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Kurzreferat

FEin neuer Ansatz um Kohlendioxid aus einem Verbrennungsprozess abzuschei-
den, auch Carbon Capture (CC) genannt, basiert auf der Gashydratsynthese.
Dabei wird das Gas in Einschlussverbindungen aus Wassermolekiilen, sogenann-
te Clathrate, eingefangen. Bei der Gashydratsynthese aus fliissigem Wasser, wie
es bei bisherigen Methoden der Fall ist, treten selbsthemmende Effekte auf, die
den Abscheideprozess verlangsamen.

In dieser Arbeit wird daher eine neue Methode entwickelt, um die Gashy-
dratsynthese aus dampfformigem Wasser zu untersuchen. Realisiert wird dies
mit einem eigens entwickelten Versuchsreaktor, wobei ein Fuallfilmverdampfer
im Zentrum kontinuierlich Wasser verdampft. Der Abscheideversuch wird bei
20 - 40 bar und einem COs-No-Priifgasgemisch betrieben. Das Herunterkiihlen
des Reaktors, mit einer Vorlauftemperatur von bis zu -65 °C, sorgt fiir stabi-
le Wachstumsbedingungen an der Innenwand. Die Versuchsdurchfiihrung zeigt,
dass bei einer Ausgangskonzentration von 11,8 mol% CO, am Ende des Ab-
scheideprozesses im Minimum 10,7 mol% erreicht werden. Der im Gashydrat
angereicherte COy-Gehalt im liegt bei ca. 89 mol%.

Damit ist die Funktionsfihigkeit der neuartigen CC-Methode bewiesen und
die Grundlage fir die Weiterentwicklung des Prozesses geschaffen.
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Abstract

A new approach to capture carbon dioxide from a combustion process, also called
Carbon Capture (CC), is based on gas hydrate synthesis. The gas is trapped in
cages made of water molecules, so-called clathrates. By gas hydrate synthesis
from liquid water, as is the case with previous methods, self-inhibiting effects
occur that slow down the separation process.

In this thesis a new method is developed, to investigate gas hydrate synthesis
from vaporized water. This is realized with a self-developed test reactor, with a
falling film evaporator in the center which continuously evaporates water. The
separation experiment is carried out at 20 - 40 bar and a COs-Ny test gas
maxture. The cooling down of the reactor, with a flow temperature of down to -
65 °C, ensures stable growth conditions on the inner wall. The experiment shows
that with an initial concentration of 11.8 mol% CQOs, a minimum of 10.7 mol%
is achieved at the end of the separation process. The COy content enriched in
the gas hydrate is approz. 89 mol%.

This proves the functionality of the new CC method and creates the basis for
the further development of the process.
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1 Einleitung

Um den Klimawandel einzuddmmen wurden eine grofe Anzahl ambitionierter
Projekte gestartet, mit dem Ziel, Kohlendioxid aus industriellen Emissionen
abzuscheiden. Die sogenannten Carbon Capture (CC])-Technologien bieten eine
Méglichkeit, den Ausstof von Treibhausgasen zu reduzieren [1|. Um das ab-
geschiedene CO, fiir einen langen Zeitraum aus der Atmosphére zu entziehen,
gibt es anschlieftend zwei Optionen: Das konzentrierte Gas kann einerseits in
geologischen Formationen und im Ozean eingelagert werden [2|. Diese Methode
ist als Carbon Capture and Storage (CCS]) bekannt. Die zweite Option ist, mit-
tels Carbon Capture and Utilisation (CCU)-Technologien, niitzliche Produkte
aus dem COs zu erzeugen [3].

Damit diese Technologien einen wirksamen Effekt erzielen, miissen sie im
groften Mafsstab zum Einsatz kommen. Der Intergovernmental Panel on Clima-
te Change (IPCC]) beriicksichtigt die Rolle der Kohlendioxidentfernung aus der
Atmosphiére in allen Szenarien zur Begrenzung der Erderwarmung auf 1,5 °C,
im Vergleich zur vorindustriellen Zeit. Insbesondere um Emissionen aus Quel-
len zu neutralisieren fiir die keine Minderungsmafsnahmen identifiziert wurden,
aber auch um negative Nettoemissionen zu erzielen. Es wird darin von fol-
gender Mafsnahme ausgegangen: einer COs-Reduktion durch den Einsatz von
Bioenergie mit CO,-Abscheidung und Speicherung (BECCS]) und Aufforstung.
Es handelt sich dabei um ein Verfahren bei dem Biomasse verbrannt, das CO,
abgeschieden und geologisch eingespeichert wird [4]. Je langsamer die CO,-
Emissionen reduziert werden, desto stiarker wird man auf diese Maknahmen
angewiesen sein. Die IPCC Modelle rechnen mit einer jahrlichen Kohlenstoff-
bindung zwischen 3,0 - 6,8 Gtco,/yr fiir das Jahr 2050 |5], wobei es sich hier
nicht direkt um industriell abgeschiedenes CO, handelt.

Anders jedoch im Bericht Energy Technology Perspectives 2020 der Inter-
national Energy Agency ([EA]). Demnach muss allein der industrielle Sektor
1,67 Gteo, /yr im Jahr 2050 einfangen und die Kapazitat bis auf 2,25 Gtco, /yr
bis 2070 ausbauen, um ab dann COs-neutral zu sein [6]. Zum Vergleich: Die
globalen COy-Emissionen lagen im Jahr 2018 bei 33,5 Gtco, [7]. Im selben Jahr
betrug die Kapazitit der weltweit errichteten CCS Anlagen 40 Mtco,/yr [8].
Die Zahlen machen deutlich, dass weiter massive Anstrengungen unternommen
werden miissen um den COs-Ausstof zu verringern. Die aktuellen Bemiihungen
reichen bei Weitem nicht aus. Somit muss auch der Ausbau und die Forschung



an CC-Technologien mit Hochdruck weiterverfolgt werden, um die Pariser Kli-
maziele nicht zu verfehlen.

Die bereits existierenden CC-Technologien lassen sich in drei Kategorien
unterteilen |1, 9]. Sie unterscheiden sich prinzipiell in der Art wie die COq-
Abscheidung in den Verbrennungsprozess implementiert ist. Sie werden in Abb.
veranschaulicht und im Folgenden erklért.
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Abbildung 1.1: Eine schematische Darstellung der drei CC-Technologien:
Post-Combustion Capture, Pre-Combustion Capture und
Oxyfuel-Combustion Capture. In Anlehnung an Gibbins et al.
1]

Post-Combustion Capture: Dieser Prozess erfolgt in einem finalen Schritt
nach der Verbrennung. Das CO, wird aus dem Abgas separiert, bevor
es in die Atmosphére entlassen wird |1].

Pre-Combustion Capture: Der Abscheidungsprozess wird vor der Verbren-
nung implementiert. CO, entsteht eigentlich erst nach der Verbrennung
von Kohlenwasserstoffen. Damit es dennoch vorher abgeschieden werden
kann wird ein Reformprozess eingefiihrt. Das fiithrt zu einem Gasgemisch
aus liberwiegend CO und H,. Durch das Hinzufiigen von Wasser entsteht
nach einer Wassergas-Shift-Reaktion Hy und CO,, wobei letzteres nun vor
dem Verbrennungsprozess abgeschieden werden kann |1}, [10].

Oxyfuel-Combustion Capture: Aus diesem Verbrennungsprozess wird der Stick-
stoff ausgeschlossen. Dies geschieht durch ein vorgeschaltetes Separieren



des Sauerstoffs aus der Umgebungsluft. Daraus resultiert ein hoch konzen-
trierter COo-Gehalt und Wasser im Abgasstrom |11, 1]. Das Wasser kann
mittels Kondensation einfach abgeschieden werden. Eine Riickfithrung der
Abgase wird eingefiihrt, um die Verbrennungstemperatur zu senken [9].

Diese CC-Technologien kénnen mit verschiedenen Separationsmethoden be-
trieben werden. So kann die Separation des COy (Oy bei Oxifuel-Combusiton
Capture) realisiert werden durch: Absorption, Adsorption, kryogene Destilla-
tion, Membrane, Chemical Looping Combustion oder durch Gashydrate. Es
ist allerdings nicht mdglich, jede Separationsmethode in jedem CC-Prozess zu
verwenden. Eine Ubersicht der méglichen Kombinationen wird in der Abb.
gezeigt.

[ Carbon Capture Technologien }

| |
[ Post-Combustion J L Pre-Combustion J [ Oxyfuel-Combustion }

Absorption J [ Adsorption ] Kryogene Membrane Chemical
[ Distillation Gashydrate looping

Abbildung 1.2: Ubersicht der CC-Separationsmethoden. Die erste Ebene
beschreibt, wie die CO2-Abscheidung in den
Verbrennungsprozess implementiert ist. Die zweite Ebene
zeigt, welche Separationsmethoden jeweils eingesetzt werden
kénnen. In Anlehnung an [9).

Fiir Absorptionsprozesse, aber auch fiir Adsorptionsprozesse, gab es bereits
eine grofte Betriebserfahrung auferhalb der CC-Anwendungen. Beispielsweise
in der Ammoniakproduktion, der Treibstoffumwandlung und der Erdgasaufbe-
reitung. Sie finden heute die meiste Anwendung in CC-Prozessen |6, S.107]. Die
Abscheidung ist allerdings mit einem erheblichen Energieaufwand verbunden,
was in der Regel zusétzliche COq-Emissionen verursacht |12} |13} [14]. Dadurch
reduziert sich die effektiv abgeschiedene Menge an Kohlendioxid. Dieser ent-
scheidende Nachteil treibt die Entwicklung alternativer CC-Technologien weiter
voran.



Eine vielversprechende Methode um den Energieaufwand zu reduzieren bietet
die Separation durch die Synthese von Gashydraten [13|. Bei der hydratbasier-
ten Carbon Capture (LbCC) Technologie wird folgender Effekt genutzt: das
niedrigere Phasengleichgewicht von COs-Hydraten gegeniiber anderen Gashy-
draten (vorwiegend Ny- und Hy-Gashydrate). So wird COq bevorzugt in der Hy-
dratformation eingelagert, was die COy-Konzentration im Abgas senkt. Bisheri-
ge bbCCl Verfahren synthetisieren die Gashydrate fiir gewohnlich aus fliissigem
Wasser |15, (16} [17]. Dabei bilden sich die Gashydrate an der Grenzfliche von
Wasser und Gas. Diese Hydratschicht verlangsamt den weiteren Massentransfer
des Gases hin zur Wachstumsseite, was einen grofsen Nachteil bisheriger Verfah-
ren darstellt [18]. Es gibt aber auch eine Moglichkeit das zu umgehen und zwar
mit der Hydratsynthese aus gasférmigem Wasser. Dass dies prinzipiell mog-
lich ist, wurde sowohl von Cady [19, 20, [21] als auch von Arzbacher bewiesen
[22]. Diese Methode wurde allerdings noch nicht fiir CC-Prozesse verwendet.
Der entscheidende Vorteil ist, dass die Grundbausteine der Gashydrate, Wasser
und COg, bereits auf der Wachstumsseite zur Verfiigung stehen und es konnen
Gashydrate auf einer kalten Oberflache geziichtet werden. So kommt es beim
Wachstum nicht zur Selbsthemmung. Es ist bisher allerdings noch unklar ob
die Vorteile der Wachstumskinetik bei der Synthese aus gasférmigem Wasser
niitzlich fiir CC-Prozesse sind und ob die Methode auf ein industrielles Niveau,
in der Grofenordnung mehrerer Mtep,/y, hoch skaliert werden kann. Um die
Forschungsliicke zu schlieffen wird in dieser Masterarbeit eine CC-Methode ent-
wickelt, die mittels Gashydratsynthese {iber die Gasphasenabscheidung erfolgt.

Um das zu bewerkstelligen wird der |Stand der Forschung im gleichnamigen
Kapitel aufgearbeitet. Darin werden zunéchst bisher bekannte CC-Technologien
vorgestellt, bevor auf die hbCC-Technologien genauer eingegangen wird. Die
Aufarbeitung bisheriger Entwicklungen ist wichtig, um die Ergebnisse spéter
einordnen zu konnen. Anschliefend werden im Kapitel [Zielsetzung der Arbeif die
Forschungsfragen und die Ziele formuliert. Im darauffolgenden Kapitel [MethodiH
wird sich dem Kern dieser Masterarbeit gendhert. Hier werden das experimen-
telle Setup sowie einige Voruntersuchungen vorgestellt, bevor es im CC-Versuch
mit dem Priifgas miindet. Die Ergebnisse des Versuchs werden anschliefend im
Kapitel analysiert und interpretiert. Damit wird die Forschungsleis-
tung erbracht sein, welche im Kapitel nochmals zusammengefasst
und mit der Literatur verglichen wird. Zuletzt werden im Perspektiven fiir
die erarbeitete CC-Technologie er6ffnet und im Kontext bisheriger Technologien
betrachtet.




2 Stand der Forschung

Gashydrate sind feste, kristalline Einschlussverbindungen aus Wasser- und Gas-
molekiilen. Aufgrund der Eigenschaft, dass das eingeschlossene Gas, im Ver-
gleich zu atmosphérischen Bedingungen, eine hohe Dichte aufweist, riickten
nicht nur Speicheranwendungen [23] in den Fokus der Forschung. Denn die
zusétzliche Selektivitat fiir bestimmte Gase macht Gashydrate auch fiir Sepa-
rationsprozesse |16] und schlieklich fiir CC-Anwendungen interessant [9, [15].
Der Entwicklungsstand dieser hbCCl Technologien wird in diesem Kapitel auf-
gearbeitet. Zunachst werden jedoch die bisher bekannten CC-Technologien vor-
gestellt, um die hydratbasierten Methoden im Kontext betrachten zu kénnen.
Es wird zuletzt auf die Hydratsynthese iiber die Gasphasenabscheidung hinge-
arbeitet und die Potentiale und offene Fragen aufgezeigt.

2.1 Entwicklungsstand der CC-Technologien

Wie bereits in der Einleitung vorgestellt, wurden bisher einige CC-Technologien
entwickelt, wobei sich nicht alle auf dem gleichen Entwicklungsstand befinden.
Um die Ergebnisse aus dem experimentellen Teil spater einordnen zu kénnen
werden sie hier aufgezeigt. Es werden die COs-Separationsmethoden Absorp-
tion, Adsorption, kryogene Destillation, Membrane und Chemical Looping be-
trachtet.

An dieser Stelle ist zu erwahnen, dass lediglich die populéarsten Methoden vor-
gestellt werden. Es gibt neben diesen noch weitere Ansétze CO4y abzuscheiden,
wie beispielsweise durch Mikroalgen |12, 24|, auf welche aber nicht eingegangen
wird.

2.1.1 Absorption

Bei der Absorption handelt es sich um ein Abscheidungsverfahren, welches das
COs in einem Losungsmittel bindet. Es wurden sowohl chemische als auch phy-
sikalische Absorptionsprozesse entwickelt. Die physikalische Absorption nutzt
die Loslichkeit von CO, in bestimmten Losungsmitteln, wobei hohe Driicke er-
forderlich sind [25]. Hohere Abscheideraten bei gleichzeitig niedrigeren Driicken
erreicht man durch chemische Absorption. Dabei geht das CO5 eine chemische



Verbindung mit einem Losungsmittel ein, welches in entgegengesetzter Richtung
zum Abgasstrom durch den Absorber geleitet wird. Das mit CO, angereicherte
Losungsmittel wird anschlieffend im Regenerator thermisch aufgetrennt, sodass
das Kohlendioxid entweicht und das Losungsmittel wieder zur Absorption be-
reitsteht. Ein Teil der investierten Energie lasst sich durch einen Warmetauscher
wieder zuriickgewinnen. Der Absorptionsprozess ist in Abb. [2.1] vereinfacht dar-
gestellt.

CcO,
CO,- armes Abgas

1l i
It
It

JT JT lT Regenerator

I
!
L It
[
Il

Absorber

tt|t
CO,- reiches Abgas + 1110
CO,- reiches CO,- armes Ldsungsmittel

Lésungsmittel

Abbildung 2.1: Eine schematische Darstellung des Absorptionsprozesses. Das
COg-arme Losungsmittel wird im Absorber angereichert.
Anschliefiend wird es dem Regenerator zugefiihrt, wo es
thermisch wieder vom COy getrennt wird.

Bei der chemischen Absorption, insbesondere bei den Losungsmitteln, wur-
den bereits viele Entwicklungen getéatigt. Damit lassen sich bis zu 90 % des
Kohlendioxids aus dem Abgas abscheiden [14]. Der Nachteil besteht allerdings
darin, dass ein sehr hoher Energieaufwand fiir die Regeneration erforderlich ist
[14,|12]. Der gesamte Energieaufwand fiir diese Abscheidungsmethode liegt laut
Literatur zwischen 0,97 und 4,2 MJ./kgco, |26]. Ein anderer Nachteil ist der
Verlust der chemischen Reinheit des Losungsmittels durch Nebenprodukte, wie
z.B. SO, und NO,,, was zu Effizienzverlusten fiihrt [12].

In einigen Industriesektoren wie der Ammoniakproduktion, in Prozessen zu
Treibstoffumwandlung oder der Erdgasaufbereitung, wurde die CO5-Abscheidung
iiber Jahrzehnte praktiziert. Die chemische Absorption ist somit die CO5-Separationstechnik
fiir die es die meiste Betriebserfahrung gibt. Die IEA rechnet ihr die wichtigste
Rolle fiir CC-Anwendungen in den néichsten zwei Jahrzehnten zu. Sie ldsst sich



in Post- und Pre-Combustion Capture Prozesse einbinden. Tatséchlich gibt es
hier Entwicklungen in der Stahl- und Zementindustrie und im Energiesektor.
Die Technologie befindet sich in Demonstrationsanlagen sowie in der frithen Ein-
fiihrungsphase ﬂ§|, S.107 ff.]. Praktische Umsetzungen solcher Anlagen gibt es
bereits in Kanada, den USA, Grofbritannien, China und weiteren Landern. Die
grofhte Einrichtung befindet sich in Texas mit einer Kapazitét von 8,4 Mtoo, /yr

27, 8]-

2.1.2 Adsorption

Bei einer Abscheidung durch Adsorption wurden ebenfalls chemische und phy-
sikalische Verfahren entwickelt. Im Gegensatz zur Absorption wird das CO,
nicht vom gesamten Volumen eines Stoffes aufgenommen sonder lediglich von

der Oberflache eines Feststoffes , . Der Prozess wird in der Abb. ver-
anschaulicht.

CO,- armes Abgas

0o

COg- reiches Abgas ° o °o° ° ° o °
o0n @0 gOQOOooo:oo'
0% % o ° 00°,900,° o

Q co, 0 0o °/ o

on; Anreicherung des Adsorbens mit CO,
() festes Adsorbens

Abbildung 2.2: Eine schematische Darstellung eines typischen
Adsorptionsprozesses. Das CO4y wird auf der Oberfliche eines
festen, porosen Adsorbens gebunden. Basierend auf .

