dem piezoelektrischen Effekt ver-
steht man die Ladungsverschiebung und Dipolausbildung bei -elastischer
Verformung aufgrund von duBlerer, direkter Krafteinwirkung auf ein piezoelektri-
sches Material (Hoffmann 2007). Es wurde der Kopfdruck der Kolonnen gemes-
sen und der Druckverlust {iber den Kolonnen. Von der Uberwachung des Letzteren
konnte man auch auf fluiddynamische Phanomene schlieBen, wie beispielsweise
das Schaumen, das Stauen oder das Fluten der Kolonnen. Die in Abbildung 3-2
dargestellten Druckmessgerite dienen der Uberwachung und sind teilweise mit
Sicherheitsfunktionen belegt, wie zum Beispiel dem Abschalten der Anlage ab
einem kritischen Druckwert. Diese sicherheitsrelevanten Messstellen und deren
Uberwachung sowie die daraus resultierenden Abschaltungen wurden {iber das
Prozessleitsystem Siemens PCS 7 realisiert und waren das Ergebnis einer Sicher-
heitsanalyse (Toast 2009).

3.2.2 Temperaturmessung

Fiir die Temperaturmessung aus Tabelle 3-4 wurde das Prinzip des Wider-
standsthermometers eingesetzt. Hierbei wird das Phinomen der Widerstandsénde-
rung bei Temperaturdnderung angewendet. Somit kann der Zusammenhang zwi-
schen Temperatur und Widerstand beispielsweise unter der Annahme eines
linearen Zusammenhanges durch Gleichung (3.2) wiedergegeben werden. Hierin
ist Ry der Widerstand bei 0 °C in €2, 7 die Temperatur in K und o der Temperatur-
koeftizient in 1/K.
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Tabelle 3-4: Messprinzipien und Messgeriite sowie Messgenauigkeiten nach Herstellerangaben

s .. Messgenauigkeit It.
Messprinzip Messung Messort Geriitetyp Hersteller Hersteller
Gas- und Flussigkeitsfeed der Absorptions-
Coriolis Durchfluss und Desorptionskolonne, Abgas der Absorp- | Promass 80 A | Endress und Hauser +0,15%
tionskolonne
Wirkdruckver- Durchfluss Riicklauf der Desorpmgnskolonne und Abgas Deltabar S Dosch Messapparate +0.075%
fahren der Desorptionskolonne Endress+Hauser
Schwebekorper Durchfluss Abgas Flash B11 DK37/M8E Krohne Y
D70
. Cerabar T PMP
Piezoresistiv Druck Absorber, Desorber, ‘Flash und in den Pro- 131, Cerabar M | Endress und Hauser | +0,5% bzw. £0,2%
zessleitungen
PMC 41
Widerstands- Temperaturprofil im Absorber und Desorber max. £0,5
thermometer Temperatur sowie alle {ibrigen Temperaturen im Prozess TR 24 Endress und Hauser (0 °C bis 150 °C)
.. . Sumpf der Absorptions- und Desorptions- . o
Kapazitiv Fiillstand Kolonne, Vorlagebehalter Liquicap Endress und Hauser +0,1%
Infrarot Gaszusammen- Ein- und Austrittskonzentration im Absorber Unor/Multor im Sick-Maihak +1%
setzung S720 EX
Infrarot Gas:;ltsza;l:lgen- Austrittskonzentration im Desorber PIR 3502 ABB Maihak +1%
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R(T)=R,(1+aT) (3.2)

Die Temperaturmessungen wurden mittels eines Widerstandsthermometers aus
Tabelle 3-4 realisiert, welches aus einem Platindraht besteht, der so abgeglichen
ist, dass er bei einer Temperatur von 0 °C genau einem Widerstand von 100 Q
entspricht (Hoffmann 2007). Die Temperaturmessstellen, die in Abbildung 3-2
dargestellt sind, wurden zur Bildung von Energiebilanzen, fiir die Ermittlung der
Reaktionsenthalpien oder aber fiir die Verlustwarmebestimmung verwendet. Wei-
terhin wird das Simulationsmodell auch anhand des Temperaturprofils bewertet.

3.2.3 Durchflussmessung/Massendurchflussmessung

Fiir die Messung des Durchflusses wurden drei verschiedene Messprinzipien ein-
gesetzt: die Schwebekorpermessung, das Wirkdruckverfahren und das Coriolis-
Prinzip. Bei dem ersten Messprinzip wird ein Widerstandskorper in eine geschlos-
sene Rohrleitung eingebracht und umstrémt. Aus der resultierenden Kraft einer
Kriftebilanz der Gewichts- und der Auftriebskraft des Korpers kann auf die Ge-
schwindigkeit des umstromenden Fluides geschlossen werden (Hoffmann 2007).
Dieses Messprinzip wurde fiir die Messung der kleinen Durchfliisse des Abgases
im Flash-Behilter angewendet. Das zweite Prinzip, das Wirkdruckverfahren, be-
ruht auf dem Zusammenhang zwischen dem Druckverlust und der kinetischen
Energie der Stromung (Hoffmann 2007), siehe Gleichung (3.3).

, L 33
Ap:(fgw"; (3-3)

Hierbei wird der Druckverlust innerhalb der Rohrleitung durch eine Stromungs-
verengung hervorgerufen. Das Wirkdruckverfahren wird verwendet, um den Ab-
gasstrom des Desorbers und den Riicklauf des Kondensats in den Desorber zu
messen. Diesen beiden zuletzt beschriebenen Verfahren ist die Abhingigkeit von
Systemeigenschaften wie Druck, Temperatur oder aber Zusammensetzung ge-
mein. Bei genauer Kenntnis dieser Gréflen miissen die Messergebnisse um deren
Einfluss korrigiert werden. Demgegeniiber steht das Messverfahren nach dem
Coriolis-Prinzip, das auf die storenden Einbauten verzichtet und geringe Druck-
verluste aufweist. Bei diesem Messverfahren hat die Anderung von Druck, Tem-
peratur oder Zusammensetzung keinen Einfluss auf das Messergebnis (Hoffmann
2007). Das Verfahren basiert auf der Wirkung der Corioliskraft, welche aufgrund
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einer nichtlinearen Beschleunigung senkrecht zur Bewegungsrichtung eines Kor-
pers oder Fluides entsteht (Hoffmann 2007), Gleichung (3.4). Die durch die Cori-
olis-Kraft hervorgerufene Verformung des Messrohres wird aufgenommen und
steht in einem direkten Zusammenhang mit der Durchstromungsgeschwindigkeit.
Aufgrund der hohen Genauigkeit dieses Messprinzips wurde es fiir die Messung
der Ein- und Austrittsstrome der Absorptionskolonne verwendet. Auch hier wur-
den entsprechende sicherheitsrelevante Messpunkte gewéhlt, um den sicheren
Betrieb der Anlage zu iiberwachen.

F=axw (3.4)

3.2.4 Fiillstandsmessung

Die Kontrolle, das Uberwachen und somit das Messen des Fiillstandes ist ent-
scheidend fuir den sicheren Betrieb der Anlage und der einzelnen Komponenten,
wie zum Beispiel der Pumpen. So muss das Leerlaufen von Behéltern und somit
das Trockenlaufen von Pumpen verhindert werden, ebenso wie das Uberlaufen
von Vorlagebehiltern, wodurch das Auslaufen von Absorbensfliissigkeit verhin-
dert werden soll. Der Fiillstand wird daher in allen Behéltern der Versuchsanlage
aus Abbildung 3-2 gemessen. Die Messung des Fiillstandes wird nach dem kapa-
zitiven Messprinzip durchgefiihrt. Hierbei bildet eine in den Behilter eingebrachte
Sonde einen Pol des Kondensators. Da das Absorbens ebenfalls elektrisch leitend
ist, wird die verwendete Stabsonde von einer elektrischen Isolierschicht umman-
telt (Hoffmann 2007). Den Gegenpol bildet das Absorbens, dessen Potential iiber
die Behilterwand abgenommen wird. Durch die Anderung des Fiillstandes #indert
sich das Potential und damit die Kapazitit des Kondensators, iiber die bei bekann-
ter Behiltergeometrie Riickschliisse auf die Fullhohe gezogen werden konnen.
Der Messgeritehersteller und der verwendete Messgerétetyp mit der entsprechen-
den Genauigkeit fiir die Fiillstandsmessung sind in Tabelle 3-4 angegeben.

3.2.5 Konzentrationsmessungen und Analysetechnik

Der Konzentrationsmessung kommt insofern eine gesonderte Bedeutung zu, als
mit deren Hilfe Informationen tiber das Abtrennergebnis gewonnen werden kon-
nen. Hierzu ist die qualitative Analysetechnik fiir die bekannten Komponenten
notig. Hierbei wurden die Konzentrationen des Kohlendioxids sowie der Kohlen-
wasserstoffe Methan und Ethylen im Rohgas und im Reingas der Absorbtionsko-
lonne und die Kohlendioxidkonzentration im Abgas der Desorbtionskolonne mit-
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tels Online-Infrarotmesstechnik bestimmt. Die CO,- und Amin-Konzentrations-
bestimmung in der Fliissigphase wurde mit Hilfe von nasschemischer, titrimetri-
scher Analyse einer zuvor entnommenen Fliissigprobe aus dem Absorberkopf und
-sumpf durchgefiihrt. Diese Analysemethode ist in Abschnitt 3.2.5.2 niher be-
schrieben.

3.2.5.1 Gaskonzentrationsmessung mittels Infrarotstrahlung

Die verwendeten Infrarotmessgerite unterscheiden sich in ihrer Funktionsweise
voneinander. Wéhrend das ABB-Messgerdt PIR 3502 aus Tabelle 3-4 nach dem
Prinzip der dispersen Gitterspektrometrie arbeitet, sind die SICK-Messgerite vom
Typ Unor oder Multor aus Tabelle 3-4 nicht-dispersive Infrarot-Absorptions-
messgeridte. Das Messverfahren des ABB PIR 3502 wird nachfolgend erlédutert.
Der Aufbau setzt sich aus einer Strahlenquelle und mehreren Linsen zusammen.
Das Licht der Lichtquelle wird durch Prismen zerlegt. AnschlieBend wird es iiber
einen Filter durch die mit Messgas gefiillte Messkammer geleitet. Der Filter ist
auf einer rotierenden Scheibe angebracht, auf welcher sich zwei verschiedene Fil-
ter befinden. Die Filter sind so gewéhlt, dass der eine Filter das Licht der Absorp-
tionsbande der Messkomponente hindurchldsst und der andere Filter weder das
Licht der Absorptionsbande der Messkomponente noch der Stérkomponente hin-
durchlisst. Die Scheibe rotiert, so dass abwechselnd Licht gesendet wird, welches
die Absorptionsbande der zu analysierenden Messkomponente enthilt, und sol-
ches Licht, das die Absorptionsbande der Mess- und Storkomponente nicht enthélt
(Profos et al. 1994). Aus dem Logarithmus des Quotienten aus Mess- und Ver-
gleichssignal kann auf die Konzentration zuriickgeschlossen werden (Profos et al.
1994). Das Messverfahren des Sick MAIAK Unor und Multor ist im Gegensatz
dazu anders aufgebaut. Es wird eine Strahlungsquelle zur Infrarotstrahlungserzeu-
gung genutzt. Diese Strahlung wird iiber ein Blendrad gepulst. AnschlieBend wird
die Strahlung auf zwei unterschiedlichen Wegen durch eine Referenzkiivette ge-
lenkt und ferner durch eine Messgaskiivette, welche mit dem Messgas gefiillt ist.
Die Referenzkiivette ist mit einem Gas gefiillt, das keine Infrarotstrahlung absor-
biert, beispielsweise Stickstoff. Die mit dem zu analysierenden Messgas gefiillten
Empfingerkammern der beiden Strahlungen aus der Referenzkiivette und der
Messgaskiivette sind durch einen Membrankondensator oder eine Lochplatte von-
einander getrennt (Hoffmann 2007). Die Absorption im Empfingerraum des fiir
dieses Gas typischen Bereichs der Infrarotstrahlung sorgt fiir Druckschwankun-
gen, welche der Frequenz der Pulsung entsprechen. Wird nun bereits ein Teil des
infraroten Lichtes in der Messkiivette absorbiert, so wird die Strahlung auf der
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Messkiivettenseite geschwicht und die Druckschwankungen auf der Empfinger-
seite sind nicht mehr identisch zwischen der Messkiivettenseite und der Referenz-
kiivettenseite. Diese Schwankungen koénnen dann beispielswiese in Kapazitéts-
schwankungen umgewandelt und in ein Messsignal umgesetzt werden (Hoffmann
2007), welches zur Anzeige gebracht werden kann. Der Vorteil dieses Messprinzip
ist es, dass liber den gesamten Konzentrationsbereich gemessen und dieses Signal
auch mit einer hohen Genauigkeit erfasst werden kann (Profos et al. 1994). Der
Nachteil der Infrarotmesstechnik liegt darin, dass elementare Gase wie Sauerstoff,
Stickstoff oder Wasserstoff nicht erfasst werden kénnen, da sie kein infrarotes
Licht absorbieren. Weiterhin miissen die zu messenden Komponenten vorher be-
kannt sein. Es ist nur eine quantitative, nicht aber eine qualitative Messung mog-
lich.

3.2.5.2 Analysemethode zur CO,-Bestimmung der Fliissigkeit

Allen nasschemischen Fliissiganalysen dieser Arbeit liegt dieselbe Methode zu
Grunde; basierend auf der Methode nach (Shen et al. 1992; Jou et al. 1994) wird
die angewendete Methode hier kurz dargestellt. Bei dieser wird direkt aus der Ab-
sorptionskolonne eine Probenmenge von ca. 2 g in eine vorbereitete Losung gege-
ben. Diese Losung besteht aus ca. 50 ml und setzt sich wie folgt zusammen: 5 ml
einer 1-molaren Natriumhydroxidlésung, welche mit 5 ml einer 1,2-molaren Bari-
umchloridlgsung versetzt worden ist und zu der zusitzlich 40 ml vollentsalztes
Wasser hinzugegeben worden ist. Kommt nun das gasformige Kohlendioxid mit
den Barium-lonen der Losung in Kontakt, reagiert es zu Bariumcarbonat. Das
schwerlosliche Bariumcarbonat fillt aus und wird anschlielend ohne weitere Ab-
trennung mit 1-molarer Salzsdure titriert. An dieser Stelle wird exemplarisch diese
Methode fiir Monoethanolamin vorgestellt:

1. Umschlagpunkt (EP1):  NaOH + HCI <> NaCl + H,O

2. Umschlagpunkt (EP2): MEA + HCl <+ MEAH +CI

3. Umschlagpunkt (EP3): BaCOj; + HCl <» BaHCO;" + CI

4. Umschlagpunkt (EP4): BaHCO;+Cl" + HCI «» BaCl, +H,O +CO,

Mit Hilfe der verbrauchten Menge an 1-molarer Salzsdure kann dann direkt die in
der entnommenen Probe enthaltene CO,-Menge ebenso wie die Amin-Menge be-
rechnet werden.
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_ My — Ny (35)
Mypy = W
n — Nypy = Nippy (36)
o 2000

Uber die vorher abgewogene Probemenge mp;obe, Welche der Absorptionskolonne
entnommen worden ist, kann nun die Gewichtskonzentration des Amins in der
Losung iiber Gleichung (3.7) und die Beladung der Losung mit Kohlendioxid
durch Gleichung (3.8) berechnet werden.

i s M 3.7
MEAM(Im’n]}r'on, = 100 * m“”:-[ = —n“lb/lMMb/I . 100% in [Gew%] ( )
mP obe ml ’’’’’ b
. o, in[mol} (3.8)
My mol

Fiir jedes Stoffsystem wurde die Methode durch die Verwendung von Natrium-
hydrogencarbonat (NaHCO3) mit einer molaren Masse von 84 g/mol qualifiziert.
Durch die Einwaage an Natriumhydrogencarbonat kann auf die dquivalente Men-
ge an Kohlendioxid tiber Gleichung (3.9) zuriickgerechnet und mit der Menge an
Kohlendioxid verglichen werden, die mit der nasschemischen Methode bestimmt
wurde. Die Ergebnisse sind in Tabelle A-2 bis Tabelle A-4 dargestellt.

soll m NaHCO; (3 '9)

3.3 Versuchsdurchfiihrung
3.3.1 Fluiddynamische Untersuchungen

Die experimentellen Untersuchungen zur Fluiddynamik wurden im Rahmen der
Bachelorarbeit von (Zobel 2010) durchgefiihrt. Hierbei wurde das System Was-
ser/Stickstoff verwendet und der Druckverlust sowie der Fliissigkeitsinhalt bei 3
verschiedenen Betriebsdriicken fiir verschiedene Fliissigkeitsbelastungen aufge-
nommen. In Tabelle 3-5 sind die experimentellen Untersuchungen zum Fliissig-
keitsinhalt und Druckverlust zusammengestellt. Der Druckverlust wurde zwischen
zwei Sammler-Verteiler-Elementen tiber dem dritten Kolonnenschuss der Absorp-
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tionskolonne gemessen, welcher in der Mitte der Absorptionskolonne angeordnet
ist und 1 m hoch ist. Hierbei kam ein piezoresistives Differenzdruckmessgerit der
Firma Endress und Hauser vom Typ Deltabar S PDM 70 mit einem Messbereich
von 0 — 500 mbar und einer Genauigkeit von 0,075% zum Einsatz. Es wurde bei
einem festen Druck eine Fluissigkeitsbelastung und ein niedriger F-Faktor einge-
stellt. Nachdem der stationdre Punkt erreicht war, wurde die Datenerfassung fiir
die Druckverlustmessung gestartet und iiber einen Zeitraum von 5 min wurden die
Messwerte zur Mittelwertbildung aufgenommen. AnschlieBend wurde der F-
Faktor erh6ht und die Messung fiir den néchsten stationdren Punkt durchgefiihrt.
Dies wurde bei einer Fliissigkeitsbelastung so lange wiederholt, bis der Staupunkt
bzw. der Flutpunkt erreicht wurde, um anschliefend die nichsthéhere Fliissig-
keitsbelastung einzustellen oder aber auf einen anderen Betriebsdruck zu gehen.
Die Messwerte des Druckverlustes wiesen eine maximale Abweichung von +£5%
vom arithmetischen Mittelwert tiber den Messzeitraum auf. Neben dem Druckver-
lust wurde fiir jede experimentelle Einstellung der Fliissigkeitsinhalt gemessen.
Hierzu wurden im Anschluss an die Druckverlustmessung die Schnellschlussven-
tile an den Zu- und Abldufen der Absorptionskolonne geschlossen und die Zu-
nahme an Fliissigkeit im Sumpf der Kolonne {iber einen Zeitraum von 25 min
durch Auslitern und anschlieBendes Abwiegen gemessen. Die abgetropfte Fliis-
sigkeit wurde mit einer Prazisionswaage aufgenommen.

