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Kurzreferat

Ein 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 Wassermolekülen, sogenann-
te Clathrate, eingefangen. Bei der Gashydratsynthese aus flüssigem 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 dampfförmigem Wasser zu untersuchen. Realisiert wird dies
mit einem eigens entwickelten Versuchsreaktor, wobei ein Fallfilmverdampfer
im Zentrum kontinuierlich Wasser verdampft. Der Abscheideversuch wird bei
20 - 40 bar und einem CO2-N2-Prüfgasgemisch betrieben. Das Herunterkühlen
des Reaktors, mit einer Vorlauftemperatur von bis zu -65 °C, sorgt für stabi-
le Wachstumsbedingungen an der Innenwand. Die Versuchsdurchführung zeigt,
dass bei einer Ausgangskonzentration von 11,8 mol% CO2 am Ende des Ab-
scheideprozesses im Minimum 10,7 mol% erreicht werden. Der im Gashydrat
angereicherte CO2-Gehalt im liegt bei ca. 89 mol%.
Damit ist die Funktionsfähigkeit der neuartigen CC-Methode bewiesen und

die Grundlage für 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 CO2-N2 test gas
mixture. 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% CO2, a minimum of 10.7 mol%
is achieved at the end of the separation process. The CO2 content enriched in
the gas hydrate is approx. 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 einzudämmen wurden eine große Anzahl ambitionierter
Projekte gestartet, mit dem Ziel, Kohlendioxid aus industriellen Emissionen
abzuscheiden. Die sogenannten Carbon Capture (CC)-Technologien bieten eine
Möglichkeit, den Ausstoß von Treibhausgasen zu reduzieren [1]. Um das ab-
geschiedene CO2 für einen langen Zeitraum aus der Atmosphäre zu entziehen,
gibt es anschließend 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, nützliche Produkte
aus dem CO2 zu erzeugen [3].
Damit diese Technologien einen wirksamen Effekt erzielen, müssen sie im

großen Maßstab zum Einsatz kommen. Der Intergovernmental Panel on Clima-
te Change (IPCC) berücksichtigt die Rolle der Kohlendioxidentfernung aus der
Atmosphäre in allen Szenarien zur Begrenzung der Erderwärmung auf 1,5 °C,
im Vergleich zur vorindustriellen Zeit. Insbesondere um Emissionen aus Quel-
len zu neutralisieren für die keine Minderungsmaßnahmen identifiziert wurden,
aber auch um negative Nettoemissionen zu erzielen. Es wird darin von fol-
gender Maßnahme ausgegangen: einer CO2-Reduktion durch den Einsatz von
Bioenergie mit CO2-Abscheidung und Speicherung (BECCS) und Aufforstung.
Es handelt sich dabei um ein Verfahren bei dem Biomasse verbrannt, das CO2

abgeschieden und geologisch eingespeichert wird [4]. Je langsamer die CO2-
Emissionen reduziert werden, desto stärker wird man auf diese Maßnahmen
angewiesen sein. Die IPCC Modelle rechnen mit einer jährlichen Kohlenstoff-
bindung zwischen 3,0 - 6,8 GtCO2/yr für das Jahr 2050 [5], wobei es sich hier
nicht direkt um industriell abgeschiedenes CO2 handelt.
Anders jedoch im Bericht Energy Technology Perspectives 2020 der Inter-

national Energy Agency (IEA). Demnach muss allein der industrielle Sektor
1,67 GtCO2/yr im Jahr 2050 einfangen und die Kapazität bis auf 2,25 GtCO2/yr
bis 2070 ausbauen, um ab dann CO2-neutral zu sein [6]. Zum Vergleich: Die
globalen CO2-Emissionen lagen im Jahr 2018 bei 33,5 GtCO2 [7]. Im selben Jahr
betrug die Kapazität der weltweit errichteten CCS Anlagen 40 MtCO2/yr [8].
Die Zahlen machen deutlich, dass weiter massive Anstrengungen unternommen
werden müssen um den CO2-Ausstoß zu verringern. Die aktuellen Bemühungen
reichen bei Weitem nicht aus. Somit muss auch der Ausbau und die Forschung
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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 CO2-
Abscheidung in den Verbrennungsprozess implementiert ist. Sie werden in Abb. 1.1
veranschaulicht und im Folgenden erklärt.

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 CO2 wird aus dem Abgas separiert, bevor
es in die Atmosphäre entlassen wird [1].

Pre-Combustion Capture: Der Abscheidungsprozess wird vor der Verbren-
nung implementiert. CO2 entsteht eigentlich erst nach der Verbrennung
von Kohlenwasserstoffen. Damit es dennoch vorher abgeschieden werden
kann wird ein Reformprozess eingeführt. Das führt zu einem Gasgemisch
aus überwiegend CO und H2. Durch das Hinzufügen von Wasser entsteht
nach einer Wassergas-Shift-Reaktion H2 und CO2, 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
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des Sauerstoffs aus der Umgebungsluft. Daraus resultiert ein hoch konzen-
trierter CO2-Gehalt und Wasser im Abgasstrom [11, 1]. Das Wasser kann
mittels Kondensation einfach abgeschieden werden. Eine Rückführung der
Abgase wird eingeführt, um die Verbrennungstemperatur zu senken [9].

Diese CC-Technologien können mit verschiedenen Separationsmethoden be-
trieben werden. So kann die Separation des CO2 (O2 bei Oxifuel-Combusiton
Capture) realisiert werden durch: Absorption, Adsorption, kryogene Destilla-
tion, Membrane, Chemical Looping Combustion oder durch Gashydrate. Es
ist allerdings nicht möglich, jede Separationsmethode in jedem CC-Prozess zu
verwenden. Eine Übersicht der möglichen Kombinationen wird in der Abb. 1.2
gezeigt.

Abbildung 1.2: Übersicht 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
können. In Anlehnung an [9].

Für Absorptionsprozesse, aber auch für Adsorptionsprozesse, gab es bereits
eine große Betriebserfahrung außerhalb 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 zusätzliche CO2-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.
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Eine vielversprechende Methode um den Energieaufwand zu reduzieren bietet
die Separation durch die Synthese von Gashydraten [13]. Bei der hydratbasier-
ten Carbon Capture (hbCC) Technologie wird folgender Effekt genutzt: das
niedrigere Phasengleichgewicht von CO2-Hydraten gegenüber anderen Gashy-
draten (vorwiegend N2- und H2-Gashydrate). So wird CO2 bevorzugt in der Hy-
dratformation eingelagert, was die CO2-Konzentration im Abgas senkt. Bisheri-
ge hbCC-Verfahren synthetisieren die Gashydrate für gewöhnlich aus flüssigem
Wasser [15, 16, 17]. Dabei bilden sich die Gashydrate an der Grenzfläche von
Wasser und Gas. Diese Hydratschicht verlangsamt den weiteren Massentransfer
des Gases hin zur Wachstumsseite, was einen großen Nachteil bisheriger Verfah-
ren darstellt [18]. Es gibt aber auch eine Möglichkeit das zu umgehen und zwar
mit der Hydratsynthese aus gasförmigem Wasser. Dass dies prinzipiell mög-
lich ist, wurde sowohl von Cady [19, 20, 21] als auch von Arzbacher bewiesen
[22]. Diese Methode wurde allerdings noch nicht für CC-Prozesse verwendet.
Der entscheidende Vorteil ist, dass die Grundbausteine der Gashydrate, Wasser
und CO2, bereits auf der Wachstumsseite zur Verfügung stehen und es können
Gashydrate auf einer kalten Oberfläche gezüchtet werden. So kommt es beim
Wachstum nicht zur Selbsthemmung. Es ist bisher allerdings noch unklar ob
die Vorteile der Wachstumskinetik bei der Synthese aus gasförmigem Wasser
nützlich für CC-Prozesse sind und ob die Methode auf ein industrielles Niveau,
in der Größenordnung mehrerer MtCO2/y, hoch skaliert werden kann. Um die
Forschungslücke zu schließen wird in dieser Masterarbeit eine CC-Methode ent-
wickelt, die mittels Gashydratsynthese über die Gasphasenabscheidung erfolgt.
Um das zu bewerkstelligen wird der Stand der Forschung im gleichnamigen