Bei der physikalischen Adsorption treten Van-der-Waals-Kréfte auf, bei der
chemischen Adsorption kovalente Bindungen Eﬂ Sobald die Sattigung der
Oberflache erreicht wird, folgt nach dem Adsorptionsprozess der Desobtions-
prozess, in dem das Adsorptionsmaterial (Adsorbens) regeneriert wird. Die
Desorption ist entweder iiber Druckwechsel-Adsorption (Pressure Swing Ad-
sorption (PSA)) oder iiber Temperaturwechsel-Adsorption (Temperature Swing
Adsorption (TSAl)) moglich. Wiahrend fiir die Regeneration des Adsorbens beim
[PSAlProzess der Druck verringert wird, erfolgt dies beim [[SA}Prozess durch
einen heifsen Gasstrom . Der PSA-Prozess stellte sich, aufgrund der
einfacheren Anwendung durch grofe Temperatur- und Druckbereiche, einem



niedrigeren Energiebedarf sowie geringeren Investitionskosten, als die bessere
Methode heraus.

Bei chemischen Adsorbens handelt es sich meistens um Metallkomponen-
ten wie Metalloxide oder Metallsalze. Der Nachteil der chemischen Adsorption
ist allerdings, dass sie bei der Regeneration, verglichen mit der physikalischen
Adsorption [28], energieaufwindiger sind, wodurch diesem Verfahren weniger
Aufmerksamkeit fiir CC-Prozesse gewidmet wird [29, |9, 30, [28|.

Ubliche Materialien fiir die physikalische Adsorption sind Zeolithe, Aktiv-
kohle und metallorganische Geriistverbindungen (Metall-Organic Frameworks
(MOFS) [10]. Zeolithe eignen sich fiir niedrige Prozesstemperaturen und weisen
gleichzeitig eine hohe CO5 /Ny Selektivitit und eine hohe Adsorptionskapazitét
auf. Letztere sinkt allerdings bei Feuchtigkeit im Abgasstrom. Aktivkohle ist
gegeniiber Feuchtigkeit unsensibel, aber die CO5/Ny Selektivitét ist fiinf- bis
zehnfach geringer [10]. MOFs haben eine hohere CO, Kapazitét als Zeolithe und
Aktivkohle. Diese wird allerdings nur bei hohen Driicken iiber 10 bar erreicht.
[9]. Als Nachteil stellen sich zudem die chemische Stabilitidt bei Feuchtigkeit im
Abgas, sowie die hohen Materialkosten heraus [12]. Derzeitige Prozesse benoti-
gen 2,0 - 5,6 MJ. /kgco, [26].

Insgesamt befindet sich die Technologie in einem niedrigeren Entwicklungs-
stand als die Absorptionsverfahren [31]. Physikalische Adsorptionsprozesse bie-
ten jedoch, gegeniiber Absorptionsprozessen, das Potential einer energieeffizien-
teren COq-Abscheidung [29)]. Die erste kommerzielle Anwendung wurde in Port
Arthur (Texas) 2013 in Betrieb genommen und erreicht eine Kapazitidt von
1 Mtco,/yr |32, B33]. Demonstrationsanlagen befinden sich ebenso im Betrieb,
wie beispielsweise in Xingjiang (China) mit einer Kapazitét von 0,1 Mteo, /yr
[34, 6].

2.1.3 Kryogene Destillation

Bei der kryogenen Destillation wird Abgas bis auf -135 °C abgekiihlt wobei das
COs in einen festen Aggregatzustand iibergeht und so von den anderen Gasen
(N2, Oz und weiteren) getrennt werden kann [12, [35]. Die Abb. [2.3] veranschau-
licht den Prozess.

Als einer der Vorteile der Technologie gilt, dass ein hochreiner Abgasstrom
realisierbar ist. Es lassen sich 95 - 99 % und mehr des Kohlendioxids aus ei-
nem Abgas mit 5 - 22 % CO, abscheiden [36]. Auferdem ist der Energieaufwand
beim Einsatz einer Warmeriickgewinnung sehr gering. Die Herausforderung da-
bei ist allerdings, dass das CO5 bei Umgebungsdruck resublimiert, sprich direkt
in den festen Zustand iibergeht, und den Wéarmetauscher potentiell verstopft
[35]. Bei einem Druck von tiber 5 bar lasst sich dieses Problem umgehen. Fiir
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Abbildung 2.3: Vereinfachte Darstellung der kryogenen Destillation. Das COq
wird in einen festen (oder fliissigen) Zustand gebracht und so
von anderen Gasen getrennt. Basierend auf [36].

die Kompression ist aber ein zusétzlicher Energieaufwand erforderlich. Die Ab-
scheidungsmethode benétigt derzeit 0,74 - 3,4 MJ. /kgco, |26} 37.

Die Technologie befindet sich noch auf einem recht frithem Entwicklungssta-
dium, hat aber das Potential CO5 mit einem sehr niedrigen energetischen Auf-
wand abzuscheiden. Es wurden bisher lediglich Feldtests durchgefiihrt. Mit einer
Demonstrationsanlage an der Brigham Young University konnten 0,25 too, /Tag
abgeschieden werden [36].

2.1.4 Membrane

Fiir die Separation mittels Membrane wurden sowohl fiir Post-, fiir Pre- als
auch fiir Oxyfuel-Combustion Prozesse verschiedene organische, anorganische
und hybride Materialien entwickelt. Die wesentlichen Mechanismen sind dabei
die Losungsdiffusion und das molekulare Sieben, wobei diese auch gleichzeitig
auftreten konnen. Die Eigenschaften der Membrane werden mit den Faktoren
Permeabilitdt und Selektivitdt beschrieben. Die beiden Eigenschaften sind al-
lerdings gegenlaufig voneinander abhéngig und bilden somit den Zielkonflikt bei
der Entwicklung der Technologie. Je hoher die Permeabilitit, desto geringer ist
der notwendige Druckgradient damit das CO5 aus dem Abgas die Membran pas-
siert und desto geringer der Energieaufwand. Eine geringe Permeabilitat fithr
allerdings dazu, dass andere Gase die Membran ebenfalls leichter passieren kon-
nen, was sie Selektivitdt und damit die Reinheit des Permeats verringert. Das
Gas, welches die Membran nicht passiert wird Retentat genannt |9, [12|. Der
Prozess wird in der Abb. [2.4] veranschaulicht.

Als Vorteile gelten, dass keine giftigen Chemikalien eingesetzt werden miissen
und das Design der Technologie sehr flexibel ist. Die Membrane sind allerdings
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Abbildung 2.4: Das CO, passiert durch einen Druckgradient die Membran.
Der COs-reiche Gasstrom wird Permeat genannt. Der
COg-arme Retentat.

nicht besonders langlebig und miissen daher austauschbar sein. Zudem sind
hohe CO,-Reinheiten im Permeat nur schwer zu erreichen. Die Driicke die es
zu liberwinden gilt filhren zu einem signifikanten Energiebedarf im Bereich
zwischen 0,95 und 1,9 MJ. /kgco, 26, [37].

Fiir die CO3-Abscheidung bei Kraftwerken wurden bereits einige Pilotanlagen
realisiert, wie die der Membrane Technology and Research (MTR), welche mit
20 tco, pro Tag durchstromt wurde. Der Post-Combustion Prozess absolvier-
te 1000 Betriebsstunden . Das EU Projekt NanoGLOWA installierte eine
kleine Pilotanlage, ebenfalls als Post-Combustion Prozess in einem Kraftwerk
in Portugal. Sie wurde 6,5 Monate lange getestet und erreichte im Maximum
eine CO,-Konzentration von 75 % im Permeat [39]. Weitere Pilotprojekte zur
COq-Entfernung aus Erdgas und Biogas sowie aus der Zementindustrie wurden
gestartet. Die CC-Methode mittels Separationsmembrane und/oder hybriden
Systemen (z.B. Membran- und kryogene Separation) haben das Potential die
Energiekosten gegeniiber den herkémmlichen Methoden wie der Absorption und
der Adsorption zu senken [40].

2.1.5 Chemical Looping Combustion

Das tiblichste Verfahren von Chemical Looping Combustion (CLC)) besteht aus
zwei Reaktoren: dem Luft-Reaktor und dem Brennstoff-Reaktor, die iiber einen
Kreislauf aus Sauerstofftragerpartikeln miteinander gekoppelt sind. Als Sauer-
strofftriagerpartikel dienen reduzierte Metalloxyde (z.B. Mn, Fe, Co, oder Ni),
die dem Luft-Reaktor zugefithrt werden. Sie regenerieren indem sie Sauerstoff
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aus der Luft binden [9]. Die oxidierten Partikel werden anschliefend durch
einen Zyklonabscheider vom, nun sauerstoffarmen, Luftstrom getrennt. Danach
gelangen sie in den Brennstoff-Reaktor, wo sie mit den Kohlenwasserstoffen
verbrannt werden. Dabei werden die Metalloxyde reduziert und anschliefend
wieder dem Luft-Reaktor zugefiihrt. Der Sauerstoff reagiert bei der Verbren-
nung mit dem Kohlenstoff zu CO5 und mit dem Wasserstoff zu HoO. Nachdem
das Wasser auskondensiert ist erhélt man einen hochreinen CO, Abgasstrom.
Das Separationsverfahren, welches in Abb. schematisch dargestellt ist, stellt
somit eine Oxifuel-Combustion Capture Methode dar. Es léasst sich aber auch
fiir Reformprozesse in Pre-Combustion Capture Methoden verwenden [41, 42].

Kondensat-
abscheider
N,, (O,) CO,, H,0
CO,
. r{;}—
H,O

Luft-Reaktor Brennstoff-Reaktor

e

|
J
MeO, l
|
|

e

Mer_1

Brennstoff

Abbildung 2.5: Schematische Darstellung der Chemical Looping Combustion.
Sauerstoff wird mithilfe reduzierter Metalloxide aus der
Umgebungsluft separiert. Die oxidierten Metalloxide fiihren zu
einem hochkonzentrierten CO,-Abgasstrom mit Wasser.
Letzteres kann einfach abgeschieden werden.

Der Einsatz von CLC-Prozessen fiir die Stromerzeugung macht einen Hoch-
druckbetrieb erforderlich. Dies bringt jedoch technische Grenzen mit sich, wel-
che die Effizient verringern. Die Turbineneintrittstemperatur ist durch die Sau-
erstofftragerpartikel begrenzt. Zudem erhéht der Druckabfall im Luft-Reaktor
die erforderliche Kompressionsarbeit. Wahrend herkémmliche Post-Combustion
CC-Prozesse zu 8 - 10 % Effizienzverlust fiithren, folgen aus einem CLC-Kraftwerksprozess
derzeit etwa 15 % Effizienzverlust. [43]

In einigen Forschungsanlagen wurde die CLC-Technologie bereits umgesetzt.
Das EU-Projekt SUCCESS untersuchte 2013 - 2017 verschiedene Metalloxyde
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als Sauerstofftrager sowie das Reaktordesign einer 140 kW Anlage [44]. Eine wei-
tere Forschungsanlage von 1 MW Leistung wurde im Rahmen des EU-Projekts
ACCLAIM in Darmstadt untersucht. Wie bei vielen weiteren Studien [45, 46]
konzentrierte sich die Forschung auch hier auf die Untersuchung von Sauerstoft-
tragerpartikeln. Bislang gibt es noch keinen kommerziellen Einsatz der Tech-
nologie, sie konnte sich jedoch gegen andere CC-Technologien behaupten [47].

Bisher wurden die CC-Technologien Absorption, Adsorption, kryogene De-
stillation, Membrane sowie Chemical Looping Combustion betrachtet. Der zen-
tralen Technologie dieser Masterarbeit, den blbCCFMethoden, wird nun ein ei-
genes Kapitel gewidmet.

2.2 Hydratbasierte CC-Technologie

Bei der CO,-Separationstechnologie mittels Gashydraten handelt es sich um
eine Methode der erst seit jiingster Zeit verstiarkt Aufmerksamkeit gewidmet
wird. Der neuartige Charakter spiegelt sich auch am Entwicklungsstand der
Technologie wider. So wurde im Hinblick auf CC-Anwendungen zwar bisher viel
Grundlagenforschung zur Wachstumskinetik und dem Phasengleichgewicht von
Gashydraten bei unterschiedlichen Gasgemischen betrieben [48, 49, 50, 51|, die
praktische Umsetzung der darauthin entwickelten Verfahren fiihrte allerdings
nur zu wenigen Pilotprojekten oder Demonstrationsanlagen. Eines der Pilot-
projekte wurde von SIMTECHE, Nexant und dem Los Alamos National La-
boratory [52], von 2005 bis 2006 durchgefiihrt. Hier wurden sechs verschiedene
Reaktortypen untersucht, die bis zu 90 mol% CO, aus dem Abgas abschieden.

Ein weiteres Pilotprojekt wurde von der australischen Forschungsorganisation
CO2CRC umgesetzt. Hier wurde eine hybride COs-Abscheidung aus kryogener
Destillation und Hydratsynthese entwickelt. Der Pre-Combustion Capture Pro-
zess erzielte eine Ho-Konzentration von 90 mol%, wihrend der CO,-Strom eine
Reinheit von 95 - 97 mol% erreichte [53].

Eine kommerzielle Anwendung ist bisher nicht in Sicht [32, 54]. Bis dahin
ist es jedoch naturgeméf ein weiter Weg und die Forschung an der Technologie
nimmt gerade erst Fahrt auf, wie die nachfolgende quantitative Literaturanalyse
zeigt.

Um die Anzahl erschienener Artikel zum Thema Gashydrate, im Zusammen-
hang mit Carbon Capture, mit den anderen vorgestellten Separationstechnolo-
gien zu vergleichen, wurde die Suchmaschine Google Scholar verwendet. Dabei
wurde nach Artikeln mit der jeweiligen Separationstechnologie (englische Be-
zeichnung) + dem genauen Wortlaut “Carbon Capture” gefiltert (z.B.: Gas Hy-
drates “Carbon Capture”). Die Abb. zeigt das Ergebnis der Literaturanalyse
fiir die Jahre 2002 bis 2021 sowie den zuvor erschienen Artikeln bis 2001.
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Abbildung 2.6: Quantitative Literaturanalyse zu CC-Separationsverfahren bis
2021. Die Anzahl der Artikel entspricht den Treffern der
Suchmaschine Google Scholar fiir den gewahlten Zeitraum.

Es ist erkennbar, dass die Anzahl der Publikationen zu Absorptions-, Adsorp-
tions-, sowie zu Membran-Technologien einer dhnlichen Entwicklung folgt und
in den Jahren 2012 - 2013 ihren Hohepunkt erreicht. Anders jedoch die Techno-
logien kryogene Destillation, Chemical Looping Combustion (CLC), und Gas-
hydrate. Seit 2006 ist ein stetiger Anstieg der Publikationen zu erkennen (mit
Ausnahme CLC zwischen 2012 und 2013). Die Gashydrate geniefsen aktuell,
nach der Adsorption und CLC, mit die grofte Aufmerksamkeit. Allerdings mi-
schen sich unter die Publikationen zum Thema Gashydrate im Zusammenhang
mit Carbon Capture auch solche, die sich mit der geologischen Speicherung
(CCY) von CO; in Form von Gashydraten im Ozean beschéftigen. Aufgrund
dieser Tatsache muss die Aussagekraft der Literaturanalyse, im Bezug auf die
Forschungsaktivitdten zu Gashydraten als Separationstechnik, etwas relativiert
werden. Der erkennbare Aufwértstrend lasst dennoch darauf schliefsen, dass die
CC-Separationsmethoden mittels Gashydraten an Bedeutung gewinnen.

Im Folgenden werden zunéchst die physikalisch-chemischen Grundlagen zu
Gashydraten geklart. Dies ist wichtig fiir das Verstdndnis wenn spéter auf die
bisher bekannten hbCC-Methoden eingegangen wird. Zum Ende des Kapitels
wird eine Moglichkeit gezeigt, wie Gashydrate {iber die Gasphasenabscheidung
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synthetisiert werden kénnen. Diese Methode stellt die zentrale Idee des CO,-
Abscheideverfahrens dar, welches in dieser Masterarbeit entwickelt wird.

2.2.1 Physikalisch-chemische Grundlagen

Gashydrate treten in der Natur hauptséchlich als Methanhydrate in arktischen
Regionen und in ozeanischen Sedimenten auf . Solche Einschlussverbindun-
gen (auch Clathrate genannt) entstehen typischerweise wenn kleine “Gastmole-
kiile” unter hohem Druck und bei tiefen Temperaturen mit Wasser zusammen
kommen [55]. Das Gas wird in Kéfige eingeschlossen, welche durch Wassermo-
lekiile begrenzt werden. Hierbei handelt es sich also nicht um eine chemische
sondern um eine physikalische Bindung. Die Gastmolekiile im inneren des Ké-
figs interagieren durch Van-der-Waals-Krifte mit den Wassermolekiilen [56].
Innerhalb des Wirtskéfigs behalten sie ihre Eigenschaften.

Kéfigtyp Hydratstruktur

\’Q' ——G—— Struktur |

/9/5“62 e

. —@— ——Q—~ Strukturll
512 i |

51 264 36 H0

Struktur H
O-e *‘F‘ e

435663 51268

Gasmolekiil Wassermolekiil

Abbildung 2.7: Links: Schematische Darstellung eines Clathrats der Struktur
I. Die Elementarzelle besteht aus acht Wasserkéfigen (zwei mal
Kifigtyp 52, sechs mal Kéfigtyp 5'26%), in denen sich jeweils
ein Gasmolekiil befindet. Rechts: Die Hydratstrukturen und
deren Zusammensetzung (Kéfigtyp mit Anzahl) und die
Anzahl der Wassermolekiile. In Anlehnung an Bohrmann et al.

31).
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Die Struktur der Einschliisse hdngt von der Grofe und den chemischen FEi-
genschaften des Gastmolekiils ab. Prinzipiell unterscheidet man zwischen drei
verschiedenen Strukturen: den kubischen Strukturen I und II sowie der hexa-
gonalen Struktur H. Die Elementarzelle jeder Struktur besteht aus mehreren
Kéfigen, deren geometrische Form in fiinf verschiedene Typen unterteilt wird.
Die Kifigtypen und deren Anzahl, die in einer Elementarzelle vorkommen, de-
finieren die Struktur. Beschrieben wird die geometrische Form eines Kafigtyps
anhand der (gedachten) Aufenflichen, welche die Wassermolekiile aufspannen.
So besteht beispielsweise der Typ 5262 aus zwolf fiinfeckigen und zwei sechse-
ckigen Flidchen [55]. Der Aufbau der drei Strukturen I, IT und H mit Art und
Anzahl der Kafigtypen wird in Abb. dargestellt.