Tabelle 3-5: Experimentelle Untersuchungen zur Fluiddynamik (Zobel 2010)

. Fliissigkeits- e b e
Betriebs- Druckverlust- Fliissigkeitsinhalts-
druck in b belastung
ruck in bar messungen messungen
0 11 -
5 18,94 8 8
26,51 6 5
34,08 10 5
0 7 -
18,94 5 5
10
26,51 7 7
34,08 5 5
0 7 -
32
34,08 5 6
Gesamtanzahl
. 71 41
Experimente
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3.3.2 Absorptionsuntersuchungen

Zielstellung war es, den Regenerationsbedarf pro abgetrenntes Kilogramm Koh-
lendioxid zu minimieren. Hierfiir wurde jeweils ein stationdrer Betriebspunkt an-
gefahren und die folgenden Parameter wurden konstant gehalten: die Gasbelas-
tung, der Rohgasdruck und die CO,-Konzentration im Rohgas. AnschlieBend
wurden die Parameter Umlaufmassenstrom und Verdampferleistung der Desorpti-
on als die wichtigsten Einflussgroen verdndert. Der Effekt des Umlaufmassen-
stroms auf den Energiebedarf der Regeneration bei konstanter CO,-Abtrennung
wurde fiir die Bedingungen der Trennaufgabe untersucht. Hierbei wurde die Ver-
dampferleistung konstant gehalten und der Umlaufmassenstrom variiert, um das
Trennziel von 90% CO,-Abtrennung zu erreichen. Anschlieend wurde die Ver-
dampferleistung verandert und somit die Regeneration des Waschmittels. Nach-
folgend wurde wieder der Umlaufmassenstrom so weit verdandert, dass die Tren-
naufgabe von 90% CO,-Abtrennung erreicht wurde. Der thermische
Energiebedarf wurde auf die Masse des abgetrennten Kohlendioxids aus dem
Rohgas bezogen. Das Ziel dieser Methode ist es, das energetische Optimum zwi-
schen Regeneration, thermischem Energieeintrag und Waschmittel-Umlaufstrom
zu finden. Ein weiterer untersuchter Aspekt war der Einfluss des Desorberdrucks
auf die Regeneration des Absorbens. Hierfiir wurde fiir einen stationdren Punkt
der Desorberkopfdruck fiir Werte von 1 bar, 2 bar und 2,5 bar variiert. Neben den
umfangreichen Untersuchungen zum Referenzabsorbens MEA, die in Tabelle 3-6
aufgelistet sind, fanden weitere Untersuchungen mit dem Absorbens Methyldiet-
hanolamin statt (Torquet 2010). Hierbei zeigte sich, dass die Reaktionskinetik so
gering war, dass die installierte effektive Kolonnenhthe von 5 m nicht ausreichte,
um die geforderten 90% CO,-Abtrennung erreichen zu kdnnen. Wie (Torquet
2010) zeigt, konnte durch die Erhohung der Absorbenseintrittstemperatur von 40
°C auf 60 °C die Reaktionskinetik verdoppelt werden und die 90% CO;-
Abtrennung lieen sich mit 50 Gew% MDEA-L6sung realisieren. Eine weitere
Moglichkeit der Erhohung der Reaktionskinetik wurde von (Samanta et al. 2010;
Samanta et al. 2011) vorgeschlagen und ebenfalls untersucht. Hierbei konnte
durch die Substitution von 3 Gew% einer Methyldiethanolamine-Lsung von 40
Gew% durch Piperazin die Reaktionskinetik deutlich erhéht und die 90% CO,-
Abtrennung erreicht bzw. iibertroffen werden. Die Versuche mit dem alternativen
Absorbens, bestehend aus einer wissrigen Losung aus 3 Gew% Piperazin und 37
Gew% Methyldiethanolamin, wurden flir die Prozessbedingungen aus Tabelle 1-1
durchgefiihrt. Hierbei wurde in gleicher Weise vorgegangen wie bei den Untersu-
chungen zum Referenzmedium Monoethanolamin und die Verdampferleistung
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wurde schrittweise bei konstantem Massenstrom reduziert. Auch wurden die CO,-
Partialdruckverhiltnisse ebenso wie die Absorptionsdruckverhéltnisse variiert.
Der Desorberdruck wurde entsprechend den gewonnenen Ergebnissen des Refe-
renzabsorbens konstant bei 2 bar gehalten.

3.3.3 Membranuntersuchungen

Im Vorfeld der experimentellen Membranuntersuchungen musste der Membrantyp
festgelegt werden. Hierzu wurden Simulationsstudien mit Reingaspermeanzen
durchgefiihrt (Brehmer 2009), welche ausfiihrlich in Abschnitt 4.2 beschrieben
sind. Die Untersuchung des Trennverhaltens der Membran ebenso wie diejenige
zur Beurteilung der Giite der Membranmodellierung wurden im Rahmen der Dip-
lomarbeit von (Drescher 2010) durchgefiihrt. Hierbei wurden die Druckstufen 5
bar, 10 bar und 32 bar sowie die Kohlendioxidkonzentrationen im Rohgas von 15
Vol% und 25 Vol% untersucht. Dafiir wurden die in Abschnitt 3.1.1 beschriebene
Anlage und Messtechnik verwendet. Bei den Untersuchungen wurde zuerst der
Rohgasstrom eingestellt und gemessen. Nach einer Messdauer von etwa 5 Minu-
ten wurde der Bypass des Gasstroms umgeschaltet, so dass der Rohgasstrom zur
Membran gefiihrt wurde. Nach dem Umschalten wurde der Retentatstrom mit
demselben Messgerit gemessen. Hierbei lie3 sich beobachten, dass sich ein kon-
stanter Retentatstrom nach 5 Minuten eingestellt hat. Die kurzen Anfahrzeiten der
Membrananlage lieBen die Reduktion der Versuchsdauer auf 30 Minuten inklusive
der Anfahrzeit zu. Es wurden die Feed- und Retentatkonzentrationen kontinuier-
lich mittels Infrarotmesstechnik gemessen. Weitere Details und ndhere Ausfiih-
rungen sind der Diplomarbeit von (Drescher 2010) zu entnehmen. Die ermittelten
Ergebnisse sind im Anhang in Tabelle A-11 bis Tabelle A-30 zusammengestellt.

3.3.4 Untersuchungen des Hybridprozesses

Die Untersuchungen zu dem in Abbildung 5-1 dargestellten Hybridprozess wur-
den in der Versuchsanlage (Abbildung 3-6) durchgefiihrt. Der Hybridprozess wur-
de fiir die Betriebsdriicke von 10 und 32 bar sowie fiir eine Rohgaskonzentration
von 15 Vol% und 25 Vol% untersucht. Hierbei wurde wie nachfolgend beschrie-
ben vorgegangen: Zu Beginn ist der Absorptionsprozess alleine betrieben worden,
wobei hier kein stationdrer Punkt angefahren wurde. Lediglich der Rohgasmas-
senstrom wurde fiir die spitere Auswertung der Membranabtrennung und die ge-
samte CO,-Abtrennung aufgezeichnet. Nach mindestens 5 Minuten eines konstan-
ten Rohgasmassenstroms wurde die Membran hinzu geschaltet.
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Tabelle 3-6: Untersuchte experimentelle Fille fiir 30 Gew% MEA

U2BUNYINSA2JU[) d]]2IudU1L2AXT]

Absor- .
Gasmassen- bens- speznﬁsc.her
Absorber Feed-Zusammensetzung Desorber Energie-
strom CO, massen- .
strom eintrag
Nr. Eintritt | Austritt Ver-
Druck | F-Faktor | CH4 | CO, | N, | CoHy | Absor- | Absor- Druck | dampfer-
ber ber leistung
[bar] | [Pa™] [Vol%] [kg/h] | [kg/h] | [kg/h] | [bar] (kW] [MJ/kgcoo]
| 5 0,35 80 15 5 0 1,23 0,12 12,58 2,69 3,90 12,65
2 5 0,42 75 14 11 0 1,35 0,09 13,57 2,65 3,49 9,97
3 10 0,36 79 15 6 0 1,62 0,13 14,87 2,62 3,49 8,43
4 10 0,42 82 15 3 0 1,9 0,15 17,99 2,09 3,49 7,18
5 10 0,42 81 14,7 | 4,2 0 1,94 0,16 19,28 2,61 3,49 7,06
6 10 0,42 81 15 4 0 1,9 0,14 16,02 1,54 3,49 7,14
7 32 0,26 24 16 42 18 1,9 0,16 45,81 2,57 3,49 7,2
8 32 0,33 25 19 40 16 3,71 0,84 46,13 2,59 3,49 4,38
9 32 0,26 20 14 48 18 1,7 0,07 45,77 2,07 3,49 7,71
10 32 0,33 18 24 42 16 3,57 1,03 55,94 2,57 4,70 6,66
11 32 0,33 17 24 42 17 3,52 1,18 55,88 2,58 4,03 6,20
12 32 0,32 17 26 40 17 3,75 0,38 55,82 2,07 4,70 5,02
13 32 0,33 17 25 40 18 3,7 1,22 46,33 2,11 3,49 5,07
14 32 0,26 18 15 48 19 1,76 0,41 55,76 2,07 2,69 7,16
15 32 0,33 16 25 41 18 3,66 0,63 45,87 2,58 4,70 5,58
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Nachdem die Membranabtrennung einen stationdren Betriebszustand angenom-
men hatte, wurde die Gaszusammensetzung des Retentatstroms fiir mindestens 25
min aufgenommen. AnschlieBend wurde die Konzentrationsmessung zum Kopf
des Absorbers, dem Reingasstrom umgeschaltet. AnschlieBend wurde der stationi-
re Punkt der Absorption fiir die eingestellte Verdampferleistung angefahren und
nach dem Erreichen desselben die Verdampferleistung reduziert, um die geforder-
te CO,-Abtrennrate von 90% zu erreichen. Hierbei zeigte sich, dass bei zuneh-
mender Reduzierung der Verdampferleistung das Temperaturprofil der Desorpti-
onskolonne einbrach und die Siedetemperatur des Wasser-Amingemisches
unterschritten wurde, wobei die 90% CO,-Abtrennung aber immer noch weit
tibertroffen wurden.

3.4 Auswertung und Ergebnisse der experimentellen Untersuchungen

3.4.1 Fluiddynamik

Im Rahmen der Inbetriebnahme und einer Bachelorarbeit (Zobel 2010) wurden
die in Tabelle 3-5 aufgefiihrten experimentellen Untersuchungen zur Fluiddyna-
mik durchgefiihrt. Es wurden der Fliissigkeitsinhalt und der Druckverlust in der
Absorptionskolonne gemessen, um mit Hilfe der experimentellen Daten die Pa-
ckungsparameter fiir die verwendeten Einbauten zu ermitteln. Hierbei sollten zum
einen die Betriebsgrenzen bestimmt und ein geeignetes Modell, zu deren pradikti-
ver Bestimmung selbiger ausgew#hlt werden. Zum anderen sollte eine geeignete
Korrelation mit dem Parameter bestimmt werden, um den fiir den Stoffaustausch
wichtigen Fliissigkeitsinhalt in der Absorptionskolonne gut beschreiben zu kon-
nen. Die experimentellen Ergebnisse sind in Tabelle A-5 bis Tabelle A-7 zusam-
mengefasst. Aufgrund der groBlen Fliissigkeitsbelastung im Vergleich zur Gasbe-
lastung kann angenommen werden, dass der dynamische Anteil des
Fliissigkeitsinhaltes gegeniiber dem statischen {iberwiegt; nachfolgend wurde da-
her keine Trennung zwischen beiden vorgenommen. Ferner kann auch, aufgrund
der Dauer der Abtropfzeit, angenommen werden, dass hier lediglich der dynami-
sche Anteil vermessen worden ist. Dieser Anteil ist auch der am Stofftransport
maBgeblich beteiligte Anteil und daher fiir die Modellierung von grofler Bedeu-
tung. Die Konstanten der Modellgleichungen nach (Billet et al. 1995; Mackowiak
2003) wurden mittels der Summe der kleinsten Fehlerquadrate angepasst, wobei
die Abweichungen der Vorhersagen des eingesetzten Modells und den experimen-
tellen Werten minimiert wurde. Die Ergebnisse fiir die Modellparameter sind in
Tabelle 3-7 und Tabelle 3-8 fiir die jeweiligen Modelle angegeben.
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Tabelle 3-7: Angepasste Packungsparameter fiir das fluiddynamische Modell nach (Billet et
al. 1995)

Druck
C C C C
[bar] o ! ) i
5 0,08461
R k
ombopa 10 0,16723 1,61135 0,24745 0,25326
12M
32 0,41455

Tabelle 3-8: Angepasste Modellparameter fiir das fluiddynamische Modell nach (Mackowiak
2003)

CpM CB KF]

Rombopak

0,364 0,075 0,217
12M 2 > >

AnschlieBend wurde die relative Abweichung der experimentellen Daten zu den
vorausberechneten Daten nach Gleichung (3.10) und (3.11) fiir die verschiedenen
Modelle ermittelt.

_ B T ¥l 409 (3.10)
— 1 n
s =;-;|5,| (3.11)

Es ergibt sich tiber den gesamten Druckbereich eine relative Abweichung zwi-
schen den Vorhersagen nach dem Modell von (Billet et al. 1995) fiir den Fliissig-
keitsinhalt von 15,2% und 18,54% fiir den Druckverlust. Die relative Abweichung
zwischen den vorausberechneten Werten nach dem Modell von (Mackowiak
2003) und den experimentell ermittelten Werten flir alle untersuchten Driicke
ergibt sich zu 13,33% fiir den Fliissigkeitsinhalt und zu 22,1% fuir den Druckver-
lust. Es zeigt sich, dass das Modell nach (Mackowiak 2003) eine genauere Vo-
raussage des Fliissigkeitsinhaltes im Vergleich zu dem Modell nach (Billet et al.
1995) liefert. Der Druckverlust hingegen wird durch das Modell nach (Billet et al.
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1995) mit einer groBeren Genauigkeit vorausberechnet als mit dem Modell nach
(Mackowiak 2003). Dennoch kénnen mit beiden Modellen die GroBen Fliissig-
keitsinhalt und Druckverlust mit guter Genauigkeit fiir die untersuchte Packung in
der verwendeten Absorptionskolonne vorausberechnet werden. Die experimentel-
len Daten sollen hier am Beispiel fiir den Fliissigkeitsinhalt und den Druckverlust
exemplarisch fiir den Druck von 10 bar diskutiert werden. Die Ergebnisse des
Flussigkeitsinhaltes sowie des Druckverlustes sind jeweils tiber dem F-Faktor in
einem doppellogarithmischen Diagramm dargestellt. Der Fliissigkeitsinhalt und
der Druckverlust sind in Abbildung 3-7 fiir 10 bar angegeben. Die tibrigen Mess-
werte sind in Abbildung A-6 bis Abbildung A-11 in doppellogarithmischen Dia-
grammen dargestellt.

Fluiddynamik bei 10 bar
100 10000

OFlissigkeitsinhalt, B=18,94 m*/m?h
— OFliissigkeitsinhalt, B=26,51 m*/m?h
"'E 1000

X Flissigkeitsinhalt, B=34,08 m3/m?h —
~ . d 3
£ @ Druckverlust B=18,94 m3*/m?h S
= Q.
3‘,'-" © Druckverlust, B=26,51 m3/mh 1 100 =

+ 7]
<€ 10 | ®Druckverlust, B=34,08 @ ® ® @Ew + E
= +Trockener Druckverlust 0O 10 E
g g <
20 s
a X 1 o
=] X X a
e o) >Ko DOO
O
1 0,1
0,01 0,1 1
F-Faktor in [Pa®?]

Abbildung 3-7: Darstellung des Fliissigkeitsinhaltes und des Druckverlustes fiir 10 bar

Wie in Abbildung 3-7 zu erkennen ist, liegen der Stau- und Flutpunkt in einem
sehr engen Bereich zusammen und deren genaue Bestimmung des Stau- und Flut-
punktes kann nur iiber den Fliissigkeitsinhalt erfolgen. Hier ist der charakteristi-
sche Verlauf des Fliissigkeitsinhaltes gut zu erkennen, welcher im Bereich unter-
halb des Staupunktes nahezu konstant verlduft und ab dem Staupunkt stark
ansteigt. Der Druckverlust wurde im mittleren Segment der Kolonne gemessen,
was eine Erkldarung flir das Verhalten des Druckverlustes sein kénnte, da bei die-
sem ein ebenfalls drastischer Anstieg ab dem Staupunkt zu erwarten ist. Weiterhin
kann nicht genau lokalisiert werden, in welchem Bereich der Kolonne das Auf-
stauen der Fliissigkeit erfolgt. Die experimentell ermittelten Stau- und Flutpunkte
sind in Tabelle 3-9 dargestellt.
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Tabelle 3-9: Experimentell bestimmte Stau- und Flutpunkte

Betriebsdruck Fliissigkeits- Gasbelastung [Pa"]
belastung [m*/m’h] Staupunkt Flutpunkt
18.94 0.33 0.45
5 bar 26.51 0.29 0.40
34.08 0.27 0.36
18.94 0.25 0.34
10 bar 26.51 0.23 0.32
34.08 0.22 0.30
32 bar 34.08 0.21 0.27

Der trockene Druckverlust der Absorptionskolonne ist in Abbildung 3-8 darge-
stellt und kann tiber das Widerstandsgesetz der Einphasenstromung berechnet
werden. Hierbei wird auf die Gleichungen nach (Mackowiak 2003) zuriickgegrif-
fen, fiir welche die Parameter des Widerstandsgesetzes in Gleichung (3.13) mittels
der Methode der kleinsten Fehlerquadrate bestimmt wurden. Diese Parameter
werden verwendet, um den Druckverlust nach Gleichung (3.12) vorherzusagen.
Die Modellparameter der Gleichung (3.13) ergeben sich fiir einen Druck von 5 bar
zu Ky = 15917,353 und K, = —1,29775, fiir einen Druck von 10 bar zu K; =
110861,6 und K, = —1,49384 sowie fiir einen Druck von 32 bar zu K;=65000 und
K; =-1,24402. Die einzelnen Kurven des Druckverlustes in Abbildung 3-8 laufen
mit steigendem F-Faktor zunehmend zusammen, entgegen dem typischen, zu er-
wartenden Verlauf.

Trockener Druckverlust
100
X 5 bar D D D )K%@
E o 10 bar %O
E 00132 bar O O X
2 1w XK
o
2
(%)
~
a
1
0,01 0,1 1
F-Faktor in [Pa®°]

Abbildung 3-8: Darstellung des trockenen Druckverlustes in Abhingigkeit des Gasbelas-
tungsfaktors bei Variation des Systemdrucks
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_& 4 (M
f=r pwz[ Hj (3.12)
£=K,(Re")" (3.13)

Zur Bestimmung der oberen Belastungsgrenzen wurde mit Hilfe der Gasge-
schwindigkeit am Flutpunkt die Flutgrenze ermittelt. Hierzu wurde auf Gleichung
(A.17) bis (A.26) nach (Mackowiak 2003) sowie auf den in Tabelle 3-8 angepass-
ten Modellparameter fiir Ky zuriickgegriffen. Als untere Belastungsgrenze wurde
die Entnetzungsgrenze gewihlt, die sich nach (Mackowiak 2003) durch Gleichung
(3.14) bestimmen ldsst. Die benoétigte Flussigkeitskennzahl Ky ldsst sich nach
Gleichung (3.15) und die Schubspannungskennzahl Tp nach Gleichung (3.16)
bestimmen. Die sich ergebenden Belastungsgrenzen der einzelnen Driicke sind in
Abbildung 3-9 dargestellt. Wie sich erkennen ldsst, weisen die experimentellen
Daten eine starke Abweichung von den Vorhersagen von iiber 100% auf. Da die
Abweichung der Gasbelastung am Flutpunkt mit dem durch Anpassung an die
experimentellen Daten ermittelten Modellparameter Ky um 13,65% lag, ist die
Ursache fuir die groBe Abweichung der Belastungsgrenzen eher in dem Giiltig-
keitsbereich des fluiddynamischen Modells fiir Kolonnendurchmesser kleiner als
50 mm zu suchen. Es ist bekannt, dass mit zunehmender Verringerung des Kolon-
nendurchmessers die Randeffekte immer groBeren Einfluss auf die Fluiddynamik
haben und hierbei nicht mehr vernachldssigt werden kdnnen. Dies kann auch die
groBe Abweichung der Flutgrenze nach oben erkléren.