Kapitel aufgearbeitet. Darin werden zunächst bisher bekannte CC-Technologien
vorgestellt, bevor auf die hbCC-Technologien genauer eingegangen wird. Die
Aufarbeitung bisheriger Entwicklungen ist wichtig, um die Ergebnisse später
einordnen zu können. Anschließend werden im Kapitel Zielsetzung der Arbeit die
Forschungsfragen und die Ziele formuliert. Im darauffolgenden KapitelMethodik
wird sich dem Kern dieser Masterarbeit genähert. Hier werden das experimen-
telle Setup sowie einige Voruntersuchungen vorgestellt, bevor es im CC-Versuch
mit dem Prüfgas mündet. Die Ergebnisse des Versuchs werden anschließend im
Kapitel Resultate analysiert und interpretiert. Damit wird die Forschungsleis-
tung erbracht sein, welche im Kapitel Diskussion nochmals zusammengefasst
und mit der Literatur verglichen wird. Zuletzt werden im Fazit Perspektiven für
die erarbeitete CC-Technologie eröffnet und im Kontext bisheriger Technologien
betrachtet.
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2 Stand der Forschung

Gashydrate sind feste, kristalline Einschlussverbindungen aus Wasser- und Gas-
molekülen. Aufgrund der Eigenschaft, dass das eingeschlossene Gas, im Ver-
gleich zu atmosphärischen Bedingungen, eine hohe Dichte aufweist, rückten
nicht nur Speicheranwendungen [23] in den Fokus der Forschung. Denn die
zusätzliche Selektivität für bestimmte Gase macht Gashydrate auch für Sepa-
rationsprozesse [16] und schließlich für CC-Anwendungen interessant [9, 15].
Der Entwicklungsstand dieser hbCC-Technologien wird in diesem Kapitel auf-
gearbeitet. Zunächst werden jedoch die bisher bekannten CC-Technologien vor-
gestellt, um die hydratbasierten Methoden im Kontext betrachten zu können.
Es wird zuletzt auf die Hydratsynthese über 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 später einordnen zu können
werden sie hier aufgezeigt. Es werden die CO2-Separationsmethoden Absorp-
tion, Adsorption, kryogene Destillation, Membrane und Chemical Looping be-
trachtet.
An dieser Stelle ist zu erwähnen, dass lediglich die populärsten Methoden vor-

gestellt werden. Es gibt neben diesen noch weitere Ansätze CO2 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
CO2 in einem Lösungsmittel bindet. Es wurden sowohl chemische als auch phy-
sikalische Absorptionsprozesse entwickelt. Die physikalische Absorption nutzt
die Löslichkeit von CO2 in bestimmten Lösungsmitteln, wobei hohe Drücke er-
forderlich sind [25]. Höhere Abscheideraten bei gleichzeitig niedrigeren Drücken
erreicht man durch chemische Absorption. Dabei geht das CO2 eine chemische
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Verbindung mit einem Lösungsmittel ein, welches in entgegengesetzter Richtung
zum Abgasstrom durch den Absorber geleitet wird. Das mit CO2 angereicherte
Lösungsmittel wird anschließend im Regenerator thermisch aufgetrennt, sodass
das Kohlendioxid entweicht und das Lösungsmittel wieder zur Absorption be-
reitsteht. Ein Teil der investierten Energie lässt sich durch einenWärmetauscher
wieder zurückgewinnen. Der Absorptionsprozess ist in Abb. 2.1 vereinfacht dar-
gestellt.

Abbildung 2.1: Eine schematische Darstellung des Absorptionsprozesses. Das
CO2-arme Lösungsmittel wird im Absorber angereichert.
Anschließend wird es dem Regenerator zugeführt, wo es
thermisch wieder vom CO2 getrennt wird.

Bei der chemischen Absorption, insbesondere bei den Lösungsmitteln, wur-
den bereits viele Entwicklungen getätigt. Damit lassen sich bis zu 90 % des
Kohlendioxids aus dem Abgas abscheiden [14]. Der Nachteil besteht allerdings
darin, dass ein sehr hoher Energieaufwand für die Regeneration erforderlich ist
[14, 12]. Der gesamte Energieaufwand für diese Abscheidungsmethode liegt laut
Literatur zwischen 0,97 und 4,2 MJe/kgCO2 [26]. Ein anderer Nachteil ist der
Verlust der chemischen Reinheit des Lösungsmittels durch Nebenprodukte, wie
z.B. SOx und NOx, was zu Effizienzverlusten führt [12].
In einigen Industriesektoren wie der Ammoniakproduktion, in Prozessen zu

Treibstoffumwandlung oder der Erdgasaufbereitung, wurde die CO2-Abscheidung
über Jahrzehnte praktiziert. Die chemische Absorption ist somit die CO2-Separationstechnik
für die es die meiste Betriebserfahrung gibt. Die IEA rechnet ihr die wichtigste
Rolle für CC-Anwendungen in den nächsten zwei Jahrzehnten zu. Sie lässt sich
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in Post- und Pre-Combustion Capture Prozesse einbinden. Tatsächlich gibt es
hier Entwicklungen in der Stahl- und Zementindustrie und im Energiesektor.
Die Technologie befindet sich in Demonstrationsanlagen sowie in der frühen Ein-
führungsphase [6, S.107 ff.]. Praktische Umsetzungen solcher Anlagen gibt es
bereits in Kanada, den USA, Großbritannien, China und weiteren Ländern. Die
größte Einrichtung befindet sich in Texas mit einer Kapazität von 8,4 MtCO2/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 CO2

nicht vom gesamten Volumen eines Stoffes aufgenommen sonder lediglich von
der Oberfläche eines Feststoffes [12, 28]. Der Prozess wird in der Abb. 2.2 ver-
anschaulicht.

Abbildung 2.2: Eine schematische Darstellung eines typischen
Adsorptionsprozesses. Das CO2 wird auf der Oberfläche eines
festen, porösen Adsorbens gebunden. Basierend auf [12].