Natirlicherweise bildet sich mit CO, als Gastmolekil die Struktur I. Bei
einer vollen Besetzung aller Kéfige kimen auf 46 Wassermolekiile 6 + 2 CO,
Molekiile. Dies ergébe eine theoretisch Hydrationszahl von maximal 5,86 (das
molare Verhéltnis von Wasser zu Gas). So konnten etwa 170 m® CO, (mit
den Standardbedingungen (STP), bei 0 °C und 1 bar) pro Kubikmeter Hydrat
gespeichert werden [57]. In der Praxis sind dagegen etwa 162 m® CO, (bei [STPI)
moglich [58]. Die Bedingungen unter denen CO,-Hydrate stabil sind, werden
in einem Phasendiagramm veranschaulicht. Im einfachsten Fall handelt es sich
um ein CO3-HyO System, wobei sich das Phasengleichgewicht in Abhéngigkeit
von Druck und Temperatur darstellen ldsst [37].

Etwas komplexer wird das System mit mehreren Gasen. So gibt es bei einem
CO42-Ny-HyO-System Bedingungen in denen Hydrat und Wasserdampf gemein-
sam existieren konnen. In Abb. (links) wird dieser Bereich in einem P-x
Diagramm fiir verschiedene Temperaturen dargestellt. Die jeweils linke Kurve
beschreibt die Gleichgewichtsbedingung bei der Wasserdampf im Gasgemisch
existieren kann. Die rechte Kurve beschreibt die Gleichgewichtsbedingung fiir
das Hydrat mit dessen COs-Anteil. Fiihrt man nun ein Gasgemisch innerhalb
des Koexistenzbereichs (“fettes Gas 1”7 siche Abb. rechts), bei konstanter
Temperatur und Druck dem System zu, bilden sich Gashydrate mit einem
COq-Anteil entsprechend der Gleichgewichtsbedingung (53 % CO,, Abb.
rechts). Dadurch, dass die Gashydrate bevorzugt COy aufnehmen, verringert
sich der Anteil im Gasgemisch solange bis die Gleichgewichtsbedingung des
Wasserdampfs (5 % CO,, Abb. rechts) erreicht wird.

In einer zweiten Stufe lisst sich der CO5-Anteil im Hydrat erhéhen, indem der
Druck isotherm verringert wird. Da sich die Gashydrate nicht mehr im Gleichge-
wichtszustand befinden zerfallen sie teilweise und geben das eingeschlossene Gas
mit einem COs-Anteil entsprechend der Gleichgewichtsbedingung des Wasser-
dampfs (20 % CO, Abb. 2.§rechts) frei. Weil iiberwiegend Stickstoff freigesetzt
wird, steigt der CO5-Gehalt im Gashydrat, bis es wieder den Gleichgewichtszu-
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Abbildung 2.8: Links: P-x Diagramm fiir das System CO5-No-H5O bei
verschiedenen Temperaturen, die Gleichgewichtsbedingungen
fiir Wasserdampf (linke Kurve) und Hydrate (rechte Kurve)
und der dazwischenliegende Koexistenzbereich. Rechts: Ein
zweistufiger Syntheseprozess zur CO,-Abscheidung bei 233 K.
Quelle: Arzbacher [59].

stand erreicht (81 % COsq, Abb. 2.8 rechts) [13]|. Der beschriebene Prozess wird
in der Abb. (rechts) dargestellt. Die Werte gelten fiir eine Temperatur von
233 K.

Wichtige Kennzahlen fiir den Abscheideprozess sind sowohl der Separations-
faktor (S.F.) als auch der der Splitfaktor (S.Fr.) [17]. Der Separationsfaktor
(auch bekannt als Selektivitéit)

NCOy prya " N3 Gas

S.F. =

(2.1)
nCO2 Gas ’ nNQ Hyd
beschreibt das Verhéltnis der COs-Konzentration im Hydrat zur CO,-Konzentration
im Gas am Ende des Abscheideprozesses. Wobei neo, ,,, und ny, ,,, die Mo-
lare COq- bzw. Ny-Menge im Hydrat ist und nco, ,. und ny, .. die Molare
COs- bzw. No-Menge im Gas sind. Der Splitfaktor (eng. split fraction)
NCO; pya

S.Fr.= (2.2)

NCO;y -u
beschreibt dagegen welcher COs-Anteil der zugefiihrten molaren Menge (nco, ., )
vom Hydrat aufgenommen wurde. Mit dem geschaffenen Grundwissen zu den
physikalisch-chemischen Eigenschaften von Gashydraten kann nun tiefer in die
hbCC-Technologie und die bisher entwickelten Methoden eingestiegen werden.
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2.2.2 Uberblick bisheriger Methoden

Es wurden sowohl Pre- [60] als auch Post-Combustion Capture |17, [54] Verfah-
ren auf hydratbasierter COs-Abscheidung entwickelt. Bei dieser Separations-
methode wird das Rauch- oder Brenngas unter hohem Druck und bei tiefen
Temperaturen mit Wasser beaufschlagt. Da CO,, im Vergleich zu den anderen
im Gasgemisch enthaltenen Gasen (hauptséchlich Ny oder H,), ein niedrigeres
Phasengleichgewicht aufweist, wird es selektiv im Gitter des Hydrats einge-
schlossen |9, 48, |61]. So reichert sich das COs im Hydrat an, wihrend es dem
Gasgemisch entzogen wird. Die grundlegende Idee des Verfahrens wird in der
Abb. R.9] skizziert.

Hydratbildung

/

CO,- reiches Abgas CO,- armes Abgas
co,

Ll
(A

Wasser
. |
Q

Abbildung 2.9: Das Grundprinzip der hydratbasierten CO,-Abscheidung. Die
Synthese findet bei hohem Druck und tiefen Temperaturen
statt. Das COs reichert sich im Hydrat an.

Alle entwickelten Verfahren, die entweder fliissiges Wasser oder Eis zur Hy-
dratsynthese verwenden, kimpfen mit dem eingangs erwahnten Problem: dem
Gas-Wasser Massentransfer |18]. Gashydrate entstehen an der Grenzfliche von
Wasser bzw. Eis und Gas. Die sich bildende Hydratschicht verlangsamt den wei-
teren Massentransfer des Gases hin zur Wachstumsseite. Dieser Effekt hemmt
den weiteren Bildungsprozess. Einen Einfluss auf das Wachstum haben zudem
der Druck, die COs-Konzentration im Gasgemisch sowie der Unterkiihlungs-
grad zwischen Hydrat und Koexistenzlinie [54]. Der Fokus der bisherigen Ab-
scheidemethoden liegt daher auf der Erhohung des Massentransfers sowie der
Wachstums- und damit der Abscheiderate. Es wurden verschiedene Synthese-
methoden entwickelt.

Reaktor mit Rithrwerk: Eine Methode die Hydratbildungsrate zu beschleu-
nigen ist es, ein gekiihltes, unter Druck stehendes Wasserbad mit einem
Rithrwerk zu durchmischen [62, 63} 64]. Das CO5 wird im Wasser gelost
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und es entstehen nach der ersten Keimbildung Gashydrate. Die Wasser-
Gas Grenzflaiche wird zudem stidndig erneuert was den Massentransfer
erhoht [63]. Es zeigte sich, dass die Geometrie des Propellers und beson-
ders die Drehzahl einen deutlichen Einfluss auf die Bildungsrate haben
[62]. Die mechanische Leistung stellt allerdings einen erheblichen Ener-
giebedarf dar [63].

Poroses Material: Ein anderer Ansatz verfolgt die Idee die Gas-Wasser Grenz-
flache zu vergrofern, indem ein in Wasser eingebettetes pordses Material
mit COy durchstromt wird. Dies wird zumeist durch Quarzsand oder Kie-
selgel realisiert. Beim Kieselgel zeigte sich, dass die Gasaufnahme mit der
Porengrofe ansteigt [65]. Beim Quarzsand ist dagegen der gegenteilige
Effekt erkennbar [66]. Die Stromungsgeschwindigkeit stellt sich dabei als
wichtiger Faktor bei der Hydratbildung heraus. Sie darf weder zu hoch
noch zu niedrig gewéhlt werden [67].

Eispulver: Die Wasser-Gas Grenzfliache kann auch durch den Einsatz von Eispul-
ver als Ausgangsmaterial vergrofert werden. Das Eis wird zusammen mit
COq zu Hydrat konvertiert. Es zeigt sich allerdings, dass auch hier die
Hydratschicht das Wachstum zunehmen hemmt [68].

Weitere Methoden zur beschleunigten Synthese von Gashydraten, wie der
Einsatz eines Blasenséulenreaktors [69] oder exotische Varianten, wie magneti-
sche Nanopartikel im Magnetfeld, |70] wurden ebenfalls untersucht.

Um die Bildungsrate zu erhohen werden typischerweise auch sogenannte Pro-
moter verwendet. Sie lassen sich in thermodynamische und kinetische Promo-
ter unterteilen. Thermodynamische Promoter reduzieren den Phasengleichge-
wichtsdruck, wahrend kinetische Promoter den Bildungsprozess, aber auch den
Zerfallsprozess, beschleunigen. Es sind eine Vielzahl an Promotern bekannt (sie-
he unter Anderem |[71]). Im Folgenden wird eine Auswahl géngiger Promoter
vorgestellt.

Ether: Bei Ethern handelt es sich um organische Verbindungen aus einem Sau-
erstoffatom und zwei Organylresten. Der héufig verwendete thermody-
namische Promoter Tetrahydrofuran (THE]) ist eine Verbindung dieser
Gruppe. Bei einem Gasgemisch von 40 % CO, und 60 % H, konnte der
Phasengleichgewichtsdruck von 11 auf 1,87 MPa bei 5,5 °C und 1 mol%
MHE] reduziert werden [72]. [THE] gilt allerdings als umweltschadlich und
fliichtig, was die Wiederverwendbarkeit erschwert [16].

Tenside: Tenside gehoren zu den kinetischen Promotern. Sie setzen die Ober-
flachenspannung herab, was die Bildung einer Hydrat-Sperrschicht ver-
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hindert. So entstehen pordse Hydratschichten an der Gas-Wasser Grenz-
fliche. Es zeigte sich, dass das Tensid Natriumlaurylsulfat (SDS, vom
englischen Sodium Dodecyl Sulfate), welches hidufig verwendet wird, bis
zu einer Konzentration von 2000 ppm das Wachstum beschleunigt |73
74).

Aminosduren: Eine umweltvertrigliche Gruppe von kinetischen Promotern
sind die Aminoséduren. Urspriinglich wurde berichtet, dass Aminoséduren
die Hydratbildung mit CO2 hemmen |75]. Es zeigte sich aber unter An-
derem in der Arbeit von Cai et al. [76], dass die Aminoséure ;-Methionin
ein hochwirksamer Promoter bei der Hydratsynthese ist. Es beschleunigt
die Gasaufnahme schon ab einer Losungsmenge von 0,02 wt% im Wasser
erheblich. Bei 0,2 wt% werden bereits nach 15 min 90 % der Gasauf-
nahmekapazitit (von 356 mgeo, /ghyq nach 1000 min) erreicht. Zum Ver-
gleich: reines Wasser erreichte nach 1000 min eine Gasaufnahme von ca.
160 mgco,/8hya- Die Mechanismen der beschleunigenden Wirkung sind
nicht vollends geklart. Es wird vermutet, dass die Aminoséure als Disper-
giermittel wirkt und die Bildung eines starren Hydratfilms verhindert.
Ahnlich wie bei den Tensiden wachsen porése Strukturen.

Organische Salze: Die organischen Salze gehoren zu den thermodynamischen
Promotern. Sie durchbrechen jedoch anders als [THE] die Struktur der
Wasserkéfige. Zu den bekanntesten Vertretern dieser Gruppe gehort das
Tetra-n-butylammoniumbromid (TBAB). Es bildet zusammen mit den
Wassermolekiilen eine Wasser-Bromid Kafigstruktur, weshalb man von
Semi-Clathrate Hydraten spricht. Weitere héufig in der Literatur vor-
kommende organische Salze (welche alle Semi-Clathrate Hydrate bilden)
sind beispielsweise Tetra-n-butylammoniumfluorid (TBAF]) und Tetra-n-
butylammoniumnitrate (TBANOj)) [15, [64].

Promoter lassen sich mit den verschiedenen Synthesemethoden kombinieren,
um das Hydratwachstum zusétzlich zu beschleunigen. Die Besetzung der Ké-
fige bei thermodynamischen Promotern fithrt allerdings zu einer verringerten
Gasaufnahmekapazitét |18, [54].

Ein Vorteil der hbCC-Technologie ist, dass keine teuren oder umweltschéadli-
chen Materialien (abgesehen von manchen Promotern) verwendet werden miis-
sen. Zudem kann das Gas im Hydrat in hoch komprimierter Form bis zu geolo-
gischen Speichern (CCS) oder zur Weiterverwertung (CCU) transportiert wer-
den. Potentiell konnte das Verfahren zu einer energieeffizienteren Alternative
gegeniiber den etablierten Separationsverfahren wie Absorption und Adsorp-
tion weiterentwickelt werden. Die Kosten fiir eine COy-Abscheidung in einem
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einstufigen Prozess konnten sich laut der Untersuchung von SIMTECHE, Nex-
ant und dem Los Alamos National Laboratory [52] auf ca. 19 US$/tco, be-
laufen, wihrend die Kosten eines Absorptionsprozesses auf Ammoniakbasis bei
25 - 32 US$/tco, liegen. Eine andere Untersuchung von Duc et al. |77] geht
von 22 - 40 € /tco, fir einen hbCC-Prozess aus. Das wére vergleichbar mit bis-
herigen Post-, Pre- und Oxyfuel-Combustion Capture Prozessen, welche laut
Gibbins et al. [1] bei 23 - 36 US$/tc0, liegen.

Der grofse Nachteil des bisherigen Separationsverfahren ist allerdings, dass
ahnlich wie bei Membranen eine hohe Reinheit des Abgases und des abgeschie-
denen Kohlendioxids nur sehr schwer zu erreichen ist. Um bei einem Gasgemisch
von 17 % CO4 und 83 % Ny eine Reinheit von 90 % CO, zu erreichen, sind je
nach Verfahren bis zu vier Stufen notig [54].

Potential bietet die Technologie beim Thema Energiebedarf, welches bisher
nicht ausgeschopft wurde. Tajma et al. |78 berichtet einen Energiebedarf von
3 MJ,/kgco, fir einen hbCC-Prozess. Eine neuartige Methode, mit welcher
der Energiebedarf weiter gesenkt und gleichzeitig das bekannte Problem des
Massentransports von Gas und Wasser zur Wachstumsseite umgangen werden
konnte, ist die Synthese iiber die Gasphasenabscheidung.

2.2.3 Hydratsynthese iiber die Gasphasenabscheidung

Fiir die Bildung von Gashydraten aus Wasserdampf wurden bereits verschie-
dene Methoden entwickelt, jedoch noch nicht auf die CO5-Abscheidung ange-
wandt. Ein Verfahren verwendet warme Nanotropfen aus Wasser, die in eine
gekiihlte Kammer gespritzt werden und dort innerhalb weniger Millisekunden
zu Hydraten kristallisieren |79]. Ein weiterer Ansatz ist es CO5 und H,O in Va-
kuum bei sehr tiefen Temperaturen (unter 150 K) sequenziell abzulagern und
anschliefend durch Erwérmung in Gashydrate umzuwandeln [80, 81} [82]. In ei-
ner weiteren Methode werden CO,-Hydrate mittels eines Molekularstrahls aus
Wasserdampf und Gas in einer Vakuumkammer epitaktisch geztichtet [83]. Die-
se Prozesse erfordern entweder Vakuum, welches den Synthesedruck limitiert,
bei gleichzeitig sehr tiefen Temperaturen, oder ein fliefendes Gemisch aus Gas
und Wasser in einem Rohrsystem, was ein potenzielles Risiko zur Verstopfung
mit sich bringt.

Diese Nachteile werden mit einer anderen Methode umgangen. In den Acht-
zigern entwickelte Cady einen Prozess in dem er gasformiges Wasser mit ei-
nem unter Druck stehenden Gastgas zusammen brachte. An einer gekiihlten
Oberflache kondensierte das Wasser und es entstanden Gashydrate [21}, 19} 20].
Arzbacher et al. [22| nahm diese Methode auf, um die Wachstums- und Zerfalls-
dynamik von CO,- und CH4-Hydraten zu untersuchen. Dabei wurde bewiesen,
dass diese Methode mit CO, auch bei hohen Driicken bis zu 2,2 MPa funk-
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tioniert (der hochste Druck den Cady verwendete war 0,42 MPa [20]). Dieses
Prinzip wird in der vorliegenden Masterarbeit aufgegriffen um eine neuartige
CO3-Abscheidemethode zu entwickeln. Das grundlegende Syntheseprinzip von
Arzbacher et al. wird in der Abb. gezeigt.

Abbildung 2.10: Schema von Arzbachers Reaktor. Wasser wird aus dem
Reservoir verdampft und kondensiert auf der gekiihlten
Oberflache. Hier bilden sich zusammen mit dem Gastgas
Gashydrate. In Anlehnung an Arzbacher et al. [22].

2.2.4 Potential der Gasphasenabscheidung gegeniiber
herkommlichen hydratbasierten Methoden

Die vorgestellte Synthesemethode iiber die Gasphasenabscheidung erfordert kei-
ne Promoter und kénnte so zu einer kostengiinstigen Abscheidemethode heran-
reifen. Da auf der Wachstumsseite stehts Wasser und CO, zur Verfiigung stehen,
stellt der Massentransport kein Problem dar. So wére bei einem mechanischen
Abtransport der Hydrate, ein kontinuierlicher Abscheideprozess mit konstan-
ter Abscheiderate moglich. Die Abscheiderate bzw. Wachstumsgeschwindigkeit
kéime nicht wie bei iiblichen Batch-Prozessen zum Erliegen.
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2.2.5 Offene Fragen

Bisher gehen die Phasengleichgewichte fiir Gasgemische unter 0 °C nur aus
theoretischen Modellen hervor. Ob die angestrebten CO,-Konzentrationen in
Abgas und Gashydrat auch in der Praxis umsetzbar sind bleibt offen.

