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Zusammenfassung

Zur Entfernung groBerer CO, - Mengen aus Erd- oder Synthesegas werden heutzutage auf-
grund ihrer hohen Beladungsfihigkeit und vergleichsweise guten Regenerationseigenschaften
bevorzugt Wischen mit dem tertidiren Methyldiethanolamin (MDEA) verwendet. Zur Steige-
rung der erzielbaren Reinheiten werden den MDEA-Losungen dabei geringe Mengen an pri-
miren oder sekundidren Aminen zugesetzt, die die CO, - Aufnahme im Absorber durch eine
Carbamatbildung deutlich beschleunigen. Die Zugabe dieser so genannten Aktivatoren fiihrt
jedoch nachteilig zu einer hoheren Korrosivitit der MDEA-Losungen insbesondere in den
heilen Teilen des Desorbers. Zudem miissen diese Aktivatoren im Waschmittelkreislauf
thermisch regeneriert werden, womit sich der Wiarmebedarf bei der Regeneration des Wasch-

mittels gegeniiber dem einer reinen MDEA-L6sung erhoht.

Vor diesem Hintergrund ergibt sich die Uberlegung, die chemischen Aktivatoren gezielt im
Absorber zuriickzuhalten - d.h. zu immobilisieren -, so dass diese einerseits zur Leistungsstei-
gerung beim Absorptionsvorgang zu Verfligung stehen, andererseits jedoch die negativen

Begleiterscheinungen in den anderen Anlagenteilen verhindert werden.

Ziel der vorliegenden Arbeit ist es zu untersuchen, ob sich die Absorption von CO, mit einer
wissrigen Methyldiethanolamin(MDEA)-L6sung durch immobilisierte Aktivatoren in dhnli-
cher Weise steigern lisst, wie dies durch Zugabe fliissiger Aktivatoren in Form primérer bzw.
sekundirer Amine der Fall ist. Auf Grundlage von experimentellen Untersuchungen zur Cha-
rakterisierung und Quantifizierung der bei dieser kombinierten Ab- und Adsorption ablaufen-
den Stofftransport- und Reaktionsschritte kann gezeigt werden, dass eine Intensivierung der
Absorption von CO, mit einer wassrigen MDEA-Losung fiir den Fall, dass die Adsorption
durch die immobilisierten primédren Amine als Parallelreaktion in der fliissigen Phase stattfin-
det jedoch prinzipiell nicht moéglich ist, da die die Adsorption von geldstem CO; durch immo-
bilisierte Aktivatoren deutlich langsamer erfolgt, als die Bindung von gelostem CO, durch

eine Fliissigphasenreaktion mit MDEA.

Auf Grundlage der Untersuchungen lésst sich jedoch ein alternatives Verfahrenskonzept zur
Entfernung von CO, aus einem Gasgemisch in einem dreiphasigen System ableiten, bei dem
das CO; zundchst durch eine schnelle Gasphasenadsorption mit immobilisierten primiren
Aminen direkt aus dem Gasstrom heraus gebunden und anschliefend durch Abgabe an eine

tiberflieBende MDEA-LOsung aus dem System entfernt wird.

Ein solch hybrides Ad- / Absorptionsverfahren wiirde die wesentlichen Vorteile der urspriing-
lichen Verfahrensidee, ein geringer Energieverbrauch bei der Regeneration sowie eine geringe
Korrosivitit der verwendeten MDEA-Losung, aufgreifen und gleichzeitig eine hohe Reinheit

des zu behandelnden Gases ermoglichen.



Summary

These days, because of its high loading and relatively good regeneration properties, the pre-
ferred method of removing larger quantities of CO, from natural gas and synthesis gas is
washing with tertiary methyldiethanolamine (MDEA). To increase the achievable levels of
purity, small amounts of primary or secondary amines are added to the MDEA solutions,
which considerably accelerate CO, absorption in the absorber by forming carbamate. How-
ever, one disadvantage of adding these so-called activators is that they increase the corrosive-
ness of the MDEA solutions, especially in the hot parts of the desorber. In addition to this,
these activators must be thermally regenerated in the washing agent cycle, which increases the

heat requirements for regenerating the washing agent compared to a pure MDEA solution.

Against this background, it was considered whether it would be possible to specifically retain
the chemical activators in the absorber — in other words, to immobilize them - so that, on the
one hand, they are available to improve performance during the absorption process and, on

the other, negative concomitant phenomena in other parts of the system are prevented.

The objective of this study is to examine whether the absorption of CO, with an aqueous
methyldiethanolamine (MDEA) solution can be increased with immobilized activators in a
similar way to the addition of liquid activators in the form of primary or secondary amines.
On the basis of experiments to characterize and quantify the substance transport and reaction
stages that take place in this combined absorption and adsorption process it can be demon-
strated that, in principle, intensification of CO, absorption with an aqueous MDEA solution is
not possible when adsorption by immobilized primary amines takes place as a parallel reac-
tion in the liquid phase, since adsorption of dissolved CO, by immobilized activators is much
slower than bonding of dissolved CO, via a liquid phase reaction with MDEA.

However, on the basis of the investigation it was discovered that it is possible to derive an
alternative process concept to remove CO, from a gas mixture in a three-phase system in
which the CO; is bonded directly from the gas flow by rapid gas phase adsorption with im-
mobilized primary amines and is then removed from the system by releasing it to an MDEA

solution flowing over the top.

A hybrid adsorption/absorption process such as this would provide the main advantages of the
original process idea, reduce energy consumption for regeneration and reduce the corrosive-

ness of the MDEA solution and also enable a high level of purity in the gases being treated.
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1. Einleitung

Die Entfernung von Kohlenstoffdioxid (CO,) ist bei der industriellen Aufbereitung von Gas-
gemischen, wie z.B. Ergasen oder Synthesegas, ein wichtiger Prozessschritt. Fiir die Abtren-
nung des Sauergases sprechen meist 6konomische Griinde aber auch die Vermeidung von
Korrosion sowie umwelt- und prozesstechnischer Probleme konnen eine Abtrennung erfor-
dern. So enthalten beispielsweise saure Erdgase bis zu 10 vol-% an Kohlenstoffdioxid
[Onke96], welches zur Erhohung des spezifischen Brennwertes entfernt werden muss. Da CO,
in Verbindung mit Wasser korrosiv wirkt, wird es bereits vor dem Transport des Erdgases
entfernt, um Schidigungen der Gaspipelines durch LochfraB3korrosion zu vermeiden. Ein
Beispiel fiir die Aufbereitung von Synthesegasen findet sich bei der Ammoniaksynthese, bei
der in einem katalytischen Verfahren unter hohem Druck Ammoniak aus Stickstoff und Was-
serstoff gewonnen wird. Der iiber ein Steamreforming oder eine partielle Oxidation gewon-
nene Wasserstoff enthdlt nach der CO-Konvertierung je nach Ausgangsstoff 10 - 50 vol-%
CO.,. Eine Abtrennung des CO; ist in diesem Fall zum einen aus 6konomischer Sicht geboten,
da eine Verdiinnung des Wasserstoffs zu einer Erhohung der benétigten Verdichterleistungen
fiihrt, zum anderen stellt CO, aber auch ein Katalysatorgift fiir die bei der Ammoniaksynthese
verwendeten Katalysatoren dar [Ullm03].

Die CO;-Entfernung findet bei groBtechnischen Verfahren fast ausschlieBlich durch Absorp-
tion mit einem physikalischen oder chemischen Losungsmittel statt, wobei die Wahl des Lo-
sungsmittels abhédngig ist von der Reinheitsanforderung an das zu behandelnde Gas sowie der
Menge des abzutrennenden CO,. Verbreitete physikalische Absorptionsverfahren, die in der
Regel bei groen CO, Mengen und geringeren Reinheitsanforderungen zum Einsatz kommen,
sind das Rectisol-Verfahren von LURGI und LINDE auf Basis von Methanol, das Purisol-Ver-
fahren von LURGI auf Basis von N-Methylpyrrolidon sowie das Selexol-Verfahren von UOP
auf Basis eines Gemisches mehrerer Polyethylen-glykol-dimethylether.

Bei den chemischen Verfahren, die hohere Reinheiten des zu behandelnden Gases ermogli-
chen, gibt es die so genannten ,,heifle Pottaschewdschen® auf Basis von heiflen Kaliumcarbo-
natlosungen. Von industrieller Bedeutung sind hierbei beispielsweise das Benfild-Verfahren,
lizenziert von UOP, und das Catacarb-Verfahren, lizenziert von EICKMEYER. Da die Bindung
des CO; in Form von Hydrogencarbonat relativ langsam verlduft, werden bei den technischen
Anwendungen die Absorption beschleunigende Additive (Promotoren) zugesetzt, wie bei-
spielsweise Vanadate, Borate und Arsenate oder auch Diethanolamin (DEA) [Kohl97].

Die meisten angewendeten chemischen Absorptionsverfahren sind jedoch die Aminwéschen,
bei denen wissrige Losungen von primiren, sekundédren oder tertidaren Alkanolaminen als
Waschmittel eingesetzt werden. Primire und sekunddre Aminlosungen ermdglichen dabei
aufgrund der chemischen Bindung des CO; in Form eines Carbamats hohere Reinheiten als
tertidre Aminlosungen, allerdings bendtigen sie mehr Energie bei der Regeneration und sind -
im Gegensatz zu tertidaren Aminldsungen - korrosiv. Zur Entfernung groerer CO, - Mengen

werden heutzutage aufgrund ihrer hohen Beladungsfihigkeit und vergleichsweise guten Re-
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generationseigenschaften bevorzugt Wischen mit dem tertiiren Methyldiethanolamin
(MDEA) verwendet. Zur Steigerung der erzielbaren Reinheiten werden den MDEA-Ldsungen

dabei geringe Mengen an priméren oder sekunddren Aminen zugesetzt, die die CO, - Auf-

nahme im Absorber durch die Carbamatbildung deutlich beschleunigen. Beispiele dieser Lo-
sungen sind: ,,GAS/SPEC* (Dow CHEMICAL COMPANY), ,,aMDEA®“ (BASF) oder ,EIf
activated MDEA* (ELF AQUITAINE).

Die Zugabe dieser so genannten Aktivatoren fiihrt jedoch nachteilig zu einer hoheren Korro-
sivitit der MDEA-Losungen insbesondere in den heiflen Teilen des Desorbers. Zudem miis-
sen diese Aktivatoren im Waschmittelkreislauf thermisch regeneriert werden womit sich der
Wirmebedarf bei der Regeneration des Waschmittels gegeniiber dem einer reinen MDEA-
Losung erhoht.

Vor diesem Hintergrund ergibt sich die Uberlegung, die chemischen Aktivatoren gezielt im
Absorber zuriickzuhalten, so dass diese einerseits zur Leistungssteigerung beim Absorptions-
vorgang zu Verfiigung stehen, andererseits jedoch die negativen Begleiterscheinungen in den
anderen Anlagenteilen verhindert werden. Vorteilhaft erscheint es dabei, die Aktivatoren in
Form einer reaktiven Stoffaustauscherpackung im Absorber mechanisch zu immobilisieren.
Die Carbamatbildung wiirde dann als chemische Adsorption durch die Reaktion zwischen
CO; und den in der Stoffaustauscherpackung immobilisierten Amingruppen stattfinden.
Durch die Abgabe von Hydrogencarbonationen an die iiberflieBende MDEA- Losung wiirde
der immobilisierte Aktivator dabei in-situ und kontinuierlich regeneriert.

Das Ziel der vorliegenden Arbeit ist es, die Moglichkeit einer Leistungssteigerung der CO; -
Absorption mit einer wissrigen MDEA-LOsung durch immobilisierte Aktivatoren zu unter-
suchen. In Kapitel 2 werden zunichst die theoretischen Grundlagen zur Ab- und Adsorption
zusammengefasst, die zum Verstdndnis der durchgefiihrten experimentellen Untersuchungen
und der mathematischen Modellbildung notwendig sind. Kapitel 3 gibt einen Uberblick iiber
die chemische Absorption von CO, mit wassrigen Aminlosungen auf dessen Grundlage in
Kapitel 4 das Konzept der Immobilisierung von Aktivatoren detailliert erldutert wird und an-
schlieBend in Kapitel 5 Strategien zur technischen Umsetzung diskutiert werden. In den
Kapiteln 6 bis 10 werden dann die verschiedenen durchgefiihrten experimentellen Untersu-
chungen zur Charakterisierung und Quantifizierung der bei der kombinierten Ab- und
Adsorption ablaufenden Stofftransport- und Reaktionsschritte beschrieben. Basierend auf den
erarbeiteten Ergebnissen wird in Kapitel 11 eine Bewertung des Konzeptes vorgenommen und
ein alternatives Konzept zur Verwendung von immobilisierten Aktivatoren zur CO, Ent-
fernung entwickelt. In Kapitel 12 werden die wichtigsten Ergebnisse der Arbeit kurz zusam-

mengefasst.
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2. Theoretische Grundlagen

2.1 Absorption

Unter Absorption versteht man die vollstandige oder teilweise Aufnahme eines Gases oder
Dampfes (Absorbend) bei dessen Kontakt mit einer Waschfliissigkeit (Absorbens). Die Gas-
16slichkeit kann entweder durch physikalische Krifte (Molekularattraktion) bei den so ge-
nannten physikalischen Wischen oder durch echte chemische Bindungen bei den so
genannten chemischen Wischen bedingt sein [Ullm03].

In Abbildung 2-1 sind typische Gleichgewichtskurven fiir beide Arten der Absorption einan-

der gegeniibergestellt. Das Aufnahmevermogen des Losungsmittels wird hierbei durch die
Beladung Q, gemessen in Nm? (Absorbend)/ m? (Absorbens) , beschrieben und zum Partial-

druck p der gelosten Komponente in der Gasphase in Beziehung gesetzt.

A
p [Pa]

P>

P,

B >
AQy | |QNm¥m?]

~ 7

AQ ph N

™~ 7

Abbildung 2-1  Gleichgewichtskurven fiir die chemische (ch) und physikalische (ph) Absorption

Wihrend die Beladung bei der physikalischen Absorption, zunédchst dem Henryschen Gesetz
folgend, nahezu linear mit dem Partialdruck in der Gasphase ansteigt, sind die gekriimmten
Kurven bei der chemischen Absorption durch die Absittigung der chemisch aktiven Wasch-
mittelkomponente im nur schwach physikalisch wirkenden wissrigen Losungsmittel gekenn-
zeichnet.

Aus den Kurvenverldufen ergeben sich die folgenden beiden Grundregeln:

¢ Bei hohen Partialdriicken (p,) vermag im Allgemeinen das physikalisch wirkende, bei
niedrigen (p,) das chemisch wirkende Waschmittel mehr zu 16sen. Hohe Prozessdrii-

cke und hohe Konzentrationen der abzutrennenden Gaskomponente begiinstigen somit
die physikalische Absorption, niedrige Prozessdriicke und Konzentrationen die chemi-

sche.
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¢ Ein physikalisch beladenes Losungsmittel gibt bei einer Partialdrucksenkung von p,
auf p, erheblich mehr gelostes Gas wieder frei als ein chemisch beladenes
(AQ,, >AQ,,). Physikalisch wirkende Losungsmittel eignen sich daher weitaus bes-

ser fir eine Entspannungsregeneration (s. Kapitel 2.1.3) als chemische, die praktisch

immer thermisch regeneriert werden miissen, was energetisch aufwendiger ist.

2.1.1 Mathematische Beschreibung der physikalischen Absorption

In bewegten fluiden Medien erfolgt der Konzentrationsausgleich durch aufgezwungene Kon-
vektion, verursacht beispielsweise durch turbulente Strémung oder Riihren. Liegen zwei Pha-
sen vor, im Fall der Absorption eine Gas- und eine Fliissigphase, so ldsst sich annehmen, dass
im Kern jeder Phase keine Konzentrationsgradienten vorliegen. Erfolgt zwischen den Phasen
ein Stoffaustausch, dann stellen sich jedoch in den Phasengrenzschichten Konzentrationsgra-
dienten ein, die die Stoffiibergangsgeschwindigkeit bestimmen.

Fir die Beschreibung und Erfassung der Geschwindigkeit des Stoffaustausches, d.h. der
Stoffiibergangskoeffizienten, zwischen zwei fluiden Medien existieren verschiedene Modell-
vorstellungen, die fiir den Fall der physikalischen Absorption, d.h. den Stoffiibergang von der

Gas- in die Fliissigkeitsphase ohne Reaktion, im Folgenden kurz vorgestellt werden.

Die Zweifilmtheorie

Die Zweifilmtheorie ermoglicht die mathematisch einfachste Beschreibung des Stoffiiber-
gangs von der Gas- in die Fliissigkeitsphase und wurde zuerst postuliert von Whitman
[Whit23].

Diesem Modell liegt die Annahme zugrunde, dass auf beiden Seiten der Phasengrenzfliche
ein stagnierender Film existiert, in dem der durch die Konzentrationsgradienten gekennzeich-
nete Transportwiderstand liegt (s. Abbildung 2-2). Zwischen dem Film und der Kernphase
findet keine Vermischung statt. Der Stofftransport durch den Film erfolgt mittels molekularer
Diffusion und kann in Form der Stoffstromdichte j entsprechend dem 1. Fickschen Gesetz

beschrieben werden:
) Ac.
j; =-D, (T)-7l =—B,(T)- Ac, -1

Hierbei sind D, der molekulare Diffusionskoeffizient der Komponente i, 6 die effektive
Grenzschichtdicke und Ac, die Differenz zwischen den Konzentrationen an der Phasengrenz-
flache und in der fluiden Kernphase. Der Quotient D, /8 wird als Stoffiibergangskoeffizient
B, bezeichnet.

Es wird weiterhin angenommen, dass an der Grenzfliche ein Phasengleichgewicht vorliegt.

Fiir Gas-/ Fliissigsysteme wird das Phasengleichgewicht in der Regel durch das Henrysche
Gesetz beschrieben, d.h. im Falle des Gleichgewichts ist der Gasphasenpartialdruck p; pro-

portional zur Fliissigphasenkonzentrationc; :
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p; =He,(T)-c;, (2-2)

Phasengrenzfliche

Gasphase Fliissigphase

P;

rs—bds—h
\

Grenzschichten

Abbildung 2-2  Konzentrationsverlauf fiir ein Gas/Fliissigsystem nach der Zweifilmtheorie

Fiir die Geschwindigkeit des Stoffaustauschs zwischen den beiden Phasen muss im stationd-
ren Zustand gelten, dass die Stoffstromdichten durch die Phasengrenzschichten auf Gas — und

Fliissigkeitsseite gleich grof} sind, d.h.

ji,g = ji,l = ji (2-3)

wobei gilt:
Ju =k -Acy = Bi,l '(CT,I _Ci,l) (2-4)
e =Kig o Ac =B, o, —cr, ) (2-5)

Wird ein ideales Gasverhalten in der Gasphase angenommen, so lassen sich die Konzentratio-

nen in der Gasphase durch die entsprechenden Partialdriicke ausdriicken:

0, P;
c. =—F=—— 2-6
"V R-T (26)
B' g *
= j =—2=_(p.—p. 2-7
\]I,g R . T (Pl pl ) ( )

Eliminiert man nun p; und ¢, aus den Gleichungen (2-4) und (2-7) unter Beriicksichtigung

von Gleichung (2-3) so erhilt man fiir die Stoffstromdichte:

. 1 P; off P;
.= . L —¢c.,. =B | ———c. 2-
Jl 1 N R . T . 1 (Hei Cl,lj Bl,l (Hei Cl,l ( 8)
Bi,l He, Bi,g

bzw.
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. 1 P —He, -c, _ Beff . (Pi —He, 'Ci,l) (2-9)
U He 1 RT e R
Bi,g R-T Bi,l

Gleichung (2-8) setzt formal voraus, dass sich der gesamte Transportwiderstand im Fliissig-

keitsfilm befindet; dabei liegt die Annahme zugrunde, dass sich der Partialdruck p;, bis zur

Phasengrenzfldche erstreckt (s. Abbildung 2-3 a). Analog entspricht Gleichung (2-9) der An-

nahme, dass der gesamte Transportwiderstand auf der Gasseite liegt (s. Abbildung 2-3 b). Die

GroBen flﬁ und Bfg werden als auf die Fliissigkeits- bzw. die Gasseite bezogene Stoff-

durchgangskoeffizienten bezeichnet.

Das Filmmodel beschreibt den Stoffiibergang anschaulich, beruht jedoch auf starken Verein-
fachungen der tatsdchlichen Verhiltnisse an der Phasengrenzfliche. Ein wesentlicher
Schwachpunkt dieses Modells besteht darin, dass das Konzentrationsprofil in Néhe der
Grenzfliche nicht stetig differenzierbar ist. Derartige Diskontinuitidten widersprechen der
physikalischen Realitét. Trotzdem hat seine Anwendung bei der quantitativen Beschreibung
von Austauschprozessen, insbesondere der Absorption, Extraktion und teilweise auch der
Rektifikation erhebliche praktische Bedeutung erlangt und sich dort bewihrt.

a) Phasengrenzfldche b) Phasengrenzfldche
1 1

Gasphase Fliissigphase Gasphase : :Flﬁssigphase
pi Pi | |
! I
1
I
I
I
1
1

Ciy i : Cia

1
1
T»:
/T
Grenzschichten Grenzschichten

Abbildung 2-3  Konzentrationsverldufe fiir ein Gas-Fliissigsystem nach der Zweifilmtheorie fiir
den Fall, dass sich der gesamte Transportwiderstand auf der Fliissigkeitsseite a)
bzw. auf der Gasseite b) befindet

Die Oberflichenerneuerungstheorie

Die Oberfliachenerneuerungstheorie wurde zuerst von R. Higbie [High35] zur Beschreibung
des Stoffiiberganges eingefiihrt und anschlieBend von P. V. Danckwerts [Danc51] modifiziert.
Sie beruht auf der Annahme, dass die Fluidelemente auf beiden Seiten der Phasengrenzfliche
nach einer bestimmten Verweilzeit durch Fluidelemente aus der jeweiligen Kernphase

ausgetauscht werden (s. Abbildung 2-4).
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Phasengrenzfldche

Gasphase Fliissigphase

\

Fluidelemente

Abbildung 2-4  Schematische Darstellung der Oberfldchenerneuerungstheorie

So lange sich die Fluidelemente an der Grenzefldache befinden erfolgt ein instationdrer Stoff-

transport, der sich mathematisch durch das 2. Ficksche Gesetz beschreiben lasst:

ac, _D .azci

ot ox?

Bei der Absorption einer Komponente 1 ergibt sich fiir die fliissigseitige Stoffstromdichte

=20 (e —c.) (2-11)
il Ttt il il

unter Beriicksichtigung der Randbedingungen:

(2-10)

c;(t=0,x)=¢;, (2-12)
c,(t,x=0)= Cil (2-13)
C;(t,Xx = 0) =¢y, (2-14)

Higbie geht bei seinem Ansatz davon aus, dass alle Oberflichenelemente nach einer konstan-
ten Verweilzeit 0 ausgetauscht werden. Die mittlere fliissigseitige Stoffstromdichte erhilt

man in diesem Fall durch Integration von Gleichung (2-11) iiber die Verweilzeit:

FRLIY IR L Ty
]i—6~£]i(t)~dt—2 — c—c,) (2-15)

Im Gegensatz zur Filmtheorie, die eine lineare Beziehung zwischen dem Diffusions- und
Stoffiibergangskoeffizienten liefert, erhidlt man entsprechend der Oberflichenerneuerungs-

theorie von Higbie folgenden Zusammenhang:

B =24—% (2-16)
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Je kiirzer die Verweilzeit 0 ist, desto groBer ist die iibertragene Stoffmenge. Anhand dieser
Gleichung erkennt man den Einfluss des Riihrens einer Fliissigkeit: mit zunehmender Riihr-
wirkung wird die Verweilzeit 0 kleiner und demnach die libertragene Stoffmenge grofer.
Wihrend Higbie eine konstante Verweilzeit bis zur Oberfldchenerneuerung vorschlug, wird
bei Danckwerts die Erneuerungsrate durch eine Verteilungsfunktion beschrieben. Der sto-
chastische Charakter der Geschwindigkeitsverteilung bei turbulenter Stromung legt den Ge-
danken nahe, dass die Fluidelemente eine Verweilzeitverteilung besitzen, d.h. die Verweilzeit
der Fluidelemente an der Phasengrenzfliache einer Zufallsverteilung unterliegt. Hierbei wird
angenommen, dass die Wahrscheinlichkeit der Riickvermischung eines Fluidelements an der
Oberfliche mit dem Kern der Fliissigkeit unabhingig vom Alter der Fluidelemente an der
Oberfliche ist.

Die Wahrscheinlichkeit, dass sich ein Oberflachenelement ausgetauscht wird, ldsst sich ma-

thematisch beschreiben durch
E(t)y=s-e™ (2-17)

wobei s dem Anteil der Phasengrenzfliche entspricht, der pro Zeiteinheit erneuert wird.
Die mittlere fliissigkeitsseitige Stoffstromdichte erhdlt man in diesem Fall aus der Integration

von Gleichung (2-11) unter Beriicksichtigung der Verweilzeitverteilung:

ji =S T e™ (D di= \Di; s (Cfl _Ci,l) (2-18)
0

Fiir den Stoffiibergangskoeffizienten nach Danckwerts erhélt man somit folgenden Zusam-

menhang:
B =4Dis s (2-19)

Wie bei Higbie ist auch hier der Stoffiibergangskoeffizient proportional zur Wurzel des Diffu-
sionskoeffizienten. AbschlieBend lésst sich jedoch sagen, dass in vielen Fillen die Differenz
in den berechneten Absorptionsraten auf der Basis dieser drei Modelle kleiner ist als die Feh-
lertoleranzen der physikalischen Stoffdaten, die zur Berechnung bendtigt werden. In vielen
Fillen wird daher die wesentlich einfacher zu handhabende Zweifilmtheorie fiir entspre-

chende Berechnungen zugrunde gelegt [Baer92].

2.1.2 Absorption mit chemischer Reaktion

Die quantitative Beschreibung des Stoffiibergangs mit chemischer Reaktion aus der Gas- in
die Fliissigkeitsphase soll im Folgenden anhand des Zweifilmmodells erldutert werden. Zu-
nichst soll dabei zwischen zwei Grenzfillen unterschieden werden.
a) Die chemische Reaktion lduft iiberwiegend im Inneren der Fliissigkeit ab, so dass die
Umsetzung in der Grenzschicht vernachléssigt werden kann. (Diese Situation kann

vereinfach so betrachtet werden, als sei dem Ablauf der chemischen Reaktion in der
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Kernfliissigkeit ein Stoffiibergangswiderstand in der fliissigkeitsseitigen Grenzschicht
vorgelagert.)
b) Die aus der Gasphase absorbierte Komponente reagiert praktisch vollstindig in der
Grenzschicht ab.
Die beiden Fille sollen im Folgenden fiir ein System betrachtet werden, bei dem eine Kom-
ponente aus der Gasphase (G) zunichst in die fliissige Phase iibergeht und dort mit einer
Komponente aus der Fliissigphase (L) zu einem in der Fliissigkeit gelosten Produkt (P) ent-

sprechend folgender Reaktionsgleichung reagiert:
Vs -G+v, - L—>v,-P (2-20)
Vereinfachend wird angenommen, dass die Absolutwerte der stochiometrischen Koeffizienten

v, gleich 1 sind, dass kein Transportwiderstand auf der Gasseite existiert und dass die Partial-

driicke von L und P vernachléssigbar klein sind.

Fall a)
Fiir den auf die Volumeneinheit der Fliissigkeit bezogenen Stoffmengenstrom der tibergehen-

den Komponente J; gilt:

Jo=Jg-a= BG,I tac (02,1 _CG,I) (2-21)

Im stationédren Zustand ist der Stoffmengenstrom gleich der Geschwindigkeit der Abreaktion

in der Fliissigkeit, die beschrieben werden kann durch:
r=kl-cq,cp, (2-22)
Liegt der fliissige Reaktand L in groBem Uberschuss vor, kann ¢, ; vereinfachend als kon-

stant angesehen werden (k, =k’ -¢, ;) und man erhilt:
r=k,-cg, (2-23)

Durch Gleichsetzten der Gleichungen (2-21) und (2-23) lésst sich die unbekannte Konzentra-

tion cy, eliminieren, so dass sich ergibt:

omqg 1 o “Ca (2-24)

k, BG,I a

Gleichung (2-24) zeigt, dass sich die Widerstdnde, d.h. die charakteristischen GréBen fiir den

Stofftransport und die chemische Reaktion, reziprok addieren. Die Konzentration cg, erhlt

man wiederum unter Annahme des Phasengleichgewichts aus dem Henry-Gesetz entspre-
chend Gleichung (2-2).
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Fall b)
Zur mathematischen Beschreibung des Stofftransportes und der Abreaktion der Komponenten
G und L in der Grenzschicht, konnen fiir ein differentielles Volumenelement im stationidren

Zustand die folgenden Stoffbilanzen aufgestellt werden (s. Abbildung 2-5):

2
aaxcf —K cgc, =0 (2-25)

DG,I ’

2
aaszL —K ¢y e, =0 (2-26)

DL,I ’

Phasengrenzfldche

Gasphase Fliissigphase

Ps :pé

Grenzschichten

Abbildung 2-5  Konzentrationsverlauf fiir ein Gas/Fliissigsystem nach der Zweifilmtheorie mit
chemischer Reaktion in der fliissigseitigen Grenzschicht

Unter der Annahme, dass der fliissige Reaktand L wie im Fall a) in groBem Uberschuss vor-

liegt (k, =k -¢, ), ist nur Gleichung (2-25) zu 16sen, die dann lautet:

d’c
Dg, -an’—kr ¢ =0 (2-27)
Mit den Randbedingungen
x=0: g =Cg,
X=9,: Cg =Cq,

lautet die Losung schlieBlich:
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¢, -sinh| Ha - 1-= +cg, -sinh Ha
5, ’ 5

sinh(Ha)

cs(x)= (2-28)

Hierbei ist Ha die dimensionslose Hatta-Zahl, die das Verhiltnis der maximalen chemischen
Reaktionsrate zum Maximum des rein physikalischen Stoffiibergangs beschreibt. In diesem

Fall ergibt sie sich zu:

k -c, -9
Ha= |-~ "1 = Bl -k, - Dg, (2-29)
G,

BG,I 'C:‘,,l

Der auf die Volumeneinheit der Fliissigkeit bezogene Stoffmengenstrom J; ergibt sich aus

dem Konzentrationsgradienten direkt an der Phasengrenzfliche:

0
Jo=a-jg| _ =-Dg, -a- =8 (2-30)
x= ’ ox | _,
Unter Beriicksichtigung von Gleichung (2-28) folgt daraus:
c .
Jo=— My fa 1 g g (2-31)
tanh(Ha) Cg, cosh(Ha) ’ ’

Der Einfluss der chemischen Reaktion auf die Geschwindigkeit des fliissigkeitsseitigen Stoff-
iiberganges ldsst sich quantitativ durch den so genannten Verstirkungsfaktor E (,,enhance-
ment factor*) erfassen. Er ist definiert als das Verhiltnis der Stoffstromdichte bei der
Absorption mit chemischer Reaktion zur Stoffstromdichte bei rein physikalischer Absorption.
Unter Beriicksichtigung der Gleichungen (2-4) und (2-31) ergibt er sich zu:

_Ha [, G 1 |
E= J6.chem _ tanh(Ha) g, cosh(Ha) al

(2-32)

jG,phys Ca1~Cai
Nimmt man zur Vereinfachung an, dass die Reaktion lediglich in der Grenzschicht stattfindet

(cgy =0), so folgt fiir den Verstéirkungsfaktor E:

Ha

E = m (2-33)

Fiir die Stoffiibergangsgeschwindigkeit mit Reaktion gilt in diesem Fall:

Jo =E- BG,I a- CZ,I (2-34)
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a) Gasphase Fliissigphase b) Gasphase Fliissigphase ) Gasphase Fliissigphase
1 1 1 1 1 1
1 1 1 1 1 1
1 1 c 1 I c 1 I c
. . Ll . b Ll . . Ll
1 1 1 1 1 1
1 1 1 1 1 1
PG 1 | : Pg 1 ! : Pg 1 ! :
1 ¢ 1 1 ¢ 1 1 ¢ 1
1 Gl 1 1 Gl 1 1 Gl 1
| N1 Ca | ! | | 1 |
1 ] 1 1 1 1
1 1 1 1 1 1
1 1 1 1 Ccg, 1 1
1 1 1 - 1 1
1 1 1 1 1 Ca1l
1 1 1 1 1
0 X 0 X 0 X
3, 3, 3, 3, 3, 5,
d) o e) -
Gasphase Fliissigphase Gasphase Fliissigphase
1 1 | 1
1 1 1 1
: : CLi : : CLi
1 1 1 1
1 1 1 1
Pg I 1 Pg 1 1
—_— T 1 1
1 * 1 1 1
1 Cs. ¢ 1 1 1
1 1 1 1
1 Ca.l | 1 1
1 1 1 1
1 1 1 1
1 1 1 1
] 1 1 1
1 1 1 1

Abbildung 2-6  Konzentrationsverlauf fiir ein Gas-Fliissigsystem nach der Zweifilmtheorie fiir eine
durch Stoffiibergang beeinflusste Reaktion

Bei der Betrachtung des Stoffiibergangs von der Gas- in die Fliissigkeitsphase lassen sich drei

durch unterschiedliche Gro8en der Hatta-Zahl charakterisierte Bereiche der Reaktionsge-

schwindigkeit unterscheiden (s. Abbildung 2-6).

a) Im Fall einer langsamen Reaktion mit Ha < 0,3 wird die Stoffiibergangsgeschwindig-
keit durch die Reaktion praktisch nicht erhoht, d.h. tanh(Ha) = Ha und E=1.

b) Bei einer Reaktion mit mittlerer Geschwindigkeit mit 0,3 < Ha <3 wird der enhance-
ment factor E groBer als 1, d.h. die chemische Reaktion fiihrt zu einer Zunahme der
Stoffiibergangsgeschwindigkeit.

c) Bei einer schnellen Reaktion mit Ha >3 gilt tanh(Ha) =1 und E = Ha . Die iibertre-
tende Komponente reagiert vollstindig in der Grenzschicht ab, d.h. die Konzentration

c; =0 kann bereits fir x <9, erreicht werden. Die Stoffiibergangsgeschwindigkeit

hingt hier nicht mehr vom Stoffiibergangskoeffizienten sondern von der Geschwin-

digkeitskonstanten k und dem Diffusionskoeffizienten D, ab. Gleichung (2-34)

geht in diesem Fall iiber in:

Jo = \/kr Dy, '02,1 (2-35)
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d)/e) Bei einer noch hoheren Reaktionsgeschwindigkeit, d.h. bei Ha >>3, konnen die
beiden Reaktanden nicht gleichzeitig nebeneinander existieren. Die spontane Reak-
tion verlduft in einer Flidche, die entweder in der Grenzschicht oder in der

Phasengrenzfliche liegt. Fiir den Fall d) ergibt sich die Stoffmengenstromdichte zu:

By D c
Jo =Kg, ¢q, '(H‘ = *Ll] (2-36)

61 Cai

Der Verstirkungsfaktor E_ fiir die spontan verlaufende Reaktion betrégt:

D, c
E,=1+_—" —= (2-37)
61 Cal

Da die Diffusionskoeffizienten der beiden Reaktanden im Allgemeinen nicht sehr unter-

schiedlich sind [Baer92], wird der Verstiarkungsfaktor im Wesentlichen durch das Konzentra-

tionsverhéltnis CLJ/CZ’I bestimmt. Mit zunehmender Konzentration der Komponente L

verschiebt sich die Reaktionszone immer weiter zur Phasengrenzfldche, bis schlieBlich, wie in
e) dargestellt, die Stoffiibergangsgeschwindigkeit durch den gasseitigen Stoffiibergang be-

stimmt wird:

Jo = BG,g "Cog (2-38)

2.1.3 Technische Absorptionsverfahren

Die Absorption hat sich insbesondere zur Entfernung saurer Komponenten aus Rohgas und
Synthesegas bewdhrt, wird aber mit Erfolg auch zur Abtrennung anderer Rohgasbestandteile,
wie Wasserdampf, hohere Kohlenwasserstoffe und eine Reihe von Spurenbestandteilen ver-
wendet [Ullm03]. Eine technische Gasabsorptionsanlage besteht aus zwei wichtigen Grund-
einheiten, einer Absorptions- und einer Desorptionseinheit. Im Absorber, der mit Fiillkérpern,
Austauschboden oder strukturierten Packungen ausgeriistet ist, nimmt das im Gegenstrom
gefithrte Losungsmittel bei in der Regel hohen Driicken und moderaten Temperaturen eine
oder mehrere Komponenten mehr oder weniger selektiv auf. Nach dieser Beladung wird das
Losungsmittel in nahezu allen Fillen in die Desorptionseinheit gefiihrt, dort von den aufge-
nommenen Gasbestandteilen bei niedrigen Driicken und in der Regel hoheren Temperaturen
befreit und anschlieBend dem Absorber wieder zugefiihrt.