Bei der physikalischen Adsorption treten Van-der-Waals-Kräfte auf, bei der
chemischen Adsorption kovalente Bindungen [12, 9]. Sobald die Sättigung der
Oberfläche erreicht wird, folgt nach dem Adsorptionsprozess der Desobtions-
prozess, in dem das Adsorptionsmaterial (Adsorbens) regeneriert wird. Die
Desorption ist entweder über Druckwechsel-Adsorption (Pressure Swing Ad-
sorption (PSA)) oder über Temperaturwechsel-Adsorption (Temperature Swing
Adsorption (TSA)) möglich. Während für die Regeneration des Adsorbens beim
PSA-Prozess der Druck verringert wird, erfolgt dies beim TSA-Prozess durch
einen heißen Gasstrom [12, 10]. Der PSA-Prozess stellte sich, [10] aufgrund der
einfacheren Anwendung durch große Temperatur- und Druckbereiche, einem
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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], energieaufwändiger sind, wodurch diesem Verfahren weniger
Aufmerksamkeit für CC-Prozesse gewidmet wird [29, 9, 30, 28].
Übliche Materialien für die physikalische Adsorption sind Zeolithe, Aktiv-

kohle und metallorganische Gerüstverbindungen (Metall-Organic Frameworks
(MOFs)) [10]. Zeolithe eignen sich für niedrige Prozesstemperaturen und weisen
gleichzeitig eine hohe CO2/N2 Selektivität und eine hohe Adsorptionskapazität
auf. Letztere sinkt allerdings bei Feuchtigkeit im Abgasstrom. Aktivkohle ist
gegenüber Feuchtigkeit unsensibel, aber die CO2/N2 Selektivität ist fünf- bis
zehnfach geringer [10]. MOFs haben eine höhere CO2 Kapazität als Zeolithe und
Aktivkohle. Diese wird allerdings nur bei hohen Drücken über 10 bar erreicht.
[9]. Als Nachteil stellen sich zudem die chemische Stabilität bei Feuchtigkeit im
Abgas, sowie die hohen Materialkosten heraus [12]. Derzeitige Prozesse benöti-
gen 2,0 - 5,6 MJe/kgCO2

[26].
Insgesamt befindet sich die Technologie in einem niedrigeren Entwicklungs-

stand als die Absorptionsverfahren [31]. Physikalische Adsorptionsprozesse bie-
ten jedoch, gegenüber Absorptionsprozessen, das Potential einer energieeffizien-
teren CO2-Abscheidung [29]. Die erste kommerzielle Anwendung wurde in Port
Arthur (Texas) 2013 in Betrieb genommen und erreicht eine Kapazität von
1 MtCO2/yr [32, 33]. Demonstrationsanlagen befinden sich ebenso im Betrieb,
wie beispielsweise in Xingjiang (China) mit einer Kapazität von 0,1 MtCO2/yr
[34, 6].

2.1.3 Kryogene Destillation

Bei der kryogenen Destillation wird Abgas bis auf -135 °C abgekühlt wobei das
CO2 in einen festen Aggregatzustand übergeht und so von den anderen Gasen
(N2, O2 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 % CO2 abscheiden [36]. Außerdem ist der Energieaufwand
beim Einsatz einer Wärmerückgewinnung sehr gering. Die Herausforderung da-
bei ist allerdings, dass das CO2 bei Umgebungsdruck resublimiert, sprich direkt
in den festen Zustand übergeht, und den Wärmetauscher potentiell verstopft
[35]. Bei einem Druck von über 5 bar lässt sich dieses Problem umgehen. Für
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Abbildung 2.3: Vereinfachte Darstellung der kryogenen Destillation. Das CO2

wird in einen festen (oder flüssigen) Zustand gebracht und so
von anderen Gasen getrennt. Basierend auf [36].

die Kompression ist aber ein zusätzlicher Energieaufwand erforderlich. Die Ab-
scheidungsmethode benötigt derzeit 0,74 - 3,4 MJe/kgCO2 [26, 37].
Die Technologie befindet sich noch auf einem recht frühem Entwicklungssta-

dium, hat aber das Potential CO2 mit einem sehr niedrigen energetischen Auf-
wand abzuscheiden. Es wurden bisher lediglich Feldtests durchgeführt. Mit einer
Demonstrationsanlage an der Brigham Young University konnten 0,25 tCO2/Tag
abgeschieden werden [36].

2.1.4 Membrane

Für die Separation mittels Membrane wurden sowohl für Post-, für Pre- als
auch für Oxyfuel-Combustion Prozesse verschiedene organische, anorganische
und hybride Materialien entwickelt. Die wesentlichen Mechanismen sind dabei
die Lösungsdiffusion und das molekulare Sieben, wobei diese auch gleichzeitig
auftreten können. Die Eigenschaften der Membrane werden mit den Faktoren
Permeabilität und Selektivität beschrieben. Die beiden Eigenschaften sind al-
lerdings gegenläufig voneinander abhängig und bilden somit den Zielkonflikt bei
der Entwicklung der Technologie. Je höher die Permeabilität, desto geringer ist
der notwendige Druckgradient damit das CO2 aus dem Abgas die Membran pas-
siert und desto geringer der Energieaufwand. Eine geringe Permeabilität führ
allerdings dazu, dass andere Gase die Membran ebenfalls leichter passieren kön-
nen, was sie Selektivität 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 müssen

und das Design der Technologie sehr flexibel ist. Die Membrane sind allerdings
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Abbildung 2.4: Das CO2 passiert durch einen Druckgradient die Membran.
Der CO2-reiche Gasstrom wird Permeat genannt. Der
CO2-arme Retentat.

nicht besonders langlebig und müssen daher austauschbar sein. Zudem sind
hohe CO2-Reinheiten im Permeat nur schwer zu erreichen. Die Drücke die es
zu überwinden gilt führen zu einem signifikanten Energiebedarf im Bereich
zwischen 0,95 und 1,9 MJe/kgCO2 [26, 37].
Für die CO2-Abscheidung bei Kraftwerken wurden bereits einige Pilotanlagen

realisiert, wie die der Membrane Technology and Research (MTR), welche mit
20 tCO2 pro Tag durchströmt wurde. Der Post-Combustion Prozess absolvier-
te 1000 Betriebsstunden [38]. 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 CO2-Konzentration von 75 % im Permeat [39]. Weitere Pilotprojekte zur
CO2-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 gegenüber den herkömmlichen Methoden wie der Absorption und
der Adsorption zu senken [40].

2.1.5 Chemical Looping Combustion

Das üblichste Verfahren von Chemical Looping Combustion (CLC) besteht aus
zwei Reaktoren: dem Luft-Reaktor und dem Brennstoff-Reaktor, die über einen
Kreislauf aus Sauerstoffträgerpartikeln miteinander gekoppelt sind. Als Sauer-
stroffträgerpartikel dienen reduzierte Metalloxyde (z.B. Mn, Fe, Co, oder Ni),
die dem Luft-Reaktor zugeführt werden. Sie regenerieren indem sie Sauerstoff
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aus der Luft binden [9]. Die oxidierten Partikel werden anschließend 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 anschließend
wieder dem Luft-Reaktor zugeführt. Der Sauerstoff reagiert bei der Verbren-
nung mit dem Kohlenstoff zu CO2 und mit dem Wasserstoff zu H2O. Nachdem
das Wasser auskondensiert ist erhält man einen hochreinen CO2 Abgasstrom.
Das Separationsverfahren, welches in Abb. 2.5 schematisch dargestellt ist, stellt
somit eine Oxifuel-Combustion Capture Methode dar. Es lässt sich aber auch
für Reformprozesse in Pre-Combustion Capture Methoden verwenden [41, 42].

Abbildung 2.5: Schematische Darstellung der Chemical Looping Combustion.
Sauerstoff wird mithilfe reduzierter Metalloxide aus der
Umgebungsluft separiert. Die oxidierten Metalloxide führen zu
einem hochkonzentrierten CO2-Abgasstrom mit Wasser.
Letzteres kann einfach abgeschieden werden.

Der Einsatz von CLC-Prozessen für 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-
erstoffträgerpartikel begrenzt. Zudem erhöht der Druckabfall im Luft-Reaktor
die erforderliche Kompressionsarbeit. Während herkömmliche Post-Combustion
CC-Prozesse zu 8 - 10 % Effizienzverlust führen, 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 Sauerstoffträger 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 Sauerstoff-
trägerpartikeln. Bislang gibt es noch keinen kommerziellen Einsatz der Tech-
nologie, sie könnte 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 hbCC-Methoden, wird nun ein ei-
genes Kapitel gewidmet.