Unklar ist zudem, wie der Bildungsprozess aus der Gasphasenabscheidung ge-
nau ablauft: ob zuerst das Wasser gefriert und sich anschliefsend in Gashydrat
umwandelt, eine direkte Hydratbildung vorliegt oder eine Kombination beider
Varianten ablauft. Wire ersteres der Fall, kdnnte sich eine vollsténdige Satti-
gung der Gashydrate als Herausforderung erweisen. Eine moglichst vollstéandige
Sattigung wire fiir eine effiziente Abscheidung erwiinscht. Von entscheidender
Bedeutung, ob sich die Methode gegeniiber anderen hydratbasierten Abschei-
demethoden durchsetzt, wird der Energiebedarf pro abgeschiedene CO,-Menge
sein.
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3 Zielsetzung der Arbeit

In dieser Masterthesis wird ein CC-Versuchsreaktor entwickelt, der CO5 mit-
tels Hydraten abscheidet, welche iiber die Gasphase synthetisiert werden. Der
Prozess basiert auf der Methode die, wie bereits in Kapitel vorgestellt,
Cady und Arzbacher anwendeten. Der Unterschied besteht darin, dass kein rei-
nes CO; sondern ein CO9-Ny-Gasgemisch eingesetzt wird, um einen typischen
Post-Combustion CC-Prozess abzubilden. Auferdem erfolgt die Ziichtung der
Hydrate nicht in einem geschlossenen, sondern in einem offenen System bei
kontinuierlicher Durchstromung des Gasgemisches. Dies fiihrt zu folgender For-
schungsfrage:

a) Welche COy-Reduzierung ist mittels einer Gashydratsynthese aus gasfor-
migem Wasser bei einem Post-Combustion CC-Prozess zu erreichen?

Die Theorie zum Abscheideprozess wurde bereits vorgestellt (siehe Prozess-
schema Abb. , Seite . Nun gilt es diese experimentell zu bestétigen. Die
Gashydratbildung soll nach den Versuchen auf einer Oberfliche visuell unter-
sucht werden. Die gesamte abgeschiedenen Gasmenge und deren CO,-Gehalt
sind ebenfalls Gegenstand der Untersuchung. Aufschluss iiber die Performan-
ce des Abscheidungsprozesses soll der COo-Gehalt des ausstromenden Gases
liefen, womit die Forschungsfrage a) beantwortet wird.

Um das Wachstum der Hydrate zu ermoglichen muss Wasser in einem kon-
tinuierlichen Prozess verdampft werden. Eine Herausforderung wird es sein,
die richtigen Parameter fiir den Verdampfungsprozess einzustellen. Einerseits
soll genug gasformiges Wasser fiir die Bildung der Hydrate zur Verfligung ste-
hen, andererseits soll sich bei einem Uberschuss an gasformigem Wasser kein
gewohnliches Eis bilden. Es ist daher wichtig, die Verdampfungsrate auf das
Hydratwachstum abzustimmen. Daraus ergibt sich folgende untergegliederte
Forschungsfrage:

b) Wie hoch ist die Wachstum- bzw. Abscheiderate bezogen auf die Ober-
flache, bei den gewéhlten Bedingungen?

Aus der Antwort dieser Forschungsfrage liefen sich Aussagen zur Skalierbar-
keit des Prozesses ableiten. Die Herangehensweise, wie die beiden Forschungs-
fragen beantwortet werden, wird im folgenden Kapitel erklért.
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4 Methodik

In diesem Kapitel werden die wesentlichen Komponenten des Versuchsreaktors
vorgestellt, welcher eigens konstruiert und in Zusammenarbeit mit dem Ferti-
gungslabor an der Fachhochschule Vorarlberg realisiert wurde. Ebenso wird der
gesamte Versuchsaufbau erldutert, welcher im Forschungszentrum Energie Ein-
zug erhielt. Anschliefend werden im Kapitel [4.3]thermische und stromungstech-
nische Simulationen durchgefiihrt um die Vorgédnge im inneren des Reaktors,
welche nicht gemessen werden konnen, besser zu verstehen. Die Parameter des
Fallfilmverdampfers werden ebenso ausgelegt und die Durchfiithrung des Druck-
und Dichtigkeitstest erldutert. Nach einem Testlauf unter atmosphérischen Be-
dingungen wird die Versuchsdurchfithrung mit reinem CO; und dem zentralen
CC-Versuche mit dem CO,-Ny Gasgemisch beleuchtet.

4.1 Aufbau des Versuchsreaktors

Das Design des Versuchsreaktors ist so konzipiert, dass das Syntheseprinzip dem
von Arzbacher et al. [22] dhnelt (siche Abb. 2.10). Das fiihrt zu einem zylin-
drischen Reaktor, der an der Aufenseite gekiihlt wird, wahrend es im Zentrum
eine kontinuierliche Verdampfung von Wasser zu realisieren gilt. Der Aufbau
ist in Abb. vereinfacht dargestellt. Die gezeigten Komponenten und deren
Funktion werden im Folgenden genauer erlautert.

Gasraum: Uber den Gaseinlass stromt das CO,-reiche Priifgas ein. Die ein-
gebauten Gasleitetagen sollen das Gas beim Durchstromen méglichst gut
durchmischen. Damit soll verhindert werden, dass COy-verarmte Bereiche
entstehen, was die Abscheidungsrate verlangsamt. Ein weiterer Zweck der
Gasleitetagen ist es, dass das Gas nicht auf direktem Weg zum Gasauslass
stromt, sondern moglichst lange im Reaktor verweilt.

Fallfilmverdampfer: Mit diesem Element im Zentrum des Reaktors wird Was-
ser kontinuierlich verdampft. Entlang der Auflenseite des Kupferrohrs
flielst Wasser nach unten. Das Rohr wird intern durch einen Heizwas-
serkreislauf beheizt. Durch variieren der Heiztemperatur kann die Ver-
dampfungsrate beeinflusst werden. Es gilt den Volumenstrom des Fall-
films richtig einzustellen. Der Einlass des Fallfilmverdampfers ist zudem
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Abbildung 4.1: Vereinfachte Darstellung des Versuchsreaktor mit allen
wesentlichen Komponenten.

korrekt zu gestalten, damit sich das Wasser gleichméfig auf dem Fallrohr
verteilt. Auflerdem muss das Restwasser frei ablaufen konnen, damit es
sich nicht im Reaktor anstaut.

Kiithlung: Der Reaktor wird auf der Aufenseite mittels Kiihlleitungen gekiihlt.
Auf der Innenseite der Wand soll damit die Zieltemperatur erreicht wer-
den. Um einen guten Warmeiibergang zu erreichen, sind Kanéle fiir die
6 mm starken Leitungen in den Zylinder eingearbeitet.

Untersuchungsaufsatz: Das Bauteil dient zur messtechnischen sowie zur vi-
suellen Beobachtung der Versuche. Zwei Temperatursensoren erfassen die
Temperaturen in Wandnéhe (Tyy4,4) und nahe des Fallfilmverdampfers
(Tpry). Um die Bildung der Gashydrate nach den Experimenten visu-
ell zu untersuchen, ist ein Schaufenster vorgesehen, welches wiahrend den
Versuchen mit einem abschraubbaren Stopfen dicht verschlossen wird. Der
Untersuchungsaufsatz wird zusétzlich durch einen internen Kiihlkanal ge-
kiihlt, welcher mit der dufseren Kiihlleitung verbunden ist. So wird sicher-
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gestellt, dass im Bereich der Messstelle &hnliche Temperaturen herrschen
wie im unteren Zylinder. Eine thermische Simulation liefert Informationen
zur Temperaturverteilung an der Innenwand des Untersuchungsaufsatzes

(siehe Kapitel 4.3.2]).

Der reale Reaktor mit allen Einzelkomponenten wird nun, ohne der thermi-
schen Isolierung und den Gasleitetagen, in der Abb. prasentiert. Die tech-
nischen Zeichnungen aller Bauteile befinden sich im Anhang.

==
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Abbildung 4.2: Die Bauteile des Reaktors mit schematischem Zusammenbau
links und dem zusammengebauten Reaktor (auker Anschliisse)

rechts.

Nachdem das Kernstiick des Versuchsaufbaus betrachtet wurde, folgen nun
die weiteren Elemente, welche fiir den Betrieb benétigt werden.

4.2 Aufbau des Versuchsstandes

Um mit dem Reaktor Gashydrate in einem kontinuierlichen Prozess zu syn-
thetisieren sind vier Kreisldufe erforderlich: ein Gaskreis (GK), ein Kiihlkreis
(KK), ein Heizkreis (HK) und ein Kreislauf fiir den Fallfilmverdampfer (FFV).

Diese werden schematisch in der Abb. dargestellt und im Folgenden genauer
beschrieben.
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Abbildung 4.3: Schematische Darstellung des gesamten Versuchsaufbaus.
Dazu gehoren der Gaskreis (GK), der Kiihlkreis (KK), der
Heizkreis (HK) und der Kreislauf des Fallfilmverdampfers
(FFV). Alle Sensoren und Komponenten sind mit der
Zugehorigkeit zum jeweiligen Kreislauf gekennzeichnet.

Gaskreis: Das Priifgas wird {iber einen Druckminderer auf den Solldruck einge-
stellt. Der Innendruck (p;) wird am Gasauslass mit einem Relativdruck-
sensor gemessen. Mit einem Volumenstromregler am Auslass kann den
Gasfluss geregelt werden. Nachdem das Gas den Umgebungsdruck er-
reicht, wird die molare COs-Konzentration mit dem CO,-Sensor gemes-
sen.
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Kiihlkreis: Der Kryostat (siehe Tabelle[d.1)) regelt die Vorlauftemperatur (T;y.,)
des Kiihlkreises auf die Sollvorgabe. So kénnen vorprogrammierte Tempe-
raturkurven abgefahren werden. Der in der Abb. eingezeichnete Tem-
peratursensor ist Teil des Regelkreises. Die Ist-Vorlauftemperatur kann
iiber das Gerét ausgelesen werden. Zur Vereinfachung wird im weiteren
Verlauf der Masterarbeit die Temperatur Tk, als die Soll-Vorlauftemperatur
definiert.

Kreislauf Fallfilmverdampfer: Eine Spritzenpumpe befordert Wasser mit ei-
nem konstanten Durchfluss in einen Verteiler fiir den Fallfilm. Die beiden
Riickschlagventile (V4 und V5) sorgen dafiir, dass das Wasser beim An-
saugen aus dem Ausgleichsbehiélter fliefst und beim Pumpen in den Fall-
filmverteiler gelangt. Das Design des Verteilers wird im Unterkapitel
genauer diskutiert. Er sorgt dafiir, dass sich ein diinner, voll ausgebildeter
Wasserfilm bildet und am Fallrohr entlang nach unten fliefst. Wahrend-
dessen wird das Wasser teilweise verdampft. Das Restwasser fliefst frei
aus dem Unterteil des Reaktors in den Ausgleichsbehélter. Der gesam-
te Kreislauf befindet sich auf demselben Druckniveau wie der Reaktor
selbst. Uber den Kugelhahn V4 kann das System mit Wasser befiillt (V3
geschlossen) und geleert (V3 offen) werden. Der Kugelhahn V7 dient da-
zu, dass die Spritzenpumpe iiber den Bypass befiillt werden kann. Damit
wird garantiert, dass das Wasser aus dem Ausgleichsbehélter entnommen
wird, fiir den Fall, dass die Riickschlagventile nicht zuverlassig 6ffnen bzw.
schliefsen.

Heizkreis: Der Heizkreis erwdarmt den Fallfilmverdampfer von innen und ist
der treibende Faktor fiir die Verdampfung des Wassers. Warmes Wasser
wird von unten nach oben durch das Fallfilmrohr gepumpt. Heizbecken
und Pumpe sind zusammen ein Bauteil. Das Wasserbad wird mit einem
Tauchsieder auf die Soll-Vorlauftemperatur erwarmt. Der eingezeichne-
te Temperatursensor (Tpe;.) ist auch hier Teil des Regelkreises. Es gilt
im weiteren Verlauf der Masterarbeit ebenfalls die Vereinfachung, dass
mit der Temperatur T.;, nicht die tatsachlich gemessene Ist-Temperatur
sondern die Soll-Vorlauftemperatur gemeint ist.

Alle Sensoren und die wesentlichen Komponenten des Versuchsaufbaus wer-

den in der folgenden Stiickliste (Tabelle aufgefiihrt.
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Sensoren

Messgrofie | Typ/Modell Genauigkeit | Messbereich

Trrv Pt100 IEC 751 Klasse B | +0,8 °C -50 bis 200 °C

Twand Pt100 IEC 751 Klasse B | +0,8 °C -50 bis 200 °C

Di Omega PXM459 +0,08 % 0 bis 100 bar (rel.)

Tco, Smartgas FLOWFVO +0,4 mol% 0 bis 50 mol%
Komponenten

Bezeichnung Modell

Kryostat KK (-80 bis 220 °C) Lauda Integral IN 280 XT

Volumenstromregler GK (0 bis 10 slm) | Bronkhorst EL-FLOW Select F-232M

Spritzenpumpe FFV (£10,5 ml/s) CETONI nemesys XL

Heizbecken HK (bis 99 °C) Grant Instruments TC120

Kugelhahn FFV (V3, V4, V7) Swagelok SS-43GS4

Riickschlagventil FFV (V5, V6) Swagelok SS-4CA-3

Nadelventil GK (V1, V2) Swagelok SS20-VS4

Tabelle 4.1: Stiickliste aller Sensoren und der wesentlichen Komponenten des
Versuchsaufbaus.

4.3 Auslegung des Versuchsaufbaus

In diesem Abschnitt werden einige Komponenten ausgelegt und die Ergebnisse
der Voruntersuchungen vorgestellt. Eine Stromungssimulation dient dazu zwei
verschiedene Varianten von Gasleitetagen zu untersucht. Sie bieten die Grund-
lage fiir die Entscheidung welche Variante umgesetzt wird.

Im Fokus einer thermischen Simulation steht sowohl die Temperaturvertei-
lung im Untersuchungsaufsatz, wie auch die in der Zylinderwand. Damit soll
untersucht werden, wie groft die Temperaturabweichung zwischen der Messstel-
le (im Untersuchungsaufsatz) und dem gekiihlten Zylinder voraussichtlich ist.
Die thermische Simulation flieft in die Bewertung der Ergebnisse mit ein.

Zuletzt wird die Auslegung des Fallfilmverdampfers, insbesondere des Vertei-
lers diskutiert.

4.3.1 Stromungssimulation

Ziel ist es, das durchstromende Gas moglichst gut zu durchmischen. Es sollen so
keine Bereiche entstehen, an denen sich die COs-Konzentration lokal absenkt.
Dies wiirde die weitere Abscheidung verlangsamen. Zudem soll das Gas nicht
auf direktem Weg zum Gasauslass stromen, sondern moglichst lange im Reak-
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tor verweilt. Um das zu ermdglichen, sollen im inneren des Reaktors Etagen
eingesetzt werden, die das Gas schrittweise hindurch leiten.

In einer Stromungssimulation werden zwei verschiedene Varianten von Gaslei-
tetagen untersucht. Bei der Variante A handelt es sich um axialsymmetrische
Etagen (siehe Abb. links), bei denen zwei verschiedene Etagentypen im
Wechsel aufeinander folgen. Das Gas muss zwischen den Etagen von Kammer
zu Kammer stromen. Die beiden Etagentypen zwingen das Gas wechselweise
zentral, also dicht am Fallfilm vorbei, und aufen in Wandnéhe {iberzustromen.

Bei der Variante B handelt es sich um eine Art Stufenhelix (siche Abb.
rechts). Das Gas tritt jeweils an einem radialen Schlitz in die Kammern ein. Um
in die dariiber liegende Kammer zu gelangen, muss es nun in axialer Richtung
um den Fallfilm herum zum Ausgang strémen. Der Ein- und Ausgang jeder
Kammer ist durch eine vertikale Platte getrennt, welche sich iiber alle Etagen
hinweg zieht. So muss das Gas wechselweise links und rechts herum strémen.

Abbildung 4.4: Ein Ausschnitt der beiden simulierten Gasleitetagen.
Links: Variante A mit zwei sich abwechselnden Etagentypen.
Das Gas stromt zentral am Fallfilm vorbei in die Kammer und
iiber die dufseren Schlitze wieder in die néchste.
Rechts: Variante B mit einer Art Stufenhelix. Das Gas gelangt
iiber einen radialen Schlitz in die Kammer und muss um den
Fallfilmverdampfer herum strémen, um in die néchste
Kammer zu gelangen.

Fiir die Simulation mit Siemens NX wurde der Solver “Simcenter Ther-
mal/Flow” und die Analysemethode “Flow” verwendet. Es wurde eine Steady
State Losung simuliert. Die gewéhlten Parameter fiir die Simulation der beiden
Varianten sind in der Tabelle zusammengefasst. Die Ergebnisse zeigen eine
gleichméfigere Geschwindigkeitsverteilung fiir die Variante A (Abb. oben)
im Vergleich zur Variante B (Abb. [4.5 unten).
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Abbildung 4.5: Die Ergebnisse der Stromungssimulationen fiir die beiden
Variante A (oben) und B (unten).
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Parameter Wert
Oberflachentemperatur Fallfilm 35 °C
Geschwindigkeit Fallfilm 700 mm/s
Oberflachentemperatur Zylinderwand -40 °C
Einstromtemperatur 20 °C
Innendruck 2,5 MPa
Volumenstrom 1 cem/s
Fluid N2
Tetraeder-Gittergrofse 3 mm

Tabelle 4.2: Wahl der Parameter fiir die Stromungssimulationen.

Die Stromungsgeschwindigkeit an den Uberstromkanélen ist niedriger bei der
Variante A, aber dafiir gleichméfig {iber den Umfang verteilt. Bei der Vari-
ante B kommt es am Uberstrémkanal zu einer hohen Geschwindigkeit von ca.
220 mm/s, wobei sich diese in der Kammer wieder deutlich absenkt. Die Durch-
mischung des Gases ist in beiden Varianten gegeben. Der treibende Faktor ist
hier der Fallfilm, der zentral nach unten flieftt. Die d&uftere Geschwindigkeit des
Fallfilms wurde aus dem Volumenstrom des Wassers und der Filmdicke berech-

net (siche Kapitel |4.3.3)).

Basierend auf den Ergebnissen der Stromungssimulation wurde die Entschei-
dung getroffen, die Variante A im experimentellen Teil zu realisierten. Die Stro-
mungsgeschwindigkeit ist hier gleichméfiger verteilt und iiber den gesamten
Umfang dhnlich. Da das Gasgemisch in jeder zweiten Etage sehr dicht am Fall-
film vorbei stromen muss, um in die nachste Kammer zu gelangen, wird es
zudem vermutlich besser befeuchtet.