Wihrend sich die Absorber in der Regel nur durch die Zahl und Art der Einbauten sowie der
daraus resultierenden Hohe unterscheiden, hat man fiir die Regeneration die Wahl zwischen
drei Grundtypen (s. Abbildung 2-7): der Entspannungsregeneration, dem Strippen und dem
Auskochen. Die Entspannungsregeneration ist die einfachste und kostengiinstigste Methode,
bei der das unter Druck beladene Losungsmittel in einer oder mehren Stufen druckentlastet
wird. Erheblich steigern lisst sich die Regenerationswirkung durch Strippen mit einem inerten
Gas. Sofern es vollig frei von dem zu absorbierenden Stoff ist, kann bei geniigender Hohe des

Strippers die Restbeladung beliebig weit herabgesetzt werden. Zu beriicksichtigen ist dabei
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jedoch, dass die freigesetzte Gaskomponente durch das Strippgas verdiinnt wird, was manch-
mal erwiinscht ist, mitunter aber eine wirtschaftliche Weiterverarbeitung unmoglich macht.
Hochste Reinheitsanforderungen lassen sich ohne Fremdgasbedarf durch eine thermische Re-
generation, dem Auskochen, erzielen; beruhend auf der Tatsachen, dass das Losungsvermo-
gen fiir alle Gase mit steigenden Temperaturen im Allgemeinen abnimmt. Das Losungsmittel
wird mit seinem Eigendampf gestrippt, der anschlieBend aus dem Abgas auskondensiert und
zuriickgefiihrt wird. Die thermische Regeneration ist wegen der Wirmetauscher im Zulauf,
am Sumpf und am Kopf des Regenerators sowohl beziiglich der Investition als auch der Be-

triebsmittel fiir Heizen und Kiihlen die aufwendigste der drei Regenerationsarten.

@ @ ® @

Entspannen Strippen Auskochen

Abbildung 2-7  Verschiedene Arten der Regeneration
® Rohgas, @ Reingas, @ Abgas, @ Stripgas
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2.2 Adsorption

Adsorption bezeichnet die Bindung von Teilchen aus einer fluiden — gasférmigen oder fliissi-
gen — Phase an einen Feststoff. Der umgekehrte Vorgang wird Desorption genannt [ Neum66].
Die Krifte der Wechselwirkung solch einer Bindung konnen allein physikalischer Natur oder
in einer chemischen Reaktion begriindet sein, im zweiten Fall spricht man auch von einer
Chemiesorption. Die Triebkraft fiir die Adsorption ist ein von auen aufgepréagtes Ungleich-
gewicht, d.h. das System versucht, ausgehend von diesem Ungleichgewicht im Laufe des Pro-
zesses einen neuen Gleichgewichtszustand zu erreichen. Wéihrend die Lage dieses
Gleichgewichtszustandes durch die Thermodynamik beschrieben wird, ist die Geschwindig-
keit, mit der das neue Gleichgewicht angestrebt wird, durch die Kinetik bestimmt.

In der Terminologie [BathOI] fiir die Beschreibung von Adsorptionsprozessen (s. Abbildung
2-8) wird der adsorbierende Feststoff als Adsorbens bezeichnet. Die zu adsorbierende Kom-
ponente in der Fluidphase ist das Adsorptiv, wihrend sie in der gebundenen sorbierten Form

als Adsorpt bezeichnet wird. Der Komplex aus Adsorpt und Adsorbens ist das Adsorbat.

Q Q/ Adsorptiv
O

s

Adsorbens

Fluidphase

Grenzfilm

Adsorbat

A

Abbildung 2-8  Grundbegriffe der Adsorption

2.2.1 Physikalische Beschreibung der Adsorption

Bei Adsorptions-Prozessen finden neben der eigentlichen Adsorption verschiedene konvek-
tive und diffusive Stofftransportprozesse sowie diverse Wirmetransport- und Wirmeleitungs-
vorgdnge statt. Entsprechend Abbildung 2-9 lassen sich sieben Teilschritte identifizieren
[BathOlI]. Der Grenzfilm um das Adsorbens ist keine real existierende Schicht, sondern eine
Hilfsvorstellung fiir die mathematische Beschreibung. Der Stofftransport erfolgt durch
Diffusion, wobei iiblicherweise ein linearer Konzentrationsgradient im Grenzfilm angenom-