K 0.5
Uy in = 7,7 107 (1 _; )0.5 [%) (314)
PO,
K, g (3.15)
T, = 0,9( u” ] (3.16)
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Abbildung 3-9: Arbeitsbereich der Absorptionskolonne (Zobel 2010)
3.4.2 Absorptionsprozess

Im Rahmen der experimentellen Untersuchungen wurden verschiedene Anlagen-
konfigurationen untersucht; zum einen der Basisprozess nach Abbildung 2-1, zum
anderen der verbesserte Basisprozess, eine Kombination der Absorption mit einer
vorgeschalteten Membran, wie in Abbildung 5-1 dargestellt. Hierbei wurde fiir das
Referenzabsorbens sowie flir das alternative Absorbens der spezifische Energie-
eintrag als Vergleichsmerkmal und Bewertungskriterium verwendet. Der spezifi-
sche Energieeintrag wurde hierfiir nach Gleichung (3.17) aus dem Quotienten der
Verdampferleistung und dem abgetrennten CO,-Massenstrom nach Gleichung
(3.18) gebildet. Wie in (Svendsen et al. 2011) dargestellt ist, treten im Absorb-
tions-Desorptionsprozess der Sauergaswische verschiedene Energiesenken auf.
Ein Teil kann durch einfache prozess- oder verfahrenstechnische Anderungen mi-
nimiert werden. Hierbei ist zum Beispiel die Anhebung der Desorber-Eintrittstem-
peratur zu nennen. Als signifikante Energiesenke ist weiterhin die Verdampferleis-
tung zu benennen (Svendsen et al. 2011). Die im Verdampfer zugefiihrte Energie
wird im Prozess fiir verschiedene Zwecke benétigt, die zum einen anlagenspezi-
fisch und zum anderen absorbensspezifisch sind. Der absorbensspezifische Anteil
der Verdampferleistung umfasst die Reaktionsenthalpie der Riickreaktion des
chemisch gebundenen Kohlendioxids nach Gleichung (2.1) bis (2.6) und die Er-
wirmung des eintretenden Absorbensstroms auf Siedetemperatur. Als anlagenspe-
zifischer Teil der Verdampferleistung ist die Verlustwdrme zu nennen. Die Ver-
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lustwérme tritt als zusétzlicher Summand in der Energiebilanz auf und ist unab-
hingig vom Absorbens. Aus diesem Grund wurde die Verlustwdrme zum Ver-
gleich der Prozessalternativen und der Absorbenzien nicht herausgerechnet. Die
aufzuwendende Reaktionsenthalpie ist ebenso wie die spezifische Wiarmekapazitit
abhingig vom Absorbens. Um die verschiedenen experimentellen Fille miteinan-
der vergleichen zu konnen, wurde die Referenzbedingung von 90% Abtrennung
des CO; aus dem Rohgas nach Gleichung (3.18) gewihlt.

E, = (3.17)
rCo, _ ,,co y co, y
M bgetrennt Yy RahgmM Rohgas y Reinga.\'M Reingas (3 . 1 8)
co, y co, co,
Y roteas ™M rongas = Y retmgas ™M Reingas Y Reingas V1 Reingas
COZAbITennung = s ”(f‘:' e L N100 = 1 — —(‘:g“ = - 100 (3 .1 9)
Y Rohgas M Rohgas Y Rongas M Rohgas

Die Ergebnisse der experimentellen Untersuchungen aus Tabelle 3-6 sind in Ta-
belle 3-10 zusammengefasst und um die CO,-Abtrennung sowie die Ethylenver-
luste erweitert. Es wurden die verschiedenen Parameter, wie Absorbtionsdruck,
Gasbelastung, Absorbensmassenstrom, Desorberdruck, Verdampferleistung und
Rohgasbeladung, variiert und der Einfluss auf die CO,-Abtrennung sowie auf den
spezifischen Energieeintrag untersucht. Es zeigt sich, dass die Anlage in ihrem
Arbeits- und Auslegungsbereich von 32 bar am energieeffizientesten betrieben
werden kann. Der Referenzfall fiir 90% CO,-Abtrennung fiir die Prozessbedin-
gungen aus Tabelle 1-1 liegt bei 5,02 MJ/kgcoz bei einem Ethylenverlust von
6,22%. Der Ethylenverlust wird nach Gleichung (3.26) berechnet und ist neben
dem spezifischen Energieeintrag ein wichtiges Kriterium zur Prozessbewertung.

c,H, C,H,

C.H. —Verlust = Y Rohgas M Rohgas y Reingas """ Reingas 100% 3 20
240y i ( . )

Y rongas ™1 Rongas

Es zeigt sich, dass der Ethylenverlust der untersuchten Fille im Bereich von 5 bis
10% des eingesetzten Ethylens aus dem Rohgas liegt. Da das Absorbens eine
wissrige Losung ist und die Ethylenl6slichkeit in Wasser nach Abbildung 2-2 gut
ist, liegt die Vermutung nahe, dass die Verluste aufgrund physikalischer Losung
des Ethylens im Wasser verursacht werden. Diese Vermutung ldsst sich bei genau-
erer Betrachtung der Messergebnisse nicht bestdtigen, da die Produktverluste mit
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der VergroBerung des Absorbensmassenstroms steigen miissten. Dies geht nicht
aus den Ergebnissen in Tabelle 3-10 hervor. Ferner zeigt sich eine scheinbare Ab-
hingigkeit des Ethylenverlustes mit der CO,-Abtrennung. Wie in Tabelle 3-10 zu
sehen ist, nimmt der Ethylenverlust mit zunehmender CO,-Abtrennung ab. Eine
mogliche Erklarung konnte in der Konkurrenz der physikalischen Loslichkeit des
Kohlendioxids mit dem Ethylen in der wissrigen Losung liegen. Dies meint, dass
die Aufnahme von Kohlendioxid die Aufnahme von Ethylen behindert, da die
physikalische Bindungsenergie fiir die CO,-Loslichkeit beansprucht wurde. Einen
genauen Aufschluss, ob ein linearer Zusammenhang vorliegt, kann die Kovarianz,
besser die Korrelationsmatrix der Messreihe, liefern (Lazic 2004; Kessler 2007).

n

cov,, =2 (x, %) (v, - ¥) (3.21)

i=1

Die Kovarianz fiir eine Stichprobe wird nach Gleichung (3.21) fiir » Messungen
der GrofBen x und y gebildet. Die Kovarianz wird in der Hauptkomponentenanaly-
se angewendet und gibt Aufschluss iiber die lineare Abhéngigkeit der MessgroBen
untereinander. Hierbei ist die GroBBe der Kovarianz nicht entscheidend, sondern
das Vorzeichen. Eine negative Kovarianz bedeutet demnach einen entgegengesetz-
ten linearen Zusammenhang, also einen sinkenden Effekt fiir die eine Messgrofie
bei Steigung der anderen Messgrofle. Ist die Kovarianz positiv, so besteht ein di-
rekter linearer Zusammenhang zwischen den beiden Messgroflen. Ist die Kovari-
anz null oder anndhernd null, so liegt kein linearer Zusammenhang zwischen den
Messgroflen vor. Da die Messgroflen aus Tabelle 3-10 mit Einheiten behaftet sind,
bietet sich eine Gewichtung der Kovarianz mit den Standardabweichungen nach
Gleichung (3.22) an. Dieser Term wird als Korrelationskoeffizient bezeichnet und
nimmt Werte von —1 bis 1 an, was einer relativen Darstellung der Zusammenhén-
ge entspricht.

Yy _ =l (3.22)

Die Hauptkomponentenanalyse geht iiber die Diskussion der Korrelationsmatrix
und der Kovarianzmatrix hinaus, indem die Eigenwerte und die Eigenvektoren der
Kovarianzmatrix oder der Korrelationsmatrix gebildet werden.
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Tabelle 3-10: Experimentelle Messergebnisse zum Regenerationsbedarf und Ethylenverlust fiir die CO,-Abtrennung mittels Absorption aus dem
OCM-Produktgasstrom fiir 30 Gew% Monoethanolamin

Rohgas-Zusammensetzung Relativer
Prozess- F- CO,- Absorbens- | Spezifischer | Desorber- | Ethylen-
Absorbens druck Faktor | yco: | Yeus | Yeoons Yn: | Abtrennung | durchfluss | Energieeintrag druck verlust
[bar] [Pa"™] | -] -] [-] -] [70] [kg/h] [IMJ/kgcoql [bar] [o]
5 0,35 0,15 | 0,80 0 0,05 90,24 12,58 12,65 2,69 -
0,42 | 0,14 | 0,75 0 0,11 93,33 13,57 9,97 2,65 -
0,36 | 0,15 | 0,79 0 0,06 91,98 14,87 8,43 2,62 -
10 0,42 15 82 0 0,03 92,11 17,99 7,18 2,09 -
0,42 (0,147 0,81 0 0,042 91,75 19,28 7,06 2,61 -
042 | 0,15 | 0,81 0 0,04 92,63 16,02 7,14 1,54 -
0,26 | 0,16 | 0,24 | 0,18 | 042 91,58 45,81 7,2 2,57 6,93
30 Gew%
MEA 0,33 0,19 | 0,25 | 0,16 0,4 77,36 46,13 4,38 2,59 4,38
0,26 | 0,14 | 0,20 | 0,18 | 048 96,05 45,77 7,71 2,07 5,25
0,33 0,24 | 0,18 | 0,16 | 042 71,15 55,94 6,66 2,57 2,7
32 0,33 0,24 | 0,17 | 0,17 | 0,42 66,48 55,88 6,2 2,58 4,35
0,32 | 0,26 | 0,17 | 0,17 | 0,40 89,87 55,82 5,02 2,07 6,22
0,33 0,25 | 0,17 | 0,18 | 0,40 67,03 46,33 5,07 2,11 10,84
0,26 | 0,15 | 0,18 | 0,19 | 048 76,70 55,76 7,16 2,07 10,79
0,33 0,25 | 0,16 | 0,18 | 0,41 82,79 45,87 5,58 2,58 10,06
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Die Eigenwerte geben an, welche Gewichtung der zugehdrige Eigenvektor bei der
Darstellung der gesamten Messpunkte einnimmt. Die Korrelationsmatrix wurde
fiir die in Tabelle 3-10 aufgefiihrten Werte mit Hilfe der Matlab®-Funktion corr-
coef fiir die Messergebnisse bei 32 bar gebildet. Diese Messwerte enthalten das
Produkt Ethylen und erfiillen die Designanforderungen. Die Korrelationsmatrix ist
im Anhang in Tabelle A-8 dargestellt. Es war das Ziel, einen Zusammenhang zum
Ethylenverlust aufzuzeigen. Hierbei bestitigten sich die verschiedenen physika-
lisch begriindbaren Zusammenhinge zwischen den einzelnen Einflussfaktoren. So
sind die Korrelationskoeffizienten zwischen der CO,-Abtrennung und dem F-
Faktor sowie zwischen der CO,-Abtrennung und der CO,-Konzentration im Roh-
gas negativ. Dies bestitigt auch die Beobachtung: Mit steigendem F-Faktor sinkt
die CO,-Abtrennung ebenso wie mit steigender CO,-Konzentration. Bei ansons-
ten gleichen Bedingungen fiihrt ein groBerer F-Faktor zu einem hoheren CO,-
Massenstrom im Rohgas. Der Hub des Absorbens ist die Differenz zwischen der
Absorbensbeladung am Austritt und am Eintritt der Absorptionskolonne und wird
durch die Regeneration mit dem dazu gehorigen Energieeintrag festgelegt. Aus
diesem Grund kann nicht mehr Kohlendioxid durch das Absorbens aufgenommen
werden und die CO,-Abtrennung muss mit steigendem F-Faktor sinken. In glei-
cher Weise ldsst sich auch die Argumentation fiir den Zusammenhang zwischen
der COy-Abtrennung und dem CO,-Anteil im Rohgas flihren. Das Ergebnis der
Korrelationsmatrix weist auf einen entgegengesetzten linearen Zusammenhang
hin. Der Korrelationskoeffizient zwischen der CO,-Abtrennung und dem Absor-
bensmassenstrom ist negativ und weist ebenfalls auf einen entgegengesetzten li-
nearen Zusammenhang hin. Die Erkldrung liegt in der Zunahme des Wasseran-
teils, welcher im Desorptionsprozess zusétzlich mit erwdrmt und verdampft
werden muss und somit nicht zur Absorbensregeneration verwendet werden kann.
Daraus resultiert eine hohere CO,-Beladung des Absorbens am Absorbereintritt
und somit eine geringere Aufnahmekapazitit, was sich in der Reduktion der CO»-
Abtrennung bemerkbar macht. Um den Einfluss zu verdeutlichen und besser zu
verstehen, wurde die Massenbeladung des Amins mit Kohlendioxid gebildet und
der Absorbensmassenstrom damit gewichtet. Es zeigt sich, dass der Korrelations-
koeffizient zwischen dem gewichteten Massenstrom nach Gleichung (3.23) und
der CO,-Abtrennung negativ ist und damit eine entgegengesetzte Linearitét auf-
weist. Mit steigendem gewichteten Massenstrom sinkt die CO,-Abtrennung, da
der zur Verfuigung stehende Beladungshub sinkt.
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Die Korrelationskoeffizienten wurden ebenfalls genutzt, um die Zusammenhinge
der einzelnen Prozessgréfen auf den Ethylenverlust zu untersuchen. Der Ethylen-
verlust ist nahezu unabhéngig von der CO,-Konzentration, der CO,-Abtrennung
und dem spezifischen Energieeintrag, da der Korrelationskoeffizient anndhernd
null ist. Er ist sehr stark von der Ethylenkonzentration im Feed abhidngig und zeigt
hier einen direkten linearen Zusammenhang. Mit steigender Ethylenkonzentration
steigen auch die Verluste. Es zeigt sich, dass zwischen dem Ethylenverlust und
dem Desorberdruck ein entgegengesetzter linearer Zusammenhang besteht. Daher
sind mit steigendem Desorberdruck geringere Produktverluste zu erwarten. Dem-
gegeniiber ldsst der Korrelationskoeffizient der CO,-Abtrennung und des Desor-
berdrucks einen direkten linearen Zusammenhang erwarten und die CO,-
Abtrennung steigt mit zunehmendem Desorberdruck. Aus diesem Grunde wurde
fur die nachfolgenden Versuche im Hybridmodus und fiir alle nachfolgenden Ab-
sorptionsuntersuchungen der Desorberdruck auf 2 bar festgelegt. Der Zusammen-
hang zwischen dem Ethylenverlust und dem Absorbensdurchfluss, der sich aus
der Betrachtung des Korrelationskoeffizienten ergibt, erscheint nicht plausibel.
Das Ergebnis deutet auf einen sinkenden Produktverlust mit steigendem Absor-
bensdurchfluss hin. Da der Ethylenverlust durch die Loslichkeit in Wasser verur-
sacht wird, miisste erwartungsgemifl der Verlust mit steigender Wassermenge
zunehmen. Die Ergebnisse des Korrelationskoeffizienten lassen sich damit nicht
begriinden und es muss die Annahme getroffen werden, dass kein linearer Zu-
sammenhang besteht. Vielmehr ist zu priifen, ob ein Zusammenhang héherer Ord-
nung besteht, der mit dieser Methode nicht aufgezeigt werden kann.

3.4.3 Membranprozess

Die Ergebnisse der experimentellen Membranuntersuchungen sind im Anhang in
Tabelle A-11 bis Tabelle A-30 dargestellt. Die wichtigen Kriterien zur Bewertung
des Prozesses sind einerseits der Etyhlenverlust, der tiber Gleichung (3.24) gebil-
det wird und andererseits die CO,-Abtrennung, welche fiir die Membran nach
Gleichung (3.25) gebildet wird.

(}”‘M o c,H, M
C2H4 Vel’lusl Membran — yl'uud Feed y{?u!unmr Retentar | 1 00% (3 .24)

C,H,
y Retentat Retentat
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Aus den Messergebnissen ldsst sich erkennen, dass mit zunehmendem Betriebs-
druck die CO,-Abtrennung bei konstanter Rohgaskonzentration steigt. Neben dem
Partialdruck des Kohlendioxids steigt der Partialdruck des Ethylens ebenfalls mit
dem Systemdruck bei gleicher molarer Konzentration an. Dieser bildet die Trieb-
kraft des Stoffdurchgangs durch die Membran. Daher ist es nicht iiberraschend,
dass auch der Produktverlust mit zunehmendem Druck steigt. Es wurde ein tiber-
aus schneller Anfahrvorgang von 10 bis 15 min beobachtet, nach welchem der
stationdre Punkt erreicht wurde und sich die Gaskonzentration am Hochdruckaus-
tritt der Membran nicht mehr verdnderte. Ferner wurden einige Experimente nach
einer Membranstandzeit von ca. 1 Jahr mit denselben Prozessbedingungen wie-
derholt. Hierbei konnten keine Verdanderungen im Abtrennergebnis sowohl fiir das
Kohlendioxid als auch fiir das Ethylen beobachtet werden. Die wiederholten
Messreihen sind im Anhang aufgefiihrt und die Vergleiche der einzelnen Messer-
gebnisse miteinander zeigen, dass die Abweichungen der Retentatkonzentrationen
im Bereich zwischen —8 bis +3% liegen, vergleiche Tabelle A-17 mit Tabelle
A-28, Tabelle A-18 mit Tabelle A-26, Tabelle A-19 mit Tabelle A-27, Tabelle
A-21 mit Tabelle A-29 sowie Tabelle A-20 mit Tabelle A-30. Die Abweichungen
der Permeatkonzentrationen liegen in einem hoheren Prozentbereich, da hier die
Gaskonzentrationen zu den beiden Zeitpunkten durch verschiedene Messprinzi-
pien bestimmt wurden. Dies bestitigt jedoch die Entscheidung, die CO,-
Abtrennung und die Ethylenverluste iiber die Messwerte der Online-Gasanalyse
und iiber die Coriolis-Durchflussmesser zu bestimmen, welche iiber eine hohe
Messgenauigkeit verfiigen. Es zeigte sich jedoch, dass die Verluste an Ethylen fiir
die 90% CO,-Abtrennung mittels Membran in der GréBenordnung liegen, in wel-
cher der Prozess nicht mehr wirtschaftlich betreibbar ist (Brehmer 2009).

3.5 Fehlerbetrachtung — Messfehler und Data Reconcilation

In diesem Abschnitt werden die Messergebnisse beziiglich ihrer Genauigkeit beur-
teilt. Messwerte sind im Allgemeinen fehlerbehaftet (Profos et al. 1994). Die Ur-
sachen dafiir sind verschieden und vielfiltig. Die genaue Analyse der Messwerte
mit Hilfe statistischer Methoden ldsst eine Aussage zur Giite der Messwerte und
der daraus resultierenden Ergebnisse zu. Unter der Annahme der Fehlerbehaftung
der vorliegenden Messwerte gilt Gleichung (3.26), wobei £ den Messfehler als
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Differenz des angezeigten Messwertes x, und des tatsdchlichen Messwertes x cha-
rakterisiert. Der tatsdchliche Wert kann meist nicht genau vorhergesagt werden
und es miissen statistische Methoden, wie beispielsweise die Mittelwertbildung,
verwendet werden. Der tatsdchliche Wert entspricht dem Messwert einer reprasen-
tativen Messung bei fehlerfreier Messung. Durch eine hohe Anzahl an Wiederho-
lungsmessungen # néhert sich der Mittelwert nach Gleichung (3.27) dem tatsich-
lichen Messwert x an.

E=x,—x (3.26)

&YX,
x= (3.27)

Die hierbei auftretenden Fehler konnen zufilliger oder systematischer Natur sein
(Profos et al. 1994). Die Ursachen systematischer Fehler konnen zum Beispiel
falsche Einbaulage, fehlerhafte Kalibrierung, Korrosion oder Fouling am Sensor
sein (Narasimhan et al. 2000). Sie treten auch bei Wiederholungsmessungen auf
und lassen sich durch selbige nicht eliminieren (Profos et al. 1994). Der Betrag
und das Vorzeichen dieses Fehlers bleiben unter den gleichen Einsatzbedingungen
identisch (Profos et al. 1994). Systematische Fehler sind konsistente, wiederkeh-
rende Fehler, wohingegen unter die Klasse der Groben Fehler (engl. Gross Error)
sowohl systematische Messfehler fallen als auch solche, die durch den Prozess
verursacht werden (Narasimhan et al. 2000). Diese konnen beispielsweise gut mit
der Methode der Data Reconciliation and Gross Error Detection (DR) ermittelt
und eliminiert werden (Narasimhan et al. 2000). Demgegeniiber versteht man un-
ter zufilligen Fehlern das zufillige Schwanken eines Messwertes aufgrund eines
oder mehrerer Storeinfliisse, welches das Ergebnis einzelner, mehrerer oder der
Kombination von verschiedenen Prozessen ist (Profos et al. 1994). Beispiele fiir
zufdllige Fehler sind das Ablesen eines analogen Messwertes, schwankende
Stromversorgung oder aber das Schwanken der Umgebungstemperatur. Allgemein
ausgedriickt werden alle nicht kontrollierbaren dulleren und inneren Einfliisse des
Messsystems auf das Messergebnis unter dem Begriff zufdllige Fehler zusam-
mengefasst.