Was die Simulation aufserdem liefert, ist die Temperaturverteilung des Gases.
Fiir die spatere Auswertung der Versuche ist es ist sehr hilfreich zu verstehen,
wie sich die Temperaturen in Bereichen entwickeln, in denen keine Messdaten
vorliegen. In der AbbJ4.0]ist das Ergebnis fiir die Variante A abgebildet. Trotz
der hohen Oberflichentemperatur am Fallfilm von 35 °C, erwérmt sich das
angrenzende Gas aufgrund der geringen Oberfliche und der starken Durchmi-
schung kaum. In Bereichen, an denen das Gas dicht am Fallfilm entlang in die
néchste Kammer iiberstromen muss (hohe Stromungsgeschwindigkeit), liegt die
Temperatur bei etwa -14 bis -9 °C (siche Abb. T1). Direkt danach steigt die
Temperatur auf etwa 2 bis 6 °C (siehe Abb.[4.6| T2). Die durchschnittliche Tem-
peratur in Fallfilmnéhe liegt bei ca. -6 °C (aus der Simulation gemessen iiber
die sichtbaren Knotenpunkte am Heizrohr). In Wandnéhe sinkt die Temperatur
in weniger gut durchmischten Bereichen dagegen im Minimum auf -39,75 °C,
(siche Abb. T3). Im Schnitt liegt die Temperatur an der Auftenwand bei ca.
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-25 °C (gemessen tiber die sichtbaren Knotenpunkte an der Aufenwand). Die
mittlere Temperatur im gesamten Reaktor (7)) liegt mit ca. -17 °C (gemessen
iiber alle Knotenpunkte des Reaktorvolumens) nidher an der Wandtemperatur
(Twana) als an der in Fallfilmnéhe (Trpy). Das Verhéltnis der Temperaturen

1st

Ty — Twana _ —17,0°C — (—25°C)
Trpv — Twana ~ —6°C — (=25 °C)
Unter der Annahme, dass dieses Verhéltnis auch fiir beliebige Temperatu-

ren (Tywang und Tppy) gilt, ldsst sich die mittlere Reaktortemperatur durch
umstellen der Formel bestimmen:

~ 0, 42. (4.1)

Ty ~ 0,42 - (Trpv — Twana) + Twand

Diese Berechnungsmethode wird spéter herangezogen, um die Ergebnisse der
Versuche zu bewerten.

21,92

16,78

11,64

6,50

1,36

3,78

8,92

-14,06

-19,20

24,34

29,48

34,62
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Abbildung 4.6: Das Ergebnis der Stromungssimulation zur
Temperaturverteilung des Gases fiir die Variante A. T1 zeigt
die kilteste und T2 die warmste Gastemperatur am Fallfilm.
T3 zeigt den kiltesten Bereich an der Aufenwand.
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4.3.2 Thermische Simulation

Die thermische Simulation wurden ebenso mit Siemens NX durchgefiihrt. Hier
wurde der Solver “Simcenter Thermal /Flow” und die Analysemethode “Ther-
mal” verwendet. Eine Steady State Losung wurde simuliert. Die thermische
Simulation wurde nicht mit der Strémungssimulation gekoppelt und ist damit
eine eigenstandige Simulation. Lediglich die Erkenntnisse aus der Temperatur-
verteilung des Gases sind mit eingeflossen. Der Fokus liegt auf der Analyse
der Temperaturverteilung im Untersuchungsaufsatz. Damit soll beurteilt wer-
den, wie die Messwerte des wandnahen Temperatursensors (Tyanq) von der
Temperatur im Zylinder abweichen. Im Zylinder selbst werden nédmlich keine
Messungen der Wandtemperaturen vorgenommen. Die eingestellten Parameter
sind in der Tabelle gegeben. Die definierten Parameter T1, T2, T3 und C
sind in Abb. [4.7] gekennzeichnet.

Parameter Grofie
Kiihlkanéle (T1) -42 °C
Fallfilmverdampfer (T2) 50 °C
Verteiler Fallfilmverdampfer (T3) 25 °C
Temperatur Gasraum -17 °C
Konvektion innen (C) 30 W/m?°C
Emissionsgrad Fallfilmverdampfer 0,04
Emissionsgrad Zylinder /Untersuchungsaufsatz 0,25

Tabelle 4.3: Wahl der Parameter fiir die thermische Simulation.

Bei den Berechnungen wurde ein Strahlungsaustausch zwischen dem Kupfer-
rohr und dem Zylinder beriicksichtigt. Die Emissionsgrade der beiden Oberfla-
chen wurden auf Grundlage von Literaturwerten geschétzt [84, S.1087]. Fiir die
Konvektion an den Oberflichen von Zylinder und Kupferrohr liegt ebenfalls eine
Schétzung zugrunde (erzwungene Konvektion) [84, S.22|. Auf Basis der Stro-
mungssimulation, welche auch die Temperaturverteilung des Gases (Stickstoff)
lieferte, wurde als Innentemperatur -17 °C (Erkenntnis aus der Stromungssi-
mulation) festgelegt. Es galt die Annahme, dass zwischen der Aufenwand und
der Umgebung keine Wirmeiibertragung stattfindet.

Die Abb. zeigt die Temperaturverteilung des Reaktors mit zwei un-
terschiedlichen Skalierungen. Es ist ersichtlich, dass die Flachdichtung zwi-
schen Untersuchungsaufsatz und Oberteil, in Kombination mit dem eingebauten
Kiihlkanal, das Aufheizen des Untersuchungsaufsatzes gut verhindert. Lediglich
im Bereich des Schaufensters, wo kein Kiihlkanal eingearbeitet ist, kommt es zu
einer leichten Temperaturerhohung. Uber einen weiten Bereich liegt die Tem-
peratur des Untersuchungsaufsatzes bei ca. -40 °C. So wird eine Abweichung
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Abbildung 4.7: Die Ergebnisse der thermischen Simulation. Die
gekennzeichneten Parameter T'1, T3, T3 und C entsprechen
den gewihlten Werten aus der Tabelle [1.3]

zwischen der Wandtemperatur an der Zylinderinnenwand und der Wandtem-
peratur an der Messtelle von ca. 2 °C erreicht. Diese Korrektur fliefst bei der
spateren Beurteilung der Ergebnisse mit ein.

4.3.3 Auslegung des Fallfilmverdampfers

Ziel ist es einen gleichméfigen Fallfilm um das beheizte Rohr zu erzeugen. Zur
Auslegung des Fallfilmverteilers und dessen Einlauf, wurde die Publikation von
Luo et al. herangezogen. Darin zeigt sich, dass ein ringférmiger Spalt zwi-
schen 1,5 mm und 2 mm auf der Oberseite des Rohres, zu einer optimalen
Verteilung des Wassers fiihrt. Der Verteiler ist so konstruiert, dass das Wasser
tangential in den Spalt hineinlduft, denn dieses Strémungsprofil ist vorteilhaft
gegeniiber einem radialen Stromungsprofil . Das ist mit einem Einstromka-
nal realisiert, der sich um 270° um das Rohr herum windet. Die daraus abgelei-
tete Konstruktion des Fallfilmverteilers ist in Abb. vereinfacht dargestellt.

Bei einer Spriihdichte (T') zwischen 250 und 700 kg h™1 m~" bildet sich laut
Luo et al. ein stabiler Fallfilm aus. Unter der Spriihdichte versteht man den
Wasser-Massenstrom bezogen auf den Rohrquerschnitt. In diesem Zusammen-
hang

. F"]T'do
m=—————

4.2
36002 42)
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ergibt sich bei dem gegebenen Durchmesser von dy = 15 mm ein Massenstrom
zwischen 3,3 - 9,2 g/s. Das liegt in einem Bereich, welchen die verwendete

Spritzenpumpe abdecken kann (siehe Tabelle .

N
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Abbildung 4.8: Eine vereinfachte Darstellung des Einlasses des
Fallfilmverdampfers. Durch den sich um 270° windenden Kanal
fliefst das Wasser tangential in Richtung Rohr.

Ein Praxistest zeigte jedoch, dass sich bei diesem Massenstrom kein gleichma-
figer Film ausbildet. Moglicherweise spielt die Geometrie des Einstromkanals
eine weitere entscheiden Rolle, z.B. ob rechteckiger Querschnitt (vorliegender
Fall) oder runder Querschnitt (aus Publikation nicht eindeutig ersichtlich). Es
wurde daher ein Textilstrumpf um das Rohr gespannt, welcher das Wasser
aufsaugt und gleichméfig verteilt. In Abb. ist ein Vergleich der Wasserver-
teilung beider Aufbauten gezeigt.
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Abbildung 4.9: Ein Vergleich zwischen dem Fallfilm auf blankem Kupferrohr
(links) und dem mit einem Textilstrumpf umwickelten Rohr
(rechts).

4.3.4 Druck- und Dichtigkeitstest

Vor den ersten Versuchen wurde ein Drucktest sowie ein Dichtigkeitstest durch-
gefiihrt. Der Drucktest sollte beweisen, dass der konstruierte Reaktor der Druck-
belastung bei den Versuchen standhélt. Dazu wurde er vollends mit Wasser
gefiillt, um das Sicherheitsrisiko im Schadensfall zu minimieren. Anschliefend
wurde er mit der Spritzenpumpe unter Druck gesetzt. Als Schwachstelle wurde
im Voraus die Aufsenwand des Zylinders mit den Einkerbungen fiir die Mon-
tageringe identifiziert. Die zu erwartenden Spannungen bei 50 bar Druck sind
48,5 N/mm? (Berechnung sieche Anhang). Damit ergibt sich einen Sicherheits-
faktor von 4,33. Der Praxistest bei 50 bar wurde bestanden und der Festigkeits-
nachweis somit erbracht.

Mit einem Dichtigkeitstest sollten Leckagen gegebenenfalls identifiziert, im
besten Fall ausgeschlossen werden. Dazu wurde der Reaktor mit CO, unter
10 bar Druck gesetzt. Nach 16 Stunden wurde der Druck nochmals kontrol-
liert. Ein Druckabfall von gerade einmal 0,03 bar (ohne Berticksichtigung der
Temperaturen) bewies, dass es keine signifikanten Leckagen gibt.

4.4 Testlauf bei atmospharischen Bedingungen

Ein Testlauf bei atmosphérischen Bedingungen soll folgende Erkenntnisse lie-
fern:

1. Das Temperaturverhalten des Reaktors. Wie lange dauert die Abkiihl-
phase und welche stationdren Temperaturen stellen sich bei gegebener
Vorlauftemperatur des Kryostaten ein?
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2. Die Funktionsfahigkeit des Fallfilmverdampfers {iber mehrere Stunden. Es
ist entscheidend, dass der Wasserkreislauf aufrechterhalten werden kann,
denn die visuelle Untersuchung ist bei geschlossenem Reaktor nicht mehr
moglich.

3. Die Verdampfungsrate des Wassers. Die gebildete Eismenge soll Auf-
schluss dariiber geben, welche Menge an Wasser in einem gewissen Zeit-
raum am Fallfilm verdampft ist.

4.4.1 Durchfithrung

Der Reaktor wird mit dem Kryostaten heruntergekiihlt. Er regelt die Vorlauf-
temperatur des Kiihlmittels auf die Sollvorgabe, welche wahrend des Versuchs
mehrmals angepasst wird, um die Zieltemperatur von -40 °C an der Innenwand
zu erreichen. Das Schaufenster (siche Abb. wird lediglich mit einer Iso-
lierung verdeckt, damit die Aufsentemperatur die Messwerte nicht beeinflusst.
Beim erstmaligen Erreichen der Zieltemperatur wird der Heizkreislauf, mit einer
Vorlauftemperatur (Tx.;.) von 30 °C, eingeschaltet. Sobald die Temperatursen-
soren nahe des Fallfilms (Trry ) und nahe der Wand (T 4,4) einen stationéren
Zustand erreichen, wird der Kreislauf des Fallfilmverdampfers aktiviert. Die
Spritzenpumpe lddt mit maximaler Geschwindigkeit (10,5 ml/s) und pumpt
das Wasser mit 5 ml/s wieder in den Fallfilmverdampfer. Das Wasser verdampft
am Fallfilm und kondensiert an der kalten Innenwand zu Eis. Die Bedingungen
werden mehrere Stunden aufrechterhalten, bevor der Schmelzvorgang eingelei-
tet wird. Dabei ist der Kreislauf des Fallfilmverdampfers nicht mehr aktiv und
das gesamte Restwasser wird zu Beginn tiber das Ventil V4 (siehe Abb. ab-
gelassen. Der Kryostat erwdrmt den Reaktor bis die Temperaturen 7wy und
Twana erneut den stationdren Zustand erreichen. Das im Anschluss iiber das
Ventil V4 abgelassene Wasser, entspricht dem zu Eis kondensierten Wasser.

4.4.2 Ergebnis

Das Herunterkiihlen des Reaktors, auf eine Wandtemperatur von -40 °C, dau-
erte knapp iliber zwei Stunden und wurde erst mit einer Vorlauftemperatur
(T kryo) von -55 °C erreicht. Die Temperaturverldufe von Trpy und Ty gng sind
nahezu identisch, bis auf eine Ausnahme: Bei knapp unter 0 °C kam es zur
Eisbildung von Restwasser am Fallfilmverdampfer, was der nahegelegene Sen-
sor durch einen plotzlichen Temperaturanstiegt auf exakt 0 °C erfasste. Nach
diesem Ereignis glichen sich die beiden Temperaturen wieder an.

Das Einschalten des Heizkreislaufs, mit einer Vorlauftemperatur (Tp;.) von
30 °C, verursachte einen Temperaturanstiegt auf ca. -35 °C in Wandnéhe und ca.
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Abbildung 4.10: Versuch unter atmosphérischen Bedingungen. Die
Temperaturaufzeichnung in Wandnéhe (Ty4nq) und
Fallfilmnéhe (Tppy) und der Soll-Vorgabe-Temperatur des
Kryostaten (T y0)-

-20 °C in Fallfilmndhe. Das Einschalten des Kreislaufs des Fallfilmverdampfers
bewirkte wiederum einen Temperaturanstieg. Dabei stieg die Temperatur Ty 4nqg
auf -30 °C an. Die Temperatur Trpy schwankte um -5 °C. Nach herabsetzen
der Kiihl-Vorlauftemperatur (T,,,) auf -60 °C sank auch die Wandtemperatur
um ca. 5 °C. Die Temperaturaufzeichnungen werden in Abb. gezeigt. Zu
sehen ist auch die Soll-Vorlauftemperatur des Kryostaten (T;yo)-

Die Funktionsfihigkeit des Fallfilmverdampfers konnte bedingt nachgewiesen
werden. Beim Start des Kreislaufs perlte das Wasser zunéchst am Textilstrumpf
ab. Es dauerte einige Zeit, bis er sich mit Wasser vollsaugte und komplett
benetzt war. Darauthin kam es allerdings zu keinerlei Unterbrechung mehr. Die
Wassermenge, die sich zu Beginn im Ausgleichsbehélter befand (450 ml), reichte
fiir den gesamten Versuch aus.

Nach knapp tiber sechs Stunden wurde der Kreislauf des Fallfilmverdampfers
gestoppt und das gesamte Restwasser aus dem Ausgleichsbehélter abgelassen.
Anschliefsend wurde der Reaktor erwédrmt, indem die Vorlauftemperatur des
Kryostaten auf 25 °C hochgefahren wurde. Der Heizkreis im Inneren des Fall-
filmverdampfers blieb auf 30 °C eingestellt. Nach etwa 55 min wurde der Auf-
heizvorgang beendet, nachdem die Reaktortemperatur 15 min lang iiber 25 °C
fiel. Das Aufheizverhalten des Reaktors wird in Abb. gezeigt. Im Anschluss
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Abbildung 4.11: Aufheizvorgang beim Versuch unter atmosphérischen
Bedingungen. Die Temperaturaufzeichnung in Wandnéhe
(Twana) und Fallfilmnéhe (Tppy) und der
Soll-Vorgabe-Temperatur des Kryostaten (T o).

wurde das geschmolzene Wasser auf gleiche Weise abgelassen, wie das Restwas-
ser zuvor. Die geschmolzene Wassermenge betrug 240 ml. Es kann jedoch nicht
vollends rekonstruiert werden, ob ein Teil des Wassers auch direkt mit der kalten
Innenwand in Kontakt kam, ohne den Umweg iiber die Verdampfung genom-
men zu haben. Dies wire durch eine Fehlleitung des Wassers, oder durch das
Aufstauen im unteren Bereich des Reaktors, (siche Abb. denkbar. Es haben
sich jedoch deutliche Eismengen durch Kondensation an der Reaktorinnenwand
gebildet, wie in der Abb. zu erkennen ist. Gezeigt wird die Eisbildung ei-
ne, zwei und drei Stunden nach starten des Fallfilms. Unter der Annahme, dass
kein Wasser auf direktem Weg (im fliissigen Zustand) zu Eis wurde, ergibt sich
eine Verdampfungsrate von ca. 74 ml/h bei einer Heiz-Vorlauf-Temperatur von

30 °C.

Die Erkenntnisse aus diesem Versuch flieken in das Vorgehen bei den Expe-
rimenten mit reinem CQO,, sowie auch bei jenen mit dem CO,-Ny-Gasgemisch
ein. Dies wird nun genauer erklart.
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Abbildung 4.12: Die Eisbildung eine Stunde (links), zwei Stunden (Mitte) und
drei Stunden (rechts) nach starten des Fallfilmverdampfers.

4.5 Versuchsablauf mit CO, als Synthesegas

Bevor die CC-Versuche mit dem Priifgas durchgefiihrt werden, soll zunéchst
die Hydratbildung mit reinem CO, getestet werden, um folgende Erkenntnisse
zu erlangen:

1. Der Nachweis einer Hydratsynthese. Ob Gashydrate erzeugt wurden, soll
durch den Druckanstieg beim Zerfall gezeigt werden.

2. Einflussfaktoren auf die Hydratsynthese. Parameter, die variiert werden,
sind die Heiz-Vorlauftemperatur und die Synthesedauer.

4.5.1 Methodik

Der Versuch unter atmosphéarischen Bedingungen lieferte die Erkenntnis, dass
es einige Zeit dauert bis der Textilstrumpf des Fallfilmverdampfer vollends mit
Wasser benetzt ist. Daher wird zuerst der Fallfilmverdampfer eingeschaltet.
Erst, wenn der Fallfillmverdampfer vollends mit Wasser benetzt ist und kein
Wasser mehr abperlt, wird der Reaktor geschlossen und unter Druck gesetzt.
Der Versuch startet mit dem Herunterkiihlen des Reaktors durch den Kryo-
staten. Gleichzeitig wird der Heizkreis aktiviert. Der Reaktor wird mit einem
geringen Durchfluss von ca. 0,05 [sIml (Standard-Liter pro Minute, bei 0 °C und
1 bar Druck), mit COs durchstrémt. Damit wird die Stréomung simuliert, die
auch bei den folgenden Versuchen mit dem CO,-Ny-Gasgemisch auftreten. Denn
letztendlich soll ein kontinuierlicher Abscheideprozess untersucht werden.

Die Bedingungen fiir Temperatur und Druck miissen so gewéhlt werden, dass
CO,-Hydrate stabil sind, aber COy nicht fliissig wird. In der Abb. sind die
Phasendiagramme von CO,-Hydrat und COs iibereinandergelegt. Innerhalb des
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blau markierten Bereichs, zwischen dem Phasengleichgewicht von CO,-Hydrat
und CO, (flissig, fest), herrschen Bedingungen die fiir die Versuche geeignet
sind. Das Phasengleichgewicht von COs-Hydraten ist unterhalb von -18 °C je-
doch nicht dokumentiert |37] und wird daher extrapoliert (analog Uchida et al.
187))-

— COz
—— CO;,-Hydrat nach [37]
103 4 ---- COz-Hydrat keine Daten
® geplante Bedingungen
flussig
©
e 102 4
o
[*)]
kS
10 4 Gas + Hydrat
1094 —_—
—-60 —40 -20 0 20
T(°C)

Abbildung 4.13: Phasendiagramm fiir CO5 und CO,-Hydrat. Die blaue
Markierung kennzeichnet den Bereich, der fiir die Versuche
mit reinem CO; als Synthesegas in Frage kommt.