men wird.
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Bulk-Phase

feccas

@ Konvektiver / diffusiver Stofftransport
an die duBere Grenzschicht

@ Diffusiver Stofftransport durch
die Grenzschicht

® Diffusiver Stofftransport in den
Poren des Adsorbens

@ Adsorption

® Energietransport durch Wirmeleitung
innerhalb des Adsorbens

® Wairmetransport durch die Grenzschicht

@ Wirmetransport in der Bulk-Phase

~~~~~~

Abbildung 2-9  Teilschritte der Adsorption

In den Poren des Adsorbens laufen verschiedene Diffusionsmechanismen teilweise parallel,
teilweise nacheinander ab. Diese Vorginge werden in Kapitel 2.2.3 niher erldutert.

Obwohl es sich bei der Adsorption/Desorption in der fliissigen und der gasformigen Phase um
den gleichen Prozess handelt, haben die unterschiedlichen Aggregatzustinde der fluiden
Phase einen erheblichen Einfluss. So tritt bei der Gasphasenadsorption neben der Adsorption
hiufig auch eine Kondensation des Adsorbats auf, was u.a. zu einer Adsorptions - Desorpti-
ons - Hysterese fiihrt [Bath01]. Durch die zusitzlich frei werdende Kondensationswirme und
der geringen volumetrischen Wiarmekapazitit von Gasen treten in technischen Gasphasen-
Adsorptionsprozessen zudem erhebliche Wirmetonung auf, so dass diese Prozesse (fast) im-
mer als nicht-isotherm anzusehen sind. Demgegeniiber fiihrt die hohere volumetrische Wir-
mekapazitit der fliissigen Phase zu einer ausreichenden Aufnahme der entstehenden Wirme,

so dass man hier in der Regel von nahezu isothermen Verhiltnissen ausgehen kann.

2.2.2 Adsorptionsgleichgewichte
Die Beschreibung des thermodynamischen Gleichgewichts erfolgt iiblicherweise iiber Ad-
sorptionsisothermen. Dabei wird die Adsorbensbeladung im Gleichgewicht q,

[mol(Adsorpt)/kg(Adsorbens)] im Fall der Gasphasenadsorption iiber dem Partialdruck pa
[Pa] oder der Gasphasenkonzentration cs [mol(Adsorptiv)/m3(Gas)] des Adsorptivs und im
Fall der Fliissigphasenadsorption iiber der Konzentration des Adsorptivs in der Fliissigphase
ca [mol(Adsorptiv)/m3(Fliissigkeit)] aufgetragen.

Den einfachsten Fall der Adsorption stellt die Einkomponentenadsorption dar. Obwohl dieser
Fall in der Praxis nur selten auftritt, kann man héufig jedoch davon ausgehen, dass sich be-
stimmte Komponenten inert verhalten oder dass das Problem durch Definition einer Leitkom-

ponente, die die ungiinstigen (oder dhnlichen) Eigenschaften der anderen Komponenten
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biindelt, reduziert werden kann [Bath0Ol]. Im Folgenden werden einige der gebriuchlichsten

Einkomponenten-Isothermen erliutert.

Henry-Isotherme
Unter den Annahmen, dass
e alle Adsorptionsplitze energetisch gleichwertig sind,
e alle Adsorptionsplitze besetzt werden konnen und
¢ keine Wechselwirkungen zwischen den Adsorpt-Molekiilen auftreten
lasst sich der Zusammenhang zwischen Beladung und Gleichgewichtskonzentration durch die

ein-parametrige Henry-Isotherme wiedergeben:
q5(T) =Ky (T)-c, (2-39)

Diese Isothermengleichung ist zwar thermodynamisch nicht ableitbar, kann jedoch insbeson-
dere in kleinen Konzentrationsbereichen gemessene Gleichgewichtsdaten hédufig ausreichend

genau wiedergeben.

Langmuir-Isotherme
Bei der Langmuir-Isotherme handelt es sich um eine Zwei-Parameter-Gleichung, die thermo-
dynamisch hergeleitet werden kann [Langl8]. Obwohl diese Herleitung von der Gasphasen-
Adsorption ausgeht, wird die Gleichung auch fiir die Fliissigphase verwendet.
Unter den Annahmen, dass:

e alle Adsorptionsplitze energetisch gleichwertig sind,

e alle Adsorptionsplitze besetzt werden konnen,

e keine Wechselwirkungen zwischen den Adsorpt-Molekiilen auftreten und

¢ eine monomolekulare Bedeckung der Adsorptionsoberfldche stattfindet
ergibt sich fiir das Gleichgewicht zwischen Adsorptivkonzentration und Adsorbensbeladung:

b(T)-c,

. 2-4
1+b(T) c, (240

q’, [mol/kg]

q INEEEEEEEEE SN SN SN EEEEEEEEEEEEENEENQRREN
mon

¢, [mol/m?3]

Abbildung 2.10 Langmuir-Isotherme
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Fiir kleine Konzentrationen (c4 — 0) geht die Langmuir-Isotherme in eine einfache lineare
Beziehung iiber und néhert sich fiir c — oo einem Séttigungszustand (s. Abbildung 2.10), der

monomolekularen Beladung qpmon.

Freundlich-Isotherme
Bei der Freundlich-Isotherme handelt es sich um eine weitgehend empirisch abgeleitete Zwei-
Parameter-Gleichung. Sie lautet in der {iblichen Form [Freu06], [Sips48]:

qu(T)=Ku(T)- ™ (2-41)
Da der Exponent an die vorliegenden Messdaten angepasst werden muss, gibt es keine typi-
sche Form der Isothermen (s. Abbildung 2.11), vielmehr werden alle Potential-Funktionen als

Freundlich-Isothermen zusammengefasst.

A
q, [mol/kg]

n;<1

n;>1

>
¢, [mol/m3]

Abbildung 2.11  Freundlich-Isothermenfeld bei verschiedenen Werten des Exponenten nF

Redlich-Peterson-Isotherme
Eine Kombination aus den Isothermen-Gleichungen von Langmuir und Freundlich ist die em-
pirische Redlich-Peterson-Isotherme, die entsprechend drei Anpassungsparameter hat und

experimentelle Ergebnisse vor allem im unteren Konzentrationsbereich genauer wiedergibt:

aRP(T) "Ca
1+ by (T) i

q.(T) = (2-42)

2.2.3 Adsorptionskinetik
Der Stofftransport bei der Adsorption erfolgt entsprechend Abbildung 2.12 in 4 Schritten,
wobei der erste Schritt, der konvektive bzw. diffusive Transport in der fluiden Phase nicht der
Kinetik der Adsorption zugerechnet wird. Zur Stofftransportkinetik zéhlen somit:

e der diffusive Stofftransport durch die Grenzschicht

e der diffusive Stofftransport in den Poren des Adsorbens

e die Adsorption
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Da die eigentliche Adsorption im Allgemeinen nicht den geschwindigkeitsbestimmenden
Schritt darstellt, kann ihre Kinetik bei der Beschreibung von technischen Prozessen hiufig
vernachlissigt werden.

Die mathematische Darstellung der Kinetik kann prinzipiell auf zwei verschiedene Arten er-
folgen. Entweder wird der Transportprozess als ein globaler Stoffdurchgang (homogenes Mo-
dell) oder als Kombination von verschiedenen parallel und/oder sequentiell ablaufenden

Mechanismen (heterogenes Modell) beschrieben.

Heterogenes Modell
Beim heterogenen Modell werden der Stofftransport durch die Grenzschicht und der inner-

partikuldre Transport getrennt voneinander betrachtet. Entsprechend Abbildung 2.12 wird der
Stofftransport durch die Grenzschicht {iiblicherweise durch eine lineare Partialdruck-

/Konzentrationsdifferenz und einen Stoffiibergangskoeffizienten beschrieben.

Adsorbens

_________

Abbildung 2.12 Heterogenes Modell zur Beschreibung der Adsorptionskinetik

Als Bezugsfliche setzt man im Allgemeinen die spezifische Oberfldache des Partikels a, ein.

Fiir den durchtretenden Stoffstrom j ergibt sich demnach unter Verwendung der Gasphasen-
/Fliissigphasenkonzentrationen

j=B-ap (2™ ~c}) (2-43)
wobei ¢ die Konzentration des Adsorptivs an der duBeren Oberfliche des Adsorbens-Parti-

kels darstellt.
Dominiert wird die Stofftransportkinetik jedoch in der Regel vom Stofftransport in den Poren.

Nach [Bath01] finden dabei teilweise parallel, teilweise nacheinander, die folgenden fiinf ver-

schiedenen Mechanismen statt:
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Viskose Stromung (nur Gasphase)
Knudsen-Diffusion (nur Gasphase)
Freie Porendiffusion (Gas- und Fliissigphase)

b=

Oberfldchendiffusion (Gas- und Fliissigphase)

5. Interkristalline Diffusion (Gas- und Fliissigphase)
Wihrend die ersten beiden Mechanismen ausschlieBlich in der Gasphase stattfinden, werden
die anderen drei Phinomene in beiden Phasen beobachtet. Die mathematische Beschreibung
der Mechanismen erfolgt iiber dem Fickschen Gesetz analoge Gleichungen der allgemeinen

Form:

j=—D-a-aa—)r( (2-44)

mit einem Diffusionskoeffizienten D, der spezifischen Fliche a und dem Gradienten dX/dr
als treibende Kraft. Die spezifische Fliche a kann je nach Mechanismus der Porenquerschnitt
oder die Porenoberfliche sein, als PotentialgroBe X werden entsprechend Totaldruck-, Par-
tialdruck- oder Beladungs-/Konzentrations-Differenzen verwendet. Der Diffusionskoeffizient
ist in der Regel abhédngig von der Temperatur, von Stoffgrolen des Systems, wie z.B. die
Molmasse des Adsorptivs. Des Weiteren beinhalten Berechnungsgleichungen fiir den Diffu-

sionskoeffizienten einen Widerstands — oder Tortuositétsfaktor |, , der die Verldngerung des

Diffusionswegs durch Umlenkungen, Erweiterungen, Verengungen, Verzweigungen u.d. in
den Porenkanilen beriicksichtigt [BathO1].

Ein wichtiges Kriterium zur Unterscheidung der einzelnen Mechanismen ist das Verhiltnis
von freier Wegldnge der Molekiile zum Durchmesser der Poren, welches Knudsen-Zahl Kn

genannt wird:

Kn= Ay (2-45)
dPore
Die freie Weglidnge ist nach der kinetischen Gastheorie definiert als [BathO1]:
kg T
Ap=—~—2—— (2-46)
' \/E T Gé "Po

Eine viskose Stromung in den Poren tritt auf, wenn der Porendurchmesser deutlich grofer als

die freie Weglidnge der Adsorptiv-Molekiile ist (d, . >10-A;) und auf das Porensystem in

dem Adsorbens eine duBlere Druckdifferenz aufgeprigt wird, wie z.B. bei der Druckwechsel-
Adsorption.
Die Knudsen-Diffusion findet ausschlieBlich in Poren statt, deren Durchmesser deutlich klei-

ner als die freie Weglidnge ist (d,,. <0,1-A;). In diesem Fall dominieren die StoBe zwischen

Pore

Porenwand und Adsorptiv-Molekiilen.
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Die freie Diffusion, die im Gegensatz zur viskosen Stromung und Knudsen-Diffusion sowohl
in der Gas- wie auch Fliissigphase auftritt, erfolgt in Poren, deren Durchmesser deutlich gro-

Ber als die freie Wegldnge ist (dp,,. >10-Ap).

Pore
Parallel zu den Transportmechanismen, die im freien Porenraum stattfinden, werden Adsorpt-
Molekiile in der sorbierten Phase transportiert. Bei der Oberfldchendiffusion kommt es auf-
grund eines Beladungsgradienten entlang der Oberfldache zu einem Platzwechsel der adsor-
bierten Molekiile. Die interkristalline Diffusion, die auch als aktivierte Spaltdiffusion
bezeichnet wird und von der Oberflachendiffusion nur schwer zu unterscheiden ist, findet in
Mikroporen statt, deren Durchmesser den Durchmessern der Adsorptiv-Molekiile entspre-
chen. In der Fliissigphase wird zwischen Oberflichen- und aktivierter Spaltdiffusion nicht
unterschieden, sondern beide Phinomene in einem Diffusionskoeffizienten zusammengefasst.
Die Trennung der einzelnen Diffusionsmechanismen ist hdufig nicht eindeutig, insbesondere
in Ubergangsbereichen (0,1-A. <d,,. <10-A.) ist es nur eingeschrinkt méglich, nur einen

Pore
dominierenden Mechanismus und somit nur eine physikalische Beschreibung des Stofftrans-
ports zu finden. Im Fall einer Uberlagerung von Knudsen- und freier Diffusion gilt fiir den

Gesamt-Diffusionskoeffizienten unter der Annahme dquimolarer Diffusion [Baer92]

Lt 1 (2-47)
DDiff

Bei einer Uberlagerung von laminarer Stromung und Knudsen-Diffusion in der Gasphase so-
wie einer Uberlagerung der beiden fiir die Fliissigphase relevanten Mechanismen, Oberfli-
chendiffusion und Porendiffusion, ergibt sich der Gesamt-Diffusionskoeffizient aus der

Addition der einzelnen Koeffizienten.

Homogenes Modell

Da die Kinetik und die ihr zugrunde liegenden dominierenden Stofftransportmechanismen in
der Praxis vielfach nicht bekannt sind, wird der Stofftransport zwischen Adsorbens und der
fluiden Phase hiufig iiber einen LDF (Linear-Driving-Force)-Ansatz beschrieben [BathOl].
Bei diesem Ansatz werden die Adsorption, die Diffusion in den Poren des Adsorbens und der
Transport durch den Grenzfilm zu einem effektiven Stofftransportwiderstandskoeffizienten

B.; zusammengefasst. Unter Annahme eines parabolischen Beladungsprofils im Partikel (s.
Abbildung 2.13) kann dabei fiir die iiber den Katalysatorradius gemittelte Beladung q,
geschrieben werden:
9q,,
ot

=B - a((ll - QA) (2-48)
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Abbildung 2.13 Homogenes Modell zur Beschreibung der Adsorptionskinetik
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2.2.4 Bestimmung von Modellparametern zur Beschreibung der Adsorption

Die Bestimmung der Parameter zur Beschreibung des Adsorptionsgleichgewichts und der
Adsorptionskinetik erfolgt hidufig durch Auswertung so genannter Durchbruchskurven
[Seid95]. Dazu wird am Adsorbereingang zum Zeitpunkt t = 0 ein Konzentrationssprung auf-
gegeben und der zeitliche Verlauf der Austrittskonzentration wihrend der Gleichgewichtsein-
stellung aufgezeichnet (s. Abbildung 2.14).

c P c,
ein ein
CA %---— CA -1

ﬁ Volumen V ;e

Volumenstrom V Adsorber
Abbildung 2.14 Modellparameterbestimmung mit Hilfe von Durchbruchskurven

Ist das Adsorbens zu Beginn des Versuches unbeladen, so lésst sich die Beladung im Gleich-

gewichtszustand q, anhand der folgenden integralen Massenbilanz berechnen:

V ’ J.(CeAin - CaAus (t)bt =& VAdsorber ’ CeAirl + (1 - 8)' VAdsorber ’ pP ’ q; (2-49)

0

Wiederholt man diesen Versuch fiir verschiedene Einganskonzentrationen, erhilt man die
notigen Wertepaare (q, =f(c,)) zur Bestimmung der Isothermengleichung.

Die fiir die Auswertung benétigte Gesamtporositit € ist hdaufig schwierig direkt zu bestim-
men, vor allem wenn das Adsorbens pords ist. In diesem Fall setzt sich die Gesamtporositit

zusammen aus der externen Porositét €__, die den Liickengrad der Schiittung beschreibt, ohne

ext ?

die Poren des Adsorbens zu beriicksichtigen, und der internen Porositdt € _, die den Anteil

int ?

des Porenvolumens im Adsorbens beschreibt:

Eext = VeX[ (2-50)
VAdsorber
Eine = Vi (2-51)
VAdsorbens
+ V.
€= Vext th — Eext + (1 — Eexl) . Sim (2—52)

vV

Adsorber
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Im Allgemeinen wird die Porositit daher iiber die mittlere Verweilzeit T berechnet, die wie-

derum experimentell durch Auswertung von Durchbruchsversuchen bestimmt werden kann.

\Y
€=

T (2-53)
VAdsorber

Bei der Aufgabe des stufenformigen Eingangssignals zur Bestimmung der mittleren Verweil-

zeit wird ein so genannter Marker verwendet, der die physikalischen Eigenschaften des Sys-

tems nicht beeinflussen darf und gegeniiber dem Adsorbens inert sein muss, d.h. nicht

aus

adsorbiert werden darf. Die augenblickliche Markerkonzentration cy; (t) am Adsorberaus-

gang bezogen auf die Eingangskonzentration c,, ergibt die dimensionslose F-Kurve (s.

Abbildung 2.15). Die F-Kurve erfasst alle Volumenelemente, die den Absorber bis zum

Zeitpunkt t nach Aufgabe des Konzentrationssprungs wieder verlassen haben.

t=0 t
Abbildung 2.15 F-Kurve einer Verweilzeitverteilung

Die mittlere Verweilzeitt, auch als 1. Moment bezeichnet, erhdlt man aus der F-Kurve nach
Gleichung (2-54) bzw. nach Einfithrung diskreter Messpunkte durch Gleichung (2-55)
[Baer92].

o[- Pt (2-54)

t=) (I-F At (2-55)

Die Parameter zur Beschreibung der Adsorptionskinetik lassen sich prinzipiell aus der
Kriimmung der Durchbruchskurven ableiten. Mit zunehmender Hemmung des Stofftrans-
ports, d.h. Abnahme der Adsorptionskinetik, kommt es dabei zu einer Abflachung der Durch-
bruchskurve (s Abbildung 2.16) [BathOI]. FEine analytische Auswertung der
Adsorptionskinetik ist jedoch vielfach nicht moglich, weshalb man die gesuchten Parameter
in der Regel durch eine numerische Modellanpassung unter Verwendung dynamischer Simu-

lationswerkzeuge, wie z.B. ,,gPROMS* oder ,,Aspen Custom Modeler*, ermittelt.
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schnelle Kinetik

>
t

Abbildung 2.16 Einfluss der Adsorptionskinetik auf die Kriitmmung der Durchbruchskurve

Zu beriicksichtigen ist dabei, dass es aufgrund von Dispersionseffekten im Adsorber ebenfalls
zu einer Kriimmung der Durchbruchskurve kommen kann. In Abbildung 2.17 ist der Einfluss
der Dispersion auf die auf die Kriimmung der Durchbruchskurve eines inerten Markes in Ab-
hingigkeit der so genannten Bodensteinzahl dargestellt. Die dimensionslose Bodensteinzahl
stellt das Verhiltnis der Geschwindigkeiten von Konvektion und Dispersion im Adsorber dar

und ldsst sich mit der Lehrrohrgeschwindigkeit u, der Adsorberldnge L, ... und dem axia-

len Dispersionskoeffizienten D, formulieren zu:

Bo = UI]J)M (2-56)

ax
Bevor die Adsorptionskinetik bestimmt wird, sollte daher zunédchst in unabhéngigen Versu-

chen der axiale Dispersionskoeffizient ermittelt und in das numerische Modell implementiert

werden.

0 0,5 1 1,5 2 t/T

Abbildung 2.17  Einfluss der axialen Dispersion auf die Kriitmmung der Durchbruchskurve

Die Aufgabe eines idealen Konzentrationssprungs direkt am Adsorbereingang ist hdufig nicht
zu verwirklichen, d.h. in der Realitit wird der Marker bzw. das Adsorptiv an einem beliebigen

Punkt im Zulaufstrom hinzu gegeben. Zwischen dem Punkt der Konzentrationsaufgabe und
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dem Adsorbereingang kommt es jedoch aufgrund von Mischungseffekten bereits zu einem
Abflachen des Signals, so dass fiir die Auswertung nicht mehr von einem idealen Konzentra-
tionssprung am Eingang ausgegangen werden kann (s. Abbildung 2.18 (a)). Eine modellge-
stiitzte Auswertung bietet hier die Moglichkeit, das reale Eingangssignal abzubilden, indem
die Zulaufstrecke durch ein mehrparametriges Modell [Baer92], d.h. durch Kombination ide-
aler Reaktoren (Riihrkessel, Stromungsrohr), abgebildet wird (s. Abbildung 2.18 (b)).

(a)
Ca A Ca A
Ca ci -
>
t ﬁ t t t
Adsorber
Sprungaufgabe
(b)
CA A CA A CA A CA A
) - ) - F -
> * > >

t, t t, t t

‘1 t

N P
\

-

t, t t,

.@O

\ Stromungsrohr
@ _ Riihrkessel

Abbildung 2.18 (a) Abflachung des Eingangssignals durch Mischungseffekte zwischen Punkt der
Konzentrationsaufgabe und Adsorbereingang.
(b) Mehrparametriges Modell zur Abbildung des realen Eingangssignals

-

Adsorber

-©
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3. Absorption von CO; mittels Alkanolaminen

3.1 Einfuhrung

Alkanolaminldsungen werden industriell hdufig verwendet zur Entfernung saurer Bestandteile
aus Erd-, Synthese- und sonstigen Prozessgasen [Kohl97]. Das erste Patent zur Absorption
von CO, und H,S mit Hilfe von Alkanolaminen stammt aus dem Jahr 1930 [Bott30]. Ver-
wendet wurde damals in den Gasreinigungsanlagen Triethanolamin (TEA), welches das erste
kommerziell erhiltliche Alkanolamin war.

Die Amine, die sich heutzutage als besonders geeignet erwiesen haben fiir die Gasreinigung
und das Triethanolamin weitgehend verdringt haben, sind Monoethanolamin (MEA), Dietha-
nolamin (DEA) und Methyldiethanolamin (MDEA).

Neben den einfachen Aminlosungen werden verbreitet auch Aminmischungen mit verschie-
denen Additiven genutzt. Diese Losungen basieren in der Regel auf einer wissrigen MDEA-
Losung und enthalten dariiber hinaus als so genannte Aktivatoren primire/sekundidre Amine
sowie Korrosions-Inhibitoren und Schaumunterdriicker. Durch eine gezielte Wahl der Zusitze
konnen diese Losungen angepasst werden zur selektiven H,S-Entfernung, zur teilweisen oder
vollstandigen CO,-Entfernung, fiir hohe oder niedrige Sauergasanteile oder entsprechend an-
dere Spezifikationsanforderungen [Meis83].

Eine spezielle Klasse an Aminen zur Sauergasabsorption stellen die so genannten sterisch
gehinderten Amine dar, die eine sterische Hinderung nutzen, um die Reaktion zwischen dem

CO; und der Amingruppe zu beeinflussen bzw. kontrollieren [Sart83].

3.2 Chemische Grundlagen

3.2.1 Primare, sekundare und tertidare Alkanolamine

Alkanolamine bestehen aus einer Aminogruppe und wenigstens einem Hydroxylrest (s.
Abbildung 3-1). Wihrend die Hydroxylreste den Dampfdruck der Verbindung reduzieren und
ihre Wasserloslichkeit erhohen, generiert die Amingruppe die nétige Basizitit in der wissri-
gen Losung zur Absorption der sauren Komponenten. Amine mit zwei Wasserstoffatomen am
Stickstoffatom, wie z.B. Monoethanolamin (MEA), werden primédre Amine genannt und wei-
sen die groBte Basizitit auf. Sekunddre Amine, wie z.B. Diethanolamin (DEA), haben ein
Wasserstoffatom am Stickstoffatom. Beim Triethanolamin (TEA) und Methyldiethanolamin
(MDEA) sind die Wasserstoffatome der Amingruppe vollstindig durch Alkyl- bzw. Hydro-
xylreste substituiert. Diese Amine werden tertidare Amine genannt und weisen eine geringe

Basizitit als primére und sekundédre Amine auf.
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HO-CH, - C\H2
HO-CH,-CH,-NH, N-CH, -CH, -OH
/
HO-CH, -CH,
Monoethanolamin Triethanolamin
HO-CH, -CH, HO-CH, -CH,
\ \
NH, N-CH,
/ /
HO-CH, -CH, HO-CH,-CH,
Diethanolamin Methyldiethanolamin

Abbildung 3-1  Strukturformeln von Alkanolaminen zur Gasreinigung

Primére und sekundédre Alkanolamine reagieren mit CO; zu einem Carbamat. Die Reaktion

ldsst sich in zwei Schritten formulieren [Vers96]:

CO, +R ,R,NH = R,R,NCOOH (3-1)

R,R,NCOOH +R ,R,NH = R,R,NCOO™ +R R,NH (3-2)

Wihrend der zweite Schritt fiir alle Amine als momentane Gleichgewichtsreaktion angenom-
men werden kann, haben Untersuchungen gezeigt [Blau83], dass fiir den ersten, geschwindig-
keitsbestimmenden Schritt kein allgemeingiiltiger Reaktionsmechanismus angegeben werden
kann.

Fiir das primdre MEA erfolgt der erste Schritt in einer bimolekularen Reaktion 2. Ordnung.

Die Reaktionsrate fiir die Abreaktion von CO, lésst sich durch folgenden Ansatz schreiben:
Ieo, ==k, -[CO, |- [MEA] (3-3)

Fiir andere primire oder sekundidre Alkanolamine liegt die Reaktionsordnung zwischen zwei
und drei. Danckwerts [Danc79] stellt einen Reaktionsmechanismus vor, der die Reaktion zwi-

schen CO, und dem Alkanolamine iiber die Bildung eines Zwitterion mit anschlieBender

Entfernung eines Wasserstoffprotons durch eine Base B beschreibt:

ko
CO, +R,R,NH 5= R,R,N"HCOO" (3-4)

kp,
R,R,N*HCOO™ +B % R R,NCOO™ +BH" (3-5)

Die Reaktionsrate fiir die Abreaktion von CO, ldsst sich nach dem vorgeschlagenen Me-

chanismus schreiben als:

r _ [C02]~[R1R2NH]
co, — 1 k72

K, K-Sk, -[B]

(3-6)
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Der Ausdruck Zkb . [B] umfasst den Beitrag aller potentiellen Basen an der Deprotonierung.

In wissriger Losung treten als solche Protonenakzeptoren Wasser, OH ™ -Ionen und die Amine
selbst auf [Blau83].
Fiir Gleichung (3-6) lassen sich zwei Asymptoten ableiten:

1. Fiir den Fall, dass ki ist, die Deprotonierung also sehr schnell er-

>> L
2 kz 'Zkb ’ [B]
folgt, ldsst sich die Reaktion vereinfachend als Reaktion 2. Ordnung beschreiben. Fiir

die Reaktionsrate gilt:
e, =K, [Coz]' [R1R2NH] (3-7)
1 k
2. Ist — << — =2
kz kz 'Zkb [B]
k
—[CO. ][RR NH]- 3k, -[B] (3-8)

-2

so folgt fiir die Reaktionsrate der Ausdruck:

Ico, =

Betrachtet man Gleichung (3-8), so erkennt man, dass eine Gesamtreaktionsordnung von drei
moglich ist, d.h., der von Danckwerts vorgestellte Mechanismus die beobachteten Reaktions-

ordnungen beschreiben kann.
Tertidre Alkanolamine reagieren in der Regel nicht direkt mit CO,, obwohl sich einige Auto-

ren in der Literatur finden, die fiir extrem hohe pH- Werte eine solche Reaktion vorhersagen.
Jorgensen [Jprg54 | untersuchte die Reaktion von Triethanolamin (TEA) bei hohen pH- Wer-
ten (pH ~13) und folgerte, dass die Bildung von Monoalkylcarbonat erfolgt:

CO, + N(CH,CH,0H), + OH~ = N(CH,CH,0H),CH,CH,CO; + H,0 (3-9)

Bei niedrigeren pH-Werten (pH <11), wie sie gewohnlich bei den verwendeten Aminldsun-
gen vorliegen, kann diese Reaktion allerdings nach Meinung vieler Autoren [Vers96] ver-
nachléssigt werden.

Der geeignetste Mechanismus fiir die Beschreibung der chemischen Absorption von CO, in
tertidre Aminlosungen wurde von Donaldson [Dona80] vorgestellt. Hierbei wirkt das tertidre

Amin zunichst als eine Art basischer Katalysator fiir die Reaktion von CO, mit Wasser
ks
CO, +RR,R;N+H,0 ¢ RR,R,;NH" + HCO; (3-10)

und stabilisiert im weiteren Verlauf der Reaktion das vorliegende Hydrogencarbonat.
Die Reaktionsrate fiir diesen Mechanismus, dem eine Reaktionsordnung von zwei zugrunde

liegt, ldsst sich folgendermafen formulieren:
rco, =—k, [CO, |-[R;R,R;N] (3-11)

In wissrigen Aminldsungen finden neben den oben beschriebenen Reaktionen zusitzlich fol-

gende Parallelreaktionen statt:
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CO, +H,0 = H,CO, (3-12)
CO, +OH™ = HCO; (3-13)
HCO; +OH™ = CO; +H,0 (3-14)

Die Reaktion (3-12) kann in der Regel vernachldssigt werden, da das Gleichgewicht weit auf
Seiten der Edukte liegt [Pins56]. Der Reaktion (3-13) hingegen muss mehr Beachtung ge-
schenkt werden, da die Hydroxid- und die Aminkonzentration miteinander im Gleichgewicht

stehen:
R,R,R;N+H,0 = R1R2R3NH++OH_ (3-15)

Die Dissoziation des Bikarbonats zum Karbonat entsprechend Gleichung (3-14) spielt hinge-
gen wiederum eine untergeordnete Rolle, da auch hier das Gleichgewicht auf Seiten der
Edukte liegt.

Bei der Absorption mit primédren Aminen findet die Reaktion (3-13) kaum statt, denn die Car-
bamatbildung entsprechend den Gleichungen (3-1) und (3-2) dominiert. Da die Carbamate im
Falle primédrer Amine eine hohe Stabilitdt aufweisen, d.h. die Carbamat-Hydrolyse entspre-
chend Gleichung (3-16) nur sehr langsam verlduft, ist die Kapazitit der Losungen auf etwa
0,5 Mol CO; pro Mol Amin beschrinkt.

R,R,NCOO™ +H,0 = R,R,NH +HCO; (3-16)

Die Carbamate sekundidrer Amine sind in der Regel weniger stabil, so dass die Kapazitit die-
ser Losungen iiber denen primérer Amine liegt. Bei tertidren Aminen, die wie oben beschrie-
ben keine Carbamate bilden, lassen sich theoretisch entsprechend Gleichung (3-10)
Kapazititen bis zu 1 Mol CO, pro Mol Amin erreichen.

Die Geschwindigkeit der Reaktion von CO, mit den Alkanolaminen ist im starken Mal3e ab-
hingig von der Basizitit des Amins. Sowohl fiir die Carbamatbildung als auch fiir die Reak-
tion mit tertidren Aminen entsprechend Gleichung (3-10) ergeben sich hohere Reaktionsraten
mit steigender Basizitit des Amins [Vers96]. Die Reaktion von CO, mit primidren Aminen ist
somit im Allgemeinen schneller als die Reaktion mit sekundiren Aminen, die wiederum
deutlich schneller als die Reaktion mit tertiiren Aminen ist.

In der Literatur findet sich eine Vielzahl an Untersuchungen hinsichtlich der Reaktionskinetik
von CO; mit Alkanolaminen. In Tabelle 3-1 sind einige dieser kinetischen Konstanten fiir
Monoethanolamin (MEA), Diethanolamin (DEA) und Methyldiethanolamin (MDEA) zu-
sammengefasst. Einen umfassenden Uberblick iiber die Kinetik der Reaktion von CO, mit

Alkanolaminen in wissrigen und nichtwéssrigen Losungen bieten Versteeg et al. [Vers96].
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Tabelle 3-1 Kinetiken fiir die Reaktion zwischen CO, und MEA, DEA bzw. MDEA

MEA Io, =k, -[CO, ]-[MEA]
k, Temperatur Konzentration
R Quelle
[m’/mol s ] [K] [mol/m” ]
3,60 293 0-49 [Bart86]
4,70 298 0-49 [Bart86]
7,74 303 0— 2000 [Sada85]
10,4 318 0 - 3200 [Litt92]
25,7 333 0 - 3200 [Litt92]
k, -[CO,]-[DEA]
Lo, =
DEA oy k.,
Kpe -[DEAl+k,,, -[H,0]
Kk, K, Ky 7k, k, kyo/k,, Temperatur | Konzentration
Quelle
[m’/mol-s] | [10° m°/mol*-s] | [10° m®/mol®-s ] [K] [ mol/m’]
3,24 0,87 1,7 298 0 — 4358 [Litr92]
4,36 0,98 1,56 303 0 — 3000 [Litt92]
7,31 1,40 2,17 318 0 — 3000 [Litt92]
20,2 1,94 2,93 333 0 — 3000 [Litt92]
MDEA I, =k, -[CO, |- [MDEA]
k, Temperatur Konzentration
R Quelle
[m’/mol s ] [K] [mol/m’]
3,9-10™ 293 0 - 2200 [Litt90]
5,1-10° 298 0—2200 [Litt90]
7,2-10° 303 0-2200 [Litt90]
17,0-10° 318 0-2200 [Litr90]
41,0-10° 333 0 - 2200 [Litt90]

3.2.2 Mischungen von Alkanolaminen

Waschmittel mit Mischungen von Alkanolaminen, d.h. in der Regel Mischungen aus tertidren
und primédren/sekunddren Aminen, werden in den letzten Jahren verstirkt zur Absorption von
CO, verwendet, da sie die hohen Absorptionskapazititen der tertidren Amine kombinieren mit
den hohen Absorptionsraten der primiren/sekundidren Amine [Vers96]. Die primé-
ren/sekundidren Amine agieren dabei durch die schnelle Reaktion zum Carbamat als Aktivato-
ren, analog zu den Promotoren, die erfolgreich zur Leistungssteigerung von

HeiBBpottaschewdéschen eingesetzt werden. Bei diesen Promotoren handelt es sich um Borate,
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Sulfite aber auch primére/sekundidre Amine, die die Absorptionsraten der Kaliumkarbonat-
Losungen deutlich erhhen [ASTASI].

Die Reaktion von CO, mit Mischungen aus Aminen lédsst sich durch ein System von Parallel-
reaktionen beschreiben. Fiir den Fall einer MEA-MDEA-L6sung ergibt sich fiir die Gesamt-
reaktionsrate unter Beriicksichtigung der Reaktionen entsprechend Gleichung (3-6),
Gleichung (3-11) und Gleichung (3-13) [Liao02]:

K, vea[CO, - [MEA]

rCOZ o k72,MEA
* - (3-17)
Ky o - [HOl+k - -[OH ]+ky, -[IMEA]+Kypp, -[MDEA]
+K, \ppa[CO,1-[MDEA]+k_ [CO,]-[OH"]

3.2.3 Sterisch gehinderte Amine

Die chemischen Reaktionen von CO;, mit sterischen gehinderten Aminen werden detailliert
diskutiert von Sartori & Savage [Sart83]. Ein sterisch gehindertes Amin ist definitionsgemal
ein primires Amin, bei dem am Stickstoffatom ein tertidires Kohlenstoffatom gebunden ist,
oder ein sekundidres Amin, bei dem das Stickstoffatom an ein sekundires oder tertidres Koh-
lenstoffatom gebunden ist (s. Abbildung 3-2).

CH,
CH, <NH,
HO-CH, -C-NH,
CH, CH, -C—CH,
NH,

2-amino-2-methyl-1-propanol (AMP) 1,8-p-menthandiamin (MDA)

ok

I
H

2-piperidin ethanol (PE)

CH,-CH, -OH

Abbildung 3-2  Beispiele fiir sterisch gehinderte Amine [Sart83]

Sterisch gehinderte Amine haben eine hohere Kapazitit (bis zu 1 Mol CO; pro Mol Amin) als
klassische primédre oder sekundire Amine, bei deutlich hoheren Reaktionsraten als tertidre
Amine (s. Tabelle 3-2). Die Stabilitdt des bei der Reaktion von einem sterisch gehinderten
Amin mit CO, gebildeten Carbamats ist dabei deutlich geringer als die Stabilitdt der Carba-
mate von MEA oder DEA. Anhand der in Tabelle 3-3 aufgefiihrten Gleichgewichtskonstanten
der Carbamathydrolyse entsprechend Gleichung (3-16) ist zudem zu erkennen, dass die Sta-

bilitiat des AMP-Carbamats deutlich mit zunehmender Temperatur abnimmt.
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In der Literatur finden sich auch Untersuchungen zur Verwendung von Aminmischungen mit
sterisch gehinderten Aminen und primidren Aminen, da sterische Amine, wie z.B. AMP, die
gleiche Absorptionskapazitiat wie MDEA bei jedoch hoherer Reaktionsrate aufweisen. Xiao et
al. stellten in ihren Untersuchungen fest, dass bereits geringe Mengen an MEA die Absorp-
tionsrate von CO; in eine wisserige AMP-Losung deutlich erhdhen [Xiao00].

Da sterisch gehinderte Amine in ihrer Herstellung jedoch deutlich teuerer als herkommliche
Alkanolamine sind, werden sie industriell bisher nur in wenigen Prozessen (,,Flexsorb®, Ex-
xon Co.) eingesetzt [ Kohl97].

Tabelle 3-2  Kinetiken fiir die Reaktion zwischen CO; und sterisch gehinderten Aminen

_ o ___ k,-[co,][PE]
co, =
PE 14 k)
Kpg - [PE]+kyy 0 -[H,0]
Kk, K, - kpg 7k, k, kyo/k., Temperatur | Konzentration
Quelle
[m*/mol-s] | [10° m°®/mol”-s] | [10° m®/mol* s ] [K] [mol/m’]
0,448 13,39 1,764 293 0-2500 [Xu93]
0,861 24,41 3,205 303 0-2500 [Xu93]