2.2 Hydratbasierte CC-Technologie

Bei der CO2-Separationstechnologie mittels Gashydraten handelt es sich um
eine Methode der erst seit jüngster Zeit verstärkt 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 daraufhin entwickelten Verfahren führte 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 durchgeführt. Hier wurden sechs verschiedene
Reaktortypen untersucht, die bis zu 90 mol% CO2 aus dem Abgas abschieden.
Ein weiteres Pilotprojekt wurde von der australischen Forschungsorganisation

CO2CRC umgesetzt. Hier wurde eine hybride CO2-Abscheidung aus kryogener
Destillation und Hydratsynthese entwickelt. Der Pre-Combustion Capture Pro-
zess erzielte eine H2-Konzentration von 90 mol%, während der CO2-Strom eine
Reinheit von 95 - 97 mol% erreichte [53].
Eine kommerzielle Anwendung ist bisher nicht in Sicht [32, 54]. Bis dahin

ist es jedoch naturgemäß 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. 2.6 zeigt das Ergebnis der Literaturanalyse
für 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 für den gewählten Zeitraum.

Es ist erkennbar, dass die Anzahl der Publikationen zu Absorptions-, Adsorp-
tions-, sowie zu Membran-Technologien einer ähnlichen Entwicklung folgt und
in den Jahren 2012 - 2013 ihren Höhepunkt 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 genießen aktuell,
nach der Adsorption und CLC, mit die größte Aufmerksamkeit. Allerdings mi-
schen sich unter die Publikationen zum Thema Gashydrate im Zusammenhang
mit Carbon Capture auch solche, die sich mit der geologischen Speicherung
(CCS) von CO2 in Form von Gashydraten im Ozean beschäftigen. Aufgrund
dieser Tatsache muss die Aussagekraft der Literaturanalyse, im Bezug auf die
Forschungsaktivitäten zu Gashydraten als Separationstechnik, etwas relativiert
werden. Der erkennbare Aufwärtstrend lässt dennoch darauf schließen, dass die
CC-Separationsmethoden mittels Gashydraten an Bedeutung gewinnen.
Im Folgenden werden zunächst die physikalisch-chemischen Grundlagen zu

Gashydraten geklärt. Dies ist wichtig für das Verständnis wenn später auf die
bisher bekannten hbCC-Methoden eingegangen wird. Zum Ende des Kapitels
wird eine Möglichkeit gezeigt, wie Gashydrate über die Gasphasenabscheidung
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synthetisiert werden können. Diese Methode stellt die zentrale Idee des CO2-
Abscheideverfahrens dar, welches in dieser Masterarbeit entwickelt wird.

2.2.1 Physikalisch-chemische Grundlagen

Gashydrate treten in der Natur hauptsächlich als Methanhydrate in arktischen
Regionen und in ozeanischen Sedimenten auf [31]. Solche Einschlussverbindun-
gen (auch Clathrate genannt) entstehen typischerweise wenn kleine “Gastmole-
küle” unter hohem Druck und bei tiefen Temperaturen mit Wasser zusammen
kommen [55]. Das Gas wird in Käfige eingeschlossen, welche durch Wassermo-
leküle begrenzt werden. Hierbei handelt es sich also nicht um eine chemische
sondern um eine physikalische Bindung. Die Gastmoleküle im inneren des Kä-
figs interagieren durch Van-der-Waals-Kräfte mit den Wassermolekülen [56].
Innerhalb des Wirtskäfigs behalten sie ihre Eigenschaften.

Abbildung 2.7: Links: Schematische Darstellung eines Clathrats der Struktur
I. Die Elementarzelle besteht aus acht Wasserkäfigen (zwei mal
Käfigtyp 512, sechs mal Käfigtyp 51262), in denen sich jeweils
ein Gasmolekül befindet. Rechts: Die Hydratstrukturen und
deren Zusammensetzung (Käfigtyp mit Anzahl) und die
Anzahl der Wassermoleküle. In Anlehnung an Bohrmann et al.
[31].
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Die Struktur der Einschlüsse hängt von der Größe und den chemischen Ei-
genschaften des Gastmoleküls 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
Käfigen, deren geometrische Form in fünf verschiedene Typen unterteilt wird.
Die Käfigtypen und deren Anzahl, die in einer Elementarzelle vorkommen, de-
finieren die Struktur. Beschrieben wird die geometrische Form eines Käfigtyps
anhand der (gedachten) Außenflächen, welche die Wassermoleküle aufspannen.
So besteht beispielsweise der Typ 51262 aus zwölf fünfeckigen und zwei sechse-
ckigen Flächen [55]. Der Aufbau der drei Strukturen I, II und H mit Art und
Anzahl der Käfigtypen wird in Abb. 2.7 dargestellt.

Natürlicherweise bildet sich mit CO2 als Gastmolekül die Struktur I. Bei
einer vollen Besetzung aller Käfige kämen auf 46 Wassermoleküle 6 + 2 CO2

Moleküle. Dies ergäbe eine theoretisch Hydrationszahl von maximal 5,86 (das
molare Verhältnis von Wasser zu Gas). So könnten etwa 170 m3 CO2 (mit
den Standardbedingungen (STP), bei 0 °C und 1 bar) pro Kubikmeter Hydrat
gespeichert werden [57]. In der Praxis sind dagegen etwa 162 m3 CO2 (bei STP)
möglich [58]. Die Bedingungen unter denen CO2-Hydrate stabil sind, werden
in einem Phasendiagramm veranschaulicht. Im einfachsten Fall handelt es sich
um ein CO2-H2O System, wobei sich das Phasengleichgewicht in Abhängigkeit
von Druck und Temperatur darstellen lässt [37].

Etwas komplexer wird das System mit mehreren Gasen. So gibt es bei einem
CO2-N2-H2O-System Bedingungen in denen Hydrat und Wasserdampf gemein-
sam existieren können. In Abb. 2.8 (links) wird dieser Bereich in einem P-x
Diagramm für verschiedene Temperaturen dargestellt. Die jeweils linke Kurve
beschreibt die Gleichgewichtsbedingung bei der Wasserdampf im Gasgemisch
existieren kann. Die rechte Kurve beschreibt die Gleichgewichtsbedingung für
das Hydrat mit dessen CO2-Anteil. Führt man nun ein Gasgemisch innerhalb
des Koexistenzbereichs (“fettes Gas 1” siehe Abb. 2.8 rechts), bei konstanter
Temperatur und Druck dem System zu, bilden sich Gashydrate mit einem
CO2-Anteil entsprechend der Gleichgewichtsbedingung (53 % CO2, Abb. 2.8
rechts). Dadurch, dass die Gashydrate bevorzugt CO2 aufnehmen, verringert
sich der Anteil im Gasgemisch solange bis die Gleichgewichtsbedingung des
Wasserdampfs (5 % CO2, Abb. 2.8 rechts) erreicht wird.