Die Vorlauftemperatur des Kryostaten (Tk,,,) soll daher -50 °C nicht un-
terschreiten und der absolute Druck unter 6 bar gehalten werden. Die geplante
Bedingung ist in der Abb. eingezeichnet. Die Synthese kann theoretisch be-
ginnen, sobald die Wandtemperatur -17 °C unterschreitet. Das entspricht etwa
der Gleichgewichtstemperatur von COs-Hydrat bei 6 bar.

Um den Zerfall einzuleiten, wird der Fallfilmverdampfer gestoppt und der
Druck vollends abgelassen. Dann wird der Reaktor direkt wieder dicht ver-
schlossen. Die Vorlauftemperatur wird vorerst auf -50 °C gehalten. Die Heizung
des Fallfimverdampfers bleibt eingeschaltet, damit weiterhin die gleichen Tem-
peraturen vorherrschen wie wahrend der Synthesephase. Bei atmosphéarischem
Druck beginnt der Zerfallsprozess und der Innendruck (p;) steigt. Die Kiihl-
Vorlauftemperatur von -50 °C wird so lange aufrechterhalten, bis der Druckan-
stieg abflacht. Anschliefsend wird die Temperatur auf -2 °C erhéht. Das soll den
Zerfall weiter beschleunigen, ohne dass fliissiges Wasser entsteht. Erst wenn der
Druckanstieg nochmals zum FErliegen kommt, wird die Temperatur auf 25 °C
weiter erhoht.

Auch hier wurde jeweils vor und nach dem Zerfallsprozess das gesamte Wasser
aus dem System gelassen. Die zuletzt abgelassene Wassermenge entspricht dem
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des zerfallenen Hydrats. Es wird nun die Methode vorgestellt, mit der die im
Hydrat gespeicherte Gasmenge nach Zerfallsende ermittelt wird.

4.5.2 Berechnung der abgeschiedenen Gasmenge

Der Druckanstieg am Ende des Experiments ist sowohl auf die thermische Er-
warmung als auch auf den Zerfall der Gashydrate zuriickzufiihren. Zudem verur-
sacht die Loslichkeit von CO4 im Wasser eine geringe Durckminderung. Durch
die separate Betrachtung aller Effekte kann auf die abgeschiedene Gasmenge
geschlossen werden. Dafiir werden folgende Annahmen getroffen:

1. Das Gasvolumen (Vgqs) besteht aus dem Reaktorvolumen (1,67 1, ge-
messen durch maximale Wasserfiillmenge) und dem Ausgleichsbehélter
(0,475 1), abziiglich des geschmolzenen Restwassers. Der Dichteunterschied
zwischen fliissigem Wasser und Gashydrat wird nicht berticksichtigt (Dich-
te von Gashydrat zwischen 0,8 - 1,2 g/cm? [88]).

2. Die Temperaturverteilung im gesamten Gasraum ist homogen. Sie ent-
spricht dem Mittelwert (7)), welcher mit der Formel 4.1 gemif der
Stromungssimulation (siche Kapitel [£.3.1)), berechnet wird. Zudem wer-
den bei der Bestimmung der mittleren Gastemperatur 2 °C von der ge-
messene Wandtemperatur (T .,q4) abgezogen. Dies entspricht gemé&f der
thermischen Simulation (siehe Kapitel der Wandtemperatur im Zy-
linderbauteil (T1 siehe Abb. [4.7)).

3. Das Restwasser nach Zerfallsende ist vollstdndig mit CO, gesattigt.

4. Das CO, im Gasraum ist vollends mit Wasser geséttigt.

Bei der Berechnung wird wie folgt vorgegangen: Uber das ideale Gasgesetz
kann die Gasmenge vor und nach dem Zerfall bestimmt werden. Die zusétzliche
Gasmenge im Gasraum (Angys) ist dann auf den Zerfall von Gashydraten und
der Anreicherung von dampfférmigem Wasser zuriickzufiihren. Uber den pro-
portionalen Anteil des Partialdrucks von Wasser kann man auf die COy-Menge
schliefen. Addiert man nun die im Wasser geloste Gasmenge (nco, ,,) erhélt
man die gesamte abgeschiedene Gasmenge (nco, y,,)-

Nach dem idealen Gasgesetz betrigt die zusétzliche Gasmenge durch den
Zerfall

% 7 Vas
Anaasz(pl—“)- o, (4.3)
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aus den Anfangs- (Index 0) und Endbedingungen (Index 1). Hierbei ist R die
universelle Gaskonstante. Die Bestimmung der im Restwasser gelosten CO,-
Menge (nco, 4 ) erfolgt nach Carroll et al. [89]. Vereinfacht lasst sich der molare
COs-Anteil im Wasser bestimmen durch

Pi — Pw
= 4.4
TCOy w Hor(T) (4.4)

mit dem Innendruck p; in MPa, dem Partialdruck des Wassers in der Gas-
phase py in MPa (Bestimmung nach Haar et al. [90]) und der Temperatur-
abhéngigen Henry’s Konstante Hs;(T'). Die Fugazitét von CO, wurde dabei
vernachlissigt (analog Rettich et al. [91]). Die Henry’s Konstante beschreibt
die druckabhéngige Loslichkeit (in MPa/mol frac) eines Stoffs (Index 2) in ei-
ner Losung (Index 1) bei einer bestimmten Temperatur. Fiir Temperaturen
unter 50 °C lasst sich die Henry’s Konstante sehr gut durch

_ _ 2 108 /73
H271(T) —e 6,8346+12817/T—3766800/17%+2,997-10% /T" (45)

beschreiben [89]. Sie gilt fiir die Loslichkeit von CO, in Wasser, wobei die
Temperatur 7" in K eingesetzt werden muss. Nun lasst sich die gesamte, im
Wasser geloste COo-Menge, berechnen mit

Viv - pw - Tco, w
My, '

nNco, w =

(4.6)

Dabei ist Vy die Restwassermenge, pyy die Dichte des Wassers und My, die
molare Masse von Wasser (18,02 - 1073 kg/mol). Fiir die gesamte im Hydrat
gespeicherte COo-Menge gilt damit

Pi — Pw

7

NCOy pya = Angas + Nco, w- (47)

Die vorgestellte Berechnungsmethode dient spéter dazu die Ergebnisse aus
den Experimenten auszuwerten. Zuvor wird aber die Durchfiihrung fiir den
zentralen CC-Versuch erlautert.

4.6 Versuchsablauf mit CO,-N,-Gasgemisch

Mit einem CO-No-Gasgemisch (11,95 £+ 0,25 mol% CO,, Rest Ny) soll der
Nachweis erbracht werden, ob sich die Synthesemethode fiir CC-Anwendungen
eignet. Zudem sollen die Forschungsfragen beantwortet werden, welche COq-
Reduktion zu erreichen ist und welche Wachstumstraten erzielbar sind.

44



4.6.1 Methodik

Das prinzipielle Vorgehen dhnelt dem mit CO, als Synthesegas. Auch hier wird
zuerst der Fallfimverdampfer in Gang gesetzt. Bevor jedoch der Reaktor mit
Druck beaufschlagt wird, ist es fiir die korrekte COy-Messung am Gasauslass
wichtig, dass die Anfangskonzentration dem Priifgas gleicht. Das macht ei-
ne griindliche Durchspiilung erforderlich, die mit dem COs-Sensor kontrolliert
wird.

Nachdem der Reaktor unter Druck steht, startet der Versuch mit dem Herun-
terkiihlen durch den Kryostaten. Bei der Wahl von Temperatur und Druck ist
das Phasendiagramm von CO; (siehe Abb. nicht der limitierende Faktor,
da der Partialdruck deutlich geringer ist. Die Vorlauf-Kiihltemperatur (T;y0)
wird daher auf -65 °C eingestellt. Der Heizkreis wird gleichzeitig mit dem Kryo-
staten aktiviert, bei einer Heiz-Vorlauftemperatur (T.;.) von 30 °C.

Anders als bei den Versuchen mit CO, wird jedoch darauf geachtet, dass
die Hydratbildung zu Beginn langsam verlauft. Dadurch soll sich das Wasser
bestmdglich in Hydrat transformieren und mit Gas sattigen konnen. Denn die
initiale Keimbildung hat einen entscheidenden Einfluss auf das weitere Wachs-
tum [57]. Damit wird eine hohere Hydratsattigung erhofft als bei den reinen
CO,-Versuchen (siche Erkenntnisse aus Kapitel[5.1.3]). Umgesetzt wird die lang-
samere Hydratbildung zu Beginn, durch eine Aktivierung des Fallfilmverdamp-
fers in zeitlich begrenzten Intervallen. In diesem Zeitraum findet keine konti-
nuierliche CO,-Messung statt. Es werden dagegen regelméfsig kurze Messun-
gen durchgefiihrt, um die COs-Konzentration und damit die Hydratbildung,
zu liberwachen, indem das Ventil V2 (siehe Abb. gedftnet wird. 30 Minu-
ten nach Erreichen der Gleichgewichtstemperatur wird die Verdampfung des
Wassers beschleunigt, indem die Heiz-Vorlauftemperatur auf 50 °C eingestellt
wird. Ab dann bringt ein kontinuierlicher Gasdurchfluss mit variabler Stro-
mungsgeschwindigkeit Aufschluss tiber den Abscheideprozess, genauer gesagt
den Splitfaktor (siehe Formel [2.2).

Der Zerfallsprozess wird auf gleiche Weise Durchgefiihrt wie bei den Versu-
chen mit CO; (siche Kapitel . Der entscheidende Unterschied ist, dass die
COsy-Konzentration beim Druckablass (bei konstantem Durchfluss) gemessen
wird. Damit kann auf die Hydratkonzentration und schlieflich auf den Sepa-
rationsfaktor (siehe Formel geschlossen werden. Die dafiir notige Berech-
nungsmethode wird nun erlautert.

4.6.2 Berechnung der abgeschiedenen Gasmenge

Es gelten bei der Ermittlung der abgeschiedenen Gasmenge prinzipiell die glei-
chen Annahmen wie bei den Versuchen mit reinem CO,. Es kommt jedoch hin-
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zu, dass es zusatzlich die COy-Konzentration im Hydrat zu bestimmen gilt, um
den Abscheideprozess zu bewerten. Dazu werden folgende Annahmen getroffen:

1. Die Loslichkeit von Ny in Wasser wird vernachlassigt, denn sie ist um
etwa das 50-Fache geringer als jene von COs (vgl. Carroll et al. [89] &
Rettich et al. [91], bei 25 °C und 2 bar).

2. Die mittlere COy-Konzentration vor dem Zerfall (zco, .. ,) ist der Durch-
schnitt aus Anfangskonzentration (zco, ., = 11,8 mol% gemessen) am
Gaseinlass und Endkonzentration am Gasauslass.

3. Die Restgaskonzentration nach dem Druckablass nach Zerfallsende (auf
Umgebungsdruck = 1 bar) entspricht dem zuletzt gemessenen COq-Wert.

Zur Bestimmung der gelosten COo-Menge im Restwasser, muss der Partial-
druck von COs herangezogen werden. Aus der CO2-Bilanz, vor und nach dem
Zerfall, lasst sich auf die Gaszusammensetzung im Hydrat zuriickschliefsen. Es
gilt somit

TCOy pya * NGaspya T TCOy Gas o " NGas 0 =
TCO, o (NGas 1 — NGas 2 + N0, w1 — NCOs w ») (4.8)

+xco, Gas 2 MGas 2 T NCO, w 5

fir die Bedingungen vor dem Zerfall (Index 0), nach dem Zerfall (Index 1)
und nach dem Druckablass (Index 2). Der mittlere CO,-Gehalt des abgelassenen
Gases (ZTco, ,,) ergibt sich aus dem Durchschnitt aller Messwerte. Dafiir muss
der Durchfluss konstant gehalten werden.

Da es sich bei der Synthesemethode um einen Prozess mit kontinuierlichem
Durchfluss handelt, wird bei der Ermittlung des Separationsfaktors die Nahe-
rung

LCOs , — XCO;
S.Fr. = : S (4.9)
xCOQ zZu

angenommen, wobei zco, ,, der COq-Gehalt des zugefiihrten Gases ist und
zco, ,, der COo-Gehalt am Gasauslass. Diese Berechnung ist allerdings nicht
exakt. Fiir eine genaue Berechnung miisste der CO,-Gehalt an Gasein- und
Gasauslass jeweils mit dem Stoffmengenstrom (7) multipliziert werden. Er wird
im vorliegenden Versuchsaufbau allerdings nicht gemessen.

Es sind nun alle Themen zum Aufbau des Reaktors und dessen Auslegung,
den Voruntersuchungen und der Versuchsdurchfithrung geklart. Nun kann der
Fokus auf den Kern dieser Masterarbeit gelenkt werden: die Resultate der Ver-
suche.
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5 Resultate

In diesem Kapitel werden die Ergebnisse aller Versuche préasentiert und die
wichtigsten Kennzahlen herausgearbeitet. Sie dienen als Grundlage fiir die spé-
tere Diskussion in Kapitel [6], wenn die Erkenntnisse im Kontexte zum Stand
der Technik betrachtet werden.

5.1 CO,-Versuche

Insgesamt wurden drei Versuche mit reinem CO, durchgefiihrt. Es wurde so-
wohl die Synthesezeit als auch die Heiztemperatur variiert. Die Ergebnisse der
Versuche werden nun, unterteilt in Wachstum und Zerfall, vorgestellt.

5.1.1 Wachstum

Die Hydratsynthese beginnt sobald die Wandtemperatur (Tyyqnq) das erste Mal
unter -17 °C féllt. Ab dann kénnen sich theoretisch Gashydrate bilden (siche
Abb. [4.13). Die Abbildungen [5.1] und zeigen die Messwerte der Ver-
suche. Darin ist der Synthesezeitraum jeweils gekennzeichnet. Wie auch beim
Versuch unter atmosphérischen Bedingungen, verhélt sich die Temperatur na-
he des Fallfilmverdampfers (Trpy ) sehr volatil. Das ist darauf zuriickzufiihren,
dass der Sensor immer wieder unerwiinscht mit Wasser in Kontakt kam. Im
dritten Versuch ist sogar der wandnahe Sensor mit fehlgeleitetem Wasser in
Kontakt gekommen. Deutlich ist diese Tatsache auch in der Abb. (rechts)
zu erkennen. Die Aufnahmen wurden nach der Synthesephase gemacht, bevor
der Zerfallsprozess eingeleitet wurde. Natiirlich zerfiel auch zu diesem Zeit-
punkt ein Teil der Gashydrate, daher wurde der Reaktor nur fiir einen kurzen
Zeitraum (etwa eine Minute) geoffnet. Im ersten Versuch wurde dagegen eine
geringe Menge Wasser fehlgeleitet. Aber auch hier ist in Abb. (links) ein
Zapfen zu erkennen, der darauf schliefsen lésst, dass fliissiges Wasser im Spiel
war.

Der Reaktorinnendruck (p;) wurde mit einem Relativdrucksensor gemessen.
Damit die Ergebnisse in den Abbildungen [5.1], und direkt vergleich-
bar mit dem Phasengleichgewicht von COs-Hydraten sind, wurde ein Umge-
bungsdruck von 1 bar angenommen. Der Innendruck schwankt wéhrend der
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Hydratsynthese um ca. 0,2 bar, aufgrund des Ein- und Ausfahrens der Sprit-
zenpumpe. Der Kreislauf des Fallfilmverdampfers ist namlich unmittelbar mit

dem Gasraum verbunden (siehe Abb. [1.3).
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Abbildung 5.1: Versuch 1 mit CO,. Oben die Temperaturaufzeichnungen und
unten der Druckverlauf.
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Abbildung 5.2: Versuch 2 mit CO,. Oben die Temperaturaufzeichnungen und
unten der Druckverlauf.
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Abbildung 5.3: Versuch 3 mit COs. Oben die Temperaturaufzeichnungen und
unten der Druckverlauf.

e

Abbildung 5.4: Visuelle Begutachtung der COy-Versuche 1 (links) und 3
(rechts) vor dem Zerfall.

5.1.2 Zerfall

Der spannende und entscheidende Teil der Experimente beginnt beim Zerfall.
Zur detaillierten Betrachtung werden die Druckanstiege aller Versuche in der
Abb. [5.5]iibereinandergelegt. Darin ist zu erkennen, dass der Innendruck jeweils
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rasch ansteigt. Da der Kryostat noch etwa eine Stunde lang bei -50 °C betrieben
wurde, ist der Druckanstieg, (Ap;) von bis zu 0,32 bar, ausschliefslich durch den
Zerfall von COs-Hydraten zu erkldren. Dies ist der Beweis, dass die Synthese
funktioniert. Bei der Erhohung der Kiihl-Vorlauftemperatur auf -2 °C setzt
ein weiterer Druckanstieg ein, der sowohl durch die thermische Expansion als
auch durch den beschleunigten des Zerfall verursacht wird. Wahrend sich das
Wasser in Eis umwandelt wird das gespeicherte Gas freigesetzt. Der vollstandige
Zerfall setzt kurz nach erreichen Vorlauftemperatur von -2 °C ein. Hier wird
eine maximale Druckanstiegsrate von bis zu 0,065 bar/min im dritten Versuch

erreicht. Zu diesem Zeitpunkt betrdagt die gemessene Wandtemperatur ca. -
13 °C.
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Abbildung 5.5: Vergleich des Zerfalls aller drei Versuche, gezeigt durch den
Druckanstiegt.

Die Kurven flachen nun ab und erreichen zwei Stunden nach Zerfallsbeginn
einen stationaren Zustand. Fiir den leicht durchhdngenden Kurvenverlauf in den
Versuchen 1 und 3 konnte folgender Effekt die Ursache sein: Da der Heizkreis
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immer noch aktiviert ist, konnte sich ungewollt fliissiges Wasser gebildet haben.
Da die Loslichkeit von CO5 in Wasser nahe dem Gefrierpunkt am grofsten ist
[89], konnte die Absorption zu einem zeitweiligen abflachen des Druckanstiegs
gefiihrt haben, bis zur Sattigung des Wassers. Beim weiteren Aufheizen auf
25 °C ist jeweils ein kurzzeitiger Druckabfall zu erkennen. Dazu tréagt hochst-
wahrscheinlich derselbe Effekt bei. Durch das vollstédndige Abschmelzen des Ei-
ses wird CO, im fliissigen Wasser gelost. Ein weiterer Effekt der zu dem Druck-
abfall beitrdgt (wenn auch nur gering) ist die Volumenreduktion beim Phasen-
iibergang von fest zu fliissig. Nach knapp drei Stunden ist der Zerfallsprozess
abgeschlossen.