1,468 42,76 5,521 313 0-2500 [Xu93]
k, -[co, |- [AMP]
Teo, =~
AMP 1+ k.,
K - [AMP]+k,, , -[H,0]
k, K, K /K, k, kyo/k,, Temperatur | Konzentration
Quelle
[m’/mol-s] | [10* m®/mol*-s] | [10° m®/mol® s ] [K] [ mol/m’]
10,0 1,27 8,36 298 0-2373 [Bosc90]

Tabelle 3-3 Gleichgewichtskonstanten der Carbamthydrolyse fiir MEA, DEA und AMP [Park02]

[R,R,NCOO"]

C

" [R,R,NH]-[HCO; |

MEA DEA AMP
Temperatur Kw, Kw, Kw
[°C] [10~ m®/mol ] [107 m*/mol ] [10 m*/mol ]
313 26,771 2,297 0,2767
333 16,150 1,510 1,5070-10™
353 6,860 0,879 3,0250-10°®
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3.3 Technische Anwendung von Alkanolaminen

Die Auswahl der richtigen Waschlosung fiir eine technische Sauergaswische ist von vielen
Faktoren abhéngig, wie dem Druck und der Temperatur des zu reinigenden Gases, den Kon-
zentrationen der sauren Bestandteile und den Reinheitsanforderungen an das behandelte Gas.
Aber auch wirtschaftliche Aspekte, wie der Energieverbrauch und die Korrosionseigenschaf-
ten, die entscheidend fiir die Werkstoffauswahl sind, spielen bei der Auswahl des geeignetsten

Verfahrens eine Rolle.

Reingas

|_— Aminldsung

H—=©O

Absorber

Kohlen-
wasserstoffe

Desorber

Feedgas

Abbildung 3-3  Fliesbild einer typischen COz-Aminwische mit thermischer Regeneration

Abbildung 3-3 zeigt eine typische CO,-Aminwésche: Das mit CO, beladene Feedgas stromt
in den unteren Bereich des mit Boden oder einer Packung ausgefiillten Absorbers, wo es in
Kontakt mir der aminhaltigen Waschlosung gebracht wird. Das gereinigte Gas verldsst den
Absorber iiber Kopf, wihrend die beladene Aminlosung vom unteren Teil des Absorbers in
einen Flash gefiihrt wird. Im Flash wir die beladene Aminlosung auf einen niedrigeren Druck
gebracht, um geloste Kohlenwasserstoffe zu entfernen. Die Aminlésung flieBt dann durch
einen Wirmetauscher weiter in den Desorber, wo die sauren Gasbestandteile unter Energie-
eintrag durch einen Verdampfer herausgestrippt werden. Die sauren Gase verlassen den De-
sorber iiber Kopf, die gereinigte Aminlosung wird tiber den Sumpf abgefiihrt. Die heifle
gereinigte Losung wird im Wérmetauscher mit der beladenen Losung abgekiihlt, auf Be-

triebsdruck gepumpt und nochmals gekiihlt, bevor sie in den Absorber eintritt.
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3.3.1 Monoethanolamin

Wissrige Losungen von Monoethanolamin (MEA), die fiir viele Jahre bevorzugt zur Entfer-
nung von H»S und CO; aus Erdgas und Synthesegas verwendete wurden, werden zunehmend
durch effizientere Systeme, vor allem im Hochdruckbereich, ersetzt [Kohl97]. Zur Reinigung
von Gasen mit geringen Sauergasanteilen, bei niedrigen Gasdriicken und hohen Reinheitsan-
forderungen werden MEA-L6sungen allerdings immer noch bevorzugt, da sich MEA bereits
bei niedrigen Sauergaspartialdriicken stark belddt (s. Abbildung 3-4). Ein Nachteil von MEA
ist, dass MEA mit COS und CS; irreversibel reagiert, so dass es zu deutlichen Verlusten an
chemischer Aktivitit der Waschlosung kommt, falls diese Komponenten in signifikantem
Male im Gasstrom enthalten sind [Pear61]. Zudem sind Losungen von MEA deutlich korro-
siver als Losungen der meisten anderen Amine, insbesondere wenn die Aminkonzentration
iiber 20 % liegt und die Losung stark mit CO, beladen ist (s. Kapitel 3.3.4). Ein weiterer
Nachteil von MEA ist die hohe Stabilitit des gebildeten Carbamats, was zu einem hohen

Energiebedarf beim Strippen der Losung im Desorber fiihrt.

A
p; [Pa]

~

Q [Nm3/m3],

Abbildung 3-4  Schematisches Beladungsdiagramm fiir verschiedene Alkanolamine
(Partialdruck p; der sauren Komponente iiber Beladung Q der wéssrigen Aminlo-
sung)

3.3.2 Diethanolamin

Waiissrige Losungen von Diethanolamin (DEA) wurden fiir viele Jahre vor allem zur Reini-
gung von Raffineriegasen eingesetzt, die iiblicherweise gewisse Mengen an COS und CS,
enthalten. Sekundidre Amine reagieren schwécher mit COS und CS; und die gebildeten Reak-
tionsprodukte sind im Vergleich zu den Reaktionsprodukten von primédren Aminen und COS
bzw. CS, weniger korrosiv [Kohl97]. DEA eignet sich aufgrund seiner Gleichgewichtskurve
(s. Abbildung 3-4), wenn auch nicht so gut wie primédre Amine, zur Behandlung von Gasen
mit geringen Sauergasanteilen und bei hohen Reinheitsanforderungen. Verglichen mit tertid-
ren Aminen miissen sekunddre Amine zur Regeneration aber ebenfalls aufgrund des gebilde-

ten Carbamats unter hoherem Energiebedarf gestrippt werden [Ullm03].



3 Absorption von CO2 mittels Alkanolaminen 36

3.3.3 Methyldiethanolamin

Wissrige Losungen von Methyldiethanolamin eignen sich insbesondere zur selektiven Ab-
sorption von H,S in Gegenwart auch groler Mengen CO,, da es mit CO, nur relativ langsam
reagiert. Prinzipiell lassen sich tertidre Amine, wie in Kapitel 3.2.1 erldutert, deutlich hoher
beladen als primére und sekundire, allerdings sind entsprechend Abbildung 3-4 hohe Reinhei-
ten des behandelten Gases nur unter gewissem Aufwand zu erzielen. Sie sind jedoch kaum
korrosiv und lassen sich relativ einfach, d.h. mir geringem Energieeintrag, regenerieren. Um
die hohe Kapazitit von MDEA-Losungen auch fiir CO,-Wischen zu nutzen, bildet MDEA in
der Regel die Grundlage fiir die in den vorangegangenen Kapiteln erlduteten Aminmischun-
gen. Die Zugabe von primdren und sekunddren Aminen fiihrt wie bereits erldutert zu einer
deutlichen Erh6hung der Reaktionsraten, wobei jedoch, insbesondere wenn MEA oder DEA
als Aktivatoren verwendet werden, die Aminmischungen deutlich korrosiver sind als reine
MDEA-Lo6sungen. Auch der Energiebedarf fiir die Regeneration steigt durch Zugabe der Ak-
tivatoren, da ihre mit dem CO, gebildeten stabilen Carbamate nur durch hoheren Energieein-
trag, d.h. bei hoheren Temperaturen, gespalten werden konnen. Beim ,,Activated MDEA*
Prozess der BASF wird Piperazin als Aktivator verwendet, welches weniger korrosiv als
MEA oder DEA ist, so dass aMDEA-Losungen nicht korrosiver als reine MDEA-Ldsungen
sind [Gerh88].

Reingas

2 (vollstindig) regenerierte Aminldsung

o\
@ S
Absorber A
ngg:tg}fe Sauergas Desorber

teilweise regenerierte Aminlosung
Abbildung 3-5  Fliesbild einer zweistufigen aMDEA-Wiésche [Gerh88]
Der aMDEA-Prozess kann mit einer oder zwei Absorptionsstufen arbeiten, je nach Anforde-

rung an die Reinheit des zu behandelnden Gases. Abbildung 3-5 zeigt schematisch einen

zweistufigen Prozess, bei dem im unteren Teil des Absorbers mit einer nur teilweise
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regenerierten aMDEA-Losung der Grofteil an CO, entfernt wird und im oberen Teil des Ab-
sorbers mit einer (vollstindig) regenerierten Losung die Feinreinigung stattfindet. Die bela-
dene Aminlésung wird aus dem Absorber kommend zunichst in einem Hochdruck-Flash
(HP-Flash) von absorbierten Kohlenwasserstoffen befreit, bevor sie in einem Niederdruck-
Flash (LP-Flash) teilweise regeneriert wird. Zur Effizienzsteigerung wird das heille Kopfgas
des Desorber durch die Losung im Niederdruck-Flash geleitet. Vom Niederdruck-Flash wird
ein Teil der Losung direkt zum unteren Teil Absorber zuriickgefiihrt. Die restliche Losung
flieft in den Desorber, wo sie unter Energieeintrag durch einen Verdampfer nahezu vollstéin-

dig regeneriert wird, bevor sie zum oberen Teil des Absorbers zuriickgefiihrt wird.

3.3.4 Korrosion

Korrosion stellt ein groBes Problem beim Betrieb von Aminwischen dar [Kohl97]. Eisen kor-
rodiert dabei in Abwesenheit von Inhibitoren in wissrigen Losungen aufgrund elektrochemi-

scher Reaktionen. Die anodische Halbreaktion ist die Oxidation von Eisen zum Eisen(II)-Ion:
Fe > Fe™ +2-¢” (3-18)

Die kathodische Halbreaktion ist die Reduktion von Wasserstoffprotonen zu elementarem
Wasserstoff:

H*+e” —H’ (3-19)
Der elementare Wasserstoff kombiniert in der Regel zu molekularen Wasserstoff (H, ), wobei

unter bestimmten Umstdnden der atomare Wasserstoff auch ins Metallgitter diffundieren

kann. Als Gesamtreaktion ergibt sich als Summe der Halbreaktionen:
Fe+2-H" — Fe*" +2-H° (3-20)

Die Reaktion ist irreversibel und die Reaktionsrate somit nur abhéngig von der Temperatur
und der Konzentration der Edukte. D.h. die Reaktionsrate entsprechend Gleichung (3-20) und
somit die Korrosion steigt mit steigender Wasserstoffprotonenkonzentration (sinkendem pH-
Wert), mit steigender Temperatur und, da es eine elektrochemische Reaktion ist, mit steigen-
der Leitfahigkeit der Losung.

In Abbildung 3-6 sind die Bereiche einer CO, Gaswische gekennzeichnet, in denen Korrosion
verstérkt auftritt. Wie in der Abbildung angedeutet ist, lassen sich dabei prinzipiell zwei Arten
der Korrosion unterscheiden [Kohl97]: die nasse CO,-Korrosion und die Amin-Korrosion.
Die nasse CO,-Korrosion tritt in den Bereichen auf, in denen die Metalloberfldchen mit einer
wissrigen - Amin freien - CO»-Losung in Kontakt kommen. Dieses ist der Fall im Kopf des
Desorbers und im unteren Bereich des Absorbers, falls das Feedgas beim Eintritt mit Wasser
gesittigt ist. Die Ursache fiir die nasse CO,-Korrosion ist, dass ein Teil des in Wasser gelos-

ten CO, zum Bikarbonat hydrolysiert und somit eine schwache Séure entsteht:

CO, +H,0 < HCO; +H* (3-21)



3 Absorption von CO2 mittels Alkanolaminen 38

Die steigende Wasserstoffprotonenkonzentration durch die Reaktion entsprechend Gleichung
(3-21) beschleunigt die Korrosion entsprechend Gleichung (3-20). Anhand der Gesamtreak-

tion der nassen CO,-Korrosion
Fe+2-C02+2-H20—>Fe2++2-HCO;+2-H° (3-22)

erkennt man, dass die Korrosion mit steigender CO,-Konzentration im Wasser bzw. steigen-

dem CO,-Partialdruck die Korrosion zunimmt.

nasse CO,-Korrosion

Reingas

2 Aminlosung

—H——C

Absorber Kohlen-

Desorber
wasserstoffe

nasse CO,-Korrosion

Feedgas

Amin-Korrosion

Abbildung 3-6  Bereiche einer CO,- Wische mit verstirkter Korrosion

Die Amin-Korrosion tritt vor allem im heilen Bereich des Desorbers sowie in den Rohleitun-
gen vom Desorber zum Wirmeaustauscher und auf der heilen Seite im Wiarmeaustauscher
statt. Sie wird dabei beeinflusst durch mehrere Faktoren [Kohl97]:

e hohe Betriebstemperaturen

e hohe CO;-Beladung der Aminldsung

e Verunreinigungen der Aminldsung, wie Abbauprodukte und hitzebestindige Salze

e Aminkonzentration

e Artdes Amins
Reine Aminlosungen und sowie reine wissrige Losungen von Aminen sind nicht korrosiv, da
sie nur eine geringe Leitfdhigkeit und einen hohen pH-Wert haben [Dupa93]. Beladene
Aminlosungen jedoch konnen recht korrosiv sein, da sie eine hohe Leitfdhigkeit haben und

einen pH-Wert, der deutlich unter dem unbeladener Aminlosungen liegt.
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Die genauen Mechanismen der Amin-Korrosion sind noch nicht vollstindig geklart [Kohl97].
Sicher ist jedoch, dass sowohl das geldste CO, als auch die Amine selbst Protonendonatoren
fiir die Korrosionsreaktion sein konnen. Riesenfeld & Bohm [Ries51] legen dar, dass CO,
entsprechend der Gleichungen (3-23) und (3-24) aus der beladenen Aminlosung freigesetzt

werden kann und entsprechend Gleichung (3-25) Eisencarbonat bildet.

R,NH* + HCO; = R,N+H,0+CO, (3-23)
R,NH; +R,NCO; = 2-R,NH+CO, (3-24)
Fe+H,0+CO, — FeCO, +2-H’ (3-25)

Das entstehende Eisencarbonat besitzt nur eine geringe Loslichkeit und bildet einen diinnen
Eisencarbonatfilm auf den Metallwédnden, der sogar einen geringen Schutz vor weiterer Kor-
rosion darstellt.

Mit dem Ansatz, dass freigesetztes CO, Korrosion verursacht, lassen sich viele der beobach-
teten Korrosionsphianomene erklidren [Kohl97]. Zum Beispiel sind primédre Amine, wie MEA,
stirker korrosiv als sekundére und tertidre Amine, da es in Aminldsungen mit primidren Ami-
nen, die sich nur schwierig strippen lassen, hohe Konzentrationen an CO,-Aminsalzen in den
heiBen Zonen des Prozesses gibt. Im Gegensatz dazu ldsst sich CO, aus Methyldiethanolamin
leicht herausstrippen. Es ist daher deutlich weniger korrosiv, da der Grofteil des gebundenen
CO, bereits bei niedrigeren Temperaturen entfernt wird und somit weniger CO; in den heiflen
Zonen Korrosion verursachen kann.

Kosseim et al. [Koss84] zeigen eine andere Quelle an Protonen fiir die Korrosion durch bela-

dene Aminlésungen auf.

CO, +R,N+H,0 = R,NH" + HCO; (3-26)

CO, +2-R,NH = R,NH; +R,NCO, (3-27)
So bilden sich bei der Reaktion von CO, mit Aminen entsprechend Gleichungen (3-26) und
(3-27) Alkanol-Ammoniumionen (R,NH; und R,NH"), die als Sduren Protonen fiir die

Korrosion liefern konnen:
Fe+2R,NH" — Fe’* +2-H" +2R,N (3-28)

Die Reaktion entsprechend Gleichung (3-28) veranschaulicht, dass die Korrosion mit zuneh-
mender Aminkonzentration zunimmt, was generell richtig ist [Koh/97]. Da primdre Amine
eine stirkere Base sind als sekundidre Amine oder tertidre Amine, enthalten Losungen primé-
rer Amine eine hoheren Anteil an Ammoniumionen und sind daher korrosiver als Losungen

der anderen Aminspezies.
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4. Konzept der Immobilisierung von Aktivatoren bei der
CO,-Absorption

Durch die Zugabe von fliissigen priméren bzw. sekunddren Aminen als Aktivatoren zu wiss-
rigen Losungen von Methyldiethanolamin (MDEA) ist es moglich, die Absorptionsraten bei
der Absorption von CO; deutlich zu erhohen (s. Kapitel 3). Wihrend diese Aktivatoren die
Performance des Prozesses im Absorber verbessern, bereiten sie in anderen Anlagenteilen,
d.h. vor allem im Desorber, jedoch Probleme. Zum einen wird mehr Energie benétigt, um die
beladene Waschlosung zu regenerieren, da die von den Aktivatoren gebildeten Carbamate
sich erst bei hoheren Temperaturen zersetzen und das gebundene CO, wieder freisetzen. Zum
anderen wirken die Aktivatoren, wie z.B. Monoethanolamin (MEA) oder Diethanolamin
(DEA), vor allem in den heiflen Bereichen des Desorbers stark korrosiv. Die notige Tempe-
raturerhohung im Desorber zur Spaltung der Carbamate wirkt sich dabei zusitzlich negativ,
d.h. korrosionsfordernd, aus.

Eine Prozessverbesserung muss das Ziel haben, die positiven Eigenschaften der Aktivatoren
fiir den Absorptionsvorgang weiterhin zu nutzen, ihre negativen Auswirkungen auf den Ge-
samtprozess jedoch zu minimieren. Moglich erscheint dies, indem die Aktivatoren im Absor-
ber zuriickgehalten, d.h. gezielt von den anderen Bereichen des Prozesses fern gehalten
werden. Da eine Abtrennung und Zuriickhaltung fliissiger Komponenten zu aufwendig ist, ist
es sinnvoll, die Aktivatoren zunichst auf einem festen Triger zu immobilisieren und diesen
Triger dann im Absorber zu verankern.

Die immobilisierten Aktivatoren lieBen sich dabei mit den Einbauten kombinieren, die in Ab-
sorptionskolonnen zur Erhohung der gas-fliissig Stoffaustauschfldche in Form von Fiillkor-
pern oder strukturierten Packungen bereits integriert sind. Das Ergebnis wiren dann
Einbauten mit zwei Funktionalititen: Erzeugung von Phasengrenzfliache und chemische Akti-
vitdt zur Erhohung der Absorptionsrate. Die chemisch aktiven Einbauten konnten gezielt in
den Bereichen der Kolonne eingesetzt werden, in denen sie besonders vorteilhaft sind. So
wire es denkbar, analog einer zweistufigen aMDEA-Wische (s. Abbildung 3-5), die Absor-
berkolonne im unteren Bereich, wo bei hohem CO,-Partialdruck bereits durch eine reine
MDEA-L6sung ein Grofteil des sauren Gases entfernt werden kann, mit herkommlichen Ein-
bauten auszuriisten und lediglich im oberen Bereich, quasi zur Feinreinigung, chemisch aktive
Einbauten zu verwenden.

Ein moglicher Mechanismus fiir die Absorption von CO; in eine wissrige MDEA-LOsung mit
auf einem Triger immobilisierten Aktivatoren zeigt schematisch Abbildung 4-1. Durch den
gas-fliissig Stoffiibergang (A) 16st sich das CO, zundchst physikalisch in der wissrigen Lo-
sung. Dort stehen ihm nun zwei parallele Reaktionswege zur Verfiigung: zum einen die rela-
tiv langsame Reaktion (B) mit dem in Losung befindlichen MDEA entsprechend Gleichung
(3-10) direkt zum Hydrogencarbonat und zum anderen die Reaktion (C) zum Carbamat mit
den immobilisierten primidren Aminen anlog Gleichung (3-4). Durch Hydrolyse des Carba-

mats (C) entsprechend Gleichung (3-16), d.h. durch Abgabe von Hydrogencarbonationen an
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die iiberflieBende MDEA-L6sung (D), werden die Aktivatoren in-situ im Absorber regeneriert
und stehen fiir die weitere Absorption bereit. Um eine Leistungssteigerung durch die immo-
bilisierten Aktivatoren zu erzielen, miissen die Schritte (C) und (D) in Summe schneller ab-
laufen, als Reaktionsschritt (B). Da die Carbamatbildung eine sehr schnelle Reaktion ist, d.h.
im Falle von MEA und DEA etwa 1000 mal schneller ablduft als die CO,-MDEA-Reaktion
(s. Tabelle 3-1), wird der geschwindigkeitsbestimmende Schritt vermutlich die Hydrolyse des
Carbamats sein. Nur wenn die immobilisierten primédren und sekundidren Amine schnell wie-
der fiir eine erneute Carbamatbildung zur Verfiigung stehen, ist eine Leistungssteigerung fiir

den Absorptionsvorgang durch die Aktivatoren moglich.
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Abbildung 4-1  Schematische Darstellung der Absorption mit immobilisierten Aktivatoren

Neben den Reaktionsgeschwindigkeiten spielt die generelle Verfiigbarkeit der Aktivatoren
eine wichtige Rolle. Dies umfasst, dass die immobilisierten priméren/sekundidren Amine

1. 1in ausreichender Konzentration im Absorber vorhanden sind,

2. dauerhaft stabil am Trédger haften und

3. gut zugénglich fiir das aus der Gasphase iibertretende CO, sind.
Die Konzentration an Aktivatoren und die Stabilitidt der Tragerhaftung hingt von der Art der
Immobilisierung ab. Die Zugénglichkeit fiir das aus der Gasphase iibertretende CO, an die
immobilisierten Aktivatoren wird neben der Trigerstruktur auch durch die Prozessfithrung
beeinflusst. Die Zugénglichkeit ist insofern wichtig, dass letztendlich nicht allein die Schritte
(B) und (C+D) die Absorptionskinetik bestimmen, sondern von entscheidender Bedeutung ist,
inwieweit der Stoffiibergang, Schritt (A), durch die Reaktionen (B) bzw. (C +D) beeinflusst,
d.h. erhoht, werden kann.
Die Untersuchungen zur Machbarkeit des Konzeptes ,,immobilisierte Aktivatoren* umfassen
daher folgende Punkte:
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1. Auswabhl eines hinsichtlich Kapazitit und Stabilitit geeigneten Immobilisierungsver-
fahrens.

2. Charakterisierung der Bindung von CO, an immobilisierte primére/sekunddre Amine
(Carbamatbildung).

3. Charakterisierung der Regeneration (Carbamathydrolyse) von immobilisierten primé-
ren/sekundiren Aminen.

4. Charakterisierung des Einflusses der immobilisierten Aktivatoren bzw. der verwende-

ten Tragerstrukturen auf den gas-fliissig Stoffiibergang.
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5. Strategien zur Immobilisierung von Aktivatoren

Wihrend sie bei der reaktiven Absorption noch unbekannt ist, wird die Immobilisierung akti-
ver Komponenten bei katalytischen Verfahren bereits vielfach angewendet. Ziel ist es in die-
sem Fall, die aktiven Komponenten, d.h. die Katalysatoren, im Reaktionsraum
zuriickzuhalten, um eine moglichst effektive und insbesondere mehrmalige Nutzung dieser
hiufig teueren Stoffe in einem Prozess zu erreichen. Die Anforderungen hinsichtlich der
Konzentration, Stabilitdt und Zuginglichkeit sind bei immobilisierten Aktivatoren und Kata-
lysatoren jedoch vergleichbar, weshalb im Folgenden die bisher fiir Katalysatoren technisch
realisierte Immobilisierungsstrategien hinsichtlich ihrer Anwendbarkeit auf die Immobilisie-

rung von Aktivatoren kurz diskutiert werden sollen.

5.1 Immobilisierung homogener Katalysatoren/Aktivatoren

Betrachtet man technische Systeme, bei denen homogene Katalysatoren im Reaktionsraum
zuriickgehalten werden, so lassen sich unterschiedliche Grade der Immobilisierung charakte-
risieren.

Systeme, bei denen sich der fliissige Katalysator in einer zweiten fliissigen Phase befindet,
weisen den geringsten Immobilisierungsgrad auf. Diese Zweiphasensysteme bestehen in der
Regel aus einem organischen Losungsmittel als Reaktionsmedium und einem organophoben
Losungsmittel als zweite Phase, die den Katalysator enthélt [Behr97]. Beim Austritt aus dem
Reaktor wird die Katalysatorphase abgetrennt und direkt wieder in den Reaktor zuriickge-
fiihrt. Der Katalysator verbleibt somit quasi immobilisiert im Reaktionssystem.

Eine nichste Stufe der Immobilisierung stellen Membranverfahren dar. Die hierbei verwen-
deten Membranen sind fiir Substrat- und Produktmolekiile durchléssig, fiir den Katalysator
dagegen nicht, so dass dieser im Reaktionssystem zuriickgehalten, d.h. immobilisiert, wird.
Diese Form der Immobilisierung wird in der Biotechnologie im Bereich der Enzymimmobili-
sierung hiufig eingesetzt [Vogt91].

Um die Abtrennbarkeit von homogenen Katalysatoren zu erhdhen, kdnnen diese auch in gro-
Bere Strukturen mechanisch eingeschlossen werden. Bekanntestes Beispiel fiir diese Ein-
schlusstechnik ist die Immobilisierung von Ubergangsmetallkomplexen in Zeolithen
[Vogt91]. Dabei wird der Katalysator in den Hohlrdumen des Zeolithen synthetisiert und ist
letztendlich aufgrund seiner Grée im Hohlraum mechanisch immobilisiert.

Hinsichtlich der Immobilisierung von priméren/sekundidren Aminen im Absorber einer CO»-
MDEA-Wische erscheinen die drei Verfahren, bei denen der Katalysator bzw. Aktivator in
homogener Form im Absorber zuriickgehalten wird, nicht praktikabel. Zum einen wird aus-
schlieBlich mit wissrigen Losungen gearbeitet, zum anderen sind die Aktivatoren wie MEA-
und DEA-Molekiile kleiner als MDEA-Molekiile, so dass eine mechanische Abtrennung nicht
moglich ist.
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5.2 Heterogenisierung von Katalysatoren/Aktivatoren

Die klassische Art der Immobilisierung bei der Katalyse stellt die Verwendung eines hetero-
genisierten Katalysators dar. Hierbei handelt es sich um einen homogenen Katalysator, der an
der Oberfliche eines festen - in der Regel chemisch inerten - Triagermaterials gebunden ist.
Heterogene Katalysatoren sind, falls sie im Reaktor suspendiert werden, aufgrund ihrer Grof3e
sehr gut mechanisch abtrennbar und konnen leicht im Reaktor zuriickgehalten werden. In der
Regel werden heterogene Katalysatoren in Festbettreaktoren als Schiittungen eingesetzt, wo-
durch die aktiven Zentren fest im Reaktor immobilisiert sind.

Als anorganische Triger werden Oxide wie SiO,, TiO;, Al,O3, ZrO, und MgO eingesetzt
[Behr97]. Eine herausragende Stellung besitzen hier preiswerte, synthetische Silikate auf-
grund ihrer gut untersuchten physikalischen Eigenschaften, ihrer Reinheit, ihres inerten che-
mischen Verhaltens sowie der vielseitigen und einfachen Mboglichkeiten der
Funktionalisierung iiber Silanolgruppen (s. Abbildung 5.5).

Als organische Triger werden Polymere bzw. Copolymere aus z.B. Styrol bzw. Divinylben-
zol eingesetzt. Eine weit verbreitete Gruppe stellen Trigerkatalysatoren auf Basis von Ionen-
austauscherharzen dar, die je nach Funktionalitiat als saure oder basische Katalysatoren
eingesetzt werden. Bekanntes technisches Beispiel, bei dem ein katalytisch wirkendes Ionen-
austauscherharz durch spezielle Packungs-/Schiittungsstrukturen im Reaktionsapparat immo-
bilisiert ist, ist die Reaktivdestillation [ Kunz99].

Fiir die Immobilisierung von Aktivatoren fiir die CO,-Absorption ist die Heterogenisierung
ein geeignetes Verfahren. Insbesondere die Verwendung von Ionenaustauscherharzen und
ihre Strukturierung analog zur Reaktivdestillation erscheint sinnvoll, da bei der Absorption
wie bei der Reaktivdestillation neben der chemischen Aktivitit auch weitere Faktoren, wie ein
geringer Druckverlust und ein guter gas-fliissig Stofftransport, eine entscheidende Rolle
spielen. Wihrend bei der Reaktivdestillation hauptsichlich saure Ionenaustauscher in Form
von sulfonierten Styrol-Vinylbenzol-Copolymeren verwendet werden [Kunz99], wiirden sich
als immobilisierte Aktivatoren Ionenaustauscher eignen, die mit primédren bzw. sekundéiren

Aminen funktionalisiert sind.
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Abbildung 5-1  Reaktion von CO7 mit an einem Polymer verankerten Amin [Diaf93]
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Diaf et al. [Diaf93] zeigen, dass primére und sekundidre Amine, die an ein Styrol-Vinylben-
zol-Copolymer chemisch gebunden sind, wie die ungebundenen Spezies CO; in Form von
Zwitterionen binden (s. Abbildung 5-1). Die Bindungskapazitit und -stabilitit steigt dabei mit

zunehmender Basizitiat des verankerten Amins.

5.3 Immobilisierung und Strukturierung von heterogenisierten Ka-
talysatoren /Aktivatoren auf Basis funktionalisierter Polymere

5.3.1 Mechanische Immobilisierung von lonenaustauscherpartikeln

Kommerziell erhéltliche Ionenaustauscherpartikel, wie DOWEX® (Dow CHEMICAL
COMPANY) Amberlyst® (RoHM & HAAS) oder Lewatit® (BAYER AG), sind funktionalisierte,
kugelformige Polymere/Copolymere mit Durchmessern im Bereich von 0,4 mm bis 1,2 mm.
Die chemische Aktivitit dieser porosen Polymerkugeln liegt im Bereich von 1 — 2,5 meq/l.
Zum Teil werden diese Kugeln in einfachen Schiittungen verwendet, in denen sie jedoch
hohen mechanischen Belastungen ausgesetzt sind. Da sie selbst noch durch die Losung eine
VolumenvergroBBerung durch Quellung erfahren, ist ein Brechen der Ionenaustauscherkugeln
und ein Abrieb in der Regel nicht zu vermeiden [Kunz99]. Die feinen Abnutzungen
verunreinigen die Waschlosung und erhohen den ohnehin hohen Druckverlust iiber die
Schiittung zusétzlich.

Zur Verringerung der mechanischen Beanspruchung der Polymerkugeln und zur Verringerung
des Druckverlustes sind verschiedene Strukturierungskonzepte entwickelt worden:

Die SULZER CHEMTECH AG bietet zu diesem Zweck katalytische Stoffaustauschpackungen
(Katapack-S) an [Stri95], [MoriOl]. Diese bestehen aus stapelartig angeordneten Packungs-
elementen, die aus mehreren lings der Hauptstromungsrichtung ausgerichteten Lagen aufge-
baut sind (sieche Abbildung 5.2). Die Lagen selbst setzen sich aus kissenartigen Taschen
zusammen, dessen Wiinde fiir das Medium durchléssig sind. Diese Taschen werden mit den

aktiven Ionenaustauschern gefiillt, wobei darauf zu achten ist, Raum zur Quellung zu lassen.

Kolonne mit gestapelten
Packungselementen

kissenartige Taschen

Ionenaustauscher

Abbildung 5.2  Katalytische Stoffaustauschpackungen der SULZER CHEMTECH AG [Stri95]
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Die Zwischenrdume der Taschen werden als Stromungskanile verwendet, die gegeneinander
gekreuzt angeordnet sind, so dass fiir eine gute Durchmischung der fluiden Phasen gesorgt ist.
Die katalytischen Stoffaustauschpackungen sind mechanisch stabil und verursachen, wie auch

herkommliche strukturierte Packungselemente, relativ geringe Druckverluste.

zylindrischer
Maschendraht

eingeschlossener
Tonenaustauscher

\;/ /1;°-90°

e

I

Abbildung 5.3:  Katalytischen Maschendrahttaschen der CHEMICAL RESEARCH & LICENSING
COMPANY [Hear92]

Das Konzept der CHEMICAL RESEARCH & LICENSING COMPANY sieht den Einschluss von
Ionenaustauscherharz in Maschendraht vor [Hear92]. Hierzu wird ein zylindrischer Maschen-
draht, der doppelt so lang wie breit ist, mit lonentauscherharz gefiillt und die Enden durch
Faltung verschlossen (s. Abbildung 5.3). Die Faltungen haben zueinander einen Winkel von
15°-90°. Die so geformten Ionenaustauschertaschen werden dann als Schiittung im Apparat
verwendet, wobei die Schiittdichte in weiten Grenzen variiert werden kann. Fiir die Anwen-
dung bei gas-fliissig Systemen ist zur Verringerung des Druckverlustes eine eher geringe
Schiittungsdichte, d.h. eine hohe Schiittungsporositit, anzustreben.

In den Taschen ist das Quellen des Ionentauscherharzes durch einen ausreichenden Hohl-
raumanteil moglich, zudem ist durch den Maschendraht als Einschlussmaterial auch eine ge-
wisse Verformungsmoglichkeit gegeben. Bei groen Packungshohen kann es jedoch leicht
durch mechanische Belastung zu Verformungen der Taschen kommen, die einen Verschleil3
bis hin zur Zerstorung der eingeschlossenen Polymerkugeln zur Folge haben koénnen
[Kunz99].

CpTECH® bietet ebenfalls eine katalytische Packung auf Basis herkommlicher kugelférmiger
Ionenaustauscherharze an. Hierbei wird das Ionentauscherharz zwischen zwei Lagen eines
Glasfasergewebes eingendht [Kunz99]. Zur Verstarkung wird das Glasfasergewebe mit einer

rostfreien Edelstahlstrickmatte aufgerollt und fest verniht. Die ballenférmigen Packungen (s.



5 Strategien zur Immobilisierung von Aktivatoren 47

Abbildung 5.4) werden in zwei Groen hergestellt, wobei die GroBen so dimensioniert sind,
dass zwolf kleine Ballen das Volumen eines groen Ballen einnehmen. Ziel dieser Groflen-
auswahl ist es, alle iiblichen Kolonnendurchmesser ausfiillen zu kénnen. Ein grofler Ballen
hat einen Durchmesser von ca. 40 cm bei einer Liange von ca. 50 cm. Die Kolonnen werden
mit Stapelhohen von bis zu drei Ballen auf einem Zwischenboden gefiillt. Die Packung besitzt
allerdings nur einen geringen Hohlraumanteil, so dass relativ hohe Druckverluste gegeben

sind, was fiir den Einsatz in gas-fliissig Systemen eher ungiinstig ist.
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Abbildung 5.4:  Katalytischen Ballen von CDTECH® [Kunz99]

5.3.2 Beschichtung von Tragerstoffen mit funktionalisieren Polymeren

Um die einfache Funktionalisierung von Polymeren mit der Stabilitit keramischer, metalli-
scher oder glidserner Triagermaterialien zu kombinieren gibt es auch Versuche, diese inerten
Triger mit einem funktionalisierten Polymer bzw. lonenaustauscher zu beschichten.

Beim Verfahren der CHEMICAL RESEARCH & LICENSING COMPANY [Smit78] wird dazu das
funktionalisierte Polymer zunichst separat hergestellt, dann in einem aromatischen oder chlo-
rierten Losungsmittel gelost und anschlieBend auf die Oberflidche eines unpordsen Trigers
aufgebracht. Nachdem das Losungsmittel verdampft ist, bildet das Polymer eine geschlossene
Hiille um den Trédger und ist somit mechanisch gebunden. Um die Loslichkeit zu gewihrleis-
ten, ist der Vernetzungsgrad des Polymers jedoch in der Regel gering, wodurch es im spiteren
Einsatz zum Ablosen der Beschichtung kommen kann. Eine Moglichkeit, dem Ablosen des
Polymers entgegen zu wirken, ist, das aufgebrachte Polymer nachtriglich weiter zu vernetzen.
Voraussetzung ist hierfiir ein im Polymer enthaltener, nicht vollstindig abreagierter Vernet-
zer, wie z. B. Divinylbenzol, der nachtrédglich beispielsweise durch UV-Licht zur Reaktion
gebracht wird. Da das Polymer aber, selbst wenn es hoch vernetzt ist, in Fliissigkeiten und
Losungsmitteln quillt, sind auch hier mechanische Spannungen zu erwarten, die zu einem

Abplatzen der Polymerhiille fiihren konnen. Die spezifische chemische Aktivitit dieser Poly-
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mer-Tréagerstruktur ist dariiber hinaus in der Regel deutlich kleiner als die der pordsen Ionen-