3.5.1 Abschiitzung der zufilligen Fehler

Wihrend der Wiederholung der Messung nehmen die zufilligen Fehler unter-
schiedliche Werte an und unterscheiden sich in ihren Vorzeichen, weshalb sie
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nicht voraussagbar sind (Profos et al. 1994). Der Fehler einer zeitlich konstanten
Messgrofle wird als statistischer Fehler bezeichnet, wobei es auch hier zufillige
und systematische Fehler gibt. Da die systematischen Fehler in Bezug auf Betrag
und Vorzeichen bei einer représentativen Anzahl von Messungen immer gleich
sind, konnen diese beispielsweise iiber eine DR abgeschitzt werden. Die zufilli-
gen, statistischen Fehler konnen nach (Profos et al. 1994), unter der Annahme
einer Verteilungsdichtefunktion fiir diese Fehler, durch statistische Methoden ab-
geschitzt werden. Die Wahrscheinlichkeit P, dass ein Messwert im zu untersu-
chenden Intervall zwischen x; und x; liegt, ldsst sich aus dem Integral der Vertei-
lungsdichtefunktion iiber das untersuchte Intervall bestimmen, siehe Gleichung
(3.29). Die am haufigsten in der Messtechnik verwendete Verteilungsfunktion ist
die Gauf3- oder Normalverteilung nach Gleichung (3.28), flir die der Verlauf und
das Integral nach Gleichung (3.29), die Wahrscheinlichkeit, in Abbildung 3-10 auf
der linken Seite abgetragen ist. Aus der rechten Seite der Abbildung 3-10 kann die
Fehlerschranke bestimmt werden. Hierbei muss die Standardabweichung bekannt
sein ebenso wie eine Wahrscheinlichkeit angenommen werden muss, mit welcher
der zufillige Fehler des Erwartungswertes geringer ist als diese Fehlerschranke.
Auf der rechten Seite der Abbildung 3-10 ist die statistische Sicherheit aus Glei-
chung (3.30) abgetragen.

—(x—l)z

h(x):o_\/lgf 2 <X <40 (3.28)
P(x, <x<x,)= fh(x)dx (3.29)

05 i 10 10 -

0.3989 —

03

o —_— -
& c/o

Abbildung 3-10: Verlauf der Verteilungsdichte der Normalverteilung h(x), der statistischen
Wahrscheinlichkeit P(x) (links) und der statistischen Sicherheit (rechts) (Profos et al. 1994)
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Hierin wird aus Mangel an der genauen Kenntnis fiir den Erwartungswert p der
Mittelwert nach Gleichung (3.27) verwendet. Als Schitzwert fiir die Standardab-
weichung wird hiufig die Streuung nach Gleichung (3.31) gebraucht. Mit den
Informationen aus Gleichung (3.30) und (3.31) sowie einer Vorgabe fiir die Wahr-
scheinlichkeit, fiir welche der Messwert innerhalb einer Fehlerschranke liegen
soll, kann mit Hilfe des Diagramms auf der rechten Seite in Abbildung 3-10 diese
Fehlerschranke bestimmt werden. AnschlieBend ldsst sich der fiir die Messung
relevante, einheitenbehaftete Vertrauensbereich nach Gleichung (3.32) ermitteln.

Px—<c)= Zjh(x)cix (3.30)

1 2 -%) (3.31)

i=1 n\_ i=1

E, —+C J L {jxf _l[jxﬂ (3.32)

Die zufilligen Fehler der Einzelmessungen konnten somit abgeschétzt werden.
Mit Hilfe der Students-t-Verteilung aus Abbildung 3-11 kann bei geringem Stich-
proben- oder Messumfang der zufillige Fehler vom Mittelwert der Einzelmessun-
gen bestimmt werden. Bei geniigend groBBer Anzahl an Messungen néhert sich
diese Verteilung der Gauflschen Normalverteilung an. Fiir die Messreihen aus Ta-
belle 3-10 lag der Schitzwert flir die Standardabweichung der gemessenen CO»-
Gaskonzentrationen im Bereich von 0,03 bis 0,44. Der daraus resultierende Ver-
trauensbereich liegt zwischen +0,05 und +0,75 Vol% unter der Annahme einer
Normalverteilung mit einer 90%igen Wahrscheinlichkeit, dass sich der Messfehler
innerhalb dieser Fehlerschranken befindet. Fiir die gemessenen Massenstrome
sowohl der Gas- als auch der Fliissigkeitsdurchfliisse des Absorbers lag der
Schétzwert der Standardabweichung im Bereich von 0,34 bis 0,63 und der daraus
resultierende, einheitenbehaftete Vertrauensbereich liegt zwischen +0,34 kg/h und
+1,04 kg/h, unter der Annahme einer Normalverteilung der Messwerte mit 90%
Wahrscheinlichkeit dafiir, dass der Messfehler innerhalb dieser Fehlerschranke
liegt. Ein weiterer, zu untersuchender Aspekt, der in der Fehlerbetrachtung zu be-
rlicksichtigen ist, ist die Fehlerfortpflanzung. Hierunter ist der Einfluss der Mess-
fehler der Einzelmessungen auf das Gesamtergebnis zu verstehen. Hierbei wird
speziell der Einfluss auf die zufélligen Fehler der CO,-Abtrennung mit Gleichung
(3.19), den abgetrennten CO,-Massenstrom nach Gleichung (3.18) sowie der Ein-
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fluss auf den spezifischen Energieverbrauch pro abgetrenntes Kilogramm Koh-
lendioxid nach Gleichung (3.17) untersucht.

Abbildung 3-11: Wahrscheinlichkeit fiir das Auftreten eines Fehlers innerhalb der Fehler-
schranke in Abhiingigkeit des Stichprobenumfangs (Profos et al. 1994).

Uber die Abschitzung der Standardabweichung der Einzelmessung durch die
Streuung nach Gleichung (3.31) und der partiellen Ableitung des funktionalen
Zusammenhangs nach der zu untersuchenden Variable der zusammengesetzten
Messergebnisse kann der Schiatzwert der Standardabweichung, die Streuung die-
ser Messungen, mittels Gleichung (3.33) bestimmt werden. Ausgehend von den
Streuungen der Einzelmessungen lésst sich mittels Gleichung (3.34) die Streuung
des Mittelwertes berechnen.

s - \/[iSX J ( s, j +...+(isX j (3.33)
’ ox, ox, ox,

o :LO' bzw. S :LS 3.34
5 /—n y 95 \/; y ( ’ )
E, :iL\/(iSXJ +£af s, ]L+...+(iSXJ (3.35)
o n\lox, ox, ox,

AnschlieBend kann mit der Students-t-Verteilung aus Abbildung 3-11 die Fehler-
schranke ¢ ermittelt werden, um daraufhin tiber Gleichung (3.35) den Vertrauens-
bereich dieses Ergebnisses zu bestimmen. Die zu Grunde gelegten funktionellen
Zusammenhinge, fiir welche die Fehlerfortpflanzung untersucht wurde, sind in
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Gleichung (3.17) bis (3.19) angegeben. Hierfiir wurden die partiellen Ableitungen
gebildet und der Vertrauensbereich wurde bestimmt.

3.5.2 Data Reconcilation

Die Messdatenvalidierung der Data Reconcilation geht von der Annahme aus,
dass lediglich zufillige Fehler auftreten, welche normalverteilt sind. Die ebenfalls
auftretenden systematischen, groben Fehler, die sogenannten Gross Errors, kon-
nen mit Hilfe von statistischen Tests ermittelt und eliminiert werden (Narasimhan
et al. 2000). In diesem Verfahren werden die gewonnenen Messdaten auf Konsis-
tenz beziiglich der Erhaltungssitze {iberpriift und entsprechend angepasst. Daraus
resultiert ein Minimierungsproblem nach Gleichung (3.36), das unter der Bertick-
sichtigung der Nebenbedingung nach Gleichung (3.37) gelost werden kann. Die
Nebenbedingung umfasst die physikalischen Zusammenhinge wie Massen-,
Energie- oder Impulserhaltung. In Gleichung (3.36) werden die Fehler durch die
Verwendung der Summe der kleinsten Fehlerquadrate gleich gewichtet. Als
Schitzwert fiir die Standardabweichung in Gleichung (3.36) wurde die Streuung

Mmi(’“" —%, J (3.36)

i=1 o,

g(x,,%,,..,X%,)=0 (3.37)

nach Gleichung (3.32) verwendet. Die Data Reconcilation wurde fiir die Gesamt-
massenbilanz um den Absorber durchgefiihrt und diese wurde als Nebenbedin-
gung des Minimierungsproblems gew#hlt. Die Massenbilanz um den Absorber aus
Abbildung 2-1ist in Gleichung (3.38) aufgestellt. Damit kann die zu minimierende
Funktion f(x) gebildet werden, welche in Gleichung (3.39) angegeben ist.

Y _ ) * 7 unbeladen _ ' rbeladen - _ * 1 beladen
g(‘xi) - MRnhgax MReingac + MAhvm'bem MAbmrhcnv =0 mit X, = MRohgas LR MAbmrhenv (3 3 8)
. 2 2 . 2 2 ~ 2 ~ 2
— _ * gunbeladen _ )" runbeladen *rbeladen __ §’ rheladen
f(x ) _ MR”’TH““ MR“’T&’“‘ + MRW'"HI“ MRcmxm + Mmm-hms Mmm-hms + Mih,mrhm Mlh.\m-bem (3 39)
i/ unbeladen beladen .
GR()hgu\ O-Rcingu\' O tbsorbens O tsorbens
F(x)=f(x)+g(x) (3.40)
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Mit der Einflihrung des Lagrange-Multiplikators kann das Minimierungsproblem
mit Nebenbedingungen geldst werden, indem ein Gleichungssystem aus den parti-
ellen Ableitungen der Gleichung (3.40) gebildet wird. Das Minimum der Funktion
in Gleichung (3.40) kann durch die partielle Ableitung nach den gesuchten Gro-

A~

Ben M, . M,,.. Mo M und . bestimmt werden. Es gelten die Bedingungen

Rohgas Absorbens? " Absorbens

fiir die Extrema xg einer Funktion nach Gleichung (3.41):

OF (x,)
ox,

! X;=Xg

=0, i=l..n (3.41)

Das sich ergebende lineare Gleichungssystem, welches aus 5 Gleichungen mit 5
Unbekannten besteht, kann analytisch gelst werden. Exemplarisch sind die Ver-
laufe der einzelnen Massenstrome fiir eine Messreihe in Abbildung 3-12 denen
durch die Data Reconcilation bereinigten Messwerten gegeniibergestellt. Auf der
linken Seite in Abbildung 3-12 sind die zeitlichen Verldufe der einzelnen Mess-
werte dargestellt. Es zeigt sich eine maximale Schwankung der Mittelwerte in
einem Bereich von £10%. Die daraus resultierende Abweichung in der Massenbi-
lanz lag bei 0,73 kg/h. Die Abweichung in der CO,-Komponentenmassenbilanz
um den Absorber und um die gesamte Anlage lag dennoch nur bei 7,68% bzw.
4,67%. Die Messergebnisse konnten geglittet und die Abweichung der Gesamt-
massenbilanz der zeitlichen Mittelwerte auf 0,006 kg/h reduziert werden.
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4 Prozesssimulation

Im Rahmen der Prozesssimulation wurde auf das kommerziell verfiigbare Pro-
gramm der Firma Aspen Tech® zuriickgegriffen, welches mit Aspen Plus® iiber
eine Simulationsumgebung verfligt, die eine umfangreiche Stoffdatenbank, ver-
schiedene Prozesskomponenten sowie Vorlagen fiir Prozesssimulationen weitver-
breiteter Anwendungsfille umfasst. Hierbei sind die Eingriffe des Users auf die
Modellierung lediglich in Form der Parameteranpassung mdoglich. So lassen sich
beispielsweise verschiedene Kolonneneinbauten untersuchen, Warmeverluste hin-
terlegen oder aber Stoffiibergangsparameter an experimentelle Daten anpassen.
Neben diesem in der Chemieindustrie weit verbreiteten Prozesssimulator bietet
Aspen auch die Modellierungsoberfliiche Aspen Custom Modeler”™ an, in der Mo-
delle flir verfahrenstechnische Komponenten selbst geschrieben und auch expor-
tiert werden konnen, beispielsweise nach Aspen Plus®. In der vorliegenden Arbeit
wurde auf ein bereits in Aspen Plus® vorhandenes Absorptionsmodell fiir die CO»-
Abtrennung mittels Monoethanolamin zuriickgegriffen. Weiterhin wurde ein in
Aspen Custom Modeler” implementiertes Modell fiir die Gaspermeation verwen-
det, welches anhand der experimentellen Daten beurteilt wurde.
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Abbildung 4-1: Prozessfliebild und Simulationsaufbau des untersuchten Gaswiischeprozes-
ses (Bittig 2012)

4.1 Modellierung des Absorptions-/Desorptionsprozesses in Aspen Plus®

Ein Simulationsmodell fiir den Referenzfall der chemischen Sauergasabsorption
wurde im kommerziellen Prozesssimulator Aspen Plus® implementiert und vali-
diert. Das Modell zur Sauergaswische mit Monoethanolamin basiert nach (Aspen
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Technology Inc. 2008b; Aspen Technology Inc. 2008a) auf den Reaktionskineti-
ken von (Hikita et al. 1977) und auf dem thermodynamischen Modell von
(Austgen et al. 1989). Letzteres beschreibt das Dampf-Fliissigkeitsgleichgewicht
unter Zuhilfenahme des electrolyt-Non-Random-Two-Liquid(e-NRTL)-Modells
fiir die Fliissigphase und der Redlich-Kwong-Zustandsgleichung zur Beschrei-
bung der Gasphase. Das in Aspen Plus® implementierte und verwendete Modell
wurde fiir die Gaskomponenten Stickstoff, Sauerstoft, Kohlendioxid und Wasser
bei einem Systemdruck von 1 bar mit experimentellen Daten der Universitéit Aus-
tin, Texas, validiert (Dugas 2006). Hierin wurde die Sauergaswésche des Rauch-
gases untersucht und das Modell entsprechend fiir diese validiert. Das validierte
Modell verwendet sogenannte 7rue Components, wodurch die lonenspezies abge-
bildet werden. Weiterhin werden fiir die Reaktionen von Kohlendioxid mit den
Aminen konzentrationsabhéngige Reaktionskinetiken verwendet und das stoff-
tibergangsbasierte Modell RateSep wurde zur Beschreibung des Stoffaustausches
von strukturierten Packungen eingesetzt. Fiir die Gasloslichkeiten der Komponen-
ten in Wasser und Monoethanolamin wurde das Henry-Gesetz verwendet. In den
Berechnungen der chemischen Reaktionsgleichgewichte wird die Henry-
Konstante als Bezugsfugazitit gewihlt und der Aktivititskoeffizient y; nach Glei-
chung (4.1) fiir die Korrektur der Abweichung der unendlichen Verdiinnung ver-
wendet. Hierin stellt H; ;,,den Henry-Koeffizienten der Komponente 7 in dem Lo-
sungsmittel Wasser dar, f; bezeichnet die Fugazitit der Komponente i und x; die
Konzentration der Komponente in der Fliissigkeit.
I

}/i B xiH[‘LM (P’T) (4.1)

Die Henry-Konstante von Kohlendioxid in MEA wurde nach (Wang et al. 1992)
ermittelt (Aspen Technology Inc. 2008b). Fiir die Loslichkeit von Kohlendioxid in
Wasser wurde ebenfalls auf Literaturdaten zuriickgegriffen (Aspen Technology
Inc. 2008b). Eine Reaktion der Amine mit den Kohlenwasserstoffen ist nicht be-
kannt und daher wurde lediglich deren physikalische Loslichkeit in der Modellie-
rung beriicksichtigt. Es wurde die Annahme der unendlichen Verdiinnung der
Kohlenwasserstoffe in dem Absorbens getroffen, um so die Henry-Koeftizienten
von Methan und Ethylen in Wasser zu verwenden. Der detaillierte Aufbau eines
rigorosen Modells fiir die chemische Absorption ist ausfiihrlich in (Kucka et al.
2003; Asprion 2006; Aspen Technology Inc. 2008b) beschrieben. Die Besonder-
heiten des untersuchten Prozesses, welche die Validierung des Modells erforder-
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ten, waren zum einen die im Prozess vorkommenden Komponenten, wie Ethylen
und Methan, und zum anderen der Systemdruck des untersuchten Prozesses, der
mit bis zu 32 bar deutlich iiber dem durch Aspen Tech® validierten Prozessdruck
von 1 bar liegt. Daher war eine Modellvalidierung notwendig, um die Anwend-
barkeit des Simulationsmodells zur Abschédtzung und Bewertung der eigenen Mi-
niplant und fiir die Verwendung zur Anlagenoptimierung zu priifen. Im Rahmen
dieser Arbeit wurde das in Aspen Plus® vorgegebene Modell eingesetzt und der
aufzubauende Prozess vorab untersucht. Die Ergebnisse wurden anschlieBend mit
den experimentellen Daten validiert. Es konnte festgestellt werden, dass die Mo-
delle lediglich um die Wérmeverluste angepasst werden mussten und ansonsten
eine gute Ubereinstimmung mit den experimentellen Daten zu erkennen ist. Die
Diskretisierungshohe in axialer Richtung der Absorptions- und Desorptionskolon-
ne wurde durch eine Sensitivitdtsstudie mit 0,1 m gefunden. Eine weitere Verfei-
nerung der Diskretisierung zeigt keinen Einfluss auf die Ergebnisse des CO»-
Konzentrationsprofils. Ein besonderer Schwerpunkt bei der Modellierung und
anschlieBenden Validierung wurde auf die Beriicksichtigung der chemischen Re-
aktionen, speziell auf die Reaktionskinetik, gelegt und auf die Beriicksichtigung
des Stoffiibergangs, worauf nachfolgend ndher eingegangen wird.