5.1.3 Zusammenfassung

Das gesamte Gas, welches in der Hydratstruktur eingeschossen war, setzt nun
den Reaktor unter Druck, oder ist im Restwasser gelost. Mit den gemessenen
Temperaturen vor und nach dem Zerfall, 1asst sich die abgeschiedene COs-
Menge, wie in Kapitel beschrieben, ermitteln. Zusammen mit der Rest-
wassermenge kann zudem die Hydrationszahl (molares Verhéltnis von Wasser
zu Gas, siehe Kapitel, sowie die Hydratséttigung (verglichen mit der theo-
retisch maximalen Hydratioszahl von 5,86) bestimmt werden. In der Tabelle
sind die Ergebnisse der Versuche zusammenfasst. Um das Ergebnis vergleich-
bar zu machen wurde zur CO,-Abscheiderate die spezifische CO5-Abscheiderate
eingefiihrt, welche sich auf die gekiihlte Wandfliiche von ca. 0,11 m? bezieht,
auf welcher die Gashydrate wachsen.

Die Ergebnisse zeigen, dass die Hydratsattigung mit 3,3 - 4,2 % recht gering
ist. Interessant ist, dass trotz einer offensichtlich groffen Menge an fehlgeleitetem
Wasser im dritten Versuch (siehe Abb. die Hydratsattigung etwas hoher
ist. Moglicherweise hat sich ein Teil der Gashydrate (ungewollt) auch aus der
Fliissigphase gebildet. Es konnte aber auch die héhere Heiz-Vorlauftemperatur
von 40 °C zur erhohten Hydratsattigung beigetragen haben.

Die COq-Abscheiderate ist im zweiten Versuch mit 33,4 mg/min deutlich
hoher als in den Versuchen 1 (21,1 mg/min) und 3 (22,4 mg/min). Der Berech-
nunge liegt die Synthesezeit zugrunde. Der deutlich hohere Wert lésst sich durch
folgenden Effekt erkldren: Bei der Bildung von Gashydraten an der Innenwand
wird der Abtransport der Warme zunehmend verhindert. Die Grenzschicht,
an der sich weitere Gashydrate bilden, verschiebt sich zudem weg von der ge-
kiihlten Wand, hin zum beheizten Fallfilm. Das verlangsamt zunehmend den
Bildungsprozess. Zum Erliegen kidme die Hydratbildung, wenn an der Grenz-
flache die Gleichgewichtstemperatur herrscht. Eine kurze Synthesezeit, wie im
zweiten Versuch, profitiert moglicherweise von einer hoheren Abscheiderate zu
Beginn.
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Parameter V1 V2 V3 Einheit
Synthesezeit 153 39 186 | min
Vorlauf-Heiztemperatur (Tpe;.) 30 30 40 °C
Temperatur Zerfallsbeginn (7)) -31,1 | -15,7 | -15,1 | °C
Temperatur Zerfallsende (T}, ) 23,1 24.4 23,6 | °C
Absolutdruck nach Zerfall (p;,) 1,99 1,47 2,17 | bar
Partialdruck Wasser (pw ) ~ 0,03 | 0,03 | =~ 0,03 | bar
Restwassermenge (Vjy) 240 80 240 | ml
zusatzliche Gasmenge (Angas) 59,4 25,5 78,2 | mmol
COy-Menge in Wasser (nco, ) 17,0 4,1 18,4 | mmol
COz-Menge in Hydrat (nco, 4,.) 75,6 29,1 95,6 | mmol
Hydrationszahl 175,7 | 152,0 | 138,8 | nm,0/nco0,
Hydratsattigung 3,3 3,9 42 |%

. 0,48 0,76 0,51 | mmol/min
COsy-Abscheiderate 211 33.4 92.4 mg/m/in

T

spezifische CO4-Abscheiderate 149’3?0 3662’11 240’2740 Eglfrllinml? mf?

Tabelle 5.1: Die Ergebnisse der drei Versuche mit COy (V1 - V3).

Es gibt aber noch einen weiteren Grund, der die héhere Abscheiderate im
zweiten Versuch erklart. Es wurde namlich die Annahme getroffen, dass die Hy-
dratsynthese bei einer Wandtemperatur (Tywanqa) von -17 °C startet. Die Mess-
stelle ist allerdings weit entfernt vom Kiihlmittelzulauf. So startet die Synthese
im unteren Reaktorteil bereits frither, da dieser der Vorlauftemperatur (7o)
schneller folgt. Da die Abkiihlphase im Verhéltnis zur angenommenen (kurzen)
Synthesezeit grofier ist, wird das Ergebnis am starksten verzerrt. Somit muss
die hohere COs-Abscheiderate etwas relativiert werden. Denn die ungewisse
Temperaturverteilung im Inneren des Reaktors ist eine Schwachstelle bei den
Berechnungen.

Welchen Einfluss die Heiztemperatur auf die Hydratsattigung und die Ab-
scheiderate hat, ist allerdings nicht vollends geklart. Die Unterschiede sind nicht
signifikant und die Ergebnisse aufgrund der Berechnungsmethode ungenau. Es
konnte mit den Versuchen dennoch nachgewiesen werden, dass die Synthese-
methode funktioniert. Die Ergebnisse liefern wichtige Anhaltspunkte fiir den
Vergleich mit dem CO,-Ny-Gasgemisch.
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5.2 CO5-Ns-Versuch

Es wurde ein CC-Versuch mit dem CO,-Ny-Priifgasgemisch durchgefiihrt. Die
Ergebnisse aus Wachstum und Zerfall werden im Folgenden aufgezeigt.

5.2.1 Wachstum

Der Versuch wurde bei ca. 25 bar gestartet. Bei diesem Druck und einem Gas-
gemisch von 11,8 mol%, setzt die Hydratsynthese bei ca. -25 °C ein (siehe
Abb. 2.8). Der Zeitraum der Synthese ist in der Abb. blau markiert. Dar-
in sind auch die Temperatur-, Druck- und COs-Messungen abgebildet. Zudem
wird der Durchfluss am Gasauslass (V;), wihrend der CO,-Messung (rot mar-
kiert) gezeigt. Die Druckschwankungen, die durch das ein- und ausfahrend der
Spritzenpumpe verursacht werden, sind auch hier erkennbar.

Wiéhren den Messungen 1 - 4 (sieche Abb. ist der COy-Gehalt bis auf
ca. 10,3 mol% gesunken, was auch darauf zuriickzufiihren ist, dass sich CO,
im Wasser gelost hat. Nach der Druckerh6hung auf ca. 40 bar wurde erstmals
eine kontinuierliche COy-Messung (6) durchgefiihrt. Ein erhéhter Durchfluss
von 1 slm sorgte erst fiir einen Anstieg auf ca. 11,1 mol%, wiahrend der CO,-
Gehalt anschlieffend bei einem geringeren Durchfluss von 0,1 slm wieder auf
10.6 mol% sank. Das ist ein erster Hinweis dafiir, dass CO, abgeschieden wur-
de. Ein dhnliches Vorgehen wurde in der Messung 8 durchgefiihrt. Der Reaktor
wurde mit 5 slm durchspiilt, bis die COy-Konzentration am Gasauslass sogar
die Zusammensetzung des Priifgases erreichte. Eine anschlieffende Reduzierung
des Durchflusses auf 0,1 slm bewirkte auch hier ein Absenken des CO5-Gehalts,
jedoch nur auf etwa 11,2 mol%. Dennoch ist dies ein weiterer Hinweis, fiir einen
funktionierenden Abscheidungsprozess, denn fiir das erneute Abfallen des CO,-
Gehalts gibt es keine andere naheliegende Erklarung. In der Messung 6 dagegen
kénnte das Losen von COs im Wasser noch zu der Reduktion beigetragen ha-
ben. Theoretisch sind bei 40 bar und -25 °C ca. 6 mol% CO, in der Gasphase zu
erreichen. Im Hydrat reichert sich dagegen ca. 48 mol% CO; an. Die Wandtem-
peratur weiter unten im Reaktor wird jedoch niedriger sein als die gemessene
Temperatur (Tywang), was zu einer niedrigeren COy-Konzentration im Hydrat
fiihrt.

Zwischendurch wurde der Druck auf 20 bar abgesenkt. Dabei stieg der CO,-
Gehalt auf 11.1 mol% an (Messung 9) und spéter sogar auf 11.5 mol% (Messung
10). Hierbei ist zu beriicksichtigen, dass wéhrenddessen CO, aus dem fliissi-
gen Wasser frei wurde, was zu einer Erhéhung der CO,-Konzentration beitrug.
Dieser Schritt sorgte aber auch zur Verschiebung des Phasengleichgewichts. An-
hand der Abb. wird dies nochmals verdeutlicht. Denn bei der gemessenen
Wandtemperatur von ca. -30 °C und 20 bar Druck, liegt das Phasengleichge-
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Abbildung 5.6: Die Hydrat-Wachstumsphase mit dem CO,-No-Gasgemisch.
Gezeigt sind (von oben nach unten) die
Temperaturaufzeichnungen, der Druckverlauf, der gemessene
CO4-Gehalt am Gasauslass (in rot markiert die Messzeitraume
1 -10) und der eingestellte Durchfluss am Gasauslass.

wicht theoretisch bei ca. 70 mol% CO, im Hydrat und ca. 10 mol% in der
Gasphase.

Ein erneuter Druckanstieg (ebenfalls Messung 10) auf 40 bar, sorgte wieder
fir eine Reduktion des COs-Gehalts am Gasauslass. Der deutlich schnellere
und tiefere Abfall, im Vergleich zur Messung 8, deutet darauf hin, dass der
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Abbildung 5.7: Der Syntheseprozess des Versuchs bei -30 °C. Mit Gas 1 ist
das Phasengleichgewicht der Gasphase bei 40 bar und mit
Gas 2 jenes bei 20 bar gekennzeichnet. Mit Hydrat 1 und 2 ist
das Phasengleichgewicht des Gashydrats bei 40 und 20 bar
markiert. Basierend auf Arzbacher 2020 [59).

erste Effekt auf die Anreicherung von CO, im fliissigen Wasser zuriickzufiihren
ist.

Vor dem Zerfall wurde der Druck mit einem kurzen Zwischenschritt auf
1 bar (Umgebungsdruck) herabgelassen, indem der Durchfluss erhoht und die
Gaszufuhr gestoppt wurde. Die zuletzt gemessene COsy-Konzentration lag bei
11,6 mol%. Dieser Wert wird fiir die Bestimmung der Ausgangskonzentration
vor dem Zerfall von Bedeutung sein, was nun betrachtet wird.

5.2.2 Zerfall

Nachdem der gesamte Druck abgelassen und der Reaktor wieder verschlossen
wurde, offenbart nun der Zerfallsprozess, wie viel COy wihrend der Synthe-
se abgeschieden wurde. Die Temperaturverlaufe, der Druckanstieg, die COs-
Messungen und der Durchfluss sind in der Abb. abgebildet. Im Druckverlauf
sind die Zustédnde 0 - 4 markiert, die fiir die Berechnung der abgeschiedenen
COy-Menge herangezogen werden.

Der Zustand 0 markiert den Zeitpunkt des Zerfallbeginns. Der Zustand 1
markiert das Ende des Zerfalls, bei einem Druckanstieg (Ap;) von 1,1 bar. Der
Druckverlauf weicht leicht vom Zerfallsprozess mit reinem CO,-Hydrat ab. Der

%)



deutlichste Druckanstieg findet erst bei der Erwarmung auf 25 °C statt, obwohl
die Stabilitatsgrenze bereits zu Beginn unterschritten wurde. Bei den CO,-
Hydraten war der Zerfallsprozess zu diesem Zeitpunkt bereits weitestgehend
abgeschlossen war (vgl. Abb. . Die etwas tiefere Vorlauftemperatur von -5 °C
(-2 °C bei den CO,-Versuchen) kann mit ein Grund fiir den spéter einsetzenden
Druckanstieg sein.

Nachdem das Ventil V2 (siehe Abb. gedftnet wurde, um den CO,-Gehalt
des Gases zu messen, wurde jedoch der Messbereich des Sensors von maximal
50 mol% CO, iiberschritten. Darauthin wurde das Ventil wieder geschlossen
(Zustand 2). Eine Beaufschlagung mit Priifgas auf 3 bar sollte daher die CO,-
Konzentration wieder in einen messbaren Bereich herabsetzen (Zustand 3). Der
finale Druckablass lieferte schlieftlich eine durchschnittliche COy-Konzentration
von ZTco,,, = 35,73 mol%. Die Restwassermenge nach dem Zerfall betrug
250 ml.

Um eine vollstéandige COq-Bilanz, geméf Formel [4.8] aufzustellen, sind nun
weitere Zustande (0 - 4) zu berticksichtigen, wobei auf die abgefithrte Gas- und
COy-Menge (Zustand 1 — 2 und Zustand 3 — 4) und die zugefiihrte Gas- und
COs-Menge (Zustand 2 — 3) geschlossen werden kann. Die Tabelle ver-
schafft einen Uberblick iiber alle gemessenen und berechneten Zustandsgrofen.
Als Vergleichstemperatur (7,,) wurde fiir die Zustdnde 0 und 1 jeweils die mitt-
lere Reaktortemperatur (T)), geméf der Formel [4.1] herangezogen. Fiir die
Zustande 2 - 4 jeweils die gemessene Temperatur nahe des Fallfilmverdampfers
(Trpy), mit der Begriindung, dass dieser Temperatursensor aufgrund seiner
exponierten Lage (vgl. Abb. & besser der Gastemperatur folgt. Die
zugefiihrte (positives Vorzeichen) bzw. abgefiihrte (negatives Vorzeichen) Gas-
gemenge ergibt sich aus der Differenz der Gasmengen (Anggs) und der Differenz
der im Wasser gelosten COy-Menge (Anco, ) beider Zusténde (vor und nach
Gaszu- bzw. Gasabfuhr).
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Abbildung 5.8: Der Zerfallsprozess des CO2-No-Versuchs. Gezeigt sind (von
oben nach unten) die Temperaturaufzeichnungen, der
Druckverlauf und der gemessene COo-Gehalt am Gasauslass
(in rot markiert die Messzeitraume). Die markierten Zustande

0 - 4 werden herangezogen, um die abgeschiedene COs-Menge
zu berechnen.
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Parameter 0 1 2 3 4 Einheit
Twand -30,4 | 23,5 23,3 23,2 22,8 | °C
Trry -129 | 23,3 23.3 23.1 23,3 | °C

T, -242 | 234 23,3 23,1 23,3 | °C

Di 1,00 2,10 1,99 3,00 1,00 | bar
NGas 89,38 | 157,57 | 149,39 | 225,31 | 75,81 | mmol
NCOy w - 8,31 7,86 9,20 3,13 | mmol
Maufab - - -8,86 | +79,32 | -159,61 | mmol
LCOy b - - 25,40 11,80 35,73 | mol%
TCOy Gas 11,72 - - - 34,41 | mol%

Tabelle 5.2: Die Zusammenfassung aller Zustandsgrofen (0 - 4) beim Zerfall.
Die Vergleichstemperatur 7, und der Innendruck p; wurde
herangezogen, um die Gasmenge ng,s zu berechnen. Der
COq-Gehalt z¢o, ,. im Zustand 4 entspricht dem letzten
gemessenen Wert.

Unter dem Aspekt, dass nach dem Zerfall Gas abgelassen und neues Gas
zugefiihrt wurde, muss die Bilanzgleichung (siche Formel folgendermafen
erweitert werden:

TCo, Hyd nGasHyd + LTCOs3 Gas 0 " NGas 0 =

TCOy uy 5 * (NGas 1 — NGas 2+ NCO, w1, — NCOs v )
—ZCO0y wu s (NGas 2 — NGas 3+ NCOy w 2 — NCOs w 5)
+Zc0, 5 4 - (NGas 3 — NGas 4 +NC0y w 5 — NCOy w 4)

TLCO; Gos 4 NGas 4 T NCOy v 4

Mit den bekannten Werten aus der Tabelle 5.2 und der im Hydrat gespei-
cherten Gasmenge (ngasy,,), Welche mit der Formel 4.7 berechnet werden kann,
liegen nun alle Informationen auf der Hand, um die CO-Konzentration im Hy-
drat zu berechnen. Diese und weitere Kennzahlen zum Abscheideprozess werden
nun im folgenden Kapitel zusammengefiihrt.

5.2.3 Zusammenfassung

Die Ergebnisse des Versuchs sind in der Tabelle zusammengefasst. Die
Werte Separationsfaktor (S.F., siche Formel und Spiltfaktor (S.Fr., sie-
he Formel wurden aus dem durchschnittlichen CO5-Gehalt am Gasauslass
(xco, ,,), wihrend der Synthesephase, ermittelt. Entsprechend dem Separati-
onsfaktor ist die COy-Konzentration im Hydrat (zco, ,,,) mit 89,3 mol% um
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das 8,1-Fache hoher als am Gasauslass. Der CO,-Anteil im Hydrat ist damit
erstaunlich hoch, womit nach dem P-x Diagramm (siche Abb. nicht gerech-
net werden konnte. Uber die Plausibilitit des Wertes wird daher spéter in der
Fehlerbetrachtung diskutiert. Zunéchst werden jedoch noch einige Kennzahlen
hervorgehoben.

Parameter V1 | Einheit
Synthesezeit 319 | min
Temperatur Heizkreis (Te;») 30 -50 | °C
Temperatur Zerfallsbeginn (7),) 242 | °C
Temperatur Zerfallsende (T}, ) 234 | °C
Absolutdruck nach Zerfall (p;,) 2,10 | bar
Partialdruck Wasser (py ) ~ 0,03 | bar
Restwassermenge (Viy) 250 | ml
Gasmenge im Hydrat (ngqs;,,) 77,4 | mmol
COy-Menge in Hydrat (nco, y,.) 69,1 | mmol
CO2-Gehalt im Hydrat (zco, ,.) 89,3 | mol%
COy-Gehalt am Gasauslass (zco, ,,) | 11,01 | mol%
Hydrationszahl 178,7 | ng,0/nc0,
Hydratsittigung 3,3 | %
Separationsfaktor (S.F) 8,1 XCOs 11y4/XCOs b
Splitfaktor (S.F'r.) 0,067 |1
COq-Abscheiderate 0,22 | mmol/min

9,53 | mg/min

S

spezifische CO9-Abscheiderate 52;%;(?8 Egilnmj? m_r?

Tabelle 5.3: Das Ergebnisse des Versuchs mit Priifgas.