austauscherharze, da die chemisch aktive Oberflichenschicht nur recht diinn ist [Kunz99].
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Abbildung 5.5:  Beschichtung eines inerten Tridgers durch Silanisierung [Kunz99]

Eine andere Moglichkeit, inerte Triager mit einem funktionalisierten Ionentauscher zu be-
schichten, ist die Silanisierung. Dabei wird ein funktionalisiertes Monomer in einer mono-
molekularen Schicht chemisch an die Tréageroberfliche gekoppelt [Kunz99]. Der Tréger ist
vorzugsweise makropords, damit dieser eine moglichst groe Gesamtoberflache und gleich-
zeitig geniigend groBe Poren besitzt, um eine Stofftransportlimitierung moglichst gering zu
halten. Zur Anwendbarkeit des Prinzips muss der Trager Silanolgruppen besitzen, die mit
Silanen chemische Verbindungen eingehen (s. Abbildung 5.5). Als Triager kommen daher
z. B. Kieselgele oder poroses Glas in Frage. Ein geeignetes Silan ist z. B. Trichlorphenylsilan,
wobei der Phenylrest die Funktionalisierungsmoglichkeit iiber eine alkylierende Reaktion
ermoglicht.

Eine mechanische Beanspruchung durch Quellung ist bei dieser Beschichtungsart nicht gege-
ben. Ein groBer Nachteil ist allerdings, dass bei dieser Beschichtungsart die Anzahl der akti-
ven Stellen aufgrund der lediglich monomolekularen Schicht ebenfalls sehr klein ist, wodurch
ein nach dieser Methode hergestellter Katalysator bzw. Aktivator fiir den technischen Einsatz

ungeeignet erscheint.

5.3.3 Immobilisierung von funktionalisierten Polymeren in porésen Trager-
materialien

Bei pordsen Tridgermaterialien, wie offenporigem Glas oder Keramikmaterial, lassen sich
funktionalisierte Polymere im Inneren des Trédgers auch mechanisch immobilisieren. Bei ei-
nem Verfahren von Bareis et al. [Bare76] wird das Triagermaterial zunédchst mit einer Suspen-
sion getrdankt, die ein gelostes funktionalisiertes Polymer enthilt. Das Losungsmittel wird
dann verdampft, wobei sich die Polymerpartikel zunichst an den Wénden und in den Hohl-
rdumen des Trigermaterials anlagern. Durch Erhitzen bis an den Erweichungspunkt werden
die Partikel anschlieend untereinander verbunden, so dass sich eine Polymerstruktur bildet,

die groBer als die Porenoffnungen des Trigers sind. Das Polymer ist somit mechanisch in den
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Poren fixiert, eine direkte Haftung an der Trageroberfldche ist nicht erforderlich. Da das Tri-
germaterial eine hohere mechanische Stabilitdt aufweist als das Polymer, ist dieses durch den
Triger von mechanischer Belastung weitgehend geschiitzt. Bei der Herstellung ist jedoch zu
beachten, dass beim Erhitzen die Polymere nicht vollstindig schmelzen.

Eine andere Moglichkeit, funktionalisierte Polymere in pordsen Tridgermaterialen zu veran-
kern, schldgt Kunz vor [Kunz94]. Im Gegensatz zu dem oben erlduterten Verfahren, bei dem
die Tranklosung bereits polymerisiertes Material enthélt, wird bei dem von ihm vorgeschla-
genen Verfahren der pordse Triger zundchst mit einer Monomerldsung, bestehend aus Styrol,
Divinylbenzol und einem Porenbildner (Cs- bis Cjs-Alkane), getrinkt. Die Polymerisation
findet anschlieBend, z.B. als Fillungspolymerisation, direkt in den Poren statt. Der Vorteil
dieses Verfahrens ist eine sehr gleichmifBlige Verteilung des Polymers in den Porenriumen
des Trigermaterials. Durch die Verwendung eines Porenbildners ergibt sich aulerdem fiir das
Polymer eine hohe Porositit, wodurch eine hohe spezifische Oberfliche und somit groe An-
zahl aktiver Zentren erzielt werden kann. Bei den Trigermaterialien verwendet Kunz ver-
schiedene Formen, wie z.B. Kugeln, Raschig-Ringe oder Fiillringe, die sich fiir

Reaktorschiittungen eigenen.

5.4 Auswabhl eines geeigneten Aktivators

Wie der Literaturiiberblick in den vorangegangenen Abschnitten zeigt, sind Polymere gut
geeignet, um mit basischen oder sauren funktionellen Gruppen stabil und mit fiir technische
Prozesse ausreichender Konzentration funktionalisiert zu werden. Insbesondere saure Ionen-
austauscherkugeln werden bereits fiir viele Prozesse bereits erfolgreich eingesetzt, nicht zu-
letzt aufgrund der guten Moglichkeiten, sie in den Kolonnen zu lokalisieren und strukturieren.
Im Rahmen dieser Arbeit, soll daher nun untersucht werden, ob sich ein basischer, d.h. mit
priméren/sekundidren Aminen funktionalisierter, lonenaustauscher eignet, die Absorption von

CO; in wissrige Losungen zu beschleunigen.

Abbildung 5.6:  Basischer Ionentauscher Lewatit® VP OC 1065 der BAYER AG
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Die BAYER AG bietet hierzu mit dem basischen Ionenaustauscher ,,Lewatit® VP OC 1065
ein geeignetes Produkt an [Baye03]. Die kugelformigen, makropordsen Polystyrolkugeln (s.
Abbildung 5.6) sind mit dem primdren Benzylamin funktionalisiert. Die wichtigsten

physikalischen und chemischen Eigenschaften sind in Tabelle 5-1 zusammengefasst.

Tabelle 5-1 Chemische und physikalische Eigenschaften von ,.Lewatit® VP OC 1065“ [Baye03]

Stoffdaten von Lewatit VP OC 1065

Funktionelle Gruppe Primédres Amin
Korngrofie 0,5 mm - 1 mm
Schiittdichte 540 g/1
Apparente Dichte 1092 g/
Chemische Kapazitit 2,3 min eq./1
Porenvolumen 0,27 ml/g
Regeneriermittel NaOH
Temperaturbestindigkeit -10 °C - 100 °C
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6. CO, - Adsorption aus der Gasphase

6.1 Ziel der Untersuchungen

Mit Hilfe der Experimente zur Adsorption von CO, aus der Gasphase soll untersucht werden,
inwieweit die an einem Polystyrol fixierten immobilisierten primidren Amine in Form des lo-
nenaustauschers ,,Lewatit® VP OC 1065 CO, binden konnen. Neben der Bestimmung der
Adsorbenskapazitit sollen dabei auch Riickschliisse auf die Kinetik des Adsorptionsvorgangs

gezogen werden.

6.2 Versuchsaufbau

(T
omputer

o
He . (f  Adsorptions-

Abbildung 6-1  Versuchsaufbau fiir die Adsorption von CO; aus der Gasphase

Fiir die Untersuchung zur Adsorption von CO, auf dem Ionenaustauscher ,,Lewatit® VP OC
1065 werden 3,34 g lonenaustauscherkugeln in eine gewickelte Glassidule gepackt, die einen
Innendurchmesser von 4 mm und eine Linge von 1,0 m hat. Die Glassdule wird zur Tempe-
rierung in einen Temperierofen eines Gaschromatographen gehédngt. Die Charakterisierung
des Adsorptionsverhaltens soll entsprechend Kapitel 2.2.4 durch Auswertung von Durch-
bruchskurven erfolgen. Dazu wird am Siduleneingang ein Konzentrationssprung aufgegeben
und am Siulenausgang die zeitliche Anderung der Austrittskonzentration gemessen.

Der Volumenstrom des Tridgergases Helium wird iiber ein Ventil (FIC 1) des Gaschroma-
tographen eingestellt (s. Abbildung 6-1). Der Gasvolumenstrom des Markers Stickstoffs (N»)
bzw. des Adsorptivs (CO;) wird iiber das externe Ventil FIC2 geregelt, wobei die
Einstellung, ob N, oder CO, verwendet wird, iiber ein Drei-Wege-Handventil (V1) erfolgt. Da
das Ventil FIC?2 einige Sekunden Ansprechzeit benotigt, bis sich der gewiinschte
Gasdurchsatz eingeregelt hat, wird der Gasstrom vor Aufgabe des Stufensignals durch das
Handventil (V2) zunichst in die Atmosphire geleitet.

Die Analyse des die Siule verlassenden Gasstroms erfolgt durch den Wirmeleitfihigkeitsde-

tektor des Gaschromatographen. Das Signal wird an einen Computer iibertragen, wo es mit



6 CO2 - Adsorption aus der Gasphase 52

hinsichtlich der Gaszusammensetzung ausgewertet wird. Die Ofentemperatur und der Druck
des Gases werden ebenfalls durch die Messinstrumente des Gaschromatographen erfasst und

an den Computer iibertragen.

6.3 Versuchsprogramm

Wie in Kapitel 2.2.4 erldutert, ist es zur Bestimmung der Adsorbensbeladung durch Auswer-
tung von Durchbruchskurven notwendig, zunéchst das freie Volumen des Systems, d.h. das
Volumen der Gaszuleitung sowie das freie Volumen der Schiittung zu ermitteln. Da es sich
bei dem Ionenaustauscher um porose Kugeln handelt, soll das freie Volumen aus der mittleren
Verweilzeit eines Markers bestimmt werden. In den Versuchen FG 1 bis FG 3 (s. Tabelle 6-1)
werden dazu Konzentrationsspriinge mit verschiedenen Konzentrationen inerten Stickstoffs

aufgegeben.

Tabelle 6-1 Spezifikationen der Versuche zur CO,-Adsorption aus der Gasphase

Versuchsreihe Marker/ Volumenstrom | Konzentration Temperatur
Adsorptiv [ml/min] [vol-%] [°C]
FG 1 N, 20 10,0 25
FG2 N, 20 75 23
FG 3 N, 20 5,0 25
FG 4 Co, 20 100 >
FG5 CO, 20 7.5 25
FG 6 CO, 20 5,0 25
FG7 CcO, 10 20.0 >3
FG 8 CO, 50 10 >3
FG9 CcoO, 20 10.0 0
FG 10 CO, 20 10.0 55

Die Adsorption von CO; wird zunéchst fiir eine Temperatur von 25°C untersucht. Um eine
Adsorptionsisotherme bestimmen zu kénnen, werden bei einem konstanten Volumenstrom in
den Versuchen FG 4 bis FG 6 verschiedene CO,-Konzentrationen aufgegeben.

In den Versuchen FG 7 und FG 8 wird neben der Konzentration auch der Volumenstrom va-
ritert. Zum einen werden dadurch zwei weitere Wertepaare fiir die Adsorptionsisotherme er-
mittelt, zum anderen dienen diese Versuche dazu, den Einfluss des Volumenstroms auf die
Adsorptionskinetik diskutieren zu konnen.

Um Aussagen iiber die Temperaturabhingigkeit der Adsorbensbeladung und der Adsorp-
tionskinetik zu treffen, werden bei konstanter CO,-Konzentration in den Versuchen FG 9 und
FG 10 Temperaturen von 40°C bzw. 55°C eingestellt.

Der Druck der Gases am Siuleneingang betriigt 1,10-10° Pa bei den Versuchen mit einer
Temperatur von 25°C, bei den Versuchen mit Temperaturen von 40°C bzw. 55°C steigt er auf
1,16-10° Pa bzw. 1,21-10° Pa an.
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6.4 Auswertung der Versuchsergebnisse

6.4.1 Durchbruchskurven fir Stickstoff
Die Durchbruchskurven der Versuche FG 1 bist FG 3, d.h. die zeitlichen Verldufe der auf die

N,-Eintrittskonzentrationen normierten N,-Austrittskonzentrationen, sind in Abbildung 6-2
dargestellt. Bei allen drei Versuchen steigt die Austrittskonzentration nach etwa 3 Minuten
steil an und erreicht nach etwa 10 Minuten den Wert der jeweiligen Eingangskonzentration.
Dass alle drei Durchbruchskurven trotz unterschiedlicher Eingangskonzentrationen nahezu
identisch sind, zeigt, dass Stickstoff gegeniiber einer Bindung an den Ionenaustauscherkugeln

als inert betrachtet werden kann.
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Abbildung 6-2  Durchbruchskurven von Stickstoff fiir verschiedene Eingangskonzentrationen bei
konstantem Volumenstrom

Entsprechend Kapitel 2.2.4 lésst sich aus der mittleren Verweilzeit Ty des Stickstoffs und
dem Volumenstrom VFG’N’ das freie Volumen Vi . des Systems errechnen:

(6-1)

VFG,frei = VFG,N2 “TrG N,

Die mittleren Verweilzeiten errechnen sich wiederum aus dem Integral:

= aus (t)
FG N2 { ein ] (6'2)
CN7

Mit der durchschnittlichen mittleren Verweilzeit von Ty, =3,95min (s. Tabelle 6-2) ergibt

o'—.

sich schlieBlich ein freies Volumen von Vi .. =79,0ml. Das Volumen der Gasleitungen
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betrdgt in Summe etwa V =70ml, so dass sich bei einem Leervolumen der Siule

FG,Leitungen

von Vi;aue =12,6ml aus dem gemessenen freiem Volumen eine Gesamtporositit in der

Siule abschitzen ldsst zu:

P VFG,frei _VFG,frei _ 79,0—70 — 072
" Vi s 126 =

(6-3)

Die hohe Gesamtporositit ist darauf zuriickzufiihren, dass die Saule mit feuchten Partikeln

befiillt worden ist, die beim Trocknen im Gasstrom deutlich sichtbar geschrumpft sind.

Tabelle 6-2 Mittlere Verweilzeiten von Stickstoff

Mittlere Verweilzeit
Versuchsreihe .
[min]
FG 1 4,11
FG2 3,91
FG 3 3,83
Mittelwert: 3,95 (£ 3,57 %)

6.4.2 Durchbruchskurven fiir CO,
In Abbildung 6-3 sind die Durchbruchskurven fiir die Versuche FG 4 bis FG 6, d.h. fiir die

Versuche bei 25°C mit konstantem Volumenstrom und variierter CO,-Eingangskonzentration
aufgetragen. Im Vergleich zu den Versuchen mit Stickstoff sind die Durchbruchszeiten, d.h.
der Zeitraum, nach dem CO, am Séulenausgang detektiert wird, deutlich ldnger, was fiir eine
Adsorption des CO, durch die immobilisierten primdren Amine des lonenaustauschers
spricht. Die Durchbruchszeiten sind dabei abhingig vom CO,-Stoffmengenstrom: Beim Ver-
such mit dem hochsten CO,-Stoffmengenstrom (FG 4) steigt die Austrittskonzentration nach
etwa 80 min, beim Versuch mit dem mittleren CO,-Stoffmengenstrom (FG 5) nach etwa
105 min und beim Versuch mit dem geringsten CO,-Stoffmengenstrom (FG 6) nach etwa
135 min an. Der Anstieg aller drei Kurven erfolgt nahezu senkrecht. Erst oberhalb eines
Wertes der normierten Ausgangskonzentration von 0,85 flachen die Kurven ab und erreichen
jeweils innerhalb von 20 min einen Wert von 0,95. Der stationidre Endwert, an dem die Aus-
trittskonzentration der Eintrittskonzentration entspricht, wird etwa jeweils nach weiteren 80
min erreicht.

Hinsichtlich der Adsorptionskinetik ldsst sich aus dem sehr steilen Anstieg der Kurven ent-
sprechend Kapitel 2.2.4 schlussfolgern, dass die Adsorption quasi instantan erfolgt und fiir
den Grossteil der Adsorptionsplitze keine Stofftransporthemmung vorliegt. Lediglich fiir die
Adsorptionsplitze, die jeweils nach Erreichen eines Wertes der normierten Austrittskonzent-
ration von 0,85 besetzt werden, deutet der sehr langsame Anstieg der Kurven auf den stationé-

ren Endwert auf eine langsame, vermutlich durch den Stofftransport limitierte
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Adsorptionskinetik hin. Abbildung 6-4, in der die Durchbruchkurven der Versuche FG 4,
FG 7 und FG 8 dargestellt sind, zeigt, dass der Volumenstrom keinen Einfluss auf die Ad-
sorptionskinetik hat. Die CO;-Austrittskonzentrationen der drei Versuche steigen nach dem

Durchbruch wieder nahezu senkrecht an und flachen, wie zuvor beschrieben, erst im oberen

Bereich ab.
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Abbildung 6-3  Durchbruchskurven von CO, fiir verschiedene Eingangskonzentrationen bei kon-
stantem Volumenstrom und konstanter Temperatur

Die Durchbruchszeiten der in Abbildung 6-4 dargestellten Versuche sind trotz gleicher CO»-
Stoffmengenstrome nicht identisch. Es zeigt sich vielmehr eine Abhingigkeit von der Gas-
phasenkonzentration, wobei die adsorbierte Menge an CO, mit zunehmender CO,-Konzen-
tration in der Gasphase zunimmt. Der funktionelle Zusammenhang zwischen Adsorbensbela-
dung und Gasphasenkonzentration kann, wie in Kapitel 2.2.2 erlautert, durch eine

Adsorptionsisotherme wiedergegeben werden. Die Adsorbensbeladung im Gleichgewicht

quz lasst sich jeweils analog Gleichung (2-49) aus der Durchbruchskurve berechnen:

cgg, . % Ceo, (D
Qco, = —| Vig J‘ I——— 1t = Vig i (6-4)
Lewatit 0 Co,

Die eintretende CO,-Gasphasenkonzentration cgg, [mol/m?] kann dabei aus dem Volumenan-

teil yzigz [vol-%] tiber das ideale Gasgesetz bestimmt werden:

ein _ PrG 'yggz (6-5)

C
© R.T
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—0—FG 7: 20,0 vol% CO2 (10 ml/min, 25°C)
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Abbildung 6-4
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Durchbruchskurven von CO, fiir verschiedene Eingangskonzentrationen und Volu-
menstrome bei konstanter Temperatur

Die berechneten Adsorbensbeladungen sind in Tabelle 6-3 zusammengefasst. Wie die graphi-

sche Auftragung in Abbildung 6-5 zeigt, lédsst sich der funktionelle Zusammenhang zwischen

Adsorbensbeladung und Gasphasenkonzentration bei einer Temperatur von 25°C durch eine

Langmuir-Isotherme anpassen.

Tabelle 6-3 Adsorbensbeladung bei der CO,-Adsorption aus der Gasphase

Versuchsreihe Temperatur CO; - Gasphasen- Adsorbensbeladung
[°C] konzentration [mol/m?] [mol/kg]
FG 4 25 444 211
FG5 25 3,33 2.13
FG o6 25 2,22 1,80
FG7 25 8,88 2,22
FG 8 25 1,78 1.93
FG 9 40 4.44 1.93
FG 10 55 4,44 1,66

Ein Vergleich der Adsorbensbeladungen der Versuche FG 4, FG 9 und FG 10 zeigt, dass bei

gleicher CO,-Gasphasenkonzentration die Adsorbensbeladung mit steigender Temperatur

abnimmt. Dies ist plausibel, da Adsorptionsvorgéinge in der Regel mit einer Wirmetdonung

einhergehen (s. Kapitel 2.2.1) und somit eine Temperaturerhohung das Adsorptionsgleichge-

wicht in Richtung des freien Molekiils verschiebt.
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Abbildung 6-5  Langmuir-Isotherme fiir die Adsorption von CO, aus der Gasphase durch Ionen-
austauscherkugeln ,Lewatit® VP OC 1065 bei 25 °C
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Abbildung 6-6  Durchbruchskurven von CO, fiir verschiedene Temperaturen bei konstanter Ein-
gangskonzentrationen und konstantem Volumenstrom

Bei den in Abbildung 6-6 dargestellten Durchbruchskurven zeigt sich dies in den mit
steigender Temperatur kiirzer werdenden Durchbruchszeiten. Auf den typischen Verlauf der

Kurven und somit auf die Adsorptionskinetik hat die Temperaturerhéhung keinen Einfluss.
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6.5 Zusammenfassung der Versuchsergebnisse

Die Ergebnisse der Untersuchungen zeigen deutlich, dass CO, durch an einem Polystyrol
immobilisierte primdre Amine in Form des Ionenaustauschers ,Lewatit® VP OC 1065 ge-
bunden werden kann. Fiir eine Temperatur von 25°C kann das Adsorptionsgleichgewicht
durch eine Langmuir-Isotherme wiedergeben werden. Die ermittelte maximale Adsorptions-
kapazitit, die in der Langmuir-Gleichung durch die Faktor der monomolekularen Beladung

Qpone Ausgedriickt wird, liegt mit 2,34 mol/kg in der GroBenordnung der vom Hersteller an-

gegebenen chemischen Aktivitit (s. Tabelle 4.1). Bei hoheren Temperaturen nimmt die Kapa-
zitdt erwartungsgemall ab, allerdings werden auch bei 55°C noch signifikante Mengen an
COa, d.h. iiber 70% der maximalen Adsorptionskapazitit, adsorbiert.

Der Verlauf der gemessenen Durchbruchskurven deutet auf eine sehr schnelle Adsorptionski-
netik hin, d.h. fiir den Grofteil der Adsorptionsplitze existieren bei der Adsorption von CO,
aus der Gasphase keine nennenswerten Stofftransportwiderstinde und das Adsorptionsgleich-

gewicht stellt sich spontan ein.
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7. CO, - Absorption in einer begasten Riihrzelle

7.1 Ziel der Untersuchungen

Anhand von Versuchen mit einer begasten Riihrzelle werden qualitative Untersuchungen hin-
sichtlich des Absorptionsverhaltens von fliissigen und immobilisierten Aminen sowie deren
Kombinationen in wissriger Losung durchgefiihrt.

Dabei soll zunidchst geklidrt werden, ob iiberhaupt eine Bindung von CO;, durch auf einem
Polymer immobilisierte primidre Amine moglich ist, wenn diese in wéssriger Losung suspen-
diert sind. Anschlieend soll untersucht werden, ob sich die Absorption von CO; in eine
wissrige Losung von tertidrem Methyldiethanolamin (MDEA) durch die Zugabe von immo-
bilisierten primdren Aminen als Aktivatoren in dhnlicher Weise beschleunigen ldsst, wie

durch die Zugabe von fliissigen Aktivatoren.

7.2 Versuchsaufbau

Gaschromatograph

Referenzgas @
Bypass 4%

iy I ]

Computer

i

4 Riihrzelle Druckausgleichsbehiilter

Abbildung 7-1  Versuchsaufbau fiir die Absorptionsmessungen mit einer begasten Riihrzelle

Die Riihrzelle wird beziiglich der Fliissigkeit bzw. Suspension diskontinuierlich betrieben (s.
Abbildung 7-1). Zur Untersuchung des Absorptionsverhaltens von fliissigen und immobili-
sierten Aminen sowie deren Kombinationen in wissriger Losung wird einem kontinuierlich
durch die Riihrzelle stromenden N,-Gasstrom am Startzeitpunkt der jeweiligen Messung ein
CO,—Stufensignal aufgeben. Anhand der zeitlichen Verldufe der CO,—Austrittskonzentratio-
nen (Durchbruchskurven) konnen das Absorptionsverhalten der verschiedenen Losungen bzw.
Suspensionen mit einander verglichen werden [Orie00].

Die Regelung der Volumenstrome des Stickstoffs und des Kohlenstoffdioxids erfolgt getrennt
je uber ein regelbares Durchflussventil (FIC 1 bzw. FIC 2). Da diese Ventile einige Sekunden
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Ansprechzeit bendtigen, bis sich der gewiinschte Gasdurchsatz eingeregelt hat, kann der CO»-
Gasstrom vor Aufgabe des Stufensignals durch das Handventil (V1) zunichst in die Atmo-
sphire geleitet werden. Nach dem Start der Messung werden die Gasstrome der beiden Kom-
ponenten zusammengefiihrt und iiber eine gemeinsame Gasleitung, in der eine vollstindige
Durchmischung stattfindet, von unten in die Riihrzelle eingeleitet. Nach dem Durchstrémen
der Fliissigkeit bzw. der Suspension wird das Gas iiber den Riihrzellendeckel abgezogen. Ein
Teil des Gases wird zur Analyse durch den Wirmeleitfihigkeitsdetektor eines Gaschroma-
tographen der Firma Hewlett Packard geleitet. Mit Hilfe eines angeschlossenen Computers
und des Messwerterfassungsprogramms ,,HP ChemStation** wird die zeitliche Anderung der

Wirmeleitfahigkeit erfasst und hinsichtlich der Gaszusammensetzung ausgewertet.
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Abbildung 7-2  Schematische Darstellung der verwendeten Riihrzelle

Da das Messsignal des Wirmeleitfihigkeitsdetektors stark vom Gasdurchfluss abhédngt, wird
dieser durch das Gas-Rotameter (FI 3) und das Handventil (V4) auf einen konstanten Wert
von 50 ml/min geregelt. Um eine durch Druckschwankungen im System hervorgerufene
Storung des aufgezeichneten Messsignals zu minimieren, wird der restliche Gasstrom iiber ein
Tauchrohr durch einen mit Wasser gefiillten Druckausgleichsbehilter in die Atmosphire

geleitet. Zur Kalibrierung der Analytik kann der Gasstrom durch eine entsprechende Stellung
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der Drei-Wege-Ventile (V2) und (V3) iiber einen Bypass an der Riihrzelle vorbei geleitet
werden.

Die Temperierung der Riihrzelle erfolgt iiber einen Doppelmantel und wird mit Hilfe eines
Thermostaten geregelt. Die Messung der Fliissigkeits- bzw. Suspensionstemperatur erfolgt
durch ein Quecksilberthermometer (TI 1). Der Riihrer zur Dispersion des Gases und Suspen-
dierung der immobilisierten Aktivatoren ist am Deckel der Riihrzelle angebracht und wird
durch einen Motor (M) angetrieben. Mittels eines magnetischen Drehzahlmessers (QI 1) er-
folgt die Messung der am Motor eingestellten Riihrerdrehzahl, die an einem entsprechenden
Verstirker digital angezeigt wird.

Der Innendurchmesser der verwendeten Riihrzelle betrdgt 150 mm. die Hohe 200 mm (s.
Abbildung 7-2). Es wird ein Schrégblattrithrer mit einem Durchmesser von 50 mm verwendet.
Vier gleichmiBig iiber den Umfang verteilte Stromstorer mit einer Breite von je 15 mm unter-
stiitzen die Durchmischung. Der Gaseintritt am Boden der Riihrzelle erfolgt durch ein Glas-
rohr mit einem Innendurchmesser von 4 mm, wobei sich die Austrittsoffnung genau auf

mittlerer Hohe zwischen Boden und Riihrer befindet.

7.3 Versuchsprogramm

Als Vergleichsgrundlage werden zunichst Versuche mit destilliertem Wasser durchgefiihrt.
Da sich die Absorptionskapazitidt von CO, in Wasser anhand von Literaturdaten leicht be-
rechnen lasst, konnen aus diesen Durchbruchskurven auch Riickschliisse auf das Verweilzeit-

verhalten der Versuchapparatur gezogen werden.

Tabelle 7-1 Standardbedingungen fiir die Absorptionsversuche mit der begasten Riihrzelle

Versuchsgrofie Standardwert Toleranz
Temperatur in der Riihrzelle Trz [K] 25 0,2
Druck in der Riihrzelle Prz [Pa] 1,15-10° +0,05-10°
Volumen der Fliissigkeit/Suspension VizL (1] 2,5 +0,01
N,-Volumenstrom Vezx,  [V/min] 1,00 +0,01
CO,-Volumenstrom Vezco,  [V/min] 0,74 +0,01
Riihrerdrehzahl [U/min] 1000 +5

Es folgen Versuche mit wissrigen Losungen des tertidren Methyldiethanolamins (MDEA),
sekundiren Diethanolamins (DEA) sowie einer Mischung aus MDEA und DEA, bei der das
sekundédre Amin als fliissiger Aktivator zu verstehen ist. Die Gesamtkonzentration an gelosten
Aminen betrdgt jeweils 0,25 mol/l. Ein Vergleich der Durchbruchskurven der wissrigen
MDEA- und wissrigen DEA-Losung gibt Aufschluss iiber das unterschiedliche Absorptions-
verhalten von tertidren und sekunddren Aminen. Die Messungen mit der wissrigen MDEA-
Losung bilden auch die Grundlage fiir die Beurteilung des Einflusses von fliissigen bzw. im-

mobilisierten Aktivatoren auf die Absorption von CO, mit aktivierten MDEA-L6sungen.
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Als immobilisierte Aktivatoren werden die Ionenaustauscherkugeln ,,Lewatit® VP OC 1065
(s. Kapitel 5.4) verwendet. Um zu iiberpriifen, ob diese, wenn sie in wéssriger Losung suspen-
diert sind, CO; binden, werden zunéchst Versuche durchgefiihrt, bei denen unterschiedliche
Mengen an lonenaustauscherkugeln in destilliertem Wasser suspendiert sind. Zur Untersu-
chung des Einflusses immobilisierter Aktivatoren auf die Absorptionsleistung wissriger
MDEA-L6sungen werden dann Versuche durchgefiihrt, bei denen die Ionenaustauscherkugeln
in einer MDEA-L6sung suspendiert sind. Die Kapazitit der zugesetzten immobilisierten
primdren Amine entspricht dabei der Kapazitit der in den MDEA/DEA-Versuchen verwen-

deten fliissigen Aktivatoren.

Tabelle 7-2 Spezifikationen der Absorptionsversuche mit der begasten Riihrzelle

Versuchsreihe Spezifikation der Fliissigkeit in der Riihrzelle "
RZ 1 destilliertes Wasser
RZ 2 wissrige Losung mit MDEA (0,25 mol/l)
RZ3 wissrige Losung mit DEA (0,25 mol/l)
RZ 4 wissrige Losung mit MDEA (0,20 mol/l) und DEA (0,05 mol/l)
RZ5 Suspension von 400 ml Lewatit (NaOH regeneriert) in destilliertem Wasser
RZ 6 Suspension von 600 ml Lewatit (NaOH regeneriert) in destilliertem Wasser
RZ7 Suspension von 400 ml Lewatit (MDEA regeneriert) in destilliertem Wasser
RZ 8 Suspension von 400 ml Lewatit (N, regeneriert) in destilliertem Wasser
RZ 9 Suspension von 400 ml Lewatit (NaOH regeneriert) in wissriger MDEA-L6sung

(0,20 mol/1)

& Volumenangaben Lewatit in ml Schiittvolumen

Um Messfehler zu minimieren, werden alle Versuche mehrmals durchgefiihrt. Eine Auflis-
tung aller Versuchsreihen findet sich in Tabelle 7-2. Die Mengenangaben beziiglich der ver-
wendeten lonenaustauschermenge bezeichnen jeweils das in einem Standzylinder
ausgemessene Schiittvolumen der zugegebenen Ionenaustauscherkugeln. Fiir die Menge an zu
suspendierenden Ionenaustauscherkugeln ergibt sich aufgrund der einzubringenden Riihrer-
leistung eine Obergrenze von 600 ml, bei deren Uberschreiten sich groBere Mengen am Riihr-
zellenboden ablagern und nicht von einer vollstdndigen Suspendierung ausgegangen werden
kann.

Die mit CO; beladenen Ionentauscherkugeln werden nach einem Versuch regeneriert und fiir
folgende Versuche wieder verwendet. Die Regeneration erfolgt standardisiert in einem sepa-
raten Riithrgefdl durch einstiindiges Suspendieren in einer In NaOH (RZ5 & RZ 6) bzw.
MDEA-L6sung (RZ 7) mit anschlieBendem mehrmaligem Waschen mit destilliertem Wasser
bis zur pH-Neutralitdt. Vor Versuchsreihe RZ 8 werden die suspendierten, beladenen Ionen-
austauscherpartikel in der begasten Riihrzelle belassen und lediglich iiber 2 Stunden mit N,

begast.
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Die wissrigen Aminlésungen werden fiir jeden Versuch neu angesetzt. Das Methyldiethanol-
amin und das Diethanolamin haben Reinheiten von 98 % und stammen von der Firma Fluka
(Buchs/Deutschland).

7.4 Auswertung der Versuchsergebnisse

7.4.1 Absorptionsmessungen mit Wasser und flissigen Aminen

Die gemessenen CO,-Durchbruchskurven, d.h. die Auftragung der auf die Eintrittskonzentra-
tion normierte CO,-Austrittskonzentration iiber die Messzeit, sind fiir je eine Messung der
Versuchsreihen mit Wasser (RZ 1), einer wissrigen Losung des tertidfren Amins MDEA
(RZ 2) bzw. sekundidren Amins DEA (RZ 3) und einer Losung mit einem MDEA-DEA Ge-
misch (RZ 4) in Abbildung 7-3 dargestellt.
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Abbildung 7-3  Durchbruchskurven fiir die Absorption von CO, mit Wasser und fliissigen Amin-
losungen in einer begasten Riihrzelle

Die CO,-Austrittskonzentration steigt bei dem Versuch mit Wasser nach etwa 1 Minute steil
an und erreicht bereits nach 10 Minuten den Wert der Eingangskonzentration. Die leichte
Kriimmung der Kurve spiegelt dabei das typische Verweilzeitverhalten einer Riihrzelle wie-
der. Die Menge an CO,, die sich in Wasser 10st, ldsst sich iiber das Henrysche Gesetz ab-
schitzen, da unter den gegebenen Versuchbedingungen das CO, in Wasser zu 99,5 %
Pa-1
mol

[Frei78] physikalisch gelost ist. Mit der Henrykonstanten, He(TRZ)=2,971-106

[Vers88], ergibt sich:
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\Y
nRZ RZ,CO, . Pre -V, =0,041 mol 7-1
RZ, CO, Ver.co, + Vi, He(TRZ) rz = JUS1MOL (7-1)

Das freie Gasvolumen der Versuchsapparatur Vi, ., d.h. die Summe aus dem Volumen der

Gasleitungen und dem Gasvolumen in der Riihrzelle, ldsst sich aus der Durchbruchskurve in

Analogie zu Gleichung (2-49) berechnen:

. . T Cco, (D) ng?co
VRZ,G = (VRZ,N2 + VRz,co2 )J' 1- eizn dt — on : (7-2)
0 Cco, Cco,

ein

Wenn die Eingangskonzentration c¢, entsprechend Gleichung (2-6) unter Annahme eines
idealen Gasverhaltens berechnet wird, ergibt sich ein Wert von V, , =1,341.

Die Durchbruchskurven der Versuchsreihen mit wissrigen Losungen der Amine zeigen, dass
die Amine deutliche Mengen an CO; in der Losung binden. Die Durchbruchskurven weisen
dabei drei charakteristische Zonen auf, die besonders ausgeprigt bei der MDEA-LOsung zu
beobachten sind. Zunichst steigt die CO,-Austrittskonzentration analog zu den Versuchen mit
Wasser nach etwa einer Minute steil an. Bei einem Wert der normierten Austrittskonzentra-
tion von ca. 0,46 knickt die Kurve fiir die MDEA-L6sung ab und steigt iiber einem Zeitraum
von etwa 25 Minuten nur geringfiigig an. In der dritten Zone steigt die Austrittskonzentration
wieder deutlich schneller an und erreicht nach insgesamt etwa 45 Minuten den Wert der Ein-
trittskonzentration. Da die wissrige MDEA-Losung das CO; nicht vollstindig aus dem Gas-
strom absorbieren kann, entspricht der steile Anstieg in Zone 1 dem physikalischen
Durchbruch des aufgegebenen CO,, entsprechend dem Verweilzeitverhalten des Riihrzellen-
systems. Der Konzentrationswert am Knickpunkt der Kurve zu Beginn von Zone 2 zeigt, wie
viel Prozent des durchstromenden CO, von der Losung aufgenommen wird, d.h. er ist ein
Kriterium fiir die maximale Absorptionsgeschwindigkeit. Im Falle der MDEA-Losung
bedeutet dies, dass diese unter den gegebenen Versuchbedingungen maximal etwa 0,54 1/min
CO, absorbieren kann. Da die Fliche zwischen den Durchbruchskurven der Messungen mit
Wasser und mit wissriger Aminlosung die durch das Amin gebundene CO,-Menge charakte-
risiert, ist die Linge der Zone 2 abhingig von der Kapazitit der Losung. Gegen Ende von
Zone 2 ist die Losung nahezu mit CO, gesittigt, so dass in Zone 3 kaum noch CO, absorbiert
werden kann und schlieBlich am Ende von Zone 3 das gesamte einstromende CO; die Riihr-
zelle auch wieder verlésst.

Betrachtet man die Durchbruchskurve fiir die wassrige DEA-LOsung, so erkennt man, dass
die Losung, wie entsprechend Kapitel 3.2 zu erwarten war, eine hohere maximale Absorp-
tionsrate besitzt als die MDEA-Losung. Am Knickpunkt zu Beginn von Zone 2 ldsst sich eine
maximale CO,-Absorptionsrate von etwa 0,75 I/min ablesen.