4.1.1 Stoffiibergangsmodell (rate-based)

In Abschnitt 2.1.1.4.2wurde bereits erldutert, dass dem Stoffiibergang bei der Be-
schreibung der Absorption eine gro3e Bedeutung zukommt. So erldutern (Kucka
et al. 2003; Asprion 2006), dass die Stoffsysteme mit Komponenten weit ausei-
nanderliegender Siedepunkte nur unzureichend genau durch Murphree- oder Bo-
denwirkungsgrade beschrieben werden kénnen und dies somit zur Unterdimensi-
onierung von entsprechenden Absorptionskolonnen fuhrt (Bittig 2012). Wie
ebenfalls in Abschnitt 2.1.1.4.2 bereits dargelegt, fiihrt eine chemische Reaktion
zu einem besseren Stoffiibergang durch Verringerung der Grenzschichtdicke und
durch VergroBBerung des Konzentrationsgradienten in der Konzentrationsgrenz-
schicht. Tritt eine schnelle chemische Reaktion auf, wie dies bei der Reaktion von
MEA mit CO, der Fall ist, kann der Stofftransportwiderstand in der Kernphase
vernachléssigt werden. Der Widerstand liegt einzig in der Grenzschicht. In dieser
kann der Einfluss der chemischen Reaktion beispielsweise durch den Enhance-
ment-Faktor, durch Gleichung (2.29) in jedem Bilanzelement entlang der Kolon-
nenhohe berticksichtigt werden. Eine andere Moglichkeit besteht in der Diskreti-
sierung der Grenzschicht, die in Aspen Plus® eingesetzt und angewendet wird. So
werden in dem Aspen-Plus®-Modell die Stofftransportwiderstinde und das Gas-
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Fliissigkeitsgleichgewicht an der Phasengrenze beriicksichtigt: der Widerstand in
der Grenzschicht der Gasphase, das Gleichgewicht an der Phasengrenzfliche und
der Widerstand in der Fliissigphasengrenzschicht selber. In der vorliegenden Ar-
beit wurde der Film in der Gasgrenzschicht durch das Aspen-Plus®-Modell Film-
rxn diskretisiert und das Modell Discrxn fiir die Diskretisierung der fliissig-
keitsseitigen Grenzschicht ausgewihlt. Das Modell auf der Fliissigkeitsseite
unterscheidet sich von dem Modell der Gasseite durch die Beriicksichtigung der
chemischen Reaktionen im Film. Die Diskretisierung des Filmes liefert nach
(Zhang et al. 2009) genauere Konzentrations- und Temperaturprofile in radialer
und letztendlich auch in axialer Richtung, entlang der Kolonnenho6he. Die Diskre-
tisierung des Filmes durch die Anzahl der Diskretisierungspunkte und die Auftei-
lung sowie die Dicke der einzelnen Filmelemente haben hierbei einen erheblichen
Einfluss auf das Ergebnis. Daher wurde das Film-Diskretisierungsverhéltnis auf 5
gesetzt, was dem Verhiltnis der Dicke eines Elementes zum néchsten entspricht
und zur Phasengrenzfliche hin zunimmt. Dies beriicksichtigt die Feststellungen
von (Asprion 2006) und (Kucka et al. 2003), welche bei der CO,-Absorption mit
wissrigen Aminen beobachteten, dass die Filmelemente am Rand der Grenz-
schicht diinner, also hoher aufgelost werden miissen als die Elemente in der
Filmmitte. Die Gesamtdicke der Phasengrenzschicht wird nach der Filmtheorie
aus dem Verhiltnis des mittleren Diffusions- zum mittleren Stoffiibergangskoeffi-
zienten gebildet. Die Reaktionsrate wird bei kinetischen Reaktionen in jedem
Punkt der dikretisierten Phasengrenzschicht berechnet. In der vorliegenden Arbeit
wurde der Reaction conditioning factor auf den Wert 0,9 gesetzt. Dieser gibt an,
an welchen Stellen des Filmes die Reaktion einen groen Einfluss oder aber einen
kleinen Einfluss hat. Er ist abhidngig von der Reaktionsgeschwindigkeit und muss
nur bei schnellen Reaktionen beriicksichtigt werden. Hat der Reaction condition-
ing factor den Wert 0, so iiberwiegt der Einfluss der Reaktion an der Phasengrenz-
flache, wohingegen bei einem Wert von 1 die Reaktion in Richtung der Kernphase
gewichtet wird. In der Arbeit von (Bittig 2012) wurde gezeigt, dass eine Diskreti-
sierung von 5 zusitzlichen Diskretisierungspunkten, also insgesamt 6 Bilanzele-
menten in der Ndhe der Phasengrenzschicht, die genauesten Ergebnisse liefert.
Die in Abschnitt 2.1.1.4.2 beschriebenen Modelle kénnen in Aspen Plus® fiir die
Berechnung des Produktes aus effektiver Stoffaustauschfliche und dem Stoft-
tibergangskoeffizienten verwendet werden. Die bendétigten Parameter der Stoff-
tibergangskorrelationen sind fiir eine Vielzahl von strukturierten Packungen der
unterschiedlichen Hersteller in Aspen Plus® hinterlegt, welche auf Angaben der
Hersteller selber oder aber auf Angaben aus der Literatur basieren. Fiir die ver-
wendete Packung lagen zu Beginn der Arbeit keine Stoffiibergangsparameter fiir
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die in Aspen Plus® implementierten Modelle vor. Daher wurde fiir eine erste Aus-
legung auf Packungen dhnlicher geometrischer Struktur und spezifischer Oberfla-
che zuriickgegriffen. Im Rahmen der Prozesssimulationen dieser Arbeit wurde die
Sulzer Mellapak verwendet, welche eine dhnliche Struktur und einen dhnlichen
Aufbau wie die Rombopak aufweist. Die entsprechenden Packungsparameter der
im Technikum verwendeten Einbauten sind in Tabelle 3-2 zusammengefasst. Die
fiir die Simulation verwendeten Packungen und deren Eigenschaften sind in Ta-
belle 4-1 dargestellt.

Tabelle 4-1: In Aspen Plus® verwendete strukturierte Packungen und Packungsparameter

Hersteller und | Spezifische | Liicken- Stoffiibergangs-
Packungstyp Oberfliche | grad und  Holdup-
Korrelation
Absorber Sulzer Mellapak | 508 m*m?® | 0,975 (Bravo et al.
500Y 1992)
Desorber Sulzer Mellapak | 353 m¥m?® | 0,982 (Bravo et al.
350Y 1992)

4.1.2 Chemische Reaktionen — Monoethanolamin

Chemische Reaktionen werden in Aspen Plus® auf zwei verschiedene Arten be-
riicksichtigt, wobei zwischen der Chemistry ID und der Reaction ID unterschieden
wird und die Chemistry ID die globalen chemischen Reaktionen festlegt, welche
fiir die gesamte Simulation gelten. Demgegeniiber konnen abweichende Reaktio-
nen in der Reaction ID festgelegt und auf einzelne Prozesseinheiten angewendet
werden. Im Rahmen dieser Arbeit wurde die Chemistry ID:MEA verwendet, wel-
che die auftretenden Reaktionen als Gleichgewichtsreaktionen betrachtet. Fiir die
Modellierung des Absorbers und Desorbers wurde zusitzlich die Reaction
ID:MEA-REA verwendet, welche die Reaktionen von CO, mit OH und MEA als
kinetische Reaktionen betrachtet. Die im Modell beriicksichtigten Reaktionen und
die Art der Reaktionen sind in Tabelle 4-2 in Gleichung (4.2) bis (4.8) dargestellt.
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Tabelle 4-2: Modellierung der chemischen Reaktion

Reaktionart Gleichung Gleichungs-
nummer
. . : . 42)
Gleichgewicht HZO + MEAH < MEA + H3O
: - S 43)
Gleichgewicht 2H O <+ H,0 +OH (4.
—_ 2_

Gleichgewicht HCO, +H0 < CO, + H3o+ (4.4)
kinetisch CO2 + OH_—> HCO3_ (4.5)
kinetisch HCO3_—> CO2 +OH (4.6)
Kinetisch | MEA+CO,+H0— MEACOO +HO |  *+7)
kinetisch MEACOO +H 0"~ MEA +H,0 + CO, (4.8)

4.2 Modellierung der Gaspermeation in Aspen Custom Modeler®

Die Anwendung von Gaspermeationsmembranen in der Prozesstechnik ist nicht
Stand der Technik. In kommerziell verfiigbaren Simulationsprogrammen ist dieses
Trennverfahren als fertiges Berechnungsmodul nicht vorhanden. Aufgrund des
Fehlens von Membranverfahren in den umfangreichen Funktionsbibliotheken der
Prozesssimulationsumgebung Aspen Plus” und des Bedarfs an einer Abschitzung
des Trennverhaltens mittels Membran zur Beurteilung des Verfahrens wurde im
Rahmen dieser Arbeit ein Aspen-Custom-Modeler®-Programm zur Gaspermeation
entwickelt (Litzmann 2008; Brehmer 2009; Drescher 2010). Die Modellierung ist
in den entsprechenden Schriften (Litzmann 2008; Brehmer 2009; Drescher 2010)
ausflihrlich beschrieben und der Vollstdndigkeit wegen hier mit aufgefiihrt. Das in
Abbildung 4-2 dargestellte Mebrantaschenmodul wurde als eine zusammen-
hidngende Membranfliche modelliert, wobei eine eindimensionale Diskretisierung
durchgefiihrt wurde, wie sie in Abbildung 4-4 schematisch dargestellt ist. Die der
Modellierung der Gaspermeation zugrunde gelegten Phanomene wurden bereits in
Abschnitt 2.3 beschrieben. Das im Rahmen dieser Arbeit untersuchte Membran-
taschenmodul ist schematisch in Abbildung 4-2 dargestellt. Die einzelnen
Membrantaschen sind auf ein Permeatrohr montiert, wobei eine Membrantasche
beidseitig umstromt wird. Um eine optimale Uberstromungsgeschwindigkeit zu
realisieren, wird eine bestimmte Anzahl von Membrantaschen zu sogenannten
Kompartiments zusammengefasst, die durch entsprechende Umlenkbleche
voneinander getrennt sind und in denen die Uberstromungsgeschwindigkeit als
Konstante angenommen werden kann.
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Abbildung 4-2: Schematischer Aufbau des HZG Membrantaschenmoduls (Ohlrogge et al.
2006)

4.2.1 Aufbau und Struktur

Es hat sich gezeigt, dass eine Modellierung mit Hilfe eines Hauptprogrammes, aus
welchem die verschiedenen Unterprogramme aufgerufen werden, am stabilsten
ist. Daher wurden die unterschiedlichen Phanomene in verschiedenen Modellebe-
nen berticksichtigt, die in Abbildung 4-3 dargestellt sind. Die Kommunikation des
Hauptprogrammes mit den einzelnen Unterprogrammen erfolgt tiber Stoffstréme,
in denen Druck, Temperatur, Zusammensetzung und Mengenstrom iibergeben
werden. Die Stoffstrome und die Modellierungstiefe werden im entsprechenden
Hauptprogramm organisiert. Hierzu werden die dementsprechenden Aufrufe der
einzelnen Unterprogramme auskommentiert, so dass die Modellgenauigkeit
schrittweise aufgebaut werden kann. Die Ergebnisse der jeweilig vorhergehenden,
einfacheren Simulation werden hierbei als Startwerte der nachfolgenden, komple-
xeren Simulation verwendet. Dieses Vorgehen hat sich als giinstig und zielfiihrend
erwiesen, um eine Konvergenz auch bei zunehmender Komplexitit durch die stei-
gende Modellgenauigkeit zu realisieren. Im Rahmen der vollstandigen Modellie-
rung iiber die Erhaltungssidtze muss ein System aus gekoppelten partiellen Diffe-
rentialgleichungen gelost werden. Aufgrund der Komplexitit und Schwierigkeit
des Losens des Gleichungssystems wird hdufig auf ein zweidimensionales oder
eindimensionales Modell zuriickgegriffen (Ohlrogge et al. 2006). Im Rahmen der
vorliegenden Arbeit wird auf ein eindimensionales Ersatzmodell mit Stoft- und
Energiestromen durch die Membranen zuriickgegriffen.
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Abbildung 4-3: Ebenen-Modell des in ACMP® beschriebenen Programmes (Brehmer 2009)

Das Programm Aspen Custum Modeler® I6st das aufgestellte und eingegebene
Gleichungssystem simultan, so dass die Gleichungen nicht explizit aufgelost wer-
den miissen. Als Losungsalgorithmus des nichtlinearen Gleichungssystems wurde
das Newton-Raphson-Verfahren verwendet. Zur Beschreibung des Membranta-
schenmoduls werden die einzelnen Membrantaschen als eine Platte der Lange z
beschrieben, welche die Breite einer realen Membrantasche von 0,07 m hat. Diese
Platte wird im Rahmen der Diskretisierung in £ Segmente, die sogenannten Zel-
len, mit der Linge Az zerlegt. Dieses Vorgehen ist in Abbildung 4-4 grafisch dar-
gestellt. Fiir die einzelne Bilanzzelle der in Abbildung 4-4 eindimensional diskre-
tisierten Membran werden nun die ErhaltungsgréBen bilanziert, beginnend mit der
Stoffmenge. Hierbei bildet der Retentatstrom der Zelle k-1 den Feedstrom der
Zelle k, fur den Fall k = 1 gelten die gegebenen Feed-Bedingungen.
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Abbildung 4-4: Aufteilung des Membranmoduls in einzelne Bilanzzellen (Brehmer 2009)
Es gilt:

Nyl =Nyl + Ny (4.9)

Der Permeatstrom, der iiber die Membran abgezogen wird, kann wie folgt unter

Beriicksichtigung sekundirer Stofftransportphdnomene berechnet werden:

Ni.\/ — L,‘ _A];\/ (yiR.\IgoiR\/pR _yip¢i1’pp) (410)
N,\/
Ro_or _(y,m_ ). _ 3
Yii = Vi (yk.i yk.i) exp( —AA‘MC’fﬁ“J (411)

In Gleichung (4.11) wird die Konzentrationspolarisation auf der Retentatseite be-
riicksichtigt. Die in Gleichung (4.10) enthaltene Permeanz L wird iiber die Free-
Volume-Theorie berechnet. Die Free-Volume-Theorie nach (Fujita 1961) be-
schreibt das Diffusionsverhalten der im Membranmaterial sorbierten Molekiile.
Hierbei wird davon ausgegangen, dass die Polymermatrix {iber sogenannte Hohl-
rdume verfligt, durch welche die gelosten Molekiile transportiert werden. Wie
(Fujita 1961) angibt, ist die Mobilitdt des Molekiils im Polymer proportional der
Wahrscheinlichkeit, dass durch einen benachbarten Hohlraum ein Ortswechsel
moglich ist. Mit weiteren Vereinfachungen und Annahmen kann die Beziehung fur
die Beschreibung der Permeanz fiir glasartige oder gummiartige Polymere herge-
leitet werden. Dies ist ausfiihrlich in (Alpers 1997) beschrieben und kann dort
nachgeschlagen werden. An dieser Stelle seien lediglich die Gleichung (4.12) fiir
die Permeanz einer glasartigen Membran und die Gleichung (2.39) fiir die Be-
schreibung einer gummiartigen Membran unter der Vernachlédssigung der Druck-
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abhingigkeit angegeben. Die entsprechenden Free-Volume-Parameter wurden
vom Kooperationspartner, dem Helmholtz-Zentrum Geesthacht, vermessen und
zur Verfligung gestellt.

E
L =L, ~exp[— R—"}) (4.12)

Wie aus den Gleichungen (4.12) und (2.39) hervorgeht, ist das Permeationsverhal-
ten durch die Permeanz stark temperaturabhingig. Aus diesem Grund kommt dem
Temperaturverlauf entlang der Membran eine besondere Bedeutung zu. Seine Be-
rechnung findet mittels der Energiebilanz statt, unter der Annahme eines konstan-
ten Drucks in der Bilanzzelle £.

N} hf =NEinE+NYh)Y (4.13)

Neben dieser integralen Bilanz um die zu bilanzierende Zelle £ wird durch Glei-
chung (4.14) eine weitere Energiebilanz aufgestellt, die den Wiarmeiibergang be-
riicksichtigt. Aus diesem Grund wird die Bilanzgrenze auch nur bis zur Permeat-
seite der Membran gezogen. Der Transmembranestoffstrom N in Gleichung
(4.13) und (4.14) ist jedoch gleich.

NE -hf = NERE+ NYR™ +a- A, -(T5=T") (4.14)

Des Weiteren wird der Warmeiibergangskoeffizient fiir einen Spalt zwischen zwei
ebenen Platten berechnet und hierfur der hydraulische Durchmesser nach (VDI-
Wirmeatlas 2006) verwendet. Der hydraulische Durchmesser wurde mit d, =
0,00138 m bestimmt (Brehmer 2009); mit diesem als charakteristische Linge
konnen die dimensionslose Reynolds-Zahl und die Nusselt-Zahl sowie dariiber
der Warmeiibergangskoeffizient a bestimmt werden. Im laminaren Strémungsbe-
reich Re < 2300 nimmt die Nusselt-Zahl den Wert Nu = 7,541 an, wohingegen fur
den turbulenten Bereich bei Re >2300 die Gleichungen (4.15) und(4.16) verwen-
det werden.
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%- Re,, Pr { d 7}
Nu = 1+ﬂij (4.15)
1+12,7-\/E(Pr%—1) L
8
&=(18log, Re,,—15)" (4.16)

Die in Gleichung (4.15) verwendete Liange L entspricht der Lauflinge einer Bi-
lanzzelle Az. Zur Beruicksichtigung des Stoffuibergangs nach Gleichung (4.11)
wurde der Stoffiibergangskoeffizient aus der dimensionslosen Sherwood-Zahl
nach Gleichung (4.17) berechnet, die unter Verwendung der Definitionsgleichung
der dimensionslosen Kennzahl zu Gleichung (4.18) umgeformt werden kann. Die
Sherwood-Beziehung aus Gleichung (4.17) wurde (Ohlrogge et al. 2006) ent-
nommen. Die fehlenden Stoffwerte werden durch das Aufrufen der entsprechen-
den Stoffwertroutinen aus Aspen Properties” ermittelt.

Sh, =1,85-Re""". S¢* (4.17)
ﬂ’. ‘p0.4125 .dl(:.9125 — 1’85' w0.0875 ‘DiO.S . 770.4125 (4.1 8)
Das in Abschnitt 2.3.2.1 beschriebene sekundére Stofftransportphdnomen der

Konzentrationspolarisation wird mittels Stoffuibergang gemiBl Gleichung (4.11)
und (4.18) beriicksichtigt.

P A
15 Re<10
) Re (4.20)

44-Re™"” Re>10

Der Druckverlust im Membranmodul wurde durch Druckverlustbeziehung fuir
durchstromte Rohre nach Gleichung (4.19) bestimmt. Der Widerstandsbeiwert
wurde fiir das Membrantaschenmodul experimentell ermittelt (MeiBBner 1995;
Ohlrogge et al. 2006); die gefundenen Zusammenhénge sind in Gleichung (4.20)
wiedergegeben. Eine weitere Modellierungsvereinfachung ist die Annahme des
freien Permeatabzugs. Die in Abbildung 4-2 dargestellte Stromfiihrung innerhalb
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eines Membranplattenmoduls kann nach (Ohlrogge et al. 2006) sehr gut durch die
Annahme des freien Permeatabzugs modelliert werden. Hierunter versteht man,
dass auf der Permeatseite keine weiteren Stofftransportwiderstinde auftreten und
der abgezogene Gasstrom auf der Permeatseite durch Beriicksichtigung der globa-
len Bilanzen der Erhaltungsgrofen bestimmt werden kann.

4.3 Membranmaterialstudie

Mit dem entwickelten und implementierten Membranmodell wurde eine erste Si-
mulationsstudie durchgefiihrt, um verschiedene selektive Membranmaterialien fiir
ihren Einsatz im OCM-Prozess zu untersuchen. Hierzu wurde fiir eine feste
Membranfliche von 0,5 m? eine Simulationsstudie fiir die verschiedenen Memb-
ranmaterialien unter Beriicksichtigung der Prozessanforderungen aus Tabelle 1-1
durchgefiihrt. Um die verschiedenen Membranmaterialien beurteilen zu konnen,
wurde speziell die Selektivitdt nach Gleichung (2.40) angewandt, unter Zuhilfen-
ahme der Gleichung (2.36) mit Verwendung der Partialdriicke anstelle der Fugazi-
titen. Die Ergebnisse der Simulationsstudien sind den entsprechenden Diplomar-
beiten (Brehmer 2009; Drescher 2010) entnommen und in Tabelle 4-3
zusammengefasst.

Tabelle 4-3: Ergebnis der Simulationsstudie zum Membranmaterial (Brehmer 2009;
Drescher 2010)

Selektivitit S CA PEO POMS PI
CO,/CyHy 10,13 1,93 1,26 13,7
CO,/CH4 14,23 7,45 3,28 27,58

Es zeigt sich, dass die Polyimid-Membran am selektivsten das Kohlendioxid aus
dem Rohgasstrom abtrennt. Aus diesem Grunde wurde ein HZG-
Membrantaschenmodul mit einer Matrimid®-Membran und einer Membranfliche
von 0,5 m? in der Miniplant installiert und untersucht.