Interessant ist, dass die Restewassermenge, trotz einer hoheren Heiz-Vorlauf-
temperatur und einer langeren Synthesezeit als bei den Versuchen mit COs,
geringer ist. Das lasst vermuten, dass eine geringere Menge Wasser fehlgeleitet
wurde. Der sehr konstante Temperaturverlauf in Fallfilmndhe bestétigt diesen
Verdacht. Der Temperatursensor ist kaum mit Wasser in Kontakt gekommen.
Die Hydratsattigung liegt dagegen mit 3,3 % in einem ahnlichen Bereich, wie
bei den Versuchen mit COs.

Die COq-Abscheiderate ist mit 9,53 mg/min um etwa das zwei- bis dreifache
niedriger als bei reinem CO,. Der Stickstoffanteil sorgt damit, zusétzlich zu
der Verschiebung des Phasengleichgewichts, auch fiir eine Verlangsamung des
Hydratwachstums. Entsprechend dem Splitfaktor, wurden in Schnitt 6,7 % des
zugefiihrten COss abgeschieden.
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Der zugrundeliegende Wert dieser Kennzahlen ist der CO5-Gehalt im Hydrat.
Damit steht und fallt die Analyse. Die folgende Fehlerbetrachtung soll daher
die Unsicherheiten der Berechnung aufdecken.

5.2.4 Fehlerbetrachtung

Die Berechnung basiert auf den Annahmen wie in den Kapiteln [4.5.2) und [£.6.2]
beschrieben. Eine grofse Unsicherheit besteht aber bei der mittleren Reaktor-
temperatur, die zum Zerfallsbeginn herrscht. Denn die Innentemperatur wird le-
diglich an zwei Positionen gemessen. Ebenso wird eine geringere CO,-Sattigung
des Restwassers, sowie eine inexakte Bestimmung der Restwassermenge oder des
Reaktorvolumens, zu einem anderen Ergebnis fiihren. In der Abb. [5.9 wird da-
her aufgezeigt, wie die das Ergebnis durch die Variation der einzelnen Parameter
beeinflusst wird. Die Fehlerspanne wurde dabei bewusst grofziigig gewéhlt.

96
— Tw, * 15°C
— Vw = 60 ml
94 Vr £ 60 ml
= Nco,y 0-100 %
92 A

84

< » +

Abbildung 5.9: Fehlerbetrachtung zum CO,-Gehalt im Hydrat. Es wird
gezeigt, wie durch eine fehlerhafte Annahme/Messung der
Reaktortemperatur zu Zerfallsbeginn (7}, ), des
Restwasservolumens (Vyy), des Reaktorvolumens (Vg) oder der
CO,-Séttigung im Restwasser (nco, . fir alle Zustdnde 1 - 4)
das Ergebnis beeinflusst wird.

Die Reaktortemperatur zu Zerfallsbeginn hat den grofsten Einfluss auf das Er-
gebnis, wahrend eine Verdnderung des Reaktorvolumens praktische keine Aus-
wirkungen hat. Eine geringere CO,-Séttigung im Restwasser (fiir alle Zustdnde
1 - 4 gleichermafen) bewirkt eine geringfiigige Erhohung des COq-Gehalts im
Hydrat.
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Insgesamt kann der iiberraschend hohe CO,-Gehalt im Hydrat nicht aus-
schlieflich auf mdgliche Ungenauigkeiten bei der Berechnung zuriickgefiihrt
werden. Dafiir ist eine weitere Erklarung notwendig.

Der in der Abb. aufgezeigte Syntheseprozess gilt fiir eine Temperatur von
-30 °C. Damit sich das Gashydrat, wihrend der Druckreduzierung auf 20 bar,
auf tiber 80 % CO, aufkonzentrieren konnte, muss die Temperatur bei -10 °C
gelegen haben. Die gemessene Temperatur in Wandnéhe repréasentiert mogli-
cherweise nicht besonders gut die Temperatur der Gashydrate. Denn je weiter
diese in Richtung des Reaktorzentrums wachsen, desto hoher ist die Temperatur
an der Grenzfliche. Durch die thermisch isolierende Wirkung der Gashydrat-
schicht ist zudem der Temperaturgradient im Gashydrat hoher.

Ein zweites Ereignis sorgte zudem fiir eine Aufkonzentrierung der Hydrate
mit CO,, ndmlich der Druckablass zum Ende der Hydratsynthese. Die drasti-
sche Druckreduktion sorgte, wenn auch nur fiir einen kurzen Zeitraum, fiir eine
verstarkte Freisetzung von Ny aus dem Hydrat.
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6 Diskussion

Mit der entwickelten COy-Abscheidemethode wurden Daten erhoben, welche
nun mit bisherigen hydratbasierten Methoden aus der Literatur verglichen wer-
den. Es werden Puplikationen herangezogen, die ein moglichst breites Spektrum
verschiedener Synthesemethoden abbilden. Die wichtigsten Kennzahlen sind in
der Tabelle zusammengefasst.

Klar ist, dass die aufgefiihrten Verfahren nicht unmittelbar miteinander ver-
gleichbar sind, denn zum einen werden teilweise Promoter verwendet, was die
Synthese und somit die Abscheiderate beschleunigt, zum anderen ist die Ab-
scheiderate auch skalierungsabhéngig. In dieser Arbeit wurden dagegen keine
Promoter verwendet. Zudem sind die meisten aus der Literatur herangezoge-
nen Versuche Batch-Prozesse, wihrend die in dieser Masterarbeit entwickelte
Methode einen kontinuierlichen Abscheideprozess ermdglicht. Somit héngen der
Splitfaktor (S.F'r.) und der Separationsfaktor (S.F.) stark mit dem Durchfluss
zusammen. Je hoher er eingestellt wird, desto weniger CO, kann aus dem Gas
abgeschieden werden.

Die aufgefiihrten Kennzahlen bieten dennoch Anhaltspunkte, um die Ergeb-
nisse zu vergleichen. Auffallend ist, dass der CO,-Gehalt in der Hydratphase
(c0, 4,q), Welcher in dieser Arbeit erzielt wurde, um das Zwei- bis Dreifache
hoher ist, verglichen mit den Werten aus der Literatur. Auch der Separati-
onsfaktor, sprich das Verhéltnis von COs-Konzentration im Hydrat und COsq-
Konzentration am Gasauslass, sticht aus dem Vergleich hervor. Lediglich Li et
al. [64] erreichten hier einen héheren Wert. Es wird aber auch deutlich, dass
der Spiltfaktor noch Optimierungspotential bietet. Er liegt ca. um das 10-Fache
niedriger, verglichen mit der Literatur. Dadurch, dass die Stoffmengenstrome
(n) an Gasein- und Gasauslass nicht beriicksichtigt wurden, ist die Berechnung
des Splitfaktors allerdings auch nicht exakt. Er liegt in der Realitit etwas hoher,
aufgrund des hoheren Stoffstroms am Gaseinlass (vgl. Formel [1.9).

Die Versuche mit purem CO, als Synthesegas (siehe Kapitel zeigten,
dass hohere Abscheideraten méglich sind. Bei einer hoheren COs-Konzentration
im CO,-Ny-Gasgemisch wéren eine hohere Abscheiderate und somit ein héherer
Splitfaktor moglich.

Die in der Tabelle aufgefiihrten Versuche sind jeweils einstufige Prozesse,
welche in einem Labormafsstab durchgefithrt wurden. Fiir eine praxistaugliche
CC-Anwendung sind in der Regel mehrstufige oder hybride Prozesse notig, um
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Quelle ‘ Methode & Details ‘ Kennzahlen
Diese Arbeit Gasphasenabscheidung S.F. =81
11,8 % CO4, Ny S.Fr. = 0,067

Ab. = 0,22 mmol/min
TCO, Hyd 89,3 %

Adeyemo et al. [65]

Poroses Material

SF =32-98

17 % CO4, Ny S.Fr.= 0,16 - 0,51
Ab. = 0,17 - 0,58 mmol/min
Tco, Hyd 38,4 - 48,0 %
Linga et al. [63] Rithrwerk

16,9 % COq, No, 1 % [THE]

16,9 % CO,, Ny, 1,5 % [THE]

S.F.=41-45

S.Fr.=0,6 - 0,63

Ab. = 0,85 - 1,57 mmol/min
TCO, Hyd 35,1 - 38,3 %
S.Fr.=39

S.Fr. = 0,58

Ab. = 1,40 mmol/min

TCO, Hyd 32,1 %

Li et al. [64]

Rithrwerk
17 % CO4, Ny, 0,65 %

S.F =129

S.Fr. — 0,47

Ab. ~ 0,34 mmol/min
LCOs prya ~ 64 %

17 % COs, Ny, 1 %[TBANO, | S.F. — 15,54
S.Fr. = 0,67
LCO3 mya ~ 58 %
Zhou et al. 68| Eispulver S.F.~55-8
20 % COg, No Ab. =~ 0,02 mmol/min

TCO, Hyd ~ 65 %

Tabelle 6.1: Die Ergebnisse dieser Arbeit im Vergleich mit anderen
[LbCCl Verfahren. Zu den Kennzahlen gehoren der
Separationsfaktor (S.F.), der Splitfaktor (S.Fr.) und die
Abscheiderate (Ab.). Alle Prozentangaben in mol%.

einen nennenswerten COs-Anteil aus dem Abgas zu entfernen und gleichzeitig
eine hohe COy-Reinheit im abgeschiedenen Gas zu erhalten [17, [52, 53]. Auf
die genaue Synthesemethode in solchen Prozessen wird in der Literatur héufig
nicht genauer eingegangen.

An dieser Stelle lohnt es sich auch das Verfahren mit bisher bekannten CC-
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Technologien zu vergleichen. Eine &hnlich hohe Abscheidequote wie bei Absorp-
tionsprozessen, von bis zu 90 % [14] (S.Fr.), wurde in diesem Versuchsaufbau
natiirlich nicht erreicht. Bei den Absorptionsprozessen handelt es sich aber, dhn-
lich wie bei Adsorptionsprozessen, um eine sehr reife Technologie. Der Vorteil
des hydratbasierten Verfahrens ist jedoch, dass nicht mit Effizienzverlusten zu
rechnen ist, wie es durch die chemische Verunreinigung des Losungsmittels bei
Absorptionsprozessen, bzw. des Adsorbens bei Adsorptionsprozessen, auftritt
[12].

Verglichen mit der kryogenen Destillation liegt der Vorteil darin, dass die
Temperaturen nicht anndhernd so niedrig gewéhlt werden miissen. Durch eine
Wiérmeriickgewinnung liefe sich der Energieaufwand ebenso verringern. Um
allerdings vergleichbare Abscheidequoten zu erzielen (95 -99 % des im Abgas
enthaltenen COgs bei der kryogenen Destillation [36]) ist allerdings noch viel
Entwicklung notwendig.

Vorteile sind beim Vergleich mit Membranprozessen zu erkennen. Die vom
EU Projekt installierte Pilotanlage NanoGLOWA erreichte im Maximum eine
COs-Reinheit von 75 % im Permeat [39]. Dieser Wert wurde in vorliegender
Arbeit auf Anhieb iibertroffen. Der entwickelte CC-Prozess verspricht eine hohe
CO2-Reinheit mit nur sehr wenigen Stufen.
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7 Fazit

Im Rahmen dieser Masterarbeit wurde ein neuartiges Carbon Capture-Verfahren
realisiert, was die Entwicklung eines hydratbasierten COsy-Abscheidereaktors
und den Aufbau aller peripheren Elemente beinhaltet. Dabei halfen thermische
und strémungstechnische Simulationen, um einige Komponenten vorab zu un-
tersuchen und auszulegen. Gleichzeitig konnten damit die Messergebnisse aus
den Versuchen besser interpretiert werden.

Das Verfahren erwies sich sowohl in den Versuchen mit purem COs, wie auch
im Versuch mit einem CO3-Ny-Gasgemisch (11,8 mol% CO,) als tauglich, um
Gashydrate iiber die Gasphasenabscheidung zu synthetisieren. Beim Versuch
mit dem Gasgemisch, welcher im Zentrum dieser Arbeit steht, wurde ein her-
ausragendes Ergebnis erzielt. So konnte, auf Basis der Messdaten und der erar-
beiteten Berechnungsmethode, auf eine COy-Konzentration von 89,3 mol% in
der Hydratphase geschlossen werden. Dieses Resultat iibertrifft die aus der Li-
teratur bekannten Werte zu anderen hydratbasierten COs-Abscheidemethoden.

Auf Basis der Versuche konnen nun die Eingangs gestellten Forschungs-
fragen beantwortet werden. Es zeigte sich, dass die COs-Reduktion zwischen
Gasein- und Gasauslass vom Innendruck und dem Durchfluss abhéngt. Bei
40 bar Druck und einem Durchfluss von 0,1 slm wurde im Minimum eine CO,-
Konzentration von 10,7 mol% am Gasauslass gemessen, was einer Reduktion
um 1,1 mol% entspricht. Die Abscheiderate iiber den gesamten Versuch hinweg
betrug 0,22 mmol/min. Bezogen auf die Oberfliche, an welcher die Gashydrate
wachsen, entspricht das einer spezifischen Abscheiderate von 2 mmol min~! m—2
oder 88 mg min~1 m~2. Damit wurde ein Vergleichswert geschaffen, aus dem
sich Skalierungsmafinahmen ableiten lassen.

Fiir eine genauere Untersuchung des Verfahrens sind jedoch noch weitere Ex-
perimente notwendig, um die Evidenz der bisherigen Erkenntnisse zu erhchen.
Denn es konnte lediglich ein Versuch mit dem CO,-Ny-Gasgemisch durchgefiihrt
werden. Eine weitere Schwachstelle der vorliegenden Untersuchung ist, dass
keine vollstdndige Energie- und Massenbilanz aufgestellt wurde. Somit konnte
beispielsweise die Abscheiderate erst durch den Zerfall und der Splitfaktor nur
iiber eine Naherung bestimmt werden. Fiir die nichste Entwicklungsstufe des
Versuchsreaktors werden daher folgende konstruktive Anderungen empfohlen:

1. Alle Massenstrome und die jeweiligen Temperaturen sollten erfasst wer-
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den. Dazu gehoren der Gaskreis (Massenstromsensor jeweils an Gasein-
und Gasauslass), der Heiz- und Kiihlkreis sowie der Kreislauf des Fallfim-
verdampfers.

. Mehr Temperatursensoren sollen einen besseren Einblick in die Tempe-
raturverteilung im Reaktor geben. Dazu sollten auf radialer Ebene, aber
auch auf der Unterseite und eventuell in der Zylindermitte, mehr Sensoren
verbaut sein.

. Der Einsatz eines Absolutdrucksensors.
. Die Verwendung eines COs-Sensors mit einem grofseren Messbereich.

. Die Optimierung des Fallfimvedampfers. Damit kein fliissiges Wasser mehr
unerwiinschten den Fallfimverdampfer verlasst, sollte der ringférmige Spalt
am Verteiler auf der Unterseite eine nach unten verlangerte Kannte auf-
weisen. Zudem sollte der Einlauf iiberarbeitet werden, damit sich ein
gleichméfiger Fallfilm ausbildet. Das Gas kann auch iiber eine Blasensaule
am Gaseinlass befeuchtet werden. Optimal wéire daher eine Konstruktion,
die fiir beide Varianten geriistet ist.

. Ein groferes Verhéltnis von Oberfliche zu Reaktorvolumen wiirde ver-
mutlich Vorteile bringen. Zum einen fiihrt eine grofere Oberflédche zu einer
Erhoéhung der Abscheiderate und zum anderen wird durch ein kleines Re-
aktovolumen die Kompressionsarbeit verringert, die in einer praktischen
CC-Anwendung verrichtet werden miisste.

. Besonders raffiniert wire es, die Gashydrate an der Oberfliche regelma-
fig {iber einen Mechanismus abzutragen und sie im Reaktor zwischenzu-
lagern. Dadurch konnte die Temperatur an der Wachstumsseite konstant
gehalten werden.

Mit einem optimierten Konzept gilt es die Parameter zu identifizieren, die
einen positiven Einfluss auf den Abscheideprozess haben. Durch eine vollstan-
dige Energie- und Massenbilanz kann letztendlich auch der Energiebedarf ermit-
telt werden, denn diese Kennzahl ist von entscheidender Bedeutung, ob sich das
Verfahren neben anderen CC-Technologien behauptet. Die Forschung in diesem
Bereich kann nicht schnell genug vorangetrieben werden, um dem Klimawandel
Einhalt zu gebieten.

Mit dieser Arbeit wurde der Grundstein gelegt, um einen Teil dazu beizutra-
gen und das Verfahren in Folgeprojekten am Forschungszentrum fiir Energie an
der Fachhochschule Vorarlberg weiterzuentwickeln.
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Anhang

Zu der als Schwachstelle identifizierten Stelle (072 mm) am Zylinderbauteil
wird hiermit der Festigkeitsnachweis aufgefiihrt. Der Innendurchmesser betragt

63 mm.

@79 g6

@72 g6 N

25
10

D

Aus der Kesselformel [92] gilt fiir die Tangentialspannung

Ol
r2 2

an der Innenseite

2
o =5 MPa.- (31,5 mm)

ra
f(@“)

(36 mm)?

(36 mm)? — (31,5 mm)?

und der Aullenseite

( +1):37,7MPa

(31,5 mm)?

(31,5 mm)?
=5 MPa - -2 =232,7 MPa.
Tt “" (36 mm)? — (31,5 mm)? ’ ¢
Es gilt fiir die Radialspannung
r? r?
Ur:pi'rz_r2'<T_2—1)
an der Innenseite
1 2 2
o, =5 MPa- (31,5 mm) (36 mm) —1) =5 MPa.
' (36 mm)? — (31,5 mm)? \ (31,5 mm)?

Fiir die Axialspannung ergibt sich

2

2

_plrz_para

Oq 5

2

Te =T

XX



_ 5 MPa- (31,5 mm)*—0,1 MPa- (36 mm)?

— 15,9 MPa.
(36 mm)2 — (31,5 mm)? ’ ¢

Fiir die Vorliegende Geometrie muss ein Kerbzuschlag fiir die Axialspannung
(04) von ag =~ 3,5 berticksichtigt werden [93, S. 395]. Aus der Vergleichsspan-
nung

av:\/af—kaf—l—ag—at-ar—at-aa—ar-aa

ergibt sich an der Innenseite eine Spannung von

oy =+/37, 2 +5%+(3,5-15,9)2 — 37,7-5—37,7-(3,5-15,9) —5-(3,5- 15,9) MPa

= 44,5 M Pa

und an der Aufenseite eine Spannung von

o, = /32,724 (3,5-15,9)2 — 32,7- (3,5 - 15,9) M Pa = 48,5 M Pa.

Der verwendete Stahl X5CrNil18-10 (Werkstoffnummer 1.4301) hat eine Streck-
grenze von 210 MPa [94, S. 136]. Damit betrigt der Sicherheitsfaktor

210 M Pa

5248,5 MPa

4,33.
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