Wie die Durchbruchskurve der wissrigen Losung des MDEA-DEA-Gemisches (RZ 4) ver-
deutlicht, kann die Absorptionsrate einer MDEA-L6sung durch Zugabe von DEA als Aktiva-

tor signifikant erhoht werden. Unter den gegebenen experimentellen Bedingungen erhoht sich
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die maximale Absorptionsrate durch Substitution von 20 % des MDEA durch DEA von etwa
0,54 I/min auf iiber 0,70 1/min.

Die Mengen an CO; (ng, o, ), die von den verschiedenen Aminldsungen in den Versuchsrei-

hen RZ 2, RZ 3 und RZ 4 absorbiert werden, lassen sich unter der Annahme, dass sich die
hydrodynamischen Eigenschaften der wéssrigen Aminlésungen aufgrund der geringen Kon-
zentrationen nicht von denen reinen Wassers unterscheiden, d.h. das freie Gasvolumen unver-

dndert bleibt, entsprechend Gleichung (7-1) berechnen:

n1izz,co2 = Cecigz : (VRZ,N2 + VRZ,COZ ) j[l _CC(;—Zn(t)}dt — Vi 'C?;i?)z (7-3)
0 CCOZ

In Tabelle 7-3 sind die absorbierten Mengen der Versuchsreinen RZ 1 bis RZ 4 zusammenge-

stellt. Man erkennt, dass unter den gegebenen Versuchsbedingungen, d.h. einer Temperatur

von 25 °C und einem CO, - Partialdruck von 5,75 10* Pa, die maximalen Loslichkeiten von

0,5 Mol CO; pro Mol DEA bzw. 1,0 Mol CO, pro Mol MDEA (s. Kapitel 3) nicht erreicht

werden.

Tabelle 7-3 Menge an absorbierten CO; bei der Absorption mit fliissigen Aminlosungen in einer be-
gasten Riihrzelle

Versuchsreihe Spezifikation Absorbierte CO-Menge
[mol]
RZ 1 Wasser 0,041
RZ 2 MDEA 0,531
RZ3 DEA 0,578
RZ 4 MDEA + DEA 0,565

7.4.2 Absorptionsmessungen mit immobilisierten primaren Aminen

Abbildung 7-4 zeigt die Durchbruchskurven fiir je eine Messung mit wissrigen Suspensionen
von lonenaustauscherpartikeln (,,Lewatit® VP OC 1065%) entsprechend der Versuchreihen
RZ 4 bis RZ 8 sowie zum Vergleich die Durchbruchskurve fiir eine Messung der Versuchs-
reihe mit Wasser (RZ 1).

Die Durchbruchskurven der Suspensionen zeigen bei allen Versuchsreihen qualitativ den
gleichen Verlauf. Betrachtet man beispielsweise RZ 5, so erkennt man, dass die Austrittskon-
zentration an CO, wiederum analog zu den Versuchen mit Wasser nach etwa einer Minute
steil ansteigt. Bei einem Wert der normierten Austrittskonzentration von etwa 0,57 knickt die
Kurve leicht ab und néhert sich dann mit abnehmender Steigung langsam dem Wert 1 an.
Nach etwa 60 Minuten ist dieser Wert, d.h. der Zeitpunkt, an dem die CO,-Autrittskonzentra-
tion der Eintrittskonzentration entspricht, erreicht. Dem Wert am Knickpunkt der Kurve lédsst
sich wiederum die jeweilige maximale Absorptionsrate entnehmen. Fiir die Suspensionen mit
400 ml und 600 ml chemisch regenerierter Ionenaustauscherkugeln (RZ 5, RZ 6 bzw. RZ 7)

ergibt sich jeweils eine maximale Absorptionsrate von etwa 0,45 ml/min. Mit zunehmender
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Ionenaustauschermenge, d.h. zunehmender Konzentration an immobilisierten primédren Ami-
nen, flachen die Kurven deutlich stirker ab und es bedarf einer lingeren Zeit, bis die Aus-
trittskonzentration den Wert der Eintrittkonzentration erreicht. Die Fliche zwischen der
Durchbruchskurve der Messung mit Wasser und den Durchbruchskurven der Messungen mit
den Suspensionen charakterisiert wiederum die jeweils gebundene Menge an CO,. Wie zu
erwarten ist, erhoht sich die Menge an gebundenem CO; mit zunehmender Konzentration an
immobilisierten primiren Aminen. Ein Vergleich der Durchbruchskurven RZ5 und RZ7
zeigt, dass die Regeneration der beladenen Ionenaustauscherpartikel mit NaOH bzw. MDEA
gleichwertig ist. Die Durchbruchskurve RZ 8 hingegen offenbart, dass eine gleichwertige Re-

generation der Suspension durch Spiilen mit N, nicht mdglich ist.
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Abbildung 7-4  Durchbruchskurven fiir die Absorption von CO, mit immobilisierten primiren
Aminen in einer begasten Riihrzelle

Tabelle 7-4 Menge an absorbierten CO» bei der Absorption mit immobilisierten primidren Aminen in
einer begasten Riihrzelle

Versuchsreihe Spezifikation Absorbierte CO-Menge
[mol]
RZ5 400 ml Lewatit (NaOH) 0,155
RZ 6 600 ml Lewatit (NaOH) 0,240
RZ7 400 ml Lewatit (MDEA) 0,154
RZ 8 400 ml Lewatit (N,) 0,084
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Die Mengen an CO, (n'ﬁz’ co, )» die in den jeweiligen Versuchsreihen mit immobilisierten pri-

miren Aminen absorbiert werden, konnen wieder entsprechend Gleichung (7-3) berechnet
werden. Wie man der Tabelle 7-4 entnehmen kann, steigt die Menge an absorbierten CO,
etwa proportional mit der Menge an suspendierten lonenaustauscherpartikeln. Die Kapazitiit
der suspendierten lonenaustauscherpartikel entspricht unter den gegebenen Versuchsbedin-
gungen jedoch etwa nur einem Drittel der vom Hersteller angegebenen chemischen Aktivitit
(s. Tabelle 4.1), die z.B. fiir 400 ml Ionenaustauscherkugeln bei etwa 0,45 mol liegt.

7.4.3 Absorptionsmessungen mit aktivierten MDEA-LGsungen

Die Ergebnisse der Absorptionsmessungen mit einer wissrigen MDEA-LOsung mit fliissigem
Aktivator (RZ 4) und einer wissrigen MDEA-L6sung mit immobilisierten suspendierten Ak-
tivatoren (RZ 9) sind in Abbildung 7-5 dargestellt. Zum Vergleich ist dariiber hinaus die
Durchbruchskurve der Messung mit einer reinen wissrigen MDEA-Losung aufgetragen. Alle
drei Kurven weisen die in Kapitel 7.4.1 beschriebenen drei charakteristischen Zonen auf, d.h.
einen steilen Anstieg der CO,-Austrittskonzentration zu Beginn der Messungen, dann einen
Bereich von etwa 25 Minuten mit geringer Steigung und schlieBlich den wiederum steileren
Anstieg der CO;-Austrittskonzentration auf den Wert der Eintrittskonzentration, der bei allen

drei Kurven nach insgesamt etwa 45 Minuten erreicht wird.

CO,-Austritts- / CO,-Eintrittskonzentration [-]

0,3 ——RZ 2: MDEA (0,25 mol/l)
0.2 1§ —8—RZ 4: MDEA (0,20 mol/l) + DEA (0,05 mol/l)
0,1 —O0—RZ 9: MDEA (0,20 mol/l) + 400 ml Lewatit
0 T T T T T
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Abbildung 7-5  Durchbruchskurven fiir die Absorption von CO, mit aktivierten MDEA-L6sungen
in einer begasten Riihrzelle

Wie ebenfalls schon in Kapitel 7.4.1 gezeigt wurde, erhoht sich die maximale Absorptionsrate

einer wissrigen MDEA-L6sung durch Substitution von 20 % des MDEA durch DEA signifi-

kant, d.h. unter den gegebenen Versuchbedingungen von etwa 0,54 1/min auf iiber 0,70 I/min
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(RZ2 bzw. RZ 4). Werden nun anstelle des fliissigen Aktivators DEA immobilisierte Akti-
vatoren in Form der Ionenaustauscherkugeln ,,Lewatit® VP OC 1065 der wissrigen MDEA-
Losung hinzugeben, so ergibt sich auch hier eine signifikante Steigerung der maximalen Ab-
sorptionsrate. Unter den gegebenen Versuchbedingungen steigt die maximale Absorptionsrate
ebenfalls auf deutlich iiber 0,70 1/min an.

Die in Versuchsreihe RZ 9 absorbierte Menge an CO; errechnet sich entsprechend Gleichung
(7-3) zu 0,601 mol. Sie liegt somit etwas hoher als der Wert der Losung mit fliissigen Akti-
vatoren (s. Tabelle 7-3), wobei zu beriicksichtigen ist, dass die Kapazitit der zugegebenen im-
mobilisierten Aktivatoren mit 0,155 mol auch etwas hoher ist als die Kapazitit, die sich
entsprechend Tabelle 7-3 fiir 0,05 mol DEA errechnen ldsst (=0,145 mol).

7.5 Zusammenfassung der Versuchsergebnisse

Die Versuchsergebnisse zeigen deutlich, dass auf einem Polymer immobilisierte primére
Amine in Form der lonenaustauscherkugeln ,,Lewatit® VP OC 1065%, wenn diese in wassri-
ger Losung suspendiert sind, CO; in signifikantem MaBe binden. Die Bindung ist reversibel,
d.h. die beladenen Ionenaustauscherkugeln konnen chemisch regeneriert und anschlieBend zur
erneuten CO,-Bindung wieder verwendet werden. Die Regeneration kann dabei sowohl, wie
vom Hersteller empfohlen [Baye03], durch eine NaOH-Losung als auch durch eine wissrige
MDEA-Lo6sung erfolgen. Die Moglichkeit einer Regeneration der beladenen lonenaustau-
scherkugeln durch eine wissrige MDEA-LOsung ist insofern wichtig, als dass die Realisier-
barkeit des Konzeptes der Immobilisierung von Aktivatoren im Absorber im entscheidenden
Male von deren in-situ Regenerierbarkeit abhingt (s. Kapitel 4).

Des Weiteren kann gezeigt werden, dass sich die Absorption von CO;, mit einer wassrigen
MDEA-L6sung durch die Zugabe von immobilisierten primdren Aminen als Aktivatoren in
dhnlicher Weise beschleunigen lisst, wie durch die Zugabe von fliissigen Aktivatoren.

Die Absorptionsversuche in einer begasten Riihrzelle konnten die in der Zielvorgabe (s. Kapi-
tel 7.1) aufgeworfenen Fragen vollstindig positiv beantworten. Das Konzept der
Immobilisierung von Aktivatoren bei der Absorption von CO, mit wissrigen MDEA-L&sun-
gen konnte somit bestdtigt werden. Da die Stoffaustauschflichen zwischen den drei Phasen
(gas-fliissig, fliissig-fest und gas-fest) in der begasten Riihrzelle unbekannt sind konnen die
einzelnen Stofftransportvorgidnge und Reaktionsschritte, die entsprechend Abbildung 4-1 bei
der Absorption mit immobilisierten Aktivatoren auftreten, durch die Versuche jedoch nicht

separat von einander quantifiziert werden.
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8. CO, - Absorption in einer Doppelrihrzelle

8.1 Ziel der Untersuchungen

Die Versuche in der begasten Riihrzelle (s. Kapitel 7) zeigen qualitativ, dass auf einem Poly-
mer immobilisierte primédre Amine in Form der Ionenaustauscherkugeln ,Lewatit® VP OC
1065, wenn diese in wissriger Losung suspendiert sind, CO, in signifikantem Maf3e binden
und die Absorption von CO; in eine wissrige Methyldiethanolamin(MDEA)-Losung unter
den gegebenen Versuchsbedingungen durch die Zugabe von immobilisierten primédren Ami-
nen beschleunigt werden kann.

Das Ziel weiterfiithrender Versuche ist es nun, die entsprechend Abbildung 4-1 ablaufenden
Stofftransportvorginge und Reaktionen, d.h. vor allem die Reaktion von CO; in der wéssrigen
MDEA-L6sung (Schritt B) sowie die Bindung von CO; durch die immobilisierten priméren
Amine des ,,Lewatit® VP OC 1065 (Schritt C), genauer zu quantifizieren.

Zur Bestimmung von Reaktionskinetiken bei gleichzeitig auftretendem Stoffiibergang haben
sich eine Reihe von Laborabsorbern, wie z.B. der Fallfilmabsorber, der Laminar-Jet Absorber
oder die Doppelriihrzelle, bewéhrt [Danc70]. Im Rahmen dieser Arbeit wird eine Doppelriihr-
zelle verwendet, da diese sich im Gegensatz zu den beiden anderen genannten Absorbern

auch zur Untersuchung von Suspensionen eignet [Quic89].

8.2 Versuchsaufbau

Die Doppelriihrzelle besteht aus einem doppelwandigen der von oben und unten durch je ei-
nen Flansch verschlossen wird [Idin00]. Das Gesamtvolumen der Riihrzelle betrdagt 1096 ml,
bei einem Innendurchmesser von 10 cm. Zur gleichméfBigen Durchmischung der Gasphase
wird ein Scheibenriihrer verwendet, der durch den oberen Flansch gefiihrt wird. Durch den
unteren Flansch wird ein Propellerriihrer gefiihrt, der zur gleichmifBigen Durchmischung der
Fliissigkeit dient (s. Abbildung 8-1). Die Umdrehungszahlen der Riihrer werden elektronisch
gesteuert. Zur Verbesserung der Durchmischung der jeweiligen Phase und zur Erzielung einer
ebenen Stoffaustauschfliche ist die Riihrzelle zudem mit sechs Stromstorern ausgestattet. Die
Temperierung erfolgt iiber den Doppelmantel mit Hilfe eines Thermostaten. Um ein Konden-
sieren der Fliissigkeit am oberen Flansch zu verhindern, kann dieser mit Hilfe eines Heizban-
des separat temperiert werden [RichO1].

Am oberen Flansch befindet sich ein Druckmessumformer, der den Druck der Gasphase in
der Riihrzelle an das Messdatenerfassungssystem, d.h. den angeschlossenen Computer, iiber-
triagt. Aus der zeitlichen Druckabnahme konnen bei der Auswertung die kinetischen Parame-
ter abgeleitet werden [Kuck0O3]. Die Temperaturen der Gasphase und der fliissigen Phase
werden ebenfalls vom Messdatenerfassungssystem aufgezeichnet.

Die Doppelriihrzelle wird beziiglich der Gasphase und der Fliissigkeit diskontinuierlich be-

trieben.
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Abbildung 8-1  Schematische Darstellung der verwendeten Doppelriihrzelle

Der Fliissigkeitsvorlagebehilter mit einem Volumen von 3 Litern dient zum einen als Vor-
ratsgefdl und zum anderen wird in ihm vor jedem Versuch die Reaktionslosung thermisch
entgast. Dazu wird die Fliissigkeit eine ldngere Zeit bei Riickflusskiithlung mit Hilfe eines
heizbaren Magnetriihrers bis zum Sieden erhitzt und anschlieend auf Versuchstemperatur
abgekiihlt. Wihrend des Entgasen und des Abkiihlen wird der Fliissigkeitsvorlagebehilter mit
Stickstoff gespiilt.

Vor Beginn einer Messung wird der iiber einen Thermostaten temperierte Gasvorlagebehilter
(984 ml Volumen) bis zu einem Druck von 1700 — 1800 mbar mit reinem CO, gefiillt. Die
Doppelriihrzelle wird tiber den Hahn H1 mit Hilfe einer Vakuumpumpe zunichst evakuiert
und anschliefend iiber die Hihne GH2, H6 sowie das Nadelventil N4 mit der Reaktionslo-
sung aus der Fliissigkeitsvorlage gefiillt. Bei der Untersuchung von Suspensionen wird der
Feststoff vor dem Evakuieren der Doppelriihrzelle iiber eine Offnung im oberen Flansch ein-
gefiillt.

Nach SchlieBen der Ventile und Hihne werden beide Riihrer eingeschaltet. Wenn der Druck
und die Temperatur im Reaktor konstante Werte erreicht haben, wird Hahn (H3) geoffnet.
Das Nadelventil (N1) wird leicht gedffnet und die Aufzeichnung der Messdaten gestartet.
Durch ziigiges Offnen und SchlieBen des Hahnes (H2) wird dann eine definierte Menge an
CO; aus der Gasvorlage in die Riihrzelle eingediist. Die Messung wird gestoppt, wenn die
Druckabnahme im Reaktor sich deutlich verringert. AnschlieBend werden die Riihrer abge-
stellt und der Riihrzelle durch den Hahn (H9) beliiftet. Das Ablassen der Reaktionslosung
erfolgt iiber die Hihne (H7) und (HS).
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8.3 Versuchsprogramm

Als erstes werden Messungen mit reinem Wasser durchgefiihrt, anhand derer der physikali-
sche Stoffiibergangskoeffizient fiir CO, in der Doppelriihrzelle bestimmt werden soll. Der
physikalische Stoffiibergangskoeffizient wird benotigt, um aus den folgenden Versuchen die
Reaktionsparameter bestimmen zu konnen. Wie Tabelle 8-1 zu entnehmen ist, werden zur
Bestimmung der kinetischen Konstanten fiir die Reaktion von CO, mit MDEA Versuche
(DZ 2 und DZ 3) mit wissrigen MDEA-Losungen der Konzentrationen 0,20 mol/l bzw.
1.0 mol/l durchgefiihrt. Zur Bestimmung der kinetischen Konstanten der chemischen Adsorp-
tion von CO;, durch die immobilisierten primdren Amine erfolgen Messungen (DZ 4 bis
DZ 7) mit verschiedenen Mengen (20 ml bis 80 ml Schiittvolumen) in Wasser suspendierter
Ionenaustauscherkugeln.

Um zu untersuchen, ob sich durch Zugabe von immobilisierten primédren Aminen in Form der
Ionenaustauscher ,,Lewatit® VP OC 1065 die Absorption von CO; in eine wissrige MDEA-
Losung unter den gegebenen Versuchsbedingungen beschleunigen ldsst, werden in der Ver-
suchreihe DZ 8 einer 1,0 mol/l MDEA-L6sung 80 ml Ionenaustauscherkugeln hinzu gegeben.
Zum Vergleich werden in Versuchsreihe DZ 9 zu einer 1,0 mol/l MDEA-L6sung 0,05 mol/l

des fliissigen primidren Monoethanolamin (MEA) hinzu gegeben.

Tabelle 8-1 Spezifikationen der Absorptionsversuche mit der begasten Riihrzelle

Versuchsreihe Spezifikation der Fliissigkeit in der Riihrzelle "
Dz 1 destilliertes Wasser
DZ2 wissrige Losung mit MDEA (0,20 mol/l)
DZ3 wissrige Losung mit MDEA (1,0 mol/l)
DZ 4 Suspension von 20 ml Lewatit in destilliertem Wasser
DZ5 Suspension von 40 ml Lewatit in destilliertem Wasser
DZ 6 Suspension von 60 ml Lewatit in destilliertem Wasser
Dz 7 Suspension von 80 ml Lewatit in destilliertem Wasser
DZ 8 Suspension von 80 ml Lewatit in wissriger MDEA-Losung (0,2 mol/1)
DZ9 wissrige Losung mit MDEA (0,2 mol/l) und MEA (0,05 mol/l)
DZ 10 Suspension von 80 ml Lewatit in wissriger MDEA-L6sung (1,0 mol/l)
DZ 11 wissrige Losung mit MDEA (1,0 mol/l) und MEA (0,05 mol/l)

' Volumenangaben Lewatit in ml Schiittvolumen
Zur Uberpriifung der Reproduzierbarkeit werden alle Versuche mindestens einmal wiederholt.
Das Volumen der zu untersuchenden Fliissigkeiten bzw. Suspensionen betrigt dabei jeweils
520 ml.
Die Riihrerdrehzahlen werden bei allen Versuchen konstant gehalten. Der Scheibenriihrer in
Gasphase wird mit 1000 U/min betrieben. Bei dieser Umdrehungsgeschwindigkeit kann von
einer ideal durchmischten Gasphase ausgegangen werden, d.h. eine Erhohung der Drehzahl

wirkt sich auf den Stoffiibergang nicht weiter aus [RichOI]. Der Propellerriihrer zur Durchmi-



8 CO2 - Absorption in einer Doppelriihrzelle 72

schung der Fliissigkeit bzw. Suspension wird mit einer Drehzahl von 260 U/min betrieben.
Bei dieser Drehzahl kann einerseits von einer glatten Fliissigkeitsoberfliche und andererseits
von einer vollstidndigen Suspension der Ionenaustauscherkugeln ausgegangen werden. Voll-
standige Suspension bezeichnet dabei den Zustand, wenn die Verweilzeit der auf dem Riihr-
zellenboden liegenden Partikel nicht ldnger als eine Sekunde ist [Alba83]. Eine Erhohung der
Drehzahl des Propellerrithrers wiirde die Durchmischung zwar weiter verbessern, allerdings
wiirden die Storungen der Fliissigkeitsoberfldche stark zunehmen [Roth02].

Als Anfangspartialdruck von CO, werden 2,5-10* Pa gewihlt, wobei geringe Schwankungen
beim Eindiisen durch das Offnen und SchlieBen des Hahnes (H2) auftreten konnen. Die Ver-
suche in der Doppelriihrzelle miissen im Gegensatz zu den bisher durchgefiihrten Untersu-
chungen bei einer Temperatur von 30°C durchgefiihrt werden, da aufgrund der
Laborumgebungstemperatur ein Betreiben der Anlage bei konstanten 25 °C nicht moglich ist.

Die Standardbedingungen fiir die Versuche sind nochmals in Tabelle 8-2 zusammengefasst.

Tabelle 8-2 Standardbedingungen fiir die Versuche mit der Doppelriihrzelle

VersuchsgroBe Wert
Temperatur in der Doppelriihrzelle Tpz (K] 30
Volumen der Fliissigkeit/Suspension Vozi (1] 0,52
Riihrerdrehzahl Gasphase [U/min] 1000
Riihrerdrehzahl Fliissigkeit [U/min] 260
CO,-Partialdruck nach Eindiisen Ppz [Pa] ca. 2,5-10*

Die wissrigen Aminlésungen werden fiir jeden Versuch neu angesetzt. Das Methyldiethanol-
amin und das Monoethanolamin haben Reinheiten von 98 % und stammen von der Firma
Fluka (Buchs/Deutschland).

8.4 Auswertung der Versuchsergebnisse

8.4.1 Bestimmung des physikalischen Stofflibergangskoeffizienten

Der bei der physikalischen Absorption in die Fliissigkeit iibertretende Stoffstrom ergibt sich

nach der Zweifilmtheorie entsprechend Kapitel 2.1.1 aus

Jeo, = BDZ,] “Apy - (0202,1 _CCOZ,I) (8-1)

Die zeitliche Anderung der Stoffmenge an CO; in der Gasphase kann beschrieben werden
durch

B anCOZ,g (t) __ apco2 (t) ' Vbz,e

8-2
ot ot R-T,, (62)

und entspricht dem in die Fliissigkeit tibertretenden Stoffstrom. Nach Gleichsetzen von Glei-

chung (8-1) und Gleichung (8-2) folgt unter Beriicksichtigung des Henryschen Gesetzes ent-
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sprechend Gleichung (2-2) wund unter der Annahme, dass kein gasseitiger

Stofftransportwiderstand vorliegt (pc,, = PZoZ ):

P, Vouy _ g p [ P (8-3)
% R-T, VARERS 4 Heco, (Tpy) €O,

Das Volumen der Gasphase V,,, , ergibt sich aus der Differenz von Gesamtvolumen und Vo-

lumen der Fliissigkeit zu:

Vize = Voz = Vg =5,76:107 m’ (8-4)

Die Stoffaustauschfliche A, entspricht der Fliissigkeitsoberflidche und betragt

A =

o % (0,10m)* =7.854-107 m (8-5)

Die Henry Konstante hat bei der gegebenen Versuchstemperatur von T,, =30°C einen Wert

Pa-m’

von He., =3327 [Vers88].

mol

Der physikalische Stoffiibergangskoeffizient 3, ldsst sich prinzipiell durch eine analytische

Auswertung des gemessenen Druckverlauf bestimmen. Da zu Beginn der Messung kein CO,

in der Fliissigkeit (¢, , = 0) gelost ist, vereinfacht sich Gleichung (8-3) zu

apCOz(t) =B, Apy . R-Ty,, .
ot "V, Hego, (Tyy)

Pco, (t) (3-6)

Findet man nun eine geschlossene Funktion p(t) fiir den gemessenen Druckverlauf, ldsst sich

fiir den Grenzfall t — 0 aus einer graphischen Auftragung von dp(t)/dt gegen p(t) der ge-

wiinschte Wert ableiten.

Héufig ist es jedoch nicht moglich, eine geschlossene Funktion zu finden die mit hinreichen-
der Genauigkeit den gemessenen Druckverlauf (s. Abbildung 8-2) wiedergibt. Dariiber hinaus
wird bei dieser Art der Auswertung nur der Anfang der Messung beriicksichtigt. Da der
Druckaufnehmer jedoch eine gewisse Triagheit besitzt, ist gerade fiir die direkt nach dem Ein-
diisen des Gases aufgezeichneten Werte von einer hoheren Ungenauigkeit auszugehen, als fiir
die spiter gemessene Werte.

Fiir die Bestimmung des physikalischen Stoffiibergangskoeffizienten wird daher ein mathe-
matisches Modell zur Beschreibung der Absorption von CO;, mit Wasser in einer Doppelriihr-
zelle erstellt. Mit Hilfe des dynamischen Simulationsprogramms ,,Aspen Custom Modeler*
(ACM) wird dann durch eine numerische Modellanpassung der gesuchte Parameter auf
Grundlage des gesamten gemessenen Druckverlaufs ermittelt.

Die Gas- und die Fliissigphase werden bei dem Modell getrennt von einander bilanziert. Die
Stoffmengenbilanz fiir CO, in der Fliissigphase lautet unter der Annahme, dass die Reaktion

von CO, mit Wasser entsprechend Kapitel 3.2.1 vernachléssigt werden konnen:
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v 'aCCOZ,l _ ' . Pco, (D) e
pz1 T o pz1 bz Heco, (Ty,) CO,.l

Fiir die Stoffmengenbilanz beziiglich des CO; in der Gasphase wird Gleichung (8-3) verwen-
det.

(8-7)

1,0
0,9 A
0,8 -
0,7 A
0,6
0,5 A1

0.4 -
03 DZ 1: Wasser
= Anpassung DZ 1

0,2

CO,-Partialdruck / CO,-Anfangspartialdruck [-]

0,1 A

0,0 T T T T T T T
0 250 500 750 1000 1250 1500 1750 2000

Zeit [s]

Abbildung 8-2  Druckverlauf bei der Absorption von CO; mit Wasser - Messwerte und Ergebnis
der Anpassung

Die numerische Anpassung des physikalischen Stoffiibergangskoeffizienten erfolgt mit Hilfe
der Parameterschitzfunktion des ACM. In Abbildung 8-2 sind der gemessene sowie der nach
Anpassung des Stoffiibergangskoeffizienten berechnete Druckverlauf bei der Absorption von
CO, in Wasser dargestellt. Man erkennt eine gute Ubereinstimmung iiber den gesamten
Messzeitraum zwischen den gemessenen und den berechneten Werten. In Tabelle 8-3 sind die
aus zweil Versuchen ermittelten Stoffiibergangskoeffizienten zusammengefasst. Als mittlerer

Wert ergibt sich B, =3.485-10° =
S

Tabelle 8-3 Berechnete physikalische Stoffiibergangskoeffizienten

Versuchsreihe | Experiment Physikalischer Stoffiibergangskoeffizient
[m/s]
DZ 1 1 3,364-107
2 3,604-107
Mittelwert 3,485-107 (£ 4,9 %)
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8.4.2 Bestimmung der Reaktionskinetik CO, - MDEA
Die Reaktionskinetik von CO, mit MDEA wird ebenfalls durch eine modellgestiitzte Aus-

wertung der gemessenen Druckverldufe ermittelt. Das mathematische Modell basiert auf der
Zweifilmtheorie fiir die Absorption mit chemischer Reaktion (s. Kapitel 2.1.2) und beriick-
sichtig auf der Fliissigkeitsseite entsprechend Kapitel 3.2.1 die folgenden Reaktionen:

Reaktion 1: 2H,0 = H,0" +OH" (8-8)
Reaktion 2: CO, +OH™ = HCO; (8-9)
Reaktion 3: HCO; +OH™ = CO¥ +H,0 (8-10)
Reaktion 4: MDEA + H,O0 = MDEAH" + OH" (8-11)
Reaktion 5:  CO, + MDEA + H,0 < MDEAH' + HCO; (8-12)

Alle fiinf Reaktionen sind Gleichgewichtsreaktionen, wobei die Reaktionen 2 und 5 kinetisch
limitiert sind wéhrend die iibrigen Reaktionen quasi spontan ablaufen. Auf der Fliissigkeits-
seite werden der Fliissigkeitsfilm sowie die Fliissigkeitskernphase separat bilanziert.

Die Stoffmengenbilanz fiir eine Komponente 1 im Fliissigkeitsfilm lautet:

dc; il azc_ fil
—Tifim _p o TRfm N, 8-13
ot Hox? ZJ: " ( )

Phasengrenzfldche

Gasphase Fliissigkeitsfilm Fliissigkeitskernphase

*
Pco, =Pco,

"
Cco,.1

Cco, film c
0,1

\\

dx

[r—
0 X

(o7 N R S ——

1

Abbildung 8-3  Schematische Darstellung des mathematischen Modells hinsichtlich der Kompo-
nente CO,
Unter der Annahme, dass kein gasseitiger Stofftransportwiderstand vorliegt (peo, = onz)

lauten die ortlichen Randbedingungen fiir diese Differentialgleichung im Falle von CO, (s.
Abbildung 8-3):
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x=0: Cco,sim = Ceo, = (8-14)

X=9: Cco,.fim = €co,.l (8-15)

Die iibrigen im Modell beriicksichtigen Komponenten (OH™, HCO;, CO: , H,0O",
MDEA und MDEAH") treten nicht in die Gasphase iiber, von daher lauten fiir sie die ortli-

chen Randbedingungen:

9, iy
x=0: — =0 (8-16)
0x
X=9: Cifim = iy (8-17)

Die Filmdicke 9, lésst sich entsprechend der Zweifilmtheorie aus dem in Kapitel 8.4.1 ermit-

telten physikalischen Stoffiibergangskoeffizienten und dem Diffusionskoeffizienten von CO,

in Wasser [Vers96] abschitzen:

2
. 2.165-10°
§ =0 = 5 =6,231-10" m (8-18)
Bozi 3485.10° ™
S

Die Diffusionskoeffizienten D,; der Komponenten sind fiir die beiden untersuchten MDEA-

Konzentrationen der Stoffdatenbank von ,,Aspen Properties* entnommen und werden im An-

hang aufgefiihrt.
Die Stoffmengenbilanz fiir eine Komponente i in der Fliissigkeitskernphase lautet:
dc; 9C; g
(VDz,l —Ap, -9, )Tl =—-Ap, D, ail + (VDz,l — Ay, '81)' Zvj,i T, (3-19)
x=§, J

Aus der Stoffmengenbilanz beziiglich des CO, in der Gasphase ergibt sich wiederum die

Gleichung zur Beschreibung des zeitlichen Druckverlaufs:

apcoz(t)‘ VDz,g
ot  R-T,,

(8-20)

dc
_ CO, film
- ADZ 'Dcoz,l ’

ox

x=0
Die Reaktionsraten r; im Fliissigkeitsfilm bzw. in der Flussigkeitskernphase berechnen sich

entsprechen der Gleichungen (8-8) bis (8-12) wie folgt:

I, :_k1+Kkv1v C (8-21)

“Cuot Con

k
r,=-k, ¢ C...+—2—-C
2 2 YCO, YoH~ HCO3

Kw, 3

(8-22)
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+ S -C (8-23)

r,=-k.-c -C
3 3 YHCO; TOH- co?
. Kw, :

k
r, ==K, Cypea "Cop- + K\:/ “CypEAl” (8-24)
4

ks
"Cheo: " CMpEAR*
HCO
Kw :

(8-25)

1, =—K; "Cco, "Cmpea T

Die Werte fiir die Geschwindigkeitskonstanten k; fiir die ersten vier Reaktionen sowie alle

Gleichgewichtskonstanten Kw; sind der Literatur entnommen und im Anhang aufgelistet.

Die Geschwindigkeitskonstante k, wird mit Hilfe der Parameterschitzfunktion des ACM

durch Anpassung des berechneten an den gemessenen Druckverlauf ermittelt.
In Abbildung 8-4 sind die gemessenen sowie die nach Anpassung der Geschwindigkeitskon-

stanten k. berechneten Druckverldufe bei der Absorption von CO, mit den wissrigen

MDEA-Losungen entsprechend der Versuchsreihen DZ 2 und DZ 3 aufgetragen. Wie erwar-
tet, ist die Geschwindigkeit des Druckabfalls, d.h. die Absorptionsrate, bei der 1,0 mol/l
MDEA-Lo6sung groBler als bei der 0,2 mol/l MDEA-Losung. Beide Druckverldufe lassen sich

gut durch das mathematische Modell wiedergeben.

— 1,0 -
g 0.9 DZ 2: MDEA (0,2 mol/l) DZ 3: MDEA (1,0 mol/l)
= ? T . [
% 0.8 % == Simulation DZ 2 fiir = = Simulation DZ 3 fiir
S — 1
= \ k. =649-10° ™ k. =6,49-107 ™
2] -~ 5 ) K 5 > B
a 0,7 by . mol - s mol-s
5 .
< 0,6 .
<
S 05
Q
= 0,4
=
S 03
E B3
5
& 0,2
<)
o 01
0,0 T T T T T T T
0 250 500 750 1000 1250 1500 1750 2000
Zeit [s]

Abbildung 8-4

Druckverldufe bei der Absorption von CO; mit einer wéssrigen MDEA-Losung -
Messwerte und Ergebnisse der Simulationsrechnungen fiir ks = 6,49-10”° m%mol-s

Die angepassten Geschwindigkeitskonstanten sind in Tabelle 8-4 zusammengefasst. Als

mittlerer Wert aus insgesamt vier Messungen ergibt sich eine Geschwindigkeitskonstante fiir
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die Reaktion von CO, mit MDEA bei 30 °C von k, =6,49-107 [m’ /(mol-s)]. Dieser Wert

steht in guter Ubereinstimmung mit den Literaturdaten (s. Tabelle 3.1), d.h. die Abweichung
zum von Littel et al. [Litr90] gemessenen Wert liegt mit ca. 9,9 % in der Gré8enordnung der
Standardabweichung (9,7 %) des ermittelten Wertes.

Tabelle 8-4 Berechnete Geschwindigkeitskonstante fiir die Reaktion von CO; mit MDEA

Versuchsreihe Experiment Geschwindigkeitskonstante ks
[m3/mol-s]
DZ2 1 7,00-10”
(0,2 mol/l MDEA) 2 6,19-10”
DZ3 1 7,02-10”
(1,0 mol/l MDEA) 2 5,74-10”
Mittelwert 6,49-10° (£ 9,7 %)

In Abbildung 8-5 bzw. Abbildung 8-6 sind die berechneten Konzentrationsprofile im Fliissig-
keitsfilm fiir die Absorption von CO; in eine 0,2 mol/l bzw. 1,0 mol/l MDEA-L6sung zum
Zeitpunkt t = 100 s dargestellt. Wihrend die MDEA-Konzentration in beiden Fillen zur Pha-

sengrenzfliche hin nur geringfiigig abnimmt, ist bei der OH™ -Konzentration eine deutliche
Verarmung zur Phasengrenzfldche hin erkennbar. Die CO,-Konzentration féllt in beiden Fal-
len zum Ende des Films fast auf null ab. Im Fall der 1,0 mol/l MDEA-L6sung kann davon
ausgegangen werden, dass das absorbierte CO, nahezu vollstindig im Grenzfilm abreagiert,

da der diffusive Stoffstrom an der Stelle x =9, nahezu null ist, d.h.

dc €O, film

=0 8-26
o (8-26)

n=-Ap, 'DCOZ,I )

x=§,

Bei der 0,2 mol/l MDEA-L6sung reagiert das CO, nicht vollstdndig im Film ab. Es findet
hingegen, wie man anhand des CO;,-Konzentrationsprofils deutlich erkennen kann, noch ein
diffusiver Stoffstrom in die Kernphase statt., d.h.

dc €O, film

0 8-27
o > (8-27)

n=-Ap, 'DCOZ,I )

x=§,

Berechnet man fiir beide Fille die Hatta-Zahl (s. Kapitel 2.1.2) so bestétigen sich diese Aus-
sagen. Fiir die 1,0 mol/l MDEA-Losung ergibt sich Hatta-Zahl von Ha,,=3,45 fiir die

0,2 mol/l MDEA-Losung eine Hatta-Zahl von Ha,, =1,54.
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Abbildung 8-5

normierte Filmtiefe (x / §) [-]

Berechnete Konzentrationsprofile im Fliissigkeitsfilm fiir die Absorption von CO;
mit einer 0,2 mol/l MDEA-L6sung zum Zeitpunkt (t = 100 s), ;= 62 um
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Abbildung 8-6

normierte Filmtiefe (x / ) [-]

Berechnete Konzentrationsprofile im Fliissigkeitsfilm fiir die Absorption von CO;
mit einer 1,0 mol/l MDEA-L6sung zum Zeitpunkt (t = 100 s), 8, = 62 um
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8.4.3 Bestimmung der Reaktionskinetik CO, - immobilisierte Amine

Die gemessenen Druckverldufe der Versuchsreihen DZ 4 bis DZ 7 mit suspendierten immo-
bilisierten primdren Aminen in Form der Ionenaustauscherkugeln ,,Lewatit® VP OC 1065
sind Abbildung 8-7 dargestellt. Zum Vergleich sind die in den vorangegangenen Kapiteln
berechneten Druckverliufe fiir die Absorption mit reinem Wasser sowie fiir die Absorption

mit einer 0,2 mol/l MDEA-L6sung ebenfalls in dem Diagramm dargestellt.

— 1,0 =
S 094 e
c R
E 0,8 s - LhL‘—L._ 77' _-L
= ~ e
= AN
& 07 e
€ 06 s = |
= ’ N
2 . T
8“‘ 05 T
% 04 m  DZ 4: 20 ml Lewatit T —
3 = DZ5: 40 ml Lewatit el
'c i ~ -
= 03 DZ 6: 60 ml Lewatit Tl
E 02 DZ 7: 80 ml Lewatit -
O'N ——DZ 1: Wasser
o 0l - - - DZ 2: MDEA (0.2 mol/l)

0,0 T T T T T T T

0 250 500 750 1000 1250 1500 1750 2000
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Abbildung 8-7  Druckverldufe bei der Absorption von CO, mit suspendierten immobilisierten pri-
méren Aminen

Wihrend der ersten 500 s ist keine signifikante Abweichung der Druckverldaufe DZ 4 bis DZ 7