4.4 Modellvalidierung

In einer ersten Studie wurde die Giite der verwendeten Prozesssimulationen unter-
sucht, um die Giiltigkeit der verwendeten Modelle in Bezug auf Kohlendioxid fiir
den Druckbereich bis 32 bar zu tiberpriifen. Hierzu wurden die experimentellen
Ergebnisse des Absorbers denen der Simulation gegeniibergestellt. Fiir die in Ta-
belle 4-4 angegebenen Prozessbedingungen sind das CO,-Konzentrationsprofil
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und das Temperaturprofil im Absorber in Abbildung 4-5 und Abbildung 4-6 dar-
gestellt. Das Konzentrationsprofil zeigt eine gute Ubereinstimmung zwischen den
Experimenten und der Prozesssimulation. Ebenfalls dargestellt in Abbildung 4-5
ist der maximale Messgeritefehler des Herstellers mit 1 Vol%. Der Messgeri-
tefehler der Temperaturmessungen liegt im Bereich von +0,35 bis +0,55 K fiir ein
PT-100 der Genauigkeitsklasse A nach DIN IEC 751. Aus Darstellungsgriinden
wurde auf die Abtragung der Abweichungen in den entsprechenden Diagrammen
der Temperaturverldufe verzichtet. Es zeigt sich bei der Betrachtung der Konzent-
rationsprofile, dass die Simulationen die Experimente sehr gut wiedergeben.
Sechs der sieben Konzentrationsmesspunkte liegen mit ihrem Fehlerbereich in-
nerhalb der Konzentrationen der Prozesssimulationen (Abbildung 4-5). Das Tem-
peraturprofil aus Abbildung 4-6 zeigt dagegen eine starke Abweichung zwischen
dem Experiment und der Simulation. Die Ursache hierfiir ist in den Wéarmeverlus-
ten liber der Absorptionskolonne zu suchen. Wie in Abbildung 4-7 dargestellt ist,
konnen die Temperaturprofile durch die Beriicksichtigung der Warmeverluste
genauer beschrieben werden. Die Wiarmeverluste resultieren aus der Temperatur-
differenz zwischen der Oberfliche der Absorptionskolonne und der Umgebung.
Es zeigt sich, dass die Warmeverluste den entscheidenden Einfluss auf das Tem-
peraturprofil der Simulation ausiiben. Die in Abbildung 4-7 dargestellten Tempe-
raturen sind die gemessenen Temperaturen der Absorptions- und der Desorptions-
kolonne sowie die Temperaturen der Prozesssimulation. Bei den fiir die
Simulation dargestellten Temperaturen handelt es sich um die Gasphasentempera-
tur. Wie ebenfalls in der Abbildung 4-7 gezeigt, wurden neben der Beriicksichti-
gung der Wirmeverluste verschiedene Modelleinstellungen vorgenommen und
untersucht (Bittig 2012).

Tabelle 4-4: Prozessbedingungen der Aspen-Plus®-Simulation fiir das Konzentrationsprofil

Absorber | F- Fliissig- CO;- Ver- De- Umlauf-

Kopf- Faktor | keitsbelas- | Rohgas- dampfer- | sorption massen-

druck tung Konzent- | leistung | Kopfdruck | strom
ration

[bar] [Pa’”] | [m*mh] | [Vol%] [kW] [bar] [ kg/h]

10 bar 0.45 15 15 3,41 2 15-20
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Abbildung 4-5: Gegeniiberstellung des experimentell ermittelten Konzentrationsprofils mit

dem aus der Aspen-Plus®-Simulation erhaltenen Konzentrationsprofil
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Abbildung 4-6: Vergleich des experimentellen Temperaturprofils mit dem Temperaturprofil

der Aspen-Plus®-Simulation
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Fiir die gemessenen Temperaturen kann angenommen werden, dass es sich um die
Temperaturen der Gasphase handelt. Hierbei ist jedoch aufgrund der Fliissigkeits-
verteilung an einigen Messstellen nicht auszuschlieBen, dass Temperaturen der
Fliissigkeit gemessen wurden. Durch die Installation der Messfiihler wurde aber
sichergestellt, dass der Messfiihler nicht mit der Messspitze auf der Packung auf-
sitzt und so die Temperatur des Packungsblechs oder der Fliissigkeit, die auf der
Packung entlangstromt, gemessen wird. Der Warmeverluststrom, der bei der Ab-
sorption auftritt, fithrt zur Abkiihlung des Absorbens sowie der Gasphase. Auf-
grund der schlechteren physikalischen Loslichkeit des Kohlendioxids bei hohen
Temperaturen sind als bevorzugte Prozessbedingungen der Absorption niedrige
Temperaturen zu wihlen, wie in Abschnitt 2.1.1 erldutert wurde. Aus diesem
Grund wurde die Absorptionskolonne nicht isoliert, da der Warmeverlust giinstig
fiir den Prozessbetrieb ist. Im Gegensatz hierzu ist bei der Regeneration des Ab-
sorbens in der Desorptionskolonne bei hohen Temperaturen begiinstig. Wiarmever-
luste sind hier unerwiinscht und die Desorptionskolonne wurde daher gedimmt.

Temperaturprofil Absorber bei Temperaturprofil Desorber bei
p =5 bar und F=0,35 Pa%> p =5 bar und F = 0,35 Pa%®
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Abbildung 4-7: Vergleich der experimentellen Temperaturprofile des Absorbers und des
Desorbers mit den Simulationsergebnissen bei verschiedenen Einstellungen (Bittig 2012)
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Wie aus dem Vergleich der Temperaturprofile des Desorbers aus Abbildung 4-7
auf der rechten Seite zu erkennen ist, liegt die Abweichung bei ca. 4 K fiir die
untersuchten Stoffiibergangsmodelle sowohl mit Beriicksichtigung als auch ohne
Beriicksichtigung von Wirmeverlusten. Die héhere Genauigkeit ist auf die Wir-
meddmmung der Desorptionskolonne zuriickzufiihren und es kann von einem na-
hezu adiabaten Betrieb der Desorptionskolonne ausgegangen werden. Genauere
Ausfiihrungen und eine Bestimmung der Warmeverluste sind in (Bittig 2012) zu

finden.
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Abbildung 4-8: Vergleich der experimentellen Ergebnisse des spezifischen Energieeintrages
mit den Prozesssimulationen fiir die Absorbensregeneration fiir 30 Gew% MEA

Um die Simulation des gesamten Absorptionsprozesses aus Abbildung 4-1 mit den
experimentellen Ergebnissen des Prozesses nach Abbildung 2-1 vergleichen zu
konnen, wurden bestimmte Kenngroflen eingefiihrt. Hierbei wurden der spezifi-
sche Energieeintrag nach Gleichung (3.17) und der abgetrennte CO,-Massenstrom
nach Gleichung (3.18) verwendet. Von den in Tabelle 3-10 aufgefiihrten experi-
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mentellen Untersuchungen wurden die sieben verschiedenen Fille aus Tabelle 4-5
ausgewihlt, um sie zu simulieren. Die Ergebnisse der Simulationen und die expe-
rimentellen Ergebnisse wurden in den Paritdts-Plots in Abbildung 4-8 und Abbil-
dung 4-9 gegeniibergestellt. Es zeigt sich, dass in mehr als 85% der Fille die Ab-
weichungen zwischen Simulation und Experiment unter 10% liegen. Dieser
Bereich ist in Abbildung 4-8 und Abbildung 4-9 durch die gestrichelten Linien
dargestellt. Die Messfehler wurden wie in Abschnitt 3.5.1 beschrieben ermittelt.
Die entsprechenden Fehlerbalken als Vertrauensbereich von +5% Abweichung des
Messwertes sind in den Messpunkten mit abgetragen.

Tabelle 4-5: Ausgewiihlte Experimente zum Vergleich mit den Simulationsergebnissen

F-Faktor Spezifischer
Fall Kopfdruck Absorb Kopfdruck E ceint
a sorber nergieeintra
Absorber [bar]| 0.5 Desorber [bar] 5 &

[Pa™] IMJ/kgco:z]
1 5 0,35 2,69 12,65
2 5 0,42 2,65 9,97
3 10 0,42 2,09 7,18
4 10 0,42 1,54 7,14
5 32 0,26 2,57 7,2
6 32 0,32 2,07 5,02
7 32 0,26 2,07 7,16

Wie in Abbildung 4-8 zu sehen ist, liegen die Ergebnisse in dem Vertrauensbe-
reich von 10%, mit Ausnahme von Fall 5. Hier fiihrt die Abweichung des abge-
trennten Massenstroms, des betrachteten experimentellen Falls Nr. 5 aus Tabelle
4-5, zu dem groflen Unterschied zwischen Experiment und Simulation. Dieser
abgetrennte CO,-Massenstrom weist eine Abweichung von iiber 38% zur Prozess-
simulation auf. Der Paritits-Plot des abgetrennten CO,-Massenstroms ist in Ab-
bildung 4-9 mit der gestrichelt abgebildeten, relativen Abweichung von +10%
dargestellt. Die Simulationsergebnisse der einzelnen Fille sind in (Bittig 2012)
beschrieben. In dieser Arbeit werden, neben den eingangs beschriebenen Kenn-
groflen, die Konzentrations- und Temperaturprofile einander gegeniibergestellt.
Die einzelnen experimentell ermittelten Temperatur- und Konzentrationsprofile
der untersuchten Fille sowie die dazugehorigen Simulationsergebnisse sind im
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Anhang in Abbildung A-12 bis Abbildung A-18 dargestellt. Die Temperaturprofile
des Desorbers konnten mit guter Genauigkeit wiedergegeben werden, ebenso wie
die Konzentrationsprofile des Absorbers fiir Kohlendioxid und Ethylen. Das Tem-
peraturprofil des Absorbers wurde nach der Beriicksichtigung der Warmeverluste
in der Simulation ebenfalls gut wiedergegeben. Die Ethylenverluste der Experi-
mente wurden mit denen der Prozesssimulation verglichen und sind in Tabelle 4-6
zusammengestellt. Der Ethylenverlust wird in der Simulation durch die physikali-
sche Loslichkeit des Ethylens in Wasser verursacht. Es zeigt sich, dass die absolu-
ten Abweichungen zwischen den Simulationen und den Experimenten sehr gering
sind. Die relativen Abweichungen sind jedoch aufgrund der niedrigen absoluten
Werte der Produktverluste sehr groB. Eine grafische Gegeniiberstellung der Er-
gebnisse ist in Abbildung 4-10 zu finden. Hier ist der Bereich der 30%-
Abweichung als gestrichelte Linie dargestellt. Man sieht, dass die Ethylenverluste
mit den beriicksichtigten Messfehlern innerhalb des Bereiches der 30%-
Abweichung liegen. Das Konzentrationsprofil fiir Ethylen des Absorbers wird
recht gut wiedergegeben, wie die rechte Seite der Abbildung 4-11 zeigt. Der ma-
ximale Messfehler ist hierbei mit 1 Vol% angegeben. Es ist ersichtlich, dass an
sechs der sieben Konzentrationsmessstellen die gemessene Ethylenkonzentration
mit einem behafteten Messfehler von 1 Vol% innerhalb des Konzentrationsprofils
der Simulation liegt. Aus der guten Wiedergabe der experimentellen Ethylenkon-
zentrationen im Absorber durch die Prozesssimulationen lisst sich schlief3en, dass
das dafiir verantwortliche physikalische Phdnomen die physikalische Loslichkeit
in Wasser ist. Im Modell wurde die Loslichkeit des Ethylens in Wasser tiber den
Henry-Koeffizienten beriicksichtigt, wie in Abschnitt 2.1.1 bereits beschrieben
wurde.

Tabelle 4-6: Vergleich der Ethylenverluste, bestimmt durch die Experimente aus Tabelle 4-5,
mit denen der Prozesssimulationen

Relativer Ethylen- | Relativer Ethylen- | Relative Absolute
verlust der Expe- | verlust der Prozess- | Abweichung | Abweichung
rimente [%] simulationen [%] [Yo] [Yo]
Fall 5 6,93 8,69 25,5 1,76
Fall6 6,22 8.7 39,8 2,48
Fall 7 10,79 9,68 10,3 1,11
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Simulationsbasierter abgetrennter CO, Massenstrom [kg/h]

Abgetrennter CO, Massenstrom fiir 30 Gew% MEA

o 0,5 1 15 2 2,5 3 3,5

Experimentell abgetrennter CO, Massenstrom [kg/h]

Abbildung 4-9:Vergleich der experimentellen Ergebnisse
Massenstroms mit den Prozesssimulationen fiir 30 Gew% MEA

Simulationsbasierter Ethylenverlust [%]
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Ethylenverlust der Absorbtion mit 30 Gew% MEA
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4 8 12

Experimentell ermittelter Ethylenverlust [%]

16

abgetrennten CO,-

Abbildung 4-10: Gegeniiberstellung der experimentell ermittelten Ethylenverluste und der
Verluste der Prozesssimulation bei 32 bar fiir 30 Gew% MEA
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Fir den Referenzfall, die aminbasierte CO,-Abtrennung, wurde mittels
30 Gew% Monoethanolamin ein spezifischer Energieverbrauch von 5,02
MJ/kgcoz bestimmt. Dieser konnte ebenfalls durch die Prozesssimulation in Aspen
Plus® mit guter Genauigkeit wiedergegeben werden. Die Konzentrationsverliufe
des Kohlendioxids und des Ethylens sind in Abbildung 4-11 dargestellt. Die ge-
fundenen Abweichungen des Temperaturprofils des Absorbers tiben nur einen
geringen Einfluss auf das Konzentrationsprofil des Absorbers aus. Weiterhin zeigt
sich, dass der Desorbertemperaturverlauf mit guter Genauigkeit durch die Pro-
zesssimulation abgebildet werden kann. Die Desorbertemperaturen tiben einen
groflen Einfluss auf die Regeneration des Absorbens aus und beeinflussen daher
malfgeblich das Abtrennverhalten sowie das Konzentrationsprofil des Absorbers.

CO,-Konzentrationsprofil df" C,H,-Konzentrationsprofil der
Gasphase des Absorbers fiir Gasphase des Absorbers bei
p=32 bar und F=0,32 Pa%> p=32 bar und F=0,32 Pa%5

X Experimentelle C2H4-
Konzentration

OSimulierte C2H4-
Konzentration

Packungshohe [m]
w

Packungshohe [m]
w

X experimentelle CO2-
Konzentration

O Simulierte CO2-
Konzentration

0 10 20 30
€0,-Volumenkonzentration [Vol%)] C,H,;-Volumenkonzentration [Vol%]

0 10 30

Abbildung 4-11: Vergleich der CO,- und C,H -Gasphasen-Konzentrationsprofile des Absor-
bers fiir 30 Gew% MEA des Referenzfalls
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4.4.1 Membranmodellvalidierung

Zur Validierung des Membranmodells wurden die experimentellen Untersuchun-
gen der Fille gemél Tabelle A-26 bis Tabelle A-30 verwendet. Es wurden einzel-
ne Kenngroflen des Membranprozesses verwendet, um die experimentellen Er-
gebnisse mit den Prozesssimulationen vergleichen zu kénnen. In Abbildung 4-12
sind die Retentatstrome und die Permeatstrome zu sehen. In diesem Diagramm
sind ebenfalls die relativen Abweichungen von £5% vom Messwert mit angege-
ben und durch die gestrichelten Linien dargestellt. Wie zu erkennen ist, liegen die
Messwerte innerhalb dieses Vertrauensbereichs. Die Messwerte wurden mit
Fehlerbalken von +3% gekennzeichnet. Es zeigt sich, dass die Messwerte gut mit
den Simulationen {ibereinstimmen. Die Abbildung 4-13 enthélt die Gegeniiberstel-
lung der CO,-Abtrennung und der Ethylenkonzentration aus den Prozesssimulati-
onen mit denen der Experimente. Ebenfalls dargestellt ist ein Vertrauensbereich
von £30% mit £3% Messfehlern fiir die CO,-Abtrennung und +5% fiir die Ethyl-
enverluste. Daraus folgt, dass mehr als 50% der Messwerte fiir beide Kenngrof3en
innerhalb des Vertrauensbereichs von —30% liegen. Allgemein ist festzustellen,
dass die Simulation alle experimentellen Messwerte unterschitzt.

Paritats-Plot der transmembranen Molenstrome
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Abbildung 4-12: Paritiits-Plot der Molenstrome, die das Membranmodul verlassen
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Abbildung 4-13: Paritiits-Plot der CO,-Abtrennung und des Ethylenverlustes
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Abbildung 4-14: Paritiits-Plot der CO,- und C,H,;-Konzentration im Retentatstrom
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Ferner zeigt sich in Abbildung 4-13, dass die CO,-Abtrennung und der Ethylen-
verlust als zusammengesetzte Messgrofen nur hinreichend genau durch die Simu-
lation bestimmt werden konnen. Da die Simulationsergebnisse die Experimente
jedoch unterschitzen, wird eine Membrananlagenauslegung unter Verwendung
des Modells konservativ vorgenommen und einen hohen Sicherheitszuschlag zur
Folge haben. Die Abbildung 4-14 stellt die Ergebnisse der Ethylen- und Kohlen-
dioxidkonzentrationsmessungen des Retentatstroms denen der Simulationen ge-
geniiber. Die Messwerte wurden mit dem maximal angegebenen Messgeritefehler
von +1% dargestellt. Ebenfalls mit eingetragen ist der Vertrauensbereich von +3%
als gestrichelte Linie. Wie zu erkennen ist, liegen alle Ergebnisse innerhalb des
Vertrauensbereichs und die Vorhersage der Ethylen- und Kohlendioxidkonzentra-
tionen des Retentatstroms kann mit guter Genauigkeit durch die Prozesssimulati-
on erfolgen. Eine weitere Ursache, welche die Abweichungen zwischen Simulati-
on und Experiment der Membrantrennung erkldrt, ist die unterschiedliche
Beschreibung des Stofftransportes fiir spacergefiillte Kanile durch Gleichung
(2.44) nach (Melin et. al. 2007) und Gleichung (4.17) nach (Ohlrogge et al. 2006).
An dem Vergleich beider Korrelationen lédsst sich erkennen, dass der Einfluss der
Reynolds-Zahl und damit der Gasgeschwindigkeit bei ansonsten konstanten
Stoffwerten auf den Stoffiibergang unterschiedlich beurteilt wird, durch unter-
schiedliche Dimensionen des Exponenten der Reynolds-Zahl. Die im Modell ver-
wendete Gleichung wurde mit dem Kooperationspartner HZG abgestimmt und fiir
die kleinen Durchmesser als geeignet angenommen.
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Wie in Abschnitt 2.2 beschrieben wurde, stehen verschiedene Prozessalternativen
zur Verfligung, welche schon theoretisch untersucht wurden. Hierbei wurde im
Rahmen dieser Arbeit der Schwerpunkt zum einen auf ein alternatives Absorbens
gelegt. Wie in Abschnitt 2.2.3 dargelegt wurde, handelt es sich hierbei um ein
Gemisch, welches zu 37 Gew% aus dem tertidren Amin Methyldiethanolamin, zu
3 Gew% aus dem primdren Amin Piperazin und aus Wasser besteht. Zum anderen
wurde das alternative Trennverfahren der Membranabtrennung untersucht und in
Kombination mit dem Absorptionsprozess ein energieeffizienter Hybridprozess
entwickelt.