In einer zweiten Stufe lässt sich der CO2-Anteil im Hydrat erhöhen, 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 CO2-Anteil entsprechend der Gleichgewichtsbedingung des Wasser-
dampfs (20 % CO2 Abb. 2.8 rechts) frei. Weil überwiegend Stickstoff freigesetzt
wird, steigt der CO2-Gehalt im Gashydrat, bis es wieder den Gleichgewichtszu-
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Abbildung 2.8: Links: P-x Diagramm für das System CO2-N2-H2O bei
verschiedenen Temperaturen, die Gleichgewichtsbedingungen
für Wasserdampf (linke Kurve) und Hydrate (rechte Kurve)
und der dazwischenliegende Koexistenzbereich. Rechts: Ein
zweistufiger Syntheseprozess zur CO2-Abscheidung bei 233 K.
Quelle: Arzbacher [59].

stand erreicht (81 % CO2, Abb. 2.8 rechts) [13]. Der beschriebene Prozess wird
in der Abb. 2.8 (rechts) dargestellt. Die Werte gelten für eine Temperatur von
233 K.
Wichtige Kennzahlen für den Abscheideprozess sind sowohl der Separations-

faktor (S.F.) als auch der der Splitfaktor (S.Fr.) [17]. Der Separationsfaktor
(auch bekannt als Selektivität)

S.F. =
nCO2 Hyd

· nN2 Gas

nCO2 Gas
· nN2 Hyd

(2.1)

beschreibt das Verhältnis der CO2-Konzentration im Hydrat zur CO2-Konzentration
im Gas am Ende des Abscheideprozesses. Wobei nCO2 Hyd

und nN2 Hyd
die Mo-

lare CO2- bzw. N2-Menge im Hydrat ist und nCO2 Gas
und nN2 Gas

die Molare
CO2- bzw. N2-Menge im Gas sind. Der Splitfaktor (eng. split fraction)

S.Fr. =
nCO2 Hyd

nCO2 zu

(2.2)

beschreibt dagegen welcher CO2-Anteil der zugeführten molaren Menge (nCO2 zu)
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 Überblick bisheriger Methoden

Es wurden sowohl Pre- [60] als auch Post-Combustion Capture [17, 54] Verfah-
ren auf hydratbasierter CO2-Abscheidung entwickelt. Bei dieser Separations-
methode wird das Rauch- oder Brenngas unter hohem Druck und bei tiefen
Temperaturen mit Wasser beaufschlagt. Da CO2, im Vergleich zu den anderen
im Gasgemisch enthaltenen Gasen (hauptsächlich N2 oder H2), ein niedrigeres
Phasengleichgewicht aufweist, wird es selektiv im Gitter des Hydrats einge-
schlossen [9, 48, 61]. So reichert sich das CO2 im Hydrat an, während es dem
Gasgemisch entzogen wird. Die grundlegende Idee des Verfahrens wird in der
Abb. 2.9 skizziert.

Abbildung 2.9: Das Grundprinzip der hydratbasierten CO2-Abscheidung. Die
Synthese findet bei hohem Druck und tiefen Temperaturen
statt. Das CO2 reichert sich im Hydrat an.

Alle entwickelten Verfahren, die entweder flüssiges Wasser oder Eis zur Hy-
dratsynthese verwenden, kämpfen mit dem eingangs erwähnten Problem: dem
Gas-Wasser Massentransfer [18]. Gashydrate entstehen an der Grenzfläche 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 CO2-Konzentration im Gasgemisch sowie der Unterkühlungs-
grad zwischen Hydrat und Koexistenzlinie [54]. Der Fokus der bisherigen Ab-
scheidemethoden liegt daher auf der Erhöhung des Massentransfers sowie der
Wachstums- und damit der Abscheiderate. Es wurden verschiedene Synthese-
methoden entwickelt.

Reaktor mit Rührwerk: Eine Methode die Hydratbildungsrate zu beschleu-
nigen ist es, ein gekühltes, unter Druck stehendes Wasserbad mit einem
Rührwerk zu durchmischen [62, 63, 64]. Das CO2 wird im Wasser gelöst
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und es entstehen nach der ersten Keimbildung Gashydrate. Die Wasser-
Gas Grenzfläche wird zudem ständig erneuert was den Massentransfer
erhöht [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].

Poröses Material: Ein anderer Ansatz verfolgt die Idee die Gas-Wasser Grenz-
fläche zu vergrößern, indem ein in Wasser eingebettetes poröses Material
mit CO2 durchströmt wird. Dies wird zumeist durch Quarzsand oder Kie-
selgel realisiert. Beim Kieselgel zeigte sich, dass die Gasaufnahme mit der
Porengröße ansteigt [65]. Beim Quarzsand ist dagegen der gegenteilige
Effekt erkennbar [66]. Die Strömungsgeschwindigkeit stellt sich dabei als
wichtiger Faktor bei der Hydratbildung heraus. Sie darf weder zu hoch
noch zu niedrig gewählt werden [67].

Eispulver: DieWasser-Gas Grenzfläche kann auch durch den Einsatz von Eispul-
ver als Ausgangsmaterial vergrößert werden. Das Eis wird zusammen mit
CO2 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 Blasensäulenreaktors [69] oder exotische Varianten, wie magneti-
sche Nanopartikel im Magnetfeld, [70] wurden ebenfalls untersucht.
Um die Bildungsrate zu erhöhen werden typischerweise auch sogenannte Pro-

moter verwendet. Sie lassen sich in thermodynamische und kinetische Promo-
ter unterteilen. Thermodynamische Promoter reduzieren den Phasengleichge-
wichtsdruck, während 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 gängiger Promoter
vorgestellt.

Ether: Bei Ethern handelt es sich um organische Verbindungen aus einem Sau-
erstoffatom und zwei Organylresten. Der häufig verwendete thermody-
namische Promoter Tetrahydrofuran (THF) ist eine Verbindung dieser
Gruppe. Bei einem Gasgemisch von 40 % CO2 und 60 % H2 konnte der
Phasengleichgewichtsdruck von 11 auf 1,87 MPa bei 5,5 °C und 1 mol%
THF reduziert werden [72]. THF gilt allerdings als umweltschädlich und
flüchtig, was die Wiederverwendbarkeit erschwert [16].

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

Aminosäuren: Eine umweltverträgliche Gruppe von kinetischen Promotern
sind die Aminosäuren. Ursprünglich wurde berichtet, dass Aminosäuren
die Hydratbildung mit CO2 hemmen [75]. Es zeigte sich aber unter An-
derem in der Arbeit von Cai et al. [76], dass die Aminosäure L-Methionin
ein hochwirksamer Promoter bei der Hydratsynthese ist. Es beschleunigt
die Gasaufnahme schon ab einer Lösungsmenge von 0,02 wt% im Wasser
erheblich. Bei 0,2 wt% werden bereits nach 15 min 90 % der Gasauf-
nahmekapazität (von 356 mgCO2/ghyd nach 1000 min) erreicht. Zum Ver-
gleich: reines Wasser erreichte nach 1000 min eine Gasaufnahme von ca.
160 mgCO2/ghyd. Die Mechanismen der beschleunigenden Wirkung sind
nicht vollends geklärt. Es wird vermutet, dass die Aminosäure als Disper-
giermittel wirkt und die Bildung eines starren Hydratfilms verhindert.
Ähnlich wie bei den Tensiden wachsen poröse Strukturen.

Organische Salze: Die organischen Salze gehören zu den thermodynamischen
Promotern. Sie durchbrechen jedoch anders als THF die Struktur der
Wasserkäfige. Zu den bekanntesten Vertretern dieser Gruppe gehört das
Tetra-n-butylammoniumbromid (TBAB). Es bildet zusammen mit den
Wassermolekülen eine Wasser-Bromid Käfigstruktur, weshalb man von
Semi-Clathrate Hydraten spricht. Weitere häufig in der Literatur vor-
kommende organische Salze (welche alle Semi-Clathrate Hydrate bilden)
sind beispielsweise Tetra-n-butylammoniumfluorid (TBAF) und Tetra-n-
butylammoniumnitrate (TBANO3) [15, 64].