von dem berechneten Druckverlauf fiir die Absorption von CO, mit reinem Wasser zu
erkennen. Erst zu spiteren Zeiten ist die Druckabnahme, d.h. die Absorptionsrate, bei den
Suspensionen hoher als bei reinem Wasser. Im Gegensatz zu den wissrigen Losungen mit
fliissigen Aminen, bei denen die Druckabnahme gerade zu Beginn der Versuche deutlich gro-
Ber ist als bei reinem Wasser, konnen die suspendierten Partikel unter den gegebenen Ver-
suchbedingungen den gas-fliissig Stoffiibergang somit nicht direkt beschleunigen.
Entsprechend der Zweifilmtheorie fiir die Absorption mit chemischer Reaktion (s. Kapitel
2.1.2) deuten die gemessenen Druckverldufe vielmehr darauf hin, dass die Bindung des gelos-
ten CO, durch die immobilisierten primdren Amine erst in der Kernphase der Fliissigkeit
stattfindet und nicht bereits im Fliissigkeitsfilm, wie dies bei den fliissigen Aminen der Fall

ist. Ursache hierfiir ist vermutlich, dass die suspendierten Partikel mit einem mittleren

Durchmesser von dp =75-10"m zu grof} sind, um durch eine Reaktion im Fliissigkeitsfilm

(8, =6,231-10” m) den Stofftransport durch diesen positiv beeinflussen zu konnen.
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Pal et al. [Pal82] haben diesbeziiglich bei ihren Untersuchungen festgestellt, dass lediglich
suspendierte katalytische Partikel, die kleiner als die Filmdicke sind, die Reaktionsrate im
Film erh6hen konnen.

Zur Quantifizierung der Bindungskinetik von CO, durch die immobilisierten primidren Amine
wird daher ein mathematisches Modell erstellt und in ACM implementiert, bei dem die Reak-
tion von CO;, mit dem immobilisierten primidren Amin lediglich in der Fliissigkeitskernphase
stattfindet. Da die Menge an suspendierten immobilisierten primidren Aminen, wie Abbildung
8-7 zeigt, keinen signifikanten Einfluss auf den Druckverlauf und somit auf die Bindungsge-
schwindigkeit hat, wird zur Beschreibung der Kinetik ein Ansatz pseudo-erster Ordnung be-

ziiglich der CO,-Konzentration in der Fliissigkeitskernphase gewahlt:
Iy =—K¢ - Ceo, (8-28)
Die Stoffmengenbilanz beziiglich CO; in der Fliissigkeit lautet:

‘ aCCOZ,l . [ Pco, (t)
DZ

| ———-cC +V,,, T, 8-29
Heco, (Tpy) Coz,lJ pz1 " Te ( )

Fiir die Stoffmengenbilanz beziiglich des CO, in der Gasphase wird wie bereits bei der Mo-

dellierung der physikalischen Absorption in Kapitel 8.4.1 Gleichung (8-3) verwendet:

Mo, (0 Vi, SN (0 = OB (8-3)
pzl pz CO,.1
o R-T,, Hec,, (Ty,)

Der Parameter zur Quantifizierung der Bindungskinetik, die Geschwindigkeitskonstante k,,
wird durch eine numerische Anpassung der Modellberechnungen an die gemessenen Druck-
verldaufe unter Verwendung der Parameterschitzfunktion des ACM ermittelt. In Tabelle 8-5
sind die so fiir die einzelnen Versuche erhaltenen Geschwindigkeitskonstanten zusammenge-

fasst.

Tabelle 8-5 Berechnete Geschwindigkeitskonstante fiir die Reaktion von CO» mit suspendierten im-

mobilisierten primiren Aminen

Versuchsreihe Experiment Geschwindigkeitskonstante kg
[1/s]

DZ 4 1 8,47-10°
(20 ml Lewatit) 2 8,77-107
DZ5 1 9,78-10°
(40 ml Lewatit) 2 10,04-10™
DZ 4 1 8,34-10”
(60 ml Lewatit) 2 8,29-10”
DZ5 1 11,32-10™
(80 ml Lewatit) 2 10,64-10™

Mittelwert 9,50-10° (12 %)
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Es bestitigt sich, dass die Feststoffmenge keinen signifikanten Einfluss auf die Ge-
schwindigkeitskonstante hat. Als mittlerer Wert ergibt sich k, =9,50-107 [1/s] .

Um die Aussagekraft des durch die numerische Anpassung ermittelten Wertes zu iiberpriifen,
wird eine Sensitivitdtsanalyse beziiglich der Geschwindigkeitskonstanten k. durchgefiihrt. In

Abbildung 8-8 sind dazu die gemessenen sowie die mit verschiedenen Geschwindigkeitskon-

stanten berechneten Druckverldufe aufgetragen.
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e
o

DZ 4: 20 ml Lewatit

DZ 5: 40 ml Lewatit
DZ 6: 60 ml Lewatit
DZ 7: 80 ml Lewatit

e
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Abbildung 8-8  Sensitivititsanalyse beziiglich der Geschwindigkeitskonstanten der Reaktion von
CO> mit suspendierten Partikeln in der Fliissigkeitskernphase

Der mit einem Wert von k, =1-107 [1/s] berechnete Druckverlauf gibt die gemessenen Kur-
ven zwar am besten wieder, die mit groBleren Geschwindigkeitskonstanten berechneten
Druckverldufe unterscheiden sich von diesem jedoch nicht signifikant. Der Unterschied zwi-
schen den berechneten Druckverldufen mit k, =1- 107 [1/s] und k,=1- 107" [1/s] ist geringer

als die Streuung der Messwerte und zwischen den berechneten Druckverldufen mit
k=1 107" [1/s] bzw. k, =1[1/s] ist kein Unterschied erkennbar. Entsprechend Kapitel 2.1.1

addieren sich bei einem gas-fliissig Stoffiibergang mit Reaktion in der Kernphase die charak-

teristischen Widerstdnde reziprok, d.h. der charakteristische Parameter zur Beschreibung der

Gesamtabsorptionskinetik k. ergibt sich aus:

1
k., = 8-30
© VDz,l 1 ( )

BDZ,] 'ADZ k6
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Die Auftragung von k,, liber k¢ in Abbildung 8-9 zeigt, dass fiir die ermittelte Geschwin-

S

digkeitskonstante sich eine Gesamtabsorptionskinetik k. ergibt, die sich bereits in dem Be-

S

reich befindet, der vom Stofftransportwiderstand dominiert wird.

1,E-02

1,E-03 -

1,E-04 -

Kge [1/5]

1,E-05 -

ermittelter Wert
1,E-06 « |
1,E-06 1,E-05 1,E-04 1,E-03 1,E-02 1,E-01 1,E+00
kg [1/5]

Abbildung 8-9  Gesamtabsorptionskinetik bei einem gas-fliissig Stoffiibergang mit Reaktion in der
Kernphase

Eine genaue Bestimmung der Geschwindigkeitskonstanten k, ist fiir diesen Bereich nicht

moglich, da die Absorptionsraten, d.h. die gemessenen Druckverldufe, nicht mehr sensitiv
beziiglich der Geschwindigkeit der Reaktion in der Fliissigkeitskernphase sind. Die durch die
numerische Anpassung ermittelte Geschwindigkeitskonstante entspricht von daher vermutlich
nicht dem tatsichlichen Wert der Geschwindigkeitskonstante fiir Reaktion von CO, mit den
immobilisierten primidren Aminen. Als Ergebnis der Untersuchung lédsst sich festhalten, dass

die Bindung von CO, durch die suspendierten Ionenaustauscherkugeln so schnell ist
(k, 21-107[1/s]), dass die Absorption letztlich durch den gas-fliissig Stofftransport limitiert

ist. Dies erkldrt auch, warum die Menge an suspendierten immobilisierten primédren Aminen

keinen Einfluss auf die gemessenen Druckverldufe hat.

8.4.4 Vergleich der Messungen mit aktivierten MDEA-LGsungen

In Abbildung 8-10 sind die gemessenen Druckverldufe der Absorption mit aktivierten
0,2 mol/l MDEA-Losungen der Versuchsreihen DZ 8 und DZ 9 sowie zum Vergleich der
Druckverlauf der Absorption von CO, mit einer reinen 0,2 mol/l MDEA-Losung aufgetragen.
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Abbildung 8-10 Vergleich des Absorptionsverhaltens von CO; mit einer wissrigen MDEA-Losung
und aktivierten MDEA-LG6sungen bei ein Konzentration von 0,2 mol/l MDEA
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Abbildung 8-11

Vergleich des Absorptionsverhaltens von CO» mit einer wiéssrigen MDEA-Losung

und aktivierten MDEA-L&sungen bei ein Konzentration von 1,0 mol/l MDEA

Man erkennt, dass durch Zugabe eines fliissigen Aktivators (0,05 mol/l MEA) sich die Ab-

sorptionsrate gegeniiber der reinen MDEA-L6sung deutlich steigern ldsst, eine Zugabe von

immobilisierten Aktivatoren in Form der Ionenaustauscherkugeln ,,Lewatit® VP OC 1065%
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hingegen keine signifikante Verdnderung des Druckverlaufs bewirkt. Das gleiche Ergebnis
erhélt man fiir die in Abbildung 8-11 dargestellten Versuche mit einer 1,0 mol/l MDEA-LG6-
sung (DZ 3, DZ 10 und DZ 11).

Die Ergebnisse der Versuche konnen angesichts der in Kapitel 8.4.2 und 8.4.3 gewonnenen
Erkenntnisse jedoch nicht verwundern. Bei der Absorption von CO, mit fliissigen Aminen in
der Doppelriihrelle ist die Reaktion im Film entscheidend, die durch Zugabe fliissiger prima-
rer Amine aufgrund der schnellen Reaktion von CO; mit dieser Aminspezies (s. Kapitel 3.2.1)
deutlich gesteigert werden kann. Da die immobilisierten primidren Amine aufgrund der Groéfe
der suspendierten Ionenaustauscherkugeln nicht im Fliissigkeitsfilm mit dem gelosten CO,

reagieren, konnen sie die Absorptionsrate auch nicht positiv beeinflussen.

8.5 Zusammenfassung der Versuchsergebnisse

Im Rahmen der Untersuchungen in der Doppelriihrzelle konnte fiir die Reaktion von CO, mit
MDEA entsprechend Gleichung (8-12) eine Geschwindigkeitskonstante ermittelt werden, die

mit den Literaturwerten gut iibereinstimmt. Der bei einer Temperatur von 30 °C gemessene

Wert betrigt k., = 6,49-107 [m’ /(mol-s)]. Simulationsrechnungen zeigen, dass das CO; bei

der Absorption bei einer 0,2 mol/l MDEA-Losung zum GroBteil bzw. bei einer 1,0 mol/l
MDEA-L6sung bereits vollstindig im Fliissigkeitsfilm abreagiert.

Die Kinetik der Reaktion von CO, mit immobilisierten primdren Aminen in Form der suspen-
dierten Ionenaustauscherkugeln ,,Lewatit® VP OC 1065* kann mit Hilfe der Doppelriihrzelle
nicht genau quantifiziert werden. Die Bindung des CO; durch die immobilisierten priméren
Amine findet vermutlich aufgrund der Grofle der suspendierten Ionenaustauscherkugeln nur

in der Fliissigkeitskernphase statt. Als unteren Grenzwert erhilt fiir die Geschwindigkeitskon-
stante entsprechend Gleichung (8-28) einen Wert von k, >1-107> [1/s]. Der gas-fliissig Stoff-

iibergang ist in diesem Fall der geschwindigkeitslimitierende Schritt und verhindert eine
exaktere Bestimmung der Geschwindigkeitskonstanten.

Im Gegensatz zu den Versuchen in der begasten Riihrzelle kann keine Beschleunigung der
Absorption von CO;, mit einer wissrigen MDEA-Losung durch die suspendierten Amine er-
zielt werden, da auch hier der Stofftransport durch den Film, bzw. die Tatsache, dass das CO,
bereits im Film mit den fliissigen Aminen fast vollstindig abreagiert, die Reaktion von CO,

mit den immobilisierten primédren Aminen in der Fliissigkeitskernphase verhindert.
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9. CO, - Adsorption aus der Flussigphase

9.1 Ziel der Untersuchungen

Zur Beschreibung des Absorptionsprozesses von CO, unter Verwendung immobilisierter
Amine entsprechend Kapitel 4 ist es wichtig, die Geschwindigkeit der Bindung des gelosten
CO; an die immobilisierten primdren Amine zu quantifizieren. Bei den Versuche mit immo-
bilisierten primdren Aminen in Form der suspendierten Ionenaustauscherpartikel ,,Lewatit®
VP OC 1065 in der Doppelriihrzelle (s. Kapitel 8) konnte aufgrund einer Stofftransport-
limitierung beim Ubergang von CO, aus der Gas- in die Fliissigphase lediglich ein unterer
Grenzwert ermittelt werden, der jedoch als Quantifizierung unzureichend ist. Aus diesem
Grund soll die Geschwindigkeit der Bindung von gelostem CO; durch immobilisierte primére
Amine nochmals durch Versuche mit einer gepackten Sdule quantifiziert werden. Um eine
mogliche Limitierung durch den gas-fliissig Stoffiibergang zu umgehen, wird eine reine
Fliissigphasenadsorption durchgefiihrt, bei der die verwendeten wissrigen Losungen zuvor

separat mit CO; versetzt werden.

9.2 Versuchsaufbau

[FC =
N s (any
! Computer ] >
Vorlage m ¥ Adsorptions-

3 saule

PR

Schlauchpumpe /o
pump

3 N
7

Thermostat 2
-~
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Abbildung 9-1  Versuchsaufbau fiir die Bestimmung der Adsorptionskinetik von gelostem CO3 in
einer gepackten Sdule

Zur Bestimmung der Adsorptionsgeschwindigkeit von in Wasser gelostem CO, durch den
Ionenaustauscher ,,Lewatit VP OC 1065 werden 17,0 g regenerierte lonenaustauscherkugeln
in eine zylindrische Glassdule gepackt, die einen Durchmesser von 2 cm und eine Linge von
10 cm hat. Die CO,-Losung wird in der Vorlage hergestellt (s. Abbildung 9-1), indem das

Wasser unter Rithren mit einem CO»-haltigen Gasstrom begast wird. Es ist dabei mit Hilfe der
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beiden Ventile FIC 1 und FIC 2 moglich, durch Variation des Stickstoffanteils verschiedene
CO, Konzentrationen der Losung einzustellen.

Die Adsorptionsgeschwindigkeit soll entsprechend Kapitel 2.2.4 durch Auswertung von
Durchbruchskurven ermittelt werden. Vor Beginn einer Messung sind die Zuleitung und die
Sdule mit reinem Wasser gefiillt. Die Aufgabe des Konzentrationssprungs erfolgt, indem ab
Start der Messung die CO,-haltige Losung mittels der Schlauchpumpe in die Siule gefordert
wird. Die zeitliche Anderung der Austrittskonzentration am Siulenausgang wird mit dem
Leitfdhigkeitsmessgerdt QI 2 gemessen. Da damit zu rechnen ist, dass es durch die Pumpe
und die Schlauchleitungen bereits zu einem Abflachen des Stufensignals in der Zulauf-
laufstrecke kommt, wird bei den ersten Versuchen (s. Kapitel 9.3) zunichst durch das Leitfa-
higkeitsmessgerit QI 1 das Eingangssignal erfasst. Die Leitfahigkeitsmessgerite sind an einen
Computer angeschlossen, mit dem deren Signale in Konzentrationsverldufe umgerechnet
werden konnen.

Die Vorlage wird iiber einen Doppelmantel mit Hilfe des Thermostaten 1 temperiert. Die ge-
packte Sdule sowie die Schlauchleitungen werden durch einen zweiten Thermostaten tempe-
riert, wobei - um ein Ausgasen des gelosten CO, aus der Losung in der Zuleitung und der
Sdule zu verhindern - die Temperatur des zweiten Thermostaten 5 °C unterhalb der Tempe-

ratur des ersten Thermostaten liegt.

9.3 Versuchsprogramm

Die Bestimmung der Parameter zur Beschreibung der Adsorptionskinetik von gelostem CO,
durch immobilisierte primidre Amine soll durch eine numerische Modellanpassung unter Ver-
wendung des dynamischen Simulationsprogramms ,,Aspen Custom Modeler* (ACM) erfol-
gen. Da aufgrund von Mischungseffekten in den Schlduchen und der Pumpe nicht mehr von
einem idealen Konzentrationssprung am Eingang ausgegangen werden kann, wird wie in Ka-
pitel 2.2.4 erldutert, ein mehrparametriges Modell zur Beschreibung der Zulaufstrecke
verwendet.

Um die zur Beschreibung der Zulaufstrecke benotigten Parameter zu ermitteln, werden bei
verschiedenen Volumenstromen in den Versuchen AF 1 und AF 2 (s. Tabelle 9-1) zunichst
die Durchbruchskurven eines inerten Markers (NaCl) am Séuleneingang gemessen. Anschlie-
Bend werden in den Versuchen AF 3 bis AF 6 fiir verschiedene Fliissigkeitsvolumenstrome
die Durchbruchskurven des inerten Markers am Saulenausgang bestimmt, um die Parameter
zur mathematischen Beschreibung der gepackten Sdule zu ermitteln.

Die Adsorption von CO; wird zunidchst bei einer Vorlagentemperatur von 20 °C und einer
Saulentemperatur von 15 °C untersucht. Um eine Adsorptionsisotherme bestimmen zu kon-
nen, wird in den Versuchen AF 7 bis AF 9 der CO,-Gehalt des die Fliissigkeit in der Vorlage
durchstromenden Gases variiert. Da die Fliissigphasenkonzentration entsprechend dem Hen-
ryschen Gesetzes (s. Kapitel 2.1.1) proportional zum Gasphasenpartialdruck ist, werden da-
durch verschiedene CO,-Gehalte der Losung eingestellt. Nach einer Bestimmung der

Adsorptionsisotherme sollen die Versuche auch beziiglich der Adsorptionskinetik ausgewertet
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werden. Die Versuche AF 10 und AF 11, bei denen die Losung in der Vorlage mit einen rei-
nen CO,-Strom begast wird, dienen zur Untersuchung des Einflusses des Volumenstroms auf

die Adsorptionskinetik.

Tabelle 9-1 Spezifikationen der Versuche zur Bestimmung der Adsorptionskinetik von gelostem CO»

Volumenstrom L . Temperatur Temperatur
Versuch . Spezifikation der Losung .
[ml/min] Vorlage [°C] Séule [°C]
AF 1 16 NaCl (0,5 mol/1) 20 15
AF 2 18 NaCl (0,5 mol/1) 20 15
AF3 8 NacCl (0,5 mol/1) 20 15
AF 4 12 NacCl (0,5 mol/1) 20 15
AF 5 16 NacCl (0,5 mol/1) 20 15
AF 6 20 NacCl (0,5 mol/1) 20 15
AF 7 12 Begast mit CO3 (100%) 20 15
AF 8 2 Begast mit CO» (70%) 20 I5
und N, (30%)
AF9 2 Begast mit CO» (50%) 20 I5
und N, (50%)
AF 10 8 Begast mit CO; (100%) 20 15
AF 11 16 Begast mit CO; (100%) 20 15
AF 12 12 Begast mit CO; (100%) 30 25
AF 13 2 Begast mit CO» (70%) 30 )5
und N, (30%)
AF 14 2 Begast mit CO» (50%) 30 )5
und N, (50%)

Anhand der Versuche AF 12 bis AF 14, die wiederum mit verschiedenen Fliissigphasenkon-
zentrationen durchgefiihrt werden, soll fiir eine Temperatur von 25°C die Adsorptionsiso-
therme sowie die Adsorptionskinetik ermittelt werden. Die Temperatur der

Fliissigkeitsvorlage betrigt bei diesen Versuchen 30 °C.

9.4 Mathematische Modellierung der Versuchsanlage

9.4.1 Modellierung der Zulaufstrecke

Die Zulaufstrecke wird durch die Kombination von einem idealen Stromungsrohr, charakteri-

siert durch das Volumen Vg, und einer Kaskade von drei idealen Riihrkesseln, charakteri-
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siert durch die Volumina V,,, Vi,, Vi, beschrieben (s. Abbildung 9-2). Der mittlere Riihr-

kessel hat zusitzlich ein Totvolumen V,, wobei der interne Zirkulationsstrom zwischen dem

Riihrkesselvolumen Vi, und dem Totvolumen durch den Volumenstrom V, ; , gegeben ist.

VSR VKI VKZ VK3

A
/ Zulaufstrecke \ ﬂ K Saule \
——

\ 4
>
—
>
o]

|

\Y

mix,4

\_ (L) AN W,

Abbildung 9-2  Schematische Darstellung des mathematischen Modells zur Beschreibung der Ver-
suchsanlage

Das ideale Stromungsrohr wird bei der Implementierung in ACM als Totzeitglied modelliert.

Die Totzeit At,;, d.h. die Verzogerungszeit mit der das Eingangssignal in den ersten Riihr-
kessel gegeben wird, ergibt sich aus dem Rohrvolumen Vg, und dem jeweiligen Volumen-

strom V. des Versuchs:

At :&

1
VAF (9 )

Die mathematische Bilanzierung des ersten Riihrkessels hinsichtlich der zeitlichen Anderung

der Konzentration an gelostem CO; lautet:

OCxico. A
Vi - at ==V (CKl,co2 _CKi,COZ) (9-2)
Fiir den zweiten Riihrkessel mit dem Totvolumen V., ergeben sich zur Beschreibung der

zeitlichen Konzentrationsidnderung im Riihrkesselvolumen bzw. Totvolumen die zwei gekop-

pelten Differentialgleichen
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V... aCKz,COZ _ V . ( ein __aus )_ V . ( aus _aus ) 9-3
K2 P Cx2.co, ~ Ck2c0, mix.2 \Ck2,c0, ~ €120, 9-3)
oc
T2,CO, _ ¢ ( aus __.aus )
T2 3% Viix.2 k2.0, ~Cr2.00, 9-4)

Der interne Zirkulationsstrom ijx,z wird dabei aus dem jeweiligen Volumenstrom V,; und

dem Zirkulationsfaktor Y, , berechnet:
Vmix,Z = Ymix,2 : VAF (9_5)

Die Komponentenbilanz fiir den dritten Riihrkessel lautet analog zur Bilanz des ersten Riihr-

kessels entsprechend Gleichung (9-2):

oc
K3.C0, _ ( ein aus )
K3’ P Var *\€x3.00, = Ck3.00, (9-6)

Das Volumen des idealen Stromungsrohres, die Volumina der Riihrkessel, das Totvolumen
sowie der Zirkulationsfaktor sind nun die Parameter, die durch eine numerische Anpassung

der gemessen Durchbruchskurven bestimmt werden sollen.

9.4.2 Modellierung der gepackten Saule

Die gepackte Saule ldsst sich durch ein eindimensionales, zweiphasiges Dispersionsmodell
beschreiben [Baer92]. Die Stoftbilanz fiir die Fliissigphase lautet unter der Annahme, dass die
Adsorptionskinetik durch ein homogenes Modell entsprechend Kapitel 2.2.3 beschrieben wer-

den kann:

dc \V4 ac d’c
e.2rco, __ Var Fco, oo co,

i A Ix w2 - Beff,ad “Qpyekung “Pp '(qu)z _qcoz) 9-7)

Séule
Die Gesamtporositit €, der axiale Dispersionskoeffizient D, sowie der effektive Stofftrans-

portkoeffizient B, ,, bei der Adsorption (die effektive Adsorptionskinetik) sollen durch die

Durchbruchversuche angepasst werden.

Der Querschnitt der Sdule Ag, . berechnet sich aus deren Durchmesser zu:

Ag = % (0.02m)* =3,142-10™ m’ (9-8)
Die spezifische Packungsoberfliche ay,,,,, ergibt sich aus der externen Porositit €, und der
spezifischen Partikeloberfliche des kugelformigen Ionenaustauschers:
a'F‘ackung = (1 - eext ) ’ aPanikel (9_9)

Rechnet man mit einem mittleren Durchmesser der Ionenaustauscherkugeln von

dp =0,75 mm, so erhdlt man fiir die spezifische Partikeloberfldche:
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Aparikel — di =8000— (9-10)

p

Die externe Porositit lédsst sich aus der Schiittdichte pg und der Partikeldichte p, (s. Tabelle

4-1) berechnen:

540 K&
3
g, = —p—szl——f?(:o,sos (9-11)
Pe 10922
—

Mit diesen Werten ergibt sich schlieBlich eine spezifische Packungsoberfliche von

2
m
Apyeung = 3950 —.
—m

Aus der Stoffbilanz fiir das Adsorbens erhilt man entsprechend Gleichung (2-48) den Aus-
druck fiir die zeitlich veridnderliche CO,-Beladung:

aqco
X = =By " Apyckung '(qglo2 _qCOZ) (9-12)
b, -c
mit o = —— C% 9-13
qCOZ qmon,l 1+b1 ‘CCOZ ( )

Das Adsorptionsgleichgewicht wird durch eine Langmuir-Isotherme beschrieben, deren Pa-
rameter ¢, und b,durch Auswertung der in Kapitel 9.3 erlduterten Versuche bestimmt
werden sollen.

Zur Beschreibung der Ein- und Auslaufeffekte wird der Sdule noch ein Riihrkessel mit dem
Volumen V., und einem Totvolumen V., angehiingt. Die Bilanzgleichungen fiir diesen

Riihrkessel und das Totvolumen lauten entsprechend der Gleichungen (9-3) und (9-4):

OCxico. - 4 :
Vs a£ ==V (C;H:t,coz - C?(Z,COZ )_ Va2 (C?@St,co2 - C;j,coz) (9-14)
dCry o
T4 8‘; == Vs (Czlgli,coz - Cilf,coz) (9-15)
mlt Vmix,4 = Ymix,4 : VAF (9_16)

Die Volumina Vi, und V;, sowie der Zirkulationsfaktor Y, ; , sollen ebenfalls anhand der

Auswertung der Durchbruchskurven bestimmt werden.
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9.5 Auswertung der Versuchsergebnisse

9.5.1 Bestimmung der Modellparameter zur Beschreibung des Anlagenverhal-
tens

Die gemessenen Durchbruchkurven des inerten Markers am Séuleneingang entsprechend der
Versuche AF 1 und AF2 sind in Abbildung 9-3 dargestellt. Es ist zu erkennen, dass das Signal
am Siuleneingang keinem idealen Konzentrationssprung entspricht, sondern aufgrund von
Mischungseffekten bereits deutlich abgeflacht ist. Wie zu erwarten, ist die Durchbruchzeit fiir
den hoheren Volumenstrom kiirzer.

Die numerische Anpassung der Parameter zur Beschreibung der Zulaufstrecke (s. Abbildung
9-2) erfolgt mit Hilfe der Parameterschitzfunktion von ACM. Zunichst werden die Parameter
fiir beide Versuche separat ermittelt und anschlieBend beide Versuche mit den gemittelten
Parametern (s. Tabelle 9-2) nachgerechnet. Die mit den gemittelten Parametern berechneten
Durchbruchskurven sind ebenfalls in Abbildung 9-3 aufgetragen. Die gute Ubereinstimmung
mit den gemessenen Werten zeigt, dass das in Kapitel 9.4 entwickelte mehrparametrige Mo-

dell sich zur mathematischen Beschreibung der Zulaufstrecke eignet.
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Abbildung 9-3  Durchbruchskurven des inerten Markers am Sduleneingang- Messwerte und Ergeb-
nisse der Modellanpassung

In Abbildung 9-4 sind die Ergebnisse der Messungen AF 3 bis AF 6, d.h. die Durchbruchs-
kurven des inerten Markes fiir verschiedene Volumenstrome am Sdulenausgang aufgetragen.
Die Durchbruchszeiten nehmen umgekehrt proportional zum Volumenstrom ab, d.h. bei Ver-
dopplung des Volumenstroms halbiert sich die Durchbruchszeit. Deutlich zu erkennen ist,

dass die Kurven mit kleiner werdendem Volumenstrom zunehmend abflachen, was dadurch
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zu erkldren ist, dass bei kleineren Volumenstromen die Mischungseffekte einen gréeren Ein-

fluss haben.
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Abbildung 9-4  Durchbruchskurven des inerten Markers am Séulenausgang - Messwerte und Er-
gebnisse der Modellanpassung

Wie bei der Anpassung der Parameter zur Beschreibung der Zulaufstrecke werden auch die
Parameter zur Beschreibung der gepackten Sdule zunichst fiir jeden Versuch separat mit Hilfe
der Parameterschitzfunktion von ACM bestimmt und anschliefend gemittelt. Der Vergleich
zwischen den gemessen und den mit den gemittelten Parametern berechneten Durchbruchs-
kurven in Abbildung 9-4 zeigt, dass auch die gepackte Sdule sehr gut durch das mehrpara-
metrige Modell (s. Kapitel 9.4) mathematisch beschrieben werden kann.

Die zur Beschreibung der Zulaufstrecke und der Sédule bestimmten gemittelten Parameter sind
in Tabelle 9-2 zusammengefasst.

Die Gesamtporositit der Sdule ldsst sich theoretisch auch iiber die externe Porositdt und das

vom Hersteller angegebene Porenvolumen (s. Tabelle 4-1) abschidtzen. Aus dem Porenvolu-

men V, . und der Partikeldichte p, kann man die interne Porositit berechnen:
kg Lsm
€ =Pp * Vo =1092—=--0,27-107 — =0,295 (9-17)
m’ kg

Entsprechend Kapitel 2.2.4 ergibt sich daraus fiir die theoretische Gesamtporositit:

e" =g +(—g,) €, =0,505+0,495-0,295=0,651 (9-18)
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Tabelle 9-2 Angepasste Modellparameter zur Beschreibung des Anlagenverhaltens

Modellparameter .
Beschreibung Wert
Zulaufstrecke
Ver Volumen Stromungsrohr 25,67 ml
Vi Volumen Riihrkessel K1 2,62 ml
Vi Volumen Riihrkessel K2 4,24 ml
Vi, Totvolumen Riihrkessel K2 7,35 ml
Yoix 2 Zirkulationsfaktor Riihrkessel K2 0,498
Vis Volumen Riihrkessel K3 2,60 ml
Modellparameter .
. Beschreibung Wert
Séule
€ Gesamtporositit Sdule 0,614
m2
D,, axiale Dispersionskoeffizient 1,28-10° —
S
Via Volumen Riihrkessel K4 1,19 ml
Vi4 Totvolumen Riihrkessel K4 6,79 ml
Yoia Zirkulationsfaktor Riihrkessel K4 0,462

Die theoretische Gesamtporositit ist somit grofer als die gemessene Gesamtporositit

(€=0,614). Ursache dafiir ist vermutlich, dass nicht das gesamte Porenvolumen frei zugéng-

lich ist. Berechnet man entsprechend den Gleichungen (9-17) und (9-18) aus der gemessenen
Gesamtporositit das frei zugédngliche Porenvolumen, so erkennt man, dass dieses etwa 75%

des angegebenen Porenvolumens entspricht:

3
m

=0,202-107° —=0,748-V,
kg

V frei

Pore

(9-19)

ore

Fiir den axialen Dispersionskoeffizienten in gepackten Sdulen finden sich in der Literatur
zahlreiche empirische Korrelationen. Nach Wen & Fan [Wen75] lésst er sich gemél des fol-
genden Ansatzes berechnen:
D, = eud, 0,48
0,2+0,011-(e-Rep)™

(9-20)

Die Reynoldszahl Re, wird berechnet aus der Lehrrohrgeschwindigkeit u, dem Partikel-

durchmesser d und der dynamischen Viskositit v,

Re, = — (9-21)

v dyn
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2
Fiir einen Volumenstrom von 12 ml/min ergibt sich mit v, , =114~ 10° % [VDI94] eine
S

Reynoldszahl von

Re, =—ar v _ 419 (9-22)
A : den,HzO

und somit ein axialer Dispersionskoeffizient von

Y 2
D, = €V dy g0 ™ (9-23)
A-(0,24+0,011-(e-Rep)™™) S
Der berechnete Wert liegt in derselben GroBenordnung wie der durch die numerische Anpas-

sung bestimmte. Die Anpassung hat somit einen realistischen Wert ergeben. Eine Abhingig-

keit vom Volumenstrom, wie sie der Ansatz in von Wen & Fan vorsieht (D, ~ V***), kann

allerdings nicht bestitigt werden.

9.5.2 Bestimmung der Adsorptionsisothermen bei 15 °C
Die Parameter ¢, und b,, der Adsorptionsisothermen entsprechend Gleichung (9-13) sol-

len durch Auswertung der Durchbruchskurven der Versuche AF 7 bis AF 9 ermittelt werden.
Wie in Kapitel 2.2.4 erldutert, muss dazu fiir die verschiedenen Eingangskonzentrationen die
jeweilige Adsorbensbeladung im Gleichgewichtszustand bestimmt werden. Da das Eingangs-
signal kein ideales Stufensignal ist, kann die adsorbierte Menge jedoch nicht durch die integ-
rale Massenbilanz entsprechend Gleichung (2-49) analytisch berechnet werden. Die
Adsorbensbeladung im Gleichgewichtszustand wird daher fiir jeden Versuch separat durch
eine numerische Anpassung der gemessenen Durchbruchskurven abgeschitzt. Bei der Anpas-
sung werden dabei sowohl die Parameter zur Beschreibung des Gleichgewichts als auch die
zur Beschreibung der Adsorptionskinetik (s. Kapitel 9.4.2) zur numerischen Schitzung freige-
geben.

In Abbildung 9-5 sind die gemessenen Durchbruchskurven fiir die Versuche AF 7 bis AF 9
sowie die nach Anpassung der Modellparameter berechneten Durchbruchskurven dargestellt.
Wie bei den Adsorptionsmessungen aus der Gasphase (s. Abbildung 6-3) sind auch die
Durchbruchzeiten abhidngig vom CO;-Stoffmengenstrom, d.h. je groer die eintretende CO»-
Fliissigphasenkonzentration ist, desto frither steigt die Austrittskonzentration an. Man erkennt
eine sehr gute Ubereinstimmung zwischen den gemessenen und den berechneten Kurven. Die
berechneten Gleichgewichtsbeladungen und die zugehorigen CO;-Fliissigphasenkonzentra-
tionen sind in Tabelle 9-3 zusammengefasst. Mit den drei Wertepaaren konnen die Parameter

der Langmuir-Isotherme entsprechend Abbildung 9-6 bestimmt werden.
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Abbildung 9-5

Durchbruchskurven von gelostem CO; zur Bestimmung der Adsorptionsisotherme
(15 °C). Messwerte und Ergebnisse der Anpassung der Einzelkurven
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Langmuir-Isotherme fiir die Adsorption von gelostem CO, durch Ionenaus-
tauscherkugeln ,,Lewatit® VP OC 1065 bei 15 °C
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Tabelle 9-3 Adsorbensbeladung bei der Adsorption von gelostem CO; (15 °C)

. CO; - Fliissigphasen- Adsorbensbeladung
Versuchsreihe
konzentration[mol/m?3] [mol/kg]
AF 7 42,2 1,52
AF 8 26,3 1,22
AF9 18,5 1,17

Um die Giite der ermittelten Isothermengleichung zu iiberpriifen, werden die Durchbruchs-
kurven der Versuche AF 7 bis AF 9 mit den festgelegten Gleichgewichtsparametern nochmals
berechnet und mit den Messergebnissen verglichen (s. Abbildung 9-7). Auch bei diesem Ver-
gleich lisst sich eine gute Ubereinstimmung der gemessen und berechneten Kurven feststel-
len, d.h. die ermittelte Isothermengleichung ist geeignet, das Gleichgewicht der Adsorption
von gelostem CO; durch die Ionenaustauscherkugeln ,Lewatit® VP OC 1065 bei 15 °C zu

beschreiben.
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Abbildung 9-7  Durchbruchskurven von gelostem CO;. Messwerte und Ergebnisse der Berechung

mit ermittelter Adsorptionsisotherme bei 15 °C

9.5.3 Bestimmung der Adsorptionskinetik bei 15 °C
Der Parameter zur Beschreibung des effektiven Stofftransports bei der Adsorption [ ., soll

durch Anpassung der Durchbruchskurven der Versuche AF 7, AF 10 und AF 11 bestimmt

werden.
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Abbildung 9-8  Durchbruchskurven von gelostem CO; zur Bestimmung der Adsorptionskinetik.

Messwerte und Ergebnisse der Anpassung bei 15 °C
Nachdem sequenziell alle iibrigen Modellparameter zur mathematischen Beschreibung er-
mittelt worden sind, ist B ,, der einzige freie Parameter, der bei der Anpassung der drei

Durchbruchskurven mit Hilfe Parameterschitzfunktion von ACM jeweils bestimmt wird. In

Abbildung 9-8 sind die gemessenen Durchbruchskurven sowie die nach Anpassung von B,

berechneten Durchbruchskurven dargestellt.

Tabelle 9-4 Effektiver Adsorptionskinetik bei der Adsorption von gelostem CO» (15 °)

. Volumenstrom effektive Adsorptionskinetik
Versuchsreihe .
[ml/min] [m/s]
AF 7 12 1,21-1077
AF 10 8 1,28-1077
AF 11 16 1,22-107
Mittelwert: 1,24-107 (3,18 %)

Die Durchbruchzeiten nehmen wiederum umgekehrt proportional zum Volumenstrom ab.
Wie schon bei allen bisherigen Anpassungen, zeigt sich auch hier eine sehr gute Uberein-
stimmung zwischen den gemessenen und den berechneten Konzentrationsverldaufen.