5.1 Alternatives Absorbens: 37 Gew% MDEA und 3 Gew% Piperazin

Wie Abschnitt 2.2.3 zu entnehmen ist, wurde ein alternatives Absorbens, beste-
hend aus 37 Gew% MDEA und 3 Gew% Piperazin untersucht. Die Durchfiihrung
ist in Abschnitt 3.3.2 beschrieben. Die Ergebnisse der experimentellen Untersu-
chungen sind in Tabelle 5-1 zusammengefasst. Ein Vergleich der Ergebnisse mit
denen fiir 30 Gew% MEA aus Tabelle 3-10 fiir die Designaufgabe aus Tabelle 1-1
zeigt, dass der spezifische Energieeintrag durch Verwendung des alternativen Ab-
sorbens um mehr als 30%, von 5,02 MJ/kgcos auf 3,47 MJ/kgcoa, reduziert wer-
den konnte, bei gleichzeitiger Erhohung der CO,-Reinheit am Austritt des Absor-
bers. Die Ethylenverluste liegen fiir beide Absorbenzien in derselben
GroBenordnung und werden somit nicht durch die Amine verursacht.
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Tabelle 5-1: Experimentelle Ergebnisse der Absorption mit dem alternativen Absorbens 37 Gew% MDEA und 3 Gew% Piperazin

Rohgaszusammensetzun Absorbens CO-
g g Beladung Relati-
CO;- ver
Absor- F- Yco2 | Ycus | Yoonsa | Yn2 | Abtren- | Absorbens- Spezifische | Absorber- | Absorber- |Ethylen-
berdruck | Faktor nung durchfluss Energie ausgang eintritt verlust
0,5 _ _ _ _ P [molcoy/ [molcoy/ °
bar] | P | F1 | B | M| | 1% | kel | [MIkgeool | 10 COR | BEFEOR o)
0,39 0,22 | 0,17 | 0,17 |0,44| 91,86 29 5,69 0,58 0,15 16,74
10 0,36 0,18 | 0,17 | 0,18 | 0,46 89,5 29 6,03 0,59 0,26 8,11
0,39 0,17 | 0,17 | 0,15 | 0,51 84,97 20 6,96 0,53 0,21 19,3
0,33 0,15 | 0,18 | 0,17 | 0,5 86,34 45 4,53 0,46 0,717 7,24
32
0,33 0,26 | 0,26 | 0,15 | 0,33 97,52 55 3,47 0,36 0,75 6,8

Sun,tassaqy{aztssazoxd 97{05‘]1934971_’:7
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5.2 Membran — Absorptionsprozess

Aus den in Abschnitt 3.4.2 und 3.4.3 gefundenen Ergebnissen ergab sich, dass
eine Kombination des Membranprozesses mit einem Absorptionsprozess energe-
tisch giinstiger ist als der Standard-Absorptionsprozess. Das ProzessflieBbild eines
solchen kombinierten Prozesses ist in Abbildung 5-1 dargestellt. Zum einen kann
man mit solch einem Prozess flexibel durch Hinzuschalten der Membran bei vor-
herigem alleinigen Betrieb der Absorptionskolonne auf etwaige Schwankungen in
der Rohgaszusammensetzung reagieren. Zum anderen kann Energie fiir die Ab-
sorbensregeneration bei Verwendung einer vorgeschalteten Membran eingespart
werden. Mit der bestehenden Konfiguration aus einem Membranmodul mit einer
Fliche von 0,5 m? bestehend aus dem Material Matrimid® in dem installierten
HZG-Membrantaschenmodul, kann die CO,-Konzentration aus dem Rohgasstrom
unter den Prozessbedingungen aus Tabelle 1-1 von 25 Vol% auf 15 Vol% reduziert
werden. Es ist ersichtlich, dass eine Vortrennung mittels der Membran Energieein-
sparungen im Regenerationsprozess von 20% bis 40% liefert. Die entsprechenden
Ergebnisse der Messungen fiir den Hybridprozess sind in Tabelle 5-2 zusammen-
gefasst. Es zeigt sich, dass durch den Hybridprozess der spezifische Energieein-
trag von 5,02MJ/kgcon auf 2,78 MJ/kgco, fiir 30 Gew% MEA gesenkt werden
konnte. Fiir das alternative Absorbens wurde der Energieeintrag von
3,47 MJ/kgcoa auf 2,47 MJ/kgcoa reduziert, bei gleichzeitiger Reduzierung des
Absorbensmassenstroms sowie hoherer Gasreinheit im Reingas.

CO, H,0

CH4, C2H4, No, COQ: 2,7 YO'%

L4
Zur weiteren Aufbereitung

beladenes

unbeladenes Absorbens

Absorbens

Membran-Einheit

CO,, CHg, CoH4, N2
COz H0

CO,: 15 Vol%
CO,: 25 Vol%

S ——

CO;,, CHy, CoHy, N,

Absorption
Desorption

Flash

Abbildung 5-1: Hybridprozess, bestehend aus einem Membran- und Absorptionsprozess
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Tabelle 5-2: Ergebnisse des Hybridbetriebes aus der zusammengeschalteten Membran mit dem Absorptionsprozess

Rohgaszusammensetzung

CO,-Beladung

Absor- CO;- Relativer
Prozess ber- Rohgas- Abtren- | Absorbens- | spezifische | Absorbens- | Absorbens- | Ethylen-
druck strom | Yeor | Yons | Yams | Y nung | durchfluss | Energie ausgang eintritt verlust
arl | Tl [ | B[ F| H| 1% | leml | IMIkgeo | Dnilcon | Imteort ey
Membran
+ MDEA/ 10 6,49 10,2210,17| 0,17 | 0,44 91,59 29 4,68 0,59 0,26 10,97
Pip
Membran
+ MDEA/ 9,93 0,15 0,18 | 0,17 0,5 97.5 45 2,91 0,66 0,48 15,03
Pip
Membran
+ MDEA 10,02 0,26 | 0,26 | 0,16 | 0,32 98,93 45 2,74 0,58 0,34 13,31
/Pip
Membran
+ MEA 32 10,58 [0,27(0,12 | 0,16 | 045 89,05 35 4,28 0,47 0,29 10,85
Membran
+ MEA 10,1 0,251 0,16 | 0,15 | 0,44 95,96 45 3,37 0,46 0,38 14,38
Membran
+ MEA 10,7 0,251 0,26 | 0,15 | 0,34 98,27 45 3,29 0,47 0,35 13,23
Memobran 10,8 |0.25/026| 0,15 | 0,34 | 89,55 55 2,78 0.45 0,41 13,29

+ MEA
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5.3 Vergleich und Bewertung

Ein Vergleich der einzelnen Prozessalternativen fiir die Trennaufgabe ist in Tabel-
le 5-3 dargestellt. Es zeigt sich, dass durch die Verwendung des vorgeschalteten
Membranmoduls in allen untersuchten Fillen Energie eingespart werden kann.
Durch die Vortrennung des Kohlendioxids mittels einer Membran muss durch die
Absorption weniger Kohlendioxid abgetrennt und in der Regernation ebenfalls
weniger Kohlendioxid aus dem Absorbens ausgetrieben werden. Fiir einen Druck
von 10 bar konnten ca. 18% der Regenerationsenergie eingespart werden. Da bei
diesem Druck und der gegebenen Zusammensetzung die Triebkraft deutlich ge-
ringer ist als bei einem Systemdruck von 32 bar, konnte mit der festen Membran-
flache nicht die gleiche Menge an Kohlendioxid abgetrennt werden wie bei einem
hoheren Systemdruck. Bei dem Systemdruck von 32 bar konnten mehr als 40%
des Kohlendioxids durch die Membran abgetrennt werden. Durch die Verwendung
der Membran war es moglich, den Energiebedarf der Regeneration des Absorbens
MEA auf 2,78 MJ/kgco, und fiir MDEA/Piperazin auf 2,74 MJ/kgco, zu senken.
Demnach lassen sich durch die Vorschaltung der Membran fiir MEA als Absor-
bens mehr als 40% an Regenerationsenergie und fiir MDEA/Piperazin immerhin
noch mehr als 20% Regenerationsenergie einsparen. Bei dieser Betrachtung blieb
jedoch die aufzuwendende Energie fiir die Gaskompression unberiicksichtigt, da
in der Designaufgabe der aufzutrennende Strom bei einem Druck von 32 bar ge-

geben war.
Experimentelle Konzentrationsprofile der Absorption
7
B Benchmark: Absorption mit 30 gew% MEA

6 ® Absomtionsprozess mit 37 gew% MDEA und 3 gew% Pip |
—_— O Hybridprozess mit 30 gew% MEA
é 5 SM-E—‘— ©  Hybridprozess mit 37 gew% MDEA+3 gew% Pip
@ H - ===90% CO2-Abtrennung
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% ]
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5 :
_g 2 —E— B —— —
X

1 o

L B |
0 M o I N ‘
| N | L
0 5 10 15 20 25 30
CO,-Gasphasenkonzentration [Vol%]

Abbildung 5-2: Absorptionskolonnenprofile fiir die verglichenen experimentellen Fiille
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Wie ebenfalls der Tabelle 5-3 zu entnehmen ist, steigt der relative Produktverlust
an Ethylen durch Verwendung des Membranmoduls von 6,22% auf 13,29% fiir
MEA als Absorbens sowie von 6,8% auf 13,31% fiir MDEA/Piperazin als Absor-
bens. Der Produktverlust ist auf die einzelnen Grundoperationen Membran und
Absorption nahezu gleichverteilt. Trotz der hoheren Produktverluste bietet die
Verwendung der Membran im Vergleich zum alleinigen Absorptionsverfahren
weitere Vorteile. So lédsst sich aus den Konzentrationsprofilen in Abbildung 5-2
ablesen, dass eine hohere Reinheit mit dem alternativen Absorbens und bei Ver-
wendung des Membranmoduls erreicht wird. Hierfiir ist in der Abbildung 5-2 die
CO,-Konzentration eingetragen, bei der 90% des im Rohgas enthaltenen Kohlen-
dioxids abgetrennt ist. Dies kann auch so gedeutet werden, dass unter Verwendung
von MDEA/Piperazin als Absorbens im alleinigen Absorptionsprozess die 90%
CO,-Abtrennung nach bereits 4 m Kolonnenhohe erreicht wird und dass fiir die
Absorptionskolonne mit den Messstellen und Einbauten 1 m Linge eingespart
werden kann. Betrachtet man das CO,-Konzentrationsprofil des Absorbers im
Hybridprozess fir MDEA/Piperazin als Absorbens, so kann festgestellt werden,
dass die 90% CO,-Abtrennung bereits nach 3 m Kolonnenhohe erreicht wird. Die
Reduzierung der Kolonnenhthe im Vergleich zum alleinigen Absorptionsprozess
betrdgt somit ca. 25%, inklusive der entsprechenden Kolonneneinbauten und
Messstellen. Die zu den Gaskonzentrationsprofilen gehérende CO»-
Absorbensbeladung ist in Abbildung 5-3 dargestellt. Weiterhin konnte durch die
Verwendung des Membranmoduls der Absorbensmassenstrom von 55 kg/h auf 45
kg/h verringert werden, was ebenfalls die Pumpenleistung verringert.

Experimentelle Absorbensbeladungen der Absorption

_ s o L]
E
2 4 orilrH
0
=
S 3 Shiar
E mAbsorption mit 30 Gew% MEA
0 24 i @
_0 @Absorption mit 37 Gew% MDEA und m Q
e 3 Gew% Pip
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oHybridprozess mit 37 Gew% MDEA
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CO,-Beladung [molgqgy / molgpminl

Abbildung 5-3: Fliissigkeitsbeladungen des Absorbens mit CO,
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Tabelle 5-3: Gegeniiberstellung der Messergebnisse des Hybridbetriebes und derjenigen der Absorption

Rohgas- CO,-Beladung
zusammensetzung Spez.
Absor- Pro- CO;- Absor- Absor- Absor- | Relativer
Fall | Prozess bens Zess- F- Ycoz | Yeus | Yoms | Y2 | Abtren- bens- Ener- ber- ber- Ethylen-
druck | Faktor nung |durchfluss| gie austritt | eingang | verlust
0,5 _ _ _ _ ° [MJ/ [mOlC()z/ [mOlcoz/ °
Marl | (P | [1 | 1| 1| F | 1] | Ikeml | o R | e | 1]
1 | Absorption 37 0,39 10,2210,17|0,17| 0,44 | 91,86 29 5,69 0,58 0,15 16,74
10
+ Gew%
2 fggﬁm MDEA 0,39 |0,22]017]017| 044 | 91,59 29 468 | 0,59 0,26 10,97
+
3 | Absorption 3 0,33 10,26 0,26 |0,15| 0,33 | 97,52 55 3,47 0,36 0,75 6.8
Gew%
4 Xﬁgﬁ; Pip 033 [0.26]0.26 016|032 | 9893 45 274 | 034 0.58 13,31
32
5 | Absorption 30 0,32 (0,26 0,17 | 0,17 | 04 89,87 55,82 5,02 0,35 0,45 6,22
Membran + Gew%
6 Absorption MEA 0,33 [0,25]0,26 | 0,15 | 0,34 | 89,55 55 2,78 0,41 0,45 13,29

SUNL2SSDQIDASSIZOA] DYIS1JI34dU]



6 Zusammenfassung und Ausblick

Im Rahmen dieser Arbeit wurde fiir die definierte Designaufgabe von 90% CO,-
Abtrennung aus einem Reaktionsproduktstrom der Zusammensetzung aus Tabelle
1-1 sowie unter den dort aufgefiihrten Prozessbedingungen eine Prozesssynthese
durchgefiihrt. Verschiedene mogliche Prozessalternativen wurden miteinander
verglichen und gegeniibergestellt. Die Herausforderungen der Prozessentwicklun-
gen lagen zum einen in dem hohen Betriebsdruck von 32 bar sowie in dem Wert-
produkt Ethylen, welches moglichst verlustfrei und energieeftizient durch den
Prozessschritt der Sauergaswiésche behandelt werden soll. Es zeigte sich, dass eine
chemische Absorption mit einer wiéssrigen Aminldsung in der industriellen und
kommerziellen Kohlendioxid-Abtrennung mittels Absorption im Einsatz ist. Aus
diesem Grunde wurde ein solches Verfahren mit einem Absorbens der Konzentra-
tion von 30 Gew% Monoethanolamine als Basisprozess herangezogen, um viel-
versprechende Prozessalternativen bewerten zu kénnen. Die Verfahrensalternati-
ven wurden sowohl theoretisch als auch experimentell untersucht und bewertet. In
einem ersten Schritt wurde hierflir ein Prozessmodell fiir das Basisverfahren in
dem kommerziellen Prozesssimulator Aspen Plus® implementiert und ein Ge-
samtprozessschema entwickelt. Anhand dieser Prozesssimulation wurde der Ver-
fahrensablauf entworfen und die Prozesseinheiten des VerfahrensflieBbildes wur-
den spezifiziert. Hierbei wurde der Modellierung des Absorbers besondere
Aufmerksamkeit zuteil und dieser wurde mittels des stoffiibergangsbasierten Ra-
teSep-Modells mit Filmdiskretisierung beschrieben. Weiterhin wurden chemische
Reaktionen zwischen dem Absorbens und dem Kohlendioxid im Prozessmodell
beriicksichtigt und Modelle sowohl fiir Gleichgewichts- als auch fiir kinetische
Reaktionen verwendet. Des Weiteren wurde die physikalische Loslichkeit des
Ethylens im wéssrigen Absorbens durch Verwendung der Henry-Konstante fiir
Wasser im Modell beriicksichtigt. Im Anschluss an die detaillierte Auslegung der
einzelnen verfahrenstechnischen Einheiten wurde dieser Prozess fiir die experi-
mentellen Untersuchungen im Miniplant-Mal3stab aufgebaut. Hierbei fand eine
Weiterentwicklung des ProzessflieBbildes statt und die verschiedenen Regelkreise,
Mess- und Stellgerdte wurden festgelegt sowie in dem Verfahrensflie3bild plat-
ziert. Somit wurde aus dem VerfahrensflieBbild ein R&I-FlieBbild entwickelt. Im
Anschluss wurde der entwickelte Prozess im Rahmen einer PAAG-Analyse auf
seine sicherheitstechnischen Anforderungen hin untersucht und entsprechend ver-
bessert. Im Anschluss wurde die Anlage im Miniplant-Mafstab realisiert und ex-
perimentell untersucht. In einer Voruntersuchung wurde die Fluiddynamik des
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Zusammenfassung und Ausblick