Promoter lassen sich mit den verschiedenen Synthesemethoden kombinieren,
um das Hydratwachstum zusätzlich zu beschleunigen. Die Besetzung der Kä-
fige bei thermodynamischen Promotern führt allerdings zu einer verringerten
Gasaufnahmekapazität [18, 54].
Ein Vorteil der hbCC-Technologie ist, dass keine teuren oder umweltschädli-

chen Materialien (abgesehen von manchen Promotern) verwendet werden müs-
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 könnte das Verfahren zu einer energieeffizienteren Alternative
gegenüber den etablierten Separationsverfahren wie Absorption und Adsorp-
tion weiterentwickelt werden. Die Kosten für eine CO2-Abscheidung in einem
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einstufigen Prozess könnten sich laut der Untersuchung von SIMTECHE, Nex-
ant und dem Los Alamos National Laboratory [52] auf ca. 19 US$/tCO2 be-
laufen, während die Kosten eines Absorptionsprozesses auf Ammoniakbasis bei
25 - 32 US$/tCO2 liegen. Eine andere Untersuchung von Duc et al. [77] geht
von 22 - 40 €/tCO2 für einen hbCC-Prozess aus. Das wäre vergleichbar mit bis-
herigen Post-, Pre- und Oxyfuel-Combustion Capture Prozessen, welche laut
Gibbins et al. [1] bei 23 - 36 US$/tCO2 liegen.
Der große Nachteil des bisherigen Separationsverfahren ist allerdings, dass

ähnlich 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 % CO2 und 83 % N2 eine Reinheit von 90 % CO2 zu erreichen, sind je
nach Verfahren bis zu vier Stufen nötig [54].
Potential bietet die Technologie beim Thema Energiebedarf, welches bisher

nicht ausgeschöpft wurde. Tajma et al. [78] berichtet einen Energiebedarf von
3 MJe/kgCO2 für 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
könnte, ist die Synthese über die Gasphasenabscheidung.

2.2.3 Hydratsynthese über die Gasphasenabscheidung

Für die Bildung von Gashydraten aus Wasserdampf wurden bereits verschie-
dene Methoden entwickelt, jedoch noch nicht auf die CO2-Abscheidung ange-
wandt. Ein Verfahren verwendet warme Nanotropfen aus Wasser, die in eine
gekühlte Kammer gespritzt werden und dort innerhalb weniger Millisekunden
zu Hydraten kristallisieren [79]. Ein weiterer Ansatz ist es CO2 und H2O in Va-
kuum bei sehr tiefen Temperaturen (unter 150 K) sequenziell abzulagern und
anschließend durch Erwärmung in Gashydrate umzuwandeln [80, 81, 82]. In ei-
ner weiteren Methode werden CO2-Hydrate mittels eines Molekularstrahls aus
Wasserdampf und Gas in einer Vakuumkammer epitaktisch gezüchtet [83]. Die-
se Prozesse erfordern entweder Vakuum, welches den Synthesedruck limitiert,
bei gleichzeitig sehr tiefen Temperaturen, oder ein fließendes 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 gasförmiges Wasser mit ei-
nem unter Druck stehenden Gastgas zusammen brachte. An einer gekühlten
Oberfläche 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 CO2- und CH4-Hydraten zu untersuchen. Dabei wurde bewiesen,
dass diese Methode mit CO2 auch bei hohen Drücken bis zu 2,2 MPa funk-
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tioniert (der höchste Druck den Cady verwendete war 0,42 MPa [20]). Dieses
Prinzip wird in der vorliegenden Masterarbeit aufgegriffen um eine neuartige
CO2-Abscheidemethode zu entwickeln. Das grundlegende Syntheseprinzip von
Arzbacher et al. wird in der Abb. 2.10 gezeigt.

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

2.2.4 Potential der Gasphasenabscheidung gegenüber
herkömmlichen hydratbasierten Methoden

Die vorgestellte Synthesemethode über die Gasphasenabscheidung erfordert kei-
ne Promoter und könnte so zu einer kostengünstigen Abscheidemethode heran-
reifen. Da auf der Wachstumsseite stehts Wasser und CO2 zur Verfügung stehen,
stellt der Massentransport kein Problem dar. So wäre bei einem mechanischen
Abtransport der Hydrate, ein kontinuierlicher Abscheideprozess mit konstan-
ter Abscheiderate möglich. Die Abscheiderate bzw. Wachstumsgeschwindigkeit
käme nicht wie bei üblichen Batch-Prozessen zum Erliegen.
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2.2.5 Offene Fragen

Bisher gehen die Phasengleichgewichte für Gasgemische unter 0 °C nur aus
theoretischen Modellen hervor. Ob die angestrebten CO2-Konzentrationen in
Abgas und Gashydrat auch in der Praxis umsetzbar sind bleibt offen.
Unklar ist zudem, wie der Bildungsprozess aus der Gasphasenabscheidung ge-

nau abläuft: ob zuerst das Wasser gefriert und sich anschließend in Gashydrat
umwandelt, eine direkte Hydratbildung vorliegt oder eine Kombination beider
Varianten abläuft. Wäre ersteres der Fall, könnte sich eine vollständige Sätti-
gung der Gashydrate als Herausforderung erweisen. Eine möglichst vollständige
Sättigung wäre für eine effiziente Abscheidung erwünscht. Von entscheidender
Bedeutung, ob sich die Methode gegenüber anderen hydratbasierten Abschei-
demethoden durchsetzt, wird der Energiebedarf pro abgeschiedene CO2-Menge
sein.
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3 Zielsetzung der Arbeit

In dieser Masterthesis wird ein CC-Versuchsreaktor entwickelt, der CO2 mit-
tels Hydraten abscheidet, welche über die Gasphase synthetisiert werden. Der
Prozess basiert auf der Methode die, wie bereits in Kapitel 2.2.3 vorgestellt,
Cady und Arzbacher anwendeten. Der Unterschied besteht darin, dass kein rei-
nes CO2 sondern ein CO2-N2-Gasgemisch eingesetzt wird, um einen typischen
Post-Combustion CC-Prozess abzubilden. Außerdem erfolgt die Züchtung der
Hydrate nicht in einem geschlossenen, sondern in einem offenen System bei
kontinuierlicher Durchströmung des Gasgemisches. Dies führt zu folgender For-
schungsfrage:

a) Welche CO2-Reduzierung ist mittels einer Gashydratsynthese aus gasför-
migem Wasser bei einem Post-Combustion CC-Prozess zu erreichen?

Die Theorie zum Abscheideprozess wurde bereits vorgestellt (siehe Prozess-
schema Abb. 2.8, Seite 16). Nun gilt es diese experimentell zu bestätigen. Die
Gashydratbildung soll nach den Versuchen auf einer Oberfläche visuell unter-
sucht werden. Die gesamte abgeschiedenen Gasmenge und deren CO2-Gehalt
sind ebenfalls Gegenstand der Untersuchung. Aufschluss über die Performan-
ce des Abscheidungsprozesses soll der CO2-Gehalt des ausströmenden Gases
liefen, womit die Forschungsfrage a) beantwortet wird.
Um das Wachstum der Hydrate zu ermöglichen muss Wasser in einem kon-

tinuierlichen Prozess verdampft werden. Eine Herausforderung wird es sein,
die richtigen Parameter für den Verdampfungsprozess einzustellen. Einerseits
soll genug gasförmiges Wasser für die Bildung der Hydrate zur Verfügung ste-
hen, andererseits soll sich bei einem Überschuss an gasförmigem Wasser kein
gewöhnliches 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-
fläche, bei den gewählten Bedingungen?