Die ermittelten Werte fiir die effektive Adsorptionskinetik sind in Tabelle 9-4 zusammenge-
fasst. Eine signifikante Abhingigkeit der effektiven Adsorptionskinetik vom Volumenstrom

lasst sich fiir den untersuchten Bereich nicht erkennen.
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9.5.4 Bestimmung der Adsorptionsisothermen und der Adsorptionskinetik bei
25 °C

Die Bestimmung der Modellparameter zur Beschreibung der Adsorptionsisothermen und Ad-
sorptionskinetik bei 25 © erfolgt durch Auswertung der Durchbruchskurven der Versuche
AF 12 bis AF 13 analog zu dem in den Kapiteln 9.5.2 und 9.5.3 beschriebenen Auswertungs-
verfahren. Zunidchst werden zur Ermittlung der Isothermenparameter fiir jeden Versuch durch
eine numerische Anpassung die Adsorbensbeladung im Gleichgewichtszustand abgeschitzt.
Freiheitsparameter sind dabei wiederum sowohl die Parameter zur Beschreibung des Gleich-
gewichts als auch die zur Beschreibung der Adsorptionskinetik (s. Kapitel 9.4.2). Abbildung
9-9 zeigt die gemessenen und die nach Anpassung der Modellparameter berechneten Durch-
bruchskurven. Man erkennt wiederum eine sehr gute Ubereinstimmung zwischen den gemes-

senen und den berechneten Kurven.
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Abbildung 9-9  Durchbruchskurven von gelostem CO» zur Bestimmung der Adsorptionsisotherme.

Messwerte und Ergebnisse der Anpassung der Einzelkurven bei 25 °C

Tabelle 9-5 Adsorbensbeladung bei der Adsorption von gelostem CO; (25 °C)

. CO; - Fliissigphasen- Adsorbensbeladung
Versuchsreihe
konzentration[mol/m?3] [mol/kg]
AF 12 39,6 1,40
AF 13 25,0 1,20
AF 14 16,0 0,98
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Die CO»-Fliissigphasenkonzentrationen und die berechneten Gleichgewichtsbeladungen sind
in Tabelle 9-5 zusammengefasst. Die Langmuir-Isotherme und die angepassten Parameter
sind in Abbildung 9-10 dargestellt. Die Parameter der Adsorptionsisothermen fiir 25 °C unter-

scheiden sich nur geringfiigig von denen der Isotherme fiir 15 °C. Die theoretische Maximal-

25°C
mon,l

beladung ist bei 25 °C mit einem Wert von q =1,95 mol/kg etwas geringer als bei 15 °C

(Qpon; =197 mol/kg ), d.h. aber der Einfluss der Temperatur auf die Beladung ist, wie auch

bei der Adsorption von CO; aus der Gasphase zu beobachten ist (s. Abbildung 6-6), in dem

betrachtetem Temperaturbereich nicht sehr grof3.
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Abbildung 9-10 Langmuir-Isotherme fiir die Adsorption von gelostem CO, durch Ionenaustau-
scherkugeln ,,Lewatit® VP OC 1065 bei 25 °C

Zur Bestimmung der effektiven Adsorptionskinetik werden die Durchbruchskurven der Ver-
suche AF 12 bis AF 13 nochmals angepasst, wobei nach Festlegung der Parameter zur Be-

schreibung des Adsorptionsgleichgewichts B ., der einzig verbleibende freie Anpassungspa-
rameter ist. Die nach Anpassung von [ ., berechneten Durchbruchskurven sind in

Abbildung 9-11 den gemessenen Konzentrationsverldufen nochmals gegeniibergestellt.

Die ermittelten Werte fiir die effektive Adsorptionskinetik sind in Tabelle 9-6 zusammenge-
fasst. Man erkennt, dass die CO»-Fliissigphasenkonzentration keinen signifikanten Einfluss
auf die Adsorptionskinetik hat. Da alle drei Versuche mit dem gleichen Volumenstrom
durchgefiihrt wurden, ldsst sich beziiglich des Einflusses des Volumenstroms keine Aussage

treffen. Der Mittelwert der effektiven Adsorptionskinetik ist bei 25°C mit
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Bi e =157-10"m/s jedoch signifikant groBer der Mittelwert bei 15°C mit

Berwa =1,24-107 my/s.

Tabelle 9-6 Effektiver Adsorptionskinetik bei der Adsorption von gelostem CO»

Versuchsreihe Volumenstrom CO3, - Fliissigphasen- | effektive Adsorptionskinetik
[ml/min] konzentration[mol/m3] [m/s]
AF 12 12 39,6 1,56-107
AF 13 12 25,0 1,50-1077
AF 14 12 16,0 1,66-107
Mittelwert: 1,57-107 (£5,29 %)
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Abbildung 9-11 Durchbruchskurven von geléstem CO; zur Bestimmung der Adsorptionskinetik.
Messwerte und Ergebnisse der Anpassung bei 25 °C

In Abbildung 9-12 sind die gemessenen und berechneten Durchbruchskurven fiir 15 °C und
25 °C bei einem Volumenstrom von 12 ml/min gegeniibergestellt. Man erkennt, dass die
Durchbruchskurven fiir 25 °C steiler verlaufen als die fiir 15 °C, was entsprechend Kapitel

2.2.4 auf eine schnellere Adsorptionskinetik hindeutet.
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Abbildung 9-12  Vergleich der Durchbruchskurven von gelostem CO; fiir 15 °C und 25 °C bei ei-
nem Volumenstrom von 12 ml/min.

9.6 Zusammenfassung und Diskussion der Versuchsergebnisse

Im Rahmen der Versuche in der gepackten Séule ist es gelungen, die Geschwindigkeit der
Adsorption von gelostem CO, durch die immobilisierten primédren Amine in Form der Ionen-

austauscherpartikel ,,Lewatit® VP OC 1065% zu quantifizieren. Die effektive Adsorptionski-

netik konnte durch eine modellgestiitzte Auswertung der Versuche zu B}, =1,24-107 m/s

bzw. Bl =157-107 m/s bestimmt werden. Um die Aussagekraft der durch die numerische

Anpassung ermittelten Werte zu iiberpriifen, wird eine Sensitivitdtsanalyse durchgefiihrt. Es

gilt dabei zu tiberpriifen, wie sensitiv die Berechnung der Durchbruchskurven beziiglich des

Parameters B, ist. In Abbildung 9-13 ist das Ergebnis dieser Analyse dargestellt. Fiir den

Versuche AF 12 wurde die Durchbruchskurve einmal mit dem angepassten Wert fiir B .,

und je einmal mit dem doppelten bzw. dem halben Wert der angepassten effektiven Adsorp-
tionskinetik berechnet. Die deutlichen Abweichungen zwischen den Kurven zeigen, dass eine
hohe Sensitivitdt der Berechnungen beziiglich des angepassten Parameters besteht und somit

die modellgestiitzte Auswertung einen aussagekriftigen Wert liefert.
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10. CO; - Desorption von immobilisierten Aktivatoren

10.1Ziel der Versuche

Neben der in Kapitel 9 quantifizierten Geschwindigkeit der Bindung von CO; durch die im-
mobilisierten primdren Amine ist, wie in Kapitel 4 erldutert, die Geschwindigkeit der Regene-
ration, d.h. die Abgabe des gebunden CO, an eine iiberflieBende MDEA-Losung, fiir die
Realisierbarkeit des Konzeptes von wichtiger Bedeutung. Da die Regeneration der Umkeh-
rung der in Kapitel 9 untersuchten Adsorption entspricht, soll sie durch Messung der Desorp-
tionskinetik des an immobilisierte primédre Amine (,,Lewatit® VP OC 1065) gebundenen CO,

in einer gepackten Sédule quantifiziert werden.

10.2Versuchsaufbau und Versuchsprogramm

Die Untersuchungen beziiglich der Desorptionskinetik werden mit derselben Versuchanord-
nung durchgefiihrt wie die Adsorptionsversuche (s. Abbildung 9-1). Anstelle von regenerier-
ten lonenaustauscherkugeln befinden sich diesmal jedoch Ionenaustauscherkugeln in der
Glassiule, die bereits im Rahmen von Adsorptionsversuchen (Versuchsreihe AF 12) mit CO,
beladenen wurden. In der Vorlage wird eine 0,5 mol/l MDEA Losung angesetzt, die zum
Startzeitpunkt der Messung mittels der Schlauchpumpe durch die gepackte Sdule gepumpt
wird. Zur Bestimmung der Desorptionskinetik muss am Sdulenausgang die austretende Ge-

samtmenge an CO, gemessen werden, d.h. neben dem physikalisch gelosten CO, auch sol-
ches, dass in Form von HCO; und CO? in der Losung vorliegt. Eine Online-Messung durch

das Leitfdahigkeitsmessgerdt QI 2 wie bei der Adsorption ist nicht méglich, da aufgrund der
Vielzahl von Ionen in der Losung ein direkter funktioneller Zusammenhang zwischen der
Leitfahigkeit und der Gesamtmenge an CO, nicht gegeben ist. Es werden daher in gewissen
Zeitabstinden Proben der die Séule verlassenden Losung genommen und mit Hilfe eines
Gaschromatographen analysiert.

Die Desorption wird bei einer Temperatur von 25 °C durchgefiihrt. Der Volumenstrom der

Losung betrdgt 12 ml/min.

10.3 Auswertung der Versuche

Die Bestimmung der Parameter zur Beschreibung der Desorptionskinetik erfolgt analog zu
den Untersuchungen der Adsorptionskinetik durch eine numerische Modellanpassung unter
Verwendung des dynamischen Simulationsprogramms ,,Aspen Custom Modeler* (ACM). Als
Grundlage zur mathematischen Beschreibung werden das in Kapitel 9 entwickelte Modell (s.
Abbildung 9-2) sowie die dort ermittelten Parameter (s. Tabelle 9-2) verwendet. Da zur De-

sorption eine wissrige MDEA-Losung verwendet wird, muss das Modell um die Komponen-

ten OH , HCO;, CO?‘, H3O+, MDEAund MDEAH" sowie die in Kapitel 8.4.2
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aufgefiihrten Reaktionen erweitert werden. Fiir die Stoffbilanz des CO, in der Fliissigphase

der Saule folgt daraus:

oc \V4 oc d’c
CO, CO, CO,
. 2= AF . Ltg- -

at ASéiule aX “ aX2 (10_1)
_Beff,de “Qpyckung “Pp '(qi:o2 ~Aco, )+ Z:Vj,co2 T;
j

Das Adsorptionsgleichgewicht wird durch die Langmuir-Isotherme entsprechend Gleichung

(9-13) mit den fiir eine Temperatur von 25 °C bestimmten Parametern q’. < =1,95 mol/kg

mon,l

und beDC =0,065 m3/mol (s. Abbildung 9-10) beschrieben.

Beziiglich der iibrigen Komponenten wird angenommen, dass diese nicht adsorbiert werden.

Die Stoffbilanz fiir diese Komponenten lautet daher:

ac. V., oc. d’c,
e Ti__ Yar T ep X21+Zvj’i'rj (10-2)
J

ot A

o0x “9

Sadule

Fiir die Reaktionsraten I gelten die Gleichungen (8-21) bis (8-25).
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Abbildung 10-1 CO,-Austrittskonzentration bei der Desorption. Messwerte und Ergebnisse der
Berechnungen

Ziel der numerischen Anpassung, die wiederum mit Hilfe der Parameterschétzfunktion von
ACM erfolgt, ist die Bestimmung des effektiven Stofftransportkoeffizienten B, ., fiir die

Desorption (effektive Desorptionsgeschwindigkeit). Wie bei der Adsorption beschreibt dieser
die Geschwindigkeit des Stoffiibergangs fiir CO, zwischen fester und fliissiger Phase.
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In Abbildung 10-1 sind die gemessenen sowie die fiir verschiedene Stofftransportkoeffizien-

ten berechneten CO,-Austrittskonzentrationen dargestellt. Der mit Hilfe der Parameterschitz-

funktion angepasste Wert von B2, =5,81-10" m/s gibt die gemessenen Werte relativ gut

wieder. Ein Vergleich mit den beiden anderen dargestellten Kurven, die mit dem 2-fachen
bzw. 0,5-fachen Wert des angepassten Stofftransportkoeffizienten berechnet wurden, zeigt
eine deutliche Sensitivitdt des Modells beziiglich dieses Parameters. Es kann somit davon
ausgegangen werden, dass die modellgestiitzte Auswertung einen aussagekriftigen Wert fiir

die Charakterisierung der Desorptionsgeschwindigkeit liefert.
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11. Verfahrenskonzepte

11.1Uberpriifung des urspriinglichen Verfahrenskonzeptes

Auf Grundlage der in den Kapitel 9 ermittelten effektiven Geschwindigkeit der Adsorption
von gelostem CO, durch immobilisierte primidre Amine in Form des lonenaustauschers ,,Le-
watit® VP OC 1065“ soll das in Kapitel 4 erlduterte Konzept (s. Abbildung 11-1) zur Leis-
tungssteigerung der Absorption von CO, mit einer wissrigen MDEA-Losung durch Zugabe

immobilisierter Aktivatoren iiberpriift werden.

Gasphase | Fliissigphase _
i H—N -~
' |
A
® L (aq) R
COE wtwr  COS i
| C
|
l
1 MDEA - T
: B ( +H20 OOC _IT ...........
1
1
1
| D R,
1
! v
1
1
! HCO;“ + MDEAH"®¥
1
S
A : gas-fliissig Stoffiibergang C : Bildung des Carbamats
B : Fliissigphasenreaktion D : Hydrolyse des Carbamats

Abbildung 11-1 Schematische Darstellung der Absorption mit immobilisierten Aktivatoren

In Abbildung 11-2 ist dazu fiir eine Temperatur von 25 °C die Reaktionsgeschwindigkeit von
physikalisch gelostem CO;, mit einer 0,2 mol/l bzw. 1,0 mol/l MDEA-Losung sowie die ef-
fektive Adsorptionsgeschwindigkeit von CO; durch die immobilisierten Amine in Abhingig-
keit der Konzentration an gelostem CO, aufgetragen.

Die Geschwindigkeit der Fliissigphasenreaktion r,,nz, berechnet sich dabei entsprechend

Kapitel 3.2.1 gemaB der Gleichung:
Iviea = Ks - Cco, *Cmpea (11-1)

mit k2" =51-10" [m3/(mol-s)] [Litt90].
Die effektive Geschwindigkeit der chemischen Adsorption von CO, durch die immobilisier-

ten Amine r. o4 Wird unter der Annahme berechnet, dass das Adsorbens vollstéindig unbela-

den ist, d.h.

25°C b Cco,

Leff ad = Beff,ad "@pyckung Ps “9mon, - 1+b (11-2)
+ 0y - Cco,
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mit B3 =157-107 m/s, g =195mol/kg, bj>"¢ =0,065m¥/mol. Fir die spezifische
Oberfliche und die Schiittdichte des Adsorbens werden die Werte der gepackten Séule aus
Kapitel 9 verwendet, d.h. ap,g,, =3956 m”/m’ und pg =540 kg/m3. Die Konzentration an

freien Adsorptionsplitzen entspricht dabei mit einem Wert von

Cad = qﬁfolc’l -pg =1053 mol/m3 (11-3)

der Konzentration an fliissigen Aminen im Falle der 1,0 mol/l MDEA-L&sung.

1000,00

100,00 -

10,00

Reaktions-/ Adsorptionsgeschwindigkeit
[mol/(m3-s)]

1,00
0.10 7 ’ Fliissigphasenreaktion (Cppg, = 1,0 mol/1)
" = 'Fliissigphasenreaktion (Cypps = 0,2 mol/1)
= = chemische Adsorption (Lewatit-Schiittung)
0,01 T . . . . . . . .
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

CO, - Fliissigphasenkonzentration [mol/m?]

Abbildung 11-2 Vergleich der Geschwindigkeit der CO,-MDEA-Fliissigphasenreaktion sowie der
effektiven Adsorptionsgeschwindigkeit con CO, durch immobilisierte priméare
Amine in Form des Ionenaustauschers ,,Lewatit® VP OC 1065

Die Auftragung in Abbildung 11-2 zeigt, dass die chemische Bindung des physikalisch gelds-
ten CO, iiber die Fliissigphasenreaktion mit dem geldostem MDEA fiir beide Konzentrationen
deutlich schneller ist, als die Bindung durch die immobilisierten primidren Amine. Entspre-
chend Abbildung 11-1 bedeutet dies, dass die Schritte (C) und (D) in Summe deutlich langsa-
mer sind als Schritt (B). Eine Intensivierung der Absorption von CO, mit einer wissrigen
MDEA-L6sung, d.h. eine Erhohung des gas-fliissig Stoffiibergangs (A), ist fiir den Fall, dass
die Adsorption durch die immobilisierten primiren Amine als Parallelreaktion in der fliissigen
Phase stattfindet, somit nicht moglich.

Ursache fiir die geringe effektive Adsorptionsgeschwindigkeit muss eine Limitierung des
Stofftransports des gelosten CO; an die aktiven Zentren sein, da anhand der Untersuchungen

beziiglich der direkten Adsorption von CO; aus der Gasphase (s. Kapitel 6) gezeigt werden
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konnte, dass die Bindung freier CO,-Molekiile durch die immobilisierten primédren Amine
quasi instantan erfolgt. Wie in Kapitel 2.2.3 erldutert, kann dabei prinzipiell der diffusive
Stofftransport durch die Grenzschicht oder der diffusive Stofftransport in den Poren des Ad-
sorbens der limitierende Schritt sein. Da bei der Bestimmung der effektiven Adsorptionsge-
schwindigkeit in Kapitel 9.5.2 kein signifikanter Einfluss des Volumenstroms und somit der
Fliissigkeitsgeschwindigkeit festgestellt wurde, ist zu vermuten, dass der Stofftransport des
gelosten CO; in den Poren des Adsorbens der limitierendere Schritt ist.

Riickblickend miissen angesichts dieser Erkenntnisse die Versuche in der begasten Riihrzelle
kritisch betrachtet werden. Wie in Abbildung 7-5 deutlich zu erkennen ist, fiihrte bei diesen
Versuchen die Zugabe von immobilisierten primdren Aminen in Form des lonenaustauschers
,Lewatit® VP OC 1065“ zu einer signifikanten Erhohung der maximalen Absorptionsrate. Da
die Ergebnisse der Messungen reproduzierbar waren [Orie0O] und der einfache Versuchsauf-
bau sowie die zuverldssige Gasphasenanalyse einen systematischen Fehler ausschliefen las-
sen, muss eine phidnomenologische Begriindung fiir dieses Ergebnis existieren.

Entscheidend ist vermutlich, dass die Versuche bei einer sehr hohen Riihrerdrehzahl
(1000 U/min) durchgefiihrt wurden. Aufgrund des turbulenten Stroémungszustandes ist davon
auszugehen, dass kein duBlerer Stofftransportwiderstand durch eine Fliissigkeitsgrenzschicht
der Partikel existierte, so dass auf der @uBeren Partikeloberfliche immobilisierte primére
Amine deutlich besser zuginglich gewesen sind, als dies bei den Versuchen zur Bestimmung
der effektiven Adsorptionsgeschwindigkeit in der gepackten Sdule der Fall gewesen ist.

Des Weiteren ist zu vermuten, dass es aufgrund der intensiven Durchmischung der drei Pha-
sen zu einem direkten Kontakt zwischen der Gasphase und den suspendierten Partikeln ge-
kommen ist. In diesem Fall lieBe sich die beobachtete erhohte Bindungsrate durch die
schnelle Bindung des CO; direkt aus Gasphase durch auf der Oberfldche der Partikel immo-

bilisierte primédre Amine erklédren.

11.2Entwicklung eines alternativen Verfahrenskonzeptes

11.2.1 Verfahrensidee

Auf Grundlage der Ergebnisse der in den vorangegangenen Kapiteln beschriebenen Untersu-
chungen lésst sich ein neues Verfahrenskonzept zur Entfernung von CO, aus einem Gasge-
misch in einem dreiphasigen System ableiten (s Abbildung 11-3). So erscheint es vorteilhaft,
CO; in einem ersten Schritt (A) durch immobilisierte primédre Amine direkt aus der Gasphase
zu adsorbieren, da diese Adsorption, wie die Ergebnisse in Kapitel 6 zeigen, quasi instantan
erfolgt und zu einer sehr hohen Reinheit des zu behandelnden Gases fiihrt. Die Regeneration
des Adsorbens erfolgt dann in einem zweiten Schritt (B) durch eine iiberflieBende MDEA-
Losung, die das desorbierte CO, in Form von Hydrogencarbonat in der Losung bindet und aus
dem System entfernt. Die beladene MDEA-L&sung kann wie bei einer herkommlichen CO»-
Aminwasche unter Integration eines Desorbers im Kreislauf gefahren werden (s. Abbildung

3-3). Die Vorteile eines solchen hybriden Verfahrens, in dem eine Adsorption mit Verfahrens-
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schritten der klassischen Absorption kombiniert wird, gegeniiber den herkdmmlichen Amin-
wischen sind:
e cine hohere Reinheit des zu behandelnden Gases im Vergleich zu einer reinen MDEA-
Wische,
e cine energiesparendere Regenerierung der Waschlosung im Vergleich zu aktivierten
MDEA-Wischen sowie
e cine geringere Korrosivitit der Waschlosung im Vergleich zu aktivierten MDEA-Wi-
schen.
Die chemische Regeneration des Adsorbens durch die iiberflieBende MDEA-Losung bietet
gegeniiber einer klassischen Regeneration durch Inertgasspiilung [BathOl] den Vorteil, dass

das im Desorber des Waschmittelskreislaufs anfallende CO, nicht durch ein Inertgas verdiinnt

ist.
Gasphase
) A - N
CO¥ » “00C —N
Rl
Fliissigphase
H,0 + MDEA“Y
_OOC — N coacon o
B
Rl
HCO,“” + MDEAH"“?
A : CO, -Adsorption aus der Gasphase
B : Hydrolyse des Carbamats durch iiberflieBende MDEA-Losung

Abbildung 11-3  Schematische Darstellung der kombinierten ad-/absorptiven Gasreinigung unter
Verwendung immobilisierter primdrer Amine

11.2.2 Moglichkeiten der technischen Umsetzung

Eine Moglichkeit, die kombinierte ad-/absorptive Gasreinigung technisch umzusetzen, besteht
darin, dass analog zur klassischen Druckwechseladsorption mehrere (mindestens zwei) paral-
lel geschaltete Kolonnen wechselweise beladen und regeneriert werden. Entsprechend
Abbildung 11-4 stromt zunéchst der zu reinigende Gasstrom durch die Kolonne, bis die
immobilisierten primdren Amine auf der Tragerstruktur nahezu vollstindig gesittigt sind, d.h.
bis kurz vor dem Zeitpunkt, an dem CO;, am Kolonnenausgang durchbrechen wiirde. Zur Re-

generation der immobilisierten primiren Amine wird anschlieBend die im Waschmittelkreis-
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lauf regenerierte MDEA-L6sung durch die Kolonne gefahren. Das Verhiltnis zwischen den
zeitgleich sich in der Beladungsphase und in der Regenerationsphase befindlichen Kolonnen
wird dabei durch das Verhiltnis zwischen den Geschwindigkeiten des Adsorptionsvorgang
und der Regeneration der immobilisierten Amine bestimmt.

Als Trigermaterial bzw. -struktur eignen sich prinzipiell die in Kapitel 5.3 diskutierten Ionen-
austauschermaterialen und Packungsstrukturen. Um eine hohe Kapazitidt an immobilisierten
primdren Aminen in der Kolonne und einen guten gas-fest bzw. fest-fliissig Stoffiibergang zu
erzielen, bietet sich aber insbesondere auch eine einfache regellose Schiittung mit funktionali-

siertem (kugelférmigem) Ionenaustauschermaterial an.

Rohgas DK regenerierte Rohgas regenerierte

Wit P<
X X Waschlosung X Waschlosung
1 0. 00 O O 2' ®)
C ol
C D
¢ D ©.0.0 Trigerstruktur mit C >
¢ > 000 immobilisierten < )
: ; SIS priméren Aminen S ‘
C D
C ’l C D
\O O OOy \Q ¢ )
X ¥ X X %
) 5 beladene ) 5 beladene
Reingas Waschlosung Reingas Waschlosung

Abbildung 11-4 CO,-Entfernung durch eine hybride Gasreinigung in mehreren parallel geschalteten
Kolonnen

Das Konzept der hybriden Gasreinigung ldsst sich theoretisch aber auch in einem einzigen
dreiphasigen Apparat realisieren, wenn bei konstantem Gasstrom die Fliissigkeit periodisch
aufgegeben wird. Wie Abbildung 11-5 illustriert, bilden sich bei einer periodi-
schen/zyklischen Fliissigkeitsaufgabe im Apparat fliissigkeitsarme Zonen aus, in denen die
Gasphase in direkten Kontakt mit den aktiven Zentren der Schiittung gelangen kann. In diesen
trockenen Zonen kann kurzfristig eine Adsorption des CO, aus Gasphase stattfinden, bis eine
der den Apparat herabstromenden Fliissigkeitswellen die beladenen aktiven Zentren wieder
regeneriert. Die optimale Zykluszeit der Fliissigkeitsaufgabe wird dabei durch das Verhiltnis
zwischen den Geschwindigkeiten des Adsorptionsvorgang und der Regeneration der immobi-
lisierten Amine bestimmt.

Dass eine zyklische Fliissigkeitsaufgabe den gas-fest Stofftransport in dreiphasigen Systemen
deutlich verbessert, konnte bereits in mehreren experimentellen Untersuchungen zur zykli-
schen Fahrweise von Rieselbettreaktoren gezeigt werden. Neben anderen Autoren berichten
z.B. Haure et al. [Haur89] von einer Steigerung der Reaktorleistung bei der katalytischen
Oxidation von SO, sowie Gabarian et al. [Gaba97] von einer Steigerung der Reaktionsrate bei
der Hydrierung von Methylstyrol (AMS) zu Cumol an Pd-Katalysatoren. Analog zu dem hier
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diskutierten System ermoglicht die zyklische Fliissigkeitsaufgabe beim Rieselbettreaktor
durch ein zeitweiliges Austrocknen des Katalysators eine deutliche Erhohung des Stoffiiber-

gangs der gasformigen Edukte an die katalytisch aktiven Zentren.

zyklische Aufgabe der
regenerierten Waschlosung

A \'/1

Reingas

Flussigkeitsarmer Bereich:

oY —

Fliissigkeitsreicher Bereich:

MDEA(aq) + HZO _OOC _E

MDEAH*“Y + HCO,; ™)

%
/
.

beladene
Waschlosung

Rohgas

Abbildung 11-5 CO,-Entfernung durch eine hybride Gasreinigung in einer Kolonne mit zyklischer
Fliissigkeitsaufgabe

11.2.3 Ergebnisse erster Untersuchungen

Erste positive Ergebnisse hinsichtlich der kombinierten Ad- und Absorption von CO, mit
immobilisierten primidren Aminen und einer wassrigen MDEA-Losung in einem Rieselbett
konnten in aktuellen Untersuchungen von Mackowiak und Zhang erzielt werden [Mack04].
Sie stellten fest, dass sich mit einer Schiittung des mit primidren Aminen funktionalisierten
Tonenaustauschers ,,Lewatit® VP OC 1065 eine bessere CO,-Enfernung erzielen lédsst als mit
einer vergleichbaren inerten Glasschiittung. Die Messungen wurden mit konstanten Gas- und
Fliissigkeitsvolumenstrom durchgefiihrt, allerdings im so genannten pulsierenden Betriebsbe-
reich des Rieselbettreaktors, der sich bei erhohten Gas- und Fliissigkeitsstromen einstellt
[Lara97]. In diesem Betriebsbereich kommt es durch natiirliche Pulsation der Fliissigkeit
dhnlich wie bei der zyklischen Betriebsweise zu Schwankungen in der Fliissigkeitsbenetzung

der Feststoffoberflache und somit zu einer Verbesserung des gas-fest Stofftransports.

11.2.4 Optimierungspotentiale

Bei beiden in Kapitel 11.2.2 vorgeschlagenen Apparatekonfigurationen héngt die Realisier-
barkeit bzw. Performance des Prozesses im Wesentlichen von zwei Faktoren ab:
Erstens muss, um eine hohe Adsorptionsrate und somit hohe Reinheit des zu behandelnden

Gases zu gewihrleisten, die Trigerstruktur beim Abschalten der Fliissigkeit schnell und mog-
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lichst vollstindig trockenlaufen. Die Tréagerstruktur sollte daher eher groBBe Poren aufweisen,
um ein Riickhalten der Fliissigkeit durch Kapillarkondensationskréfte gering zu halten. Vor-
teilhaft wire dariiber hinaus, in die Tréagerstruktur neben primidren Aminen zur Bindung des
CO, gezielt hydrophobe funktionelle Gruppen zu integrieren, die ein Trockenlaufen der Tré-
gerstruktur und somit die Zugénglichkeit des CO, aus der Gasphase verbessern. Moglich wire
dies auch durch Integration von PTFE-Fasern oder -Partikeln in die Trigerstruktur, wie es
beispielsweise bei den hydrophoben Membranen der PEM - Brennstoffzellen praktiziert wird.
Zweitens muss die Regeneration der immobilisierten primidren Amine, d.h. die Carba-
mathydrolyse durch die tiberflieBende MDEA-L6sung moglichst schnell erfolgen. Die Unter-
suchungen zur Bestimmung der effektiven Desorptionsgeschwindigkeit fiir CO, von
immobilisierten primdren Aminen in Form des lonenaustauschers ,,Lewatit® VP OC 1065 (s.
Kapitel 10) lassen vermuten, dass die Regeneration der zeitintensivste Prozessschritt ist. Fiir
eine Erhohung der Desorptionsgeschwindigkeit bieten sich zwei Ansatzpunkte, zum einen die
Erhohung des Stofftransports in den Partikeln und zum anderen die Herabsetzung der Stabili-
tdat des bei der Adsorption gebildeten Carbamats. Der Stofftransport in den Partikeln kann,
wie die Messungen zur Adsorption in Kapitel 9 zeigen, durch eine Erhhung der Temperatur
signifikant erhoht werden. Vorteilhaft wiren dariiber hinaus groere Poren, die eventuell so-
gar einen konvektiven Transport des gelosten CO, ermdglichen. Die Stabilitit des Carbamats
ist ebenfalls, wie Tabelle 3-3 zeigt, deutlich von der Temperatur abhédngig, d.h. sie sinkt mit
steigender Temperatur. Die Temperaturabhingigkeit der Carbamat-Gleichgewichtskonstanten
ist bei sterisch gehinderten Aminen (s. Kapitel 3.2.3) besonders stark, so dass eine Immobili-
sierung dieser Aminspezies fiir den Prozess der gekoppelten Ad- und Absorption besonders

giinstig erscheint.
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12. Zusammenfassung

Ziel der vorliegenden Arbeit war es zu untersuchen, ob sich die Absorption von CO, mit einer
wissrigen Methyldiethanolamin(MDEA)-Losung durch immobilisierte Aktivatoren in dhnli-
cher Weise steigern lisst, wie dies durch Zugabe fliissiger Aktivatoren in Form primérer bzw.
sekundédrer Amine der Fall ist. Dazu wurden eine Reihe von experimentellen Untersuchungen
zur Charakterisierung und Quantifizierung der bei dieser kombinierten Ab- und Adsorption
ablaufenden Stofftransport- und Reaktionsschritte durchgefiihrt, deren wichtigsten Ergebnisse
im Folgenden nochmals kurz zusammen gefasst werden.

Die Experimente zur direkten CO,-Adsorption aus der Gasphase ergaben, dass CO, durch an
einem Polystyrol immobilisierte primire Amine in Form der lonenaustauscherkugeln ,.Lewa-
tit® VP OC 1065 chemisch gebunden werden kann. Der Verlauf der gemessenen Durch-
bruchskurven zeigt dabei, dass die Adsorption quasi instantan erfolgt und zu einer sehr hohen
Reinheit des zu behandelnden Gases fiihrt.

Die anschlieBenden experimentelle Untersuchungen zur Absorption von CO; in einer begas-
ten dreiphasigen Riihrzelle zeigten, dass die immobilisierten primdren Amine in Form des
Ionenaustauscherkugeln ,Lewatit® VP OC 1065, wenn diese in waissriger Losung suspen-
diert sind, CO, ebenfalls in signifikantem MaBle binden. Die Bindung ist reversibel, d.h. die
beladenen lonenaustauscherkugeln konnten chemisch durch eine MDEA-Losung regeneriert
und anschlieend zur erneuten CO,-Bindung wieder verwendet werden. Die Ergebnisse der
Versuche, die aufgrund einer hohen Riihrerdrehzahl bei sehr guter Durchmischung der drei
Phasen durchgefiihrt wurden, zeigten dariiber hinaus, dass sich Absorption von CO; mit einer
wissrige MDEA-Losung durch Zugabe der immobilisierten Aktivatoren in @hnlicher Weise
erhohen lie3, wie durch Zugabe von fliissigen Aktivatoren.

Die Quantifizierung der Adsorptionsgeschwindigkeit von in Wasser gelostem CO, mit immo-
bilisierten primdren Aminen in Form des Ionenaustauscherkugeln ,,Lewatit® VP OC 1065¢
zeigte jedoch, dass die Adsorption des gelosten CO, durch die immobilisierten Aktivatoren
deutlich langsamer erfolgt, als die Bindung des CO, durch die Fliissigphasenreaktion mit
MDEA. Eine Intensivierung der Absorption von CO; mit einer wissrigen MDEA-Ldsung ist
fiir den Fall, dass die Adsorption durch die immobilisierten primédren Amine als Parallelreak-
tion in der fliissigen Phase stattfindet, somit prinzipiell nicht moglich.

Auf Grundlage der Untersuchungen lisst sich jedoch ein alternatives Verfahrenskonzept zur
Entfernung von CO; aus einem Gasgemisch in einem dreiphasigen System ableiten, bei dem
das CO; zunichst durch eine Gasphasenadsorption mit immobilisierten primidren Aminen
direkt aus dem Gasstrom heraus gebunden und anschliefend durch Abgabe an eine iiberflie-
Bende MDEA-L6sung aus dem System entfernt wird. Ein solch hybrides Ad- / Absorptions-
verfahren wiirde die wesentlichen Vorteile der urspriinglichen Verfahrensidee, ein geringer
Energieverbrauch bei der Regeneration sowie eine geringe Korrosivitit der verwendeten
MDEA-Lo6sung, aufgreifen und gleichzeitig eine hohe Reinheit des zu behandelnden Gases

ermdglichen.
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A. Stoffdaten

System Wasser - CO.:

2044
Henry-Konstante CO,: Hecoz =282-10%-¢ T

2119
Diffusionskoeffizient CO2: D¢, =2,35-10%-¢ T

System MDEA-H,0-CO.:

Geschwindigkeits- und Gleichgewichtskonstanten (entsprechend Kapitel 8.4.2)

Reaktion 1: k, = 10° (spontane Reaktion)

logy(Kw, ) = 8909.483 — 1120130

—4229,195-log,,(T)+9,7384-T
—~0,0129638- T2 +1,15068-107° - T*
—4,602-107 .13

Reaktion 2: log,, (k,)=13,635— %

495,441
log, (Kw, - Kw, ) = 179,648 — 1202441

~67,341-log,,(T)+0,019244 - T

Reaktion 3: k5 = 10° (spontane Reaktion)

2902,4

log,,(Kw, - Kw )= 6,498 — —0,0238-T

Reaktion 4: k, =10’ (spontane Reaktion)
log,,(Kw, -Kw,)=-14,01+0,018-T

)
Reaktion 5: ks =134-10" -e' T

Kwg =Kw, /Kw,

[Pa-m3/mol] [Vers88]

[m?/s] [Vers96]

[mol/(m3-s)]

[(kmol/m3)?]  [Olof75]

[m3/(kmol-s)] [Pins56]

[m3(kmol)] [Read75]

[m3/(mol-s)]
[m3/(kmol)] [Danc66]
[m3/(mol-s)]

[m3(kmol)]  [Bart81]

[m3(kmol-s)] [Litt90]
[-]
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Diffusionskoeffizienten (enthommen der Datenbank ,,Aspen Properties*)

Diffusionskoeffizient in einer

Diffusionskoeffizient in einer

Chemische wissrigen MDEA-Losung wissrigen MDEA-Losung
Komponente (cympea = 200 mol/ m3) (cmpea =1000 mol/ m3)
[m?/s] [m?/s]
CO, 2,357-107 2,228-107
CO3~ 9,381-107"° 9,380-107"°
H,0" 9,478-10” 9,478-10°
HCO; 1,475-10” 1,475-10”
OH~ 5369-107 5369-107
MDEA 9,955-107"° 9,266-107"°
MDEAH" 1,354-107 1,354-107
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