installierten Absorbers bei verschiedenen Betriebsdriicken untersucht; anschlie-
Bend erfolgte die Anpassung der Parameter fiir verschiedene fluiddynamische
Modelle. Es zeigte sich jedoch, dass die Vorhersagegenauigkeit der Modelle auf-
grund des geringen Kolonnendurchmessers hier an ihre Grenzen gestoBen ist. Im
weiteren Verlauf wurde die CO,-Abtrennung untersucht und es kam in einer ersten
Studie das Referenzabsorbens, bestehend aus 30 Gew% Monoethanolamin und
Wasser, zum Einsatz. Sieben der insgesamt 15 untersuchten experimentellen Fal-
le, bei verschiedenen Prozessdriicken und verschiedenen Rohgaszusammenset-
zungen, wurden zur Beurteilung der Prozesssimulationen herangezogen. Hierbei
wurden neben den fiir den Prozess entscheidenden Kenngr6Ben auch der Verlauf
der Konzentrationsprofile fiir Kohlendioxid und Ethylen im Absorber sowie die
Temperaturprofile des Absorbers und Desorbers verwendet. Beim Vergleich der
Temperaturprofile fillt auf, dass die in der Simulation nicht beriicksichtigten
Wirmeverluste des Absorbers zu einer starken Verschiebung des Temperaturpro-
fils fiihren. Der charakteristische Verlauf des Temperaturprofils wurde jedoch gut
wiedergegeben. Nach Beriicksichtigung der Warmeverluste stimmten die simu-
lierten Temperaturprofile besser mit den experimentell ermittelten Temperaturpro-
filen tiberein. Es wurde deutlich, dass das Temperaturprofil des Absorbers einen
marginalen Einfluss auf den Konzentrationsverlauf im Absorber und somit auf das
Abtrennergebnis hat. Aus dem Vergleich der experimentellen Temperaturprofile
des Desorbers mit denen der Simulation erwies sich, dass der Prozess aufgrund
der guten Kolonnenisolation nahezu adiabat betrieben wurde. Dies wurde auch
durch die geringen Abweichungen zwischen Experiment und Simulation bestétigt.
Weiterhin zeigte sich, dass der Verlauf der Ethylenkonzentration im Absorber gut
durch die Simulation der physikalischen Gasloslichkeit im Wasser wiedergegeben
werden konnte, da die simulierten Konzentrationsprofile nur in geringem Mal}
von den experimentellen Konzentrationsprofilen abwichen. Nach der Beriicksich-
tigung der Warmeverluste im Absorber ergab sich im Vergleich zwischen dem
Experiment und der Simulation, dass in 85% der untersuchten simulierten Félle
die KenngroBe spezifischer Energieeintrag pro abgetrenntem Kilogramm Kohlen-
dioxid und abgetrenntem CO,-Massenstrom um weniger als 10% von den experi-
mentellen Werten abwich. Das implementierte Modell kann somit als Basis zur
Bewertung von Prozessalternativen des OCM-Prozesses verwendet werden. In
einem weiteren Schritt wurde ein alternatives Absorbens, bestehend aus 3 Gew%
Piperazin und 37 Gew% Methyldiethanolamin, experimentell in der Versuchsan-
lage untersucht. Hierbei wurden ebenfalls verschiedene Prozessbedingungen und
Prozessgaszusammensetzungen analysiert. Es zeigte sich, dass fiir die gegebene
Designaufgabe aus Tabelle 1-1 durch die Verwendung des alternativen Absorbens
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bis zu 30% an spezifischer Regenerationsenergie im Vergleich zum Referenz-
absorbens eingespart werden konnte. Weiterhin konnte gezeigt werden, dass durch
die Verwendung des alternativen Absorbens anstelle des Referenzabsorbens die
Hohe der Absorptionskolonne mit den dazugehorigen Kolonneneinbauten und
Messstellen um ca. 15% reduziert werden kann, was eine Reduzierung der Inves-
titionskosten in grofltechnischen Anlagen zur Folge hat. Die spezifische Regenera-
tionsenergie des Referenzabsorbens, 30 Gew% Monoethanolamin, wurde experi-
mentell mit 5,02 MJ/kgco, bestimmt und konnte durch Verwendung des
alternativen Absorbens, bestehend aus 3 Gew% Piperazin und 37 Gew% Methyl-
diethanolamin, auf 3,47 MJ/kgco» reduziert werden. Aus der Analyse der Ethylen-
verluste konnen die Anforderungen an ein besseres Losungsmittel anstelle des
Wassers definiert werden, um die Produktverluste an Ethylen zu verringern. Hier-
bei sind zum einen die Anforderungen der schlechten Loslichkeit der Kohlenwas-
serstoffe, speziell der Olefine, im Wasser zu nennen, aber zum anderen auch die
moglichst geringe spezifische Warmekapazitit, geringe Verdampfungsenthalpie,
niedrige Viskositdt und geringe Dichte. Im Anschluss an die Untersuchungen des
Benchmarkprozesses der Absorption wurde ein Membranprozess fiir die Design-
aufgabe sowohl theoretisch durch Prozesssimulationen als auch experimentell
untersucht. Hierflir wurde ebenfalls ein Prozessmodell entwickelt und in Aspen
Custom Modeler® fiir weitere Untersuchungen implementiert. Dieses Modell ba-
siert auf dem Losungs-Diffusionsprinzip und beinhaltet verschiedene zusitzliche
Modellvorstellungen. Einerseits wird das Diffusionsverhalten des gelosten Stoffes
in der Membran nach der Free-Volume-Theorie beschrieben, andererseits werden
Effekte wie der Joule-Thomson-Effekt, die Konzentrationspolarisation oder aber
der Druckverlust beriicksichtigt. Fiir das Modell eines Membrantaschenmoduls
des Helmholtz-Zentrums Geesthacht wurde eine Simulationsstudie fiir vier ver-
schiedene Membranmaterialien durchgefiihrt. Hierfiir wurden experimentell er-
mittelte Reingaspermeanzen des Helmholtz-Zentrums Geesthacht verwendet. Das
Membranmodell wurde mit einer Matrimd®-Membran anhand der CO,-Abtren-
nung, des Ethylenverlustes sowie der Molenstrome validiert. Es zeigte sich je-
doch, dass ein alleiniger Betrieb eines Membranprozesses fiir die Trennaufgabe zu
grole Verluste an Ethylen mit sich bringt, so dass ein wirtschaftlicher Betrieb
nicht mehr realisiert werden kann. Aus diesem Grund wurde ein Hybridprozess
entwickelt und aufgebaut, siche Abbildung 6-1, bei dem ca. 40% des Kohlendio-
xids der Designaufgabe mittels eines Membranmoduls der Fldche 0,5 m? mit einer
Matrimid®-Membran abgetrennt wurde. Matrimid® wurde anhand der Simulati-
onsstudie aufgrund der vielversprechenden Kohlendioxid-zu-Ethylen-Selektivitit
ausgewdhlt. Wie sich bei dem Vergleich der Simulationsergebnisse mit den expe-
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rimentellen Ergebnissen fiir die Matrimid®-Membran zeigte, sind die Abweichun-
gen gering und die Simulationen koénnen die Experimente gut wiedergeben. Es
konnte gezeigt werden, dass sich diese Vortrennung von 40% des Kohlendioxids
im Rohgas energetisch giinstig auf den Bedarf der Regeneration auswirkt. Die
experimentellen Untersuchungen haben ergeben, dass sich der Kohlendioxid-
spezifische Regenerationsbedarf fiir MEA als Absorbens auf 2,78 MJ/kgco, und
fiir das MDEA/Piperazin-Gemisch auf 2,74MJ/kgco» durch die Vorschaltung eines
Membranmoduls mit einer Fliche von 0,5 m? einer Matrimid®-Membran verrin-
gert. Dies bedeutet, dass sich der spezifische Energiebedarf der Regeneration fiir
MEA als Absorbens um mehr als 40% durch die Membran im Hybridbetrieb redu-
zieren lasst und um mehr als 20% mit MDEA/Piperazin als Absorbens. Weiterhin
konnte gezeigt werden, dass im Hybridbetrieb mit MDEA/Piperazin als Absor-
bens die Hohe der Absorptionskolonne deutlich reduziert werden kann; um 1 m
bzw. um ca. 25%. Dies bedeutet eine Verringerung der Investitionskosten fiir die-
sen Anlagenteil. Weiterhin erwies sich, dass neben den vorhergenannten Verbesse-
rungen der Absorbensmassenstrom im Hybridbetrieb um ca. 20% verringert wer-
den kann, was ebenfalls geringere Betriebs- und Investitionskosten zur Folge hat.
Die demgegeniiber entstehenden Mehrkosten fiir das Membranmodul kénnen in
einer weiterfilhrenden Studie den Einsparungen gegeniibergestellt werden und
beispielsweise = die  Grundlage einer Optimierung des  Membran-
Absorptionsprozesses bilden. Weiterhin miissen in dieser Optimierung die hohe-
ren Produktverluste beriicksichtigt und den Einsparungen durch den Hybridbetrieb
fiir verschiedene Anlagengroflen gegeniibergestellt werden. Auch sollte eine gene-
relle Prozessoptimierung im Hinblick auf die optimalen Betriebsbedingungen
durchgefiihrt werden. Beispielsweise sollte auch die Kompressionsarbeit des Re-
aktorstroms mit berticksichtigt werden und der Betriebsdruck unter der Nebenbe-
dingung der geringen Ethylen-Verluste eine zu optimierende Variable darstellen.
Des Weiteren sollte der Ansatz der Suche nach alternativen Absorbenzien mit ho-
herer Kohlendioxid-zu-Ethylen-Selektivitit unter der Beriicksichtigung der tech-
nischen Anforderungen des Prozesses weiterverfolgt werden. Ein anderer vielver-
sprechender Ansatz, um diese Verluste zu verringern, konnte die Substitution des
Wassers als Losungsmittel flir die aminhaltigen Absorbenzien darstellen. Hierbei
sind jedoch zusitzliche Anforderungen zu erfiillen, um die chemische Reaktion
mit dem Kohlendioxid zu gewihrleisten. Auch bietet die Suche nach alternativen,
selektiveren Membranmaterialien eine mogliche Weiterfiihrung und Verbesserung
der Ergebnisse dieser Arbeit. Hierbei sollten methodische Ansétze der Komponen-
tenauswahl verwendet werden, wie sie auch
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Abbildung 6-1: Hybridprozess — Absorptions-/Desorptions-

prozess mit vorgeschalteter Membran

schon bei der Losungsmit-
telauswahl, der Absor-
bensauswahl oder aber bei
der Extraktionsmittelaus-
wahl verwendet werden.
Weiterhin muss noch fest-
gestellt werden, dass ne-
ben den theoretischen Un-
tersuchungen die
experimentellen Untersu-
chungen auch mit realem
Feedgas, anstelle von syn-
thetischem Feedgas
durchgefiihrt werden soll-
ten. Der Einfluss der
Riuickfiihrung auf den Ka-
talysator und  dessen
Standzeit kann somit un-
tersucht werden. Ferner
sollte das bestehende Si-
mulationsmodell fiir den
chemischen Absorptions-
/Desorptionsprozess  um
das MDEA/Piperazin-
Gemisch als Absorbens
erweitert werden. Hierfiir
sollten die aus der Litera-
tur bekannten Gleichge-

wichtsreaktionen, aber auch die kinetischen Reaktionen mit Kohlendioxid, in das

Modell implementiert werden und das Prozessmodell sollte mit den experimentel-

len Ergebnissen dieser Arbeit validiert werden. Eine weitere wichtige Fragestel-

lung umfasst die Verwertung des abgetrennten Kohlendioxids, in Kombination mit

dem nicht genutzten Methan in einem Reforming-Prozess, der als Ergénzung zum

OCM-Prozess groBes Potential besitzt.
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Tabelle A-1: Stoffdaten der zu trennenden Gaskomponenten(Bird et al.

2004; Perry et al. 2007)

Komponen- | Summen- Aggregat- | Molare Masse Siedepunkt bei | Schmelzpunkt | Lennard Kritische Stoftda-
ten formel zustand, Standard- bei Standard- | Jones ten
Standard- bedingungen bedingungen Durchmes-
bedingun- [°C] [°C] ser [A]
gen [g/mOI] TC[OC] PC [bar]
Methan CHy gasformig 16 -162,4 -182,6 3,78 -82,05 45,8
Ethen
’ CH formi 28 -103.9 -169 4,228 9,25 50
Ethylen 2 gastormig ’ ) ,
Stickstoff N» gasformig 28 -195,8 -209,86 3,667 -95,15 33,5
Kohlendioxid CO, gasformig 44 Uberkritisches Gas 3,996 31,05 72.8
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Anhang

Im fluiddynamischen Modell nach(Billet et al. 1995) berechnet sich der Druck-
verlust wie folgt(Billet et al. 1995):

Ap a (w(;)z'p(; 1
—=¢- 3 — Al
TR (e-n) 2 K A1)
£-cC. 64(‘+ 1,8008 [a—th U 1330(1)5 A2)
"| Re” (Rec)" £ h, a®”
Unterhalb des Staupunktes:
127 13 2/3
h":( 8 w"azj [“—j : (A3)
gp a
() =cfrery ey (A4)
(ﬂj :0,85'CH(R6L)0'25 .(FFL)OJ (AS)
A Jgerss
Am Flutpunkt:
by =22 (L0 (A6)
n™p
Am Staupunkt:
g| € 12 n* " (12 n' v ot
uf Al | e —a” _._Iwé ’ _._Iw; ’ G A7
‘ &L/ [g P j ]Eg p J p (A7)
e [ [o7 ()]
S-S e P A8
6% [G 2] ] (A8
_Lp
Uy s G ,DL Uss (A9)
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L |p°

R P 0.4 —>n;=-0326 4 C =C, (A.10)
L. G L 0.1588
Yol =~ n
& ? >0,4 > n, =-0,723 und C, :0’695@[?] (A.11)
_ 28 (e=hn)” [hu [p*
=1/§—g- i (A.12)
Fl
L G £\%? s
_& |L |p® (0" A13
6oL [G o 2] ] (A1)
L G
L G -
= P <04->n,=-019% 4C,=C, (A.15)
ye)
L G I 0,1028
= % >04->n,=-0708 . C, :0,6244cf.,{'7—(;} (A.16)

Das fluiddynamische Modell nach (Mackowiak 2003):

Ap ,1-¢ F° a” o
_zg-—s-—{l—CB- (") } A17
H & d,K d fiir Re, <2 ( :
_(HAPOJVS
Ap H £
oo | = | (A.18)
hL :(/"I’A\I(F",'L)h3 (A.19)
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Tabelle A-2: Methodenvalidierung zur CO, Titration

Nr. | Probe- | Errechnet EP1 EP2 EP3 EP4 titriert Wiederfindungs-
be- rate [%]
menge Stoffmenge | Masse Stoffmenge | Masse CO; [g]

[g] CO, [mol] CO, [g] CO, [mol]

1 2,02 0,00024 0,0106 |3,973 | 14,07 | 14,73 | 14,73 | 0,0003308 0,0145552 137,11

2 2,06 0,00024 0,0108 | 3,987 | 14,07 | 14,71 | 14,71 | 0,000321 0,0141306 130,52

3 12,06 0,00050 0,0221 |3,822 | 14,24 [ 15,35 | 15,35 | 0,000556 0,024464 110,29

4 12,09 0,00051 0,0225 |3,768 | 14,15 | 15,33 | 15,33 | 0,000588 0,0258742 114,97

5 12,06 0,00087 0,03850 | 3,264 | 13,67 | 15,27 | 15,27 | 0,0008 0,035233 91,51

6 |2,09 0,00088 0,03906 | 3,465 | 13,89 (15,79 | 15,79 | 0,000946 0,0416482 106,62

7 12,09 0,00088 0,03906 | 3,825 | 12,98 | 14,51 | 14,51 | 0,000769 0,0338492 86,65
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Tabelle A-3: Methodenvaliderung fiir die Monoethanolamin Titration

Nr. | Probe- | Errechnet EP1 EP2 EP3 EP4 Titriert Wiederfindungs-
menge rate %
g] Stoffmenge | Masse Stoffmenge | Masse MEA |g]
MEA [mol] | MEA MEA [mol]
lg]
1 2,02 0,00974014 | 0,59483 | 3,973 | 14,07 | 14,73 | 14,73 | 0,0101039 0,61704517 103,734574
7 0775 69 85 85
2 2,06 0,00993 0,60660 | 3,987 | 14,07 | 14,71 | 14,71 | 0,0100834 0,61579324 101,51
3 12,07 0,00998 0,6095 |3,801 | 14,05 | 15,22 | 15,22 |0,0102568 0,62638278 102,76
4 12,09 0,01044 0,63774 | 3,768 | 14,15 | 15,33 | 15,33 | 0,010385 0,6343158 99,46
5 12,08 0,01039 0,63469 | 3,386 | 13,62 | 15,43 | 15,43 |0,0102389 0,62539201 98,533
6 |2,06 0,01033 0,63143 | 3,264 | 13,67 | 15,27 | 15,27 | 0,010407 0,63565 100,66
7 12,09 0,01048 0,64063 | 3,465 | 13,89 | 15,79 | 15,79 |0,0104336 0,63728 99,47
8 12,09 0,01048 0,64063 | 3,825 | 12,98 | 13,74 | 14,51 | 0,0091549 0,55918 87,28
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Tabelle A-4: Methodenvalidierung zur Titration von CO, und Aminen fiir 37 Gew% MDEA+3Gew% Pip

C CO, Proben- EP1 | EP2 EP3 CO,  Stoff- | Amine Stoff- | Amine Wieder- | CO, Wieder-
NaHCO3/1000¢ | Menge [g] | menge [g] menge [mol] | menge [mol] findungsrate findungsrate
0 0 1,99 490 | 11,76 | 12,54 | 0,00038 0,0068577 100,06 % 100,00%
2
0 0 2,16 4,85 12,28 | 13,18 | 0,00044 0,0074 100,22% 100,00%
2 0,000050 | 2,08 4,37 | 11,42 | 13,23 | 0,0009 0,0070 101,73% 94,51%
2 0,000051 | 2,14 426 | 11,54 | 13,47 | 0,00096 0,0072 101,41% 94,73%
2 0,000050 | 2,09 4,32 | 11,37 | 13,28 | 0,00095 0,007 102,26% 94,79%
5 0,0001279 | 2,15 3,56 | 10,72 | 13,96 | 0,00169 0,0071 103,50% 92,09%
5 0,0001285 | 2,16 3,49 | 10,68 | 14,03 | 0,0016727 0,0071 103,49% 92,31%
5 0,0001285 | 2,16 3,49 | 10,70 | 13,79 |0,0015436 0,0072 103,33% 91,67%
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Anhang

Ergebnisse der fluiddynamischen Untersuchungen:

Tabelle A-5: Ergebnisse der fluiddynamischen Untersuchungen bei S bar (Zobel 2010)

Fliissigkeits- . e . . e .
belastung in F.-Fak(t)(;r l?lussng.kelts- .Fluss.lgkelts- Dr.uckverlust
3, 2 in Pa™ inhalt in ml | inhaltin m*/m’? in Pa/m
m”/m°h

0,11 320 1,54 13
0,23 318 1,53 25
0,31 345 1,66 20
0,39 342 1,65 36

18,94
0,41 487 2,34 45
0,45 1319 6,35 38
0,48 1284 6,17 47
0,57 1277 6,14 56
0,09 334 1,60 33
0,15 - 0,20 0
0,22 387 1,86 28

26,51 0,33 468 2,25 32
0,38 1060 5,10 44
0,43 1581 7,60 295
0,12 - - 16
0,16 370 1,78 21
0,17 386 1,86 -
0,22 414 1,99 23
0,25 - - 25

34,08 0,26 - - 22
0,3 422 2,03 33
0,32 - - 9000
0,34 - - 7900
0,4 2620 2,60 45

124




Anhan

Tabelle A-6: Ergebnisse der fluiddynamischen Untersuchungen bei 10 bar(Zobel 2010)

Fliissigkeits- . . .
belastung in F.—Fak(t)(;r Ij“lussng.kelts— . Fluss.lgkelts— Druckverlust in
3, 2 in Pa™ inhalt in ml | inhaltin m*/m? Pa/m
m’/mh

0,07 287 1,38 29
0,2 315 1,51 37

18,94 0,28 405 1,95 47
0,31 983 4,72 34
0,36 1627 7,82 3105
0,07 348 1,67 -
0,09 - - 20
0,11 351 1,69 0
0,15 - - 26
0,21 - - 30
0,22 379 1,82 -

26,51 0,24 371 1,78 -
0,25 - - 33
0,28 451 2,17 37
0,3 1223 5,88 -
0,33 1168 5,62 54
0,1 401 1,93 24
0,17 466 2,24 30

34,08 0,21 485 2,33 33
0,27 563 2,71 39
0,35 2303 11,07 46
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Tabelle A-7:Ergebnisse der fluiddynamischen Untersuchungen bei 32 bar(Zobel 2010)

Fliissigkeits . . .
) F-Faktor | Fliissigkeits- | Fliissigkeits- Druckverlust in
belastung in ] 0.5 ) . . .
3, 2 in Pa™ inhalt in ml | inhalt in m*/m? Pa/m
m’/m°h
0,11 379 1,82 50
0,15 400 1,92 51
0,17 408 1,96 51
34,08
0,21 421 2,03 57
0,24 496 2,38 -
0,28 1352 6,50 62
Fliissigkeitsinhalt bei 5 bar
10,00
— [1B=18,94 m3/m?h O
ME 0B=26,51 m¥/mh [
£ X B=34,08 m¥/m?h O
T
=
£
1]
; ob
i A
2 oo O
[~
1,00
0,01 0,1 1
F-Faktor in [Pa%%]

Abbildung A-6: Fliissigkeitsinhalt bei Variation des F-Faktors fiir Sbar
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Abbildung A-7:

Druckverlust bei Variation des F-Faktors fiir 10 bar
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Abbildung A-8: Darstellung des Fliissigkeitsinhaltes in Abhiingigkeit des Gasbelastungsfak-

tors bei Variation der Fliissigkeitsbelastung bei einem Systemdruck von 10 bar
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Druckverlust fir 10 bar
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Abbildung A-9: Darstellung des Druckverlustes in Abhiingigkeit des Gasbelastungsfaktors
unter Variation der Fliissigkeitsbelastung bei einem Systemdruck von 10 bar

Fliissigkeitsinhalt fiir 32 bar
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Abbildung A-10: Fliissigkeitsinhalt bei Variation des F-Faktors fiir 32 bar
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Abbildung A-11: Druckverlust bei Variation des F-Faktors fiir 32 bar

129



0¢l

Tabelle A-8:Korrelationsmatrix fiir die Absorptionsmessergebnisse mit 30 Gew% MEA

Rohgas Zusammensetzung CO,- spez. M
F- Abtren- Energie- Desor- | Ethylen- beljds:;;:g gewichteter
Fak- | Yco: Ycens | Yeoms Y. |Dung Absorbens- | eintrag ber- verlust gcozein Durchfluss
tor durchfluss druck
0,5 [%] [Eco2/gvr M- gcozein
[Pa™]| [-] [-1 [-1 [-1 [%] [kg/h] [MJ/kgcoz] | [bar] Al
F-Faktor 1,000| 0,889 |-0,342|-0,655]-0,793 -0,612 0,146 -0,791| 0,389 -0,199 -0,232 -0,008
Yco2 0,889 | 1,000 -0,607|-0,420 | -0,766 -0,483 0,284 -0,652| 0,193 -0,019 -0,128 0,164
YcH4 -0,342 | -0,607| 1,000 |-0,244 |-0,019 0,336 -0,473 0,025| 0,322 -0,342 -0,038 -0,426
Ycon4 -0,655-0,420]-0,244 | 1,000| 0,568 0,259 -0,195 0,469 | -0,524 0,819 0,559 0,126
Y2 -0,793 | -0,766 | -0,019 | 0,568 | 1,000 0,308 0,112 0,814 | -0,454 0,117 0,056 0,145
CO,; Ab-
trennung |-0,612|-0483| 0,336| 0,259| 0,308 1,000 -0,361 0,344 | -0,250 -0,037 -0,044 -0,308
Absorbens-
durchfluss | 0,146| 0,284 (-0,473|-0,195| 0,112 -0,361 1,000 0,101 | -0,123 -0,254 0,008 0,864
spez. Ener-
gieeintrag |-0,791-0,652| 0,025| 0,469| 0,814 0,344 0,101 1,000| -0,141 -0,062 -0,241 -0,021
Desorber-
druck 0,389 0,193| 0,322 -0,524 | -0,454 -0,250 -0,123 -0,141 1,000 -0,431 -0,592 -0,407
Ethylen-
verluste |-0,199|-0,019|-0,342| 0,819| 0,117 -0,037 -0,254 -0,062 | -0,431 1,000 0,678 0,125
Ccor™ -0,2321-0,128 | -0,038 | 0,559| 0,056 -0,044 0,008 -0,241| -0,592 0,678 1,000 0,5