Aus der Antwort dieser Forschungsfrage ließen sich Aussagen zur Skalierbar-
keit des Prozesses ableiten. Die Herangehensweise, wie die beiden Forschungs-
fragen beantwortet werden, wird im folgenden Kapitel erklärt.
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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 erläutert, welcher im Forschungszentrum Energie Ein-
zug erhielt. Anschließend werden im Kapitel 4.3 thermische und strömungstech-
nische Simulationen durchgeführt um die Vorgänge im inneren des Reaktors,
welche nicht gemessen werden können, besser zu verstehen. Die Parameter des
Fallfilmverdampfers werden ebenso ausgelegt und die Durchführung des Druck-
und Dichtigkeitstest erläutert. Nach einem Testlauf unter atmosphärischen Be-
dingungen wird die Versuchsdurchführung mit reinem CO2 und dem zentralen
CC-Versuche mit dem CO2-N2 Gasgemisch beleuchtet.

4.1 Aufbau des Versuchsreaktors

Das Design des Versuchsreaktors ist so konzipiert, dass das Syntheseprinzip dem
von Arzbacher et al. [22] ähnelt (siehe Abb. 2.10). Das führt zu einem zylin-
drischen Reaktor, der an der Außenseite gekühlt wird, während es im Zentrum
eine kontinuierliche Verdampfung von Wasser zu realisieren gilt. Der Aufbau
ist in Abb. 4.1 vereinfacht dargestellt. Die gezeigten Komponenten und deren
Funktion werden im Folgenden genauer erläutert.

Gasraum: Über den Gaseinlass strömt das CO2-reiche Prüfgas ein. Die ein-
gebauten Gasleitetagen sollen das Gas beim Durchströmen möglichst gut
durchmischen. Damit soll verhindert werden, dass CO2-verarmte Bereiche
entstehen, was die Abscheidungsrate verlangsamt. Ein weiterer Zweck der
Gasleitetagen ist es, dass das Gas nicht auf direktem Weg zum Gasauslass
strömt, sondern möglichst lange im Reaktor verweilt.

Fallfilmverdampfer: Mit diesem Element im Zentrum des Reaktors wird Was-
ser kontinuierlich verdampft. Entlang der Außenseite des Kupferrohrs
fließt 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 gleichmäßig auf dem Fallrohr
verteilt. Außerdem muss das Restwasser frei ablaufen können, damit es
sich nicht im Reaktor anstaut.

Kühlung: Der Reaktor wird auf der Außenseite mittels Kühlleitungen gekühlt.
Auf der Innenseite der Wand soll damit die Zieltemperatur erreicht wer-
den. Um einen guten Wärmeübergang zu erreichen, sind Kanäle für 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 Wandnähe (TWand) und nahe des Fallfilmverdampfers
(TFFV ). Um die Bildung der Gashydrate nach den Experimenten visu-
ell zu untersuchen, ist ein Schaufenster vorgesehen, welches während den
Versuchen mit einem abschraubbaren Stopfen dicht verschlossen wird. Der
Untersuchungsaufsatz wird zusätzlich durch einen internen Kühlkanal ge-
kühlt, welcher mit der äußeren Kühlleitung verbunden ist. So wird sicher-
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gestellt, dass im Bereich der Messstelle ähnliche 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. 4.2 präsentiert. Die tech-
nischen Zeichnungen aller Bauteile befinden sich im Anhang.

Abbildung 4.2: Die Bauteile des Reaktors mit schematischem Zusammenbau
links und dem zusammengebauten Reaktor (außer Anschlüsse)
rechts.

Nachdem das Kernstück des Versuchsaufbaus betrachtet wurde, folgen nun
die weiteren Elemente, welche für den Betrieb benötigt werden.

4.2 Aufbau des Versuchsstandes

Um mit dem Reaktor Gashydrate in einem kontinuierlichen Prozess zu syn-
thetisieren sind vier Kreisläufe erforderlich: ein Gaskreis (GK), ein Kühlkreis
(KK), ein Heizkreis (HK) und ein Kreislauf für den Fallfilmverdampfer (FFV).
Diese werden schematisch in der Abb. 4.3 dargestellt und im Folgenden genauer
beschrieben.
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Abbildung 4.3: Schematische Darstellung des gesamten Versuchsaufbaus.
Dazu gehören der Gaskreis (GK), der Kühlkreis (KK), der
Heizkreis (HK) und der Kreislauf des Fallfilmverdampfers
(FFV). Alle Sensoren und Komponenten sind mit der
Zugehörigkeit zum jeweiligen Kreislauf gekennzeichnet.

Gaskreis: Das Prüfgas wird über einen Druckminderer auf den Solldruck einge-
stellt. Der Innendruck (pi) 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 CO2-Konzentration mit dem CO2-Sensor gemes-
sen.
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Kühlkreis: Der Kryostat (siehe Tabelle 4.1) regelt die Vorlauftemperatur (TKryo)
des Kühlkreises auf die Sollvorgabe. So können vorprogrammierte Tempe-
raturkurven abgefahren werden. Der in der Abb. 4.3 eingezeichnete Tem-
peratursensor ist Teil des Regelkreises. Die Ist-Vorlauftemperatur kann
über das Gerät ausgelesen werden. Zur Vereinfachung wird im weiteren
Verlauf der Masterarbeit die Temperatur TKryo als die Soll-Vorlauftemperatur
definiert.

Kreislauf Fallfilmverdampfer: Eine Spritzenpumpe befördert Wasser mit ei-
nem konstanten Durchfluss in einen Verteiler für den Fallfilm. Die beiden
Rückschlagventile (V4 und V5) sorgen dafür, dass das Wasser beim An-
saugen aus dem Ausgleichsbehälter fließt und beim Pumpen in den Fall-
filmverteiler gelangt. Das Design des Verteilers wird im Unterkapitel 4.3.3
genauer diskutiert. Er sorgt dafür, dass sich ein dünner, voll ausgebildeter
Wasserfilm bildet und am Fallrohr entlang nach unten fließt. Während-
dessen wird das Wasser teilweise verdampft. Das Restwasser fließt frei
aus dem Unterteil des Reaktors in den Ausgleichsbehälter. Der gesam-
te Kreislauf befindet sich auf demselben Druckniveau wie der Reaktor
selbst. Über den Kugelhahn V4 kann das System mit Wasser befüllt (V3
geschlossen) und geleert (V3 offen) werden. Der Kugelhahn V7 dient da-
zu, dass die Spritzenpumpe über den Bypass befüllt werden kann. Damit
wird garantiert, dass das Wasser aus dem Ausgleichsbehälter entnommen
wird, für den Fall, dass die Rückschlagventile nicht zuverlässig öffnen bzw.
schließen.

Heizkreis: Der Heizkreis erwärmt den Fallfilmverdampfer von innen und ist
der treibende Faktor für 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 erwärmt. Der eingezeichne-
te Temperatursensor (THeiz) ist auch hier Teil des Regelkreises. Es gilt
im weiteren Verlauf der Masterarbeit ebenfalls die Vereinfachung, dass
mit der Temperatur THeiz nicht die tatsächlich gemessene Ist-Temperatur
sondern die Soll-Vorlauftemperatur gemeint ist.

Alle Sensoren und die wesentlichen Komponenten des Versuchsaufbaus wer-
den in der folgenden Stückliste (Tabelle 4.1) aufgeführt.
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Sensoren
Messgröße Typ/Modell Genauigkeit Messbereich
TFFV 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
pi Omega PXM459 ±0, 08 % 0 bis 100 bar (rel.)
xCO2 Smartgas FLOWEV O ±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
Rückschlagventil FFV (V5, V6) Swagelok SS-4CA-3
Nadelventil GK (V1, V2) Swagelok SS20-VS4

Tabelle 4.1: Stückliste 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 Strömungssimulation dient dazu zwei
verschiedene Varianten von Gasleitetagen zu untersucht. Sie bieten die Grund-
lage für 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 groß die Temperaturabweichung zwischen der Messstel-
le (im Untersuchungsaufsatz) und dem gekühlten Zylinder voraussichtlich ist.
Die thermische Simulation fließt in die Bewertung der Ergebnisse mit ein.
Zuletzt wird die Auslegung des Fallfilmverdampfers, insbesondere des Vertei-

lers diskutiert.

4.3.1 Strömungssimulation

Ziel ist es, das durchströmende Gas möglichst gut zu durchmischen. Es sollen so
keine Bereiche entstehen, an denen sich die CO2-Konzentration lokal absenkt.
Dies würde die weitere Abscheidung verlangsamen. Zudem soll das Gas nicht
auf direktem Weg zum Gasauslass strömen, sondern möglichst lange im Reak-
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tor verweilt. Um das zu ermöglichen, sollen im inneren des Reaktors Etagen
eingesetzt werden, die das Gas schrittweise hindurch leiten.
In einer Strömungssimulation werden zwei verschiedene Varianten von Gaslei-

tetagen untersucht. Bei der Variante A handelt es sich um axialsymmetrische
Etagen (siehe Abb. 4.4 links), bei denen zwei verschiedene Etagentypen im
Wechsel aufeinander folgen. Das Gas muss zwischen den Etagen von Kammer
zu Kammer strömen. Die beiden Etagentypen zwingen das Gas wechselweise
zentral, also dicht am Fallfilm vorbei, und außen in Wandnähe überzuströmen.
Bei der Variante B handelt es sich um eine Art Stufenhelix (siehe Abb. 4.4

rechts). Das Gas tritt jeweils an einem radialen Schlitz in die Kammern ein. Um
in die darüber liegende Kammer zu gelangen, muss es nun in axialer Richtung
um den Fallfilm herum zum Ausgang strömen. Der Ein- und Ausgang jeder
Kammer ist durch eine vertikale Platte getrennt, welche sich über alle Etagen
hinweg zieht. So muss das Gas wechselweise links und rechts herum strömen.

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

Für die Simulation mit Siemens NX wurde der Solver “Simcenter Ther-
mal/Flow” und die Analysemethode “Flow” verwendet. Es wurde eine Steady
State Lösung simuliert. Die gewählten Parameter für die Simulation der beiden
Varianten sind in der Tabelle 4.2 zusammengefasst. Die Ergebnisse zeigen eine
gleichmäßigere Geschwindigkeitsverteilung für die Variante A (Abb. 4.5 oben)
im Vergleich zur Variante B (Abb. 4.5 unten).
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Abbildung 4.5: Die Ergebnisse der Strömungssimulationen für die beiden
Variante A (oben) und B (unten).
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Parameter Wert
Oberflächentemperatur Fallfilm 35 °C
Geschwindigkeit Fallfilm 700 mm/s
Oberflächentemperatur Zylinderwand -40 °C
Einströmtemperatur 20 °C
Innendruck 2,5 MPa
Volumenstrom 1 ccm/s
Fluid N2

Tetraeder-Gittergröße 3 mm

Tabelle 4.2: Wahl der Parameter für die Strömungssimulationen.

Die Strömungsgeschwindigkeit an den Überströmkanälen ist niedriger bei der
Variante A, aber dafür gleichmäßig über den Umfang verteilt. Bei der Vari-
ante B kommt es am Überströmkanal 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 fließt. Die äußere Geschwindigkeit des
Fallfilms wurde aus dem Volumenstrom des Wassers und der Filmdicke berech-
net (siehe Kapitel 4.3.3).
Basierend auf den Ergebnissen der Strömungssimulation wurde die Entschei-

dung getroffen, die Variante A im experimentellen Teil zu realisierten. Die Strö-
mungsgeschwindigkeit ist hier gleichmäßiger verteilt und über den gesamten
Umfang ähnlich. Da das Gasgemisch in jeder zweiten Etage sehr dicht am Fall-
film vorbei strömen muss, um in die nächste Kammer zu gelangen, wird es
zudem vermutlich besser befeuchtet.
Was die Simulation außerdem liefert, ist die Temperaturverteilung des Gases.

Für die spätere Auswertung der Versuche ist es ist sehr hilfreich zu verstehen,
wie sich die Temperaturen in Bereichen entwickeln, in denen keine Messdaten
vorliegen. In der Abb.4.6 ist das Ergebnis für die Variante A abgebildet. Trotz
der hohen Oberflächentemperatur am Fallfilm von 35 °C, erwärmt sich das
angrenzende Gas aufgrund der geringen Oberfläche und der starken Durchmi-
schung kaum. In Bereichen, an denen das Gas dicht am Fallfilm entlang in die
nächste Kammer überströmen muss (hohe Strömungsgeschwindigkeit), liegt die
Temperatur bei etwa -14 bis -9 °C (siehe Abb. 4.6, T1). Direkt danach steigt die
Temperatur auf etwa 2 bis 6 °C (siehe Abb. 4.6, T2). Die durchschnittliche Tem-
peratur in Fallfilmnähe liegt bei ca. -6 °C (aus der Simulation gemessen über
die sichtbaren Knotenpunkte am Heizrohr). In Wandnähe sinkt die Temperatur
in weniger gut durchmischten Bereichen dagegen im Minimum auf -39,75 °C,
(siehe Abb. 4.6, T3). Im Schnitt liegt die Temperatur an der Außenwand bei ca.
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-25 °C (gemessen über die sichtbaren Knotenpunkte an der Außenwand). Die
mittlere Temperatur im gesamten Reaktor (TM) liegt mit ca. -17 °C (gemessen
über alle Knotenpunkte des Reaktorvolumens) näher an der Wandtemperatur
(TWand) als an der in Fallfilmnähe (TFFV ). Das Verhältnis der Temperaturen
ist

TM − TWand

TFFV − TWand

≈ −17, 0 ◦C − (−25 ◦C)

−6 ◦C − (−25 ◦C)
≈ 0, 42. (4.1)

Unter der Annahme, dass dieses Verhältnis auch für beliebige Temperatu-
ren (TWand und TFFV ) gilt, lässt sich die mittlere Reaktortemperatur durch
umstellen der Formel bestimmen:

TM ≈ 0, 42 · (TFFV − TWand) + TWand

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

Abbildung 4.6: Das Ergebnis der Strömungssimulation zur
Temperaturverteilung des Gases für die Variante A. T1 zeigt
die kälteste und T2 die wärmste Gastemperatur am Fallfilm.
T3 zeigt den kältesten Bereich an der Außenwand.
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4.3.2 Thermische Simulation

Die thermische Simulation wurden ebenso mit Siemens NX durchgeführt. Hier
wurde der Solver “Simcenter Thermal/Flow” und die Analysemethode “Ther-
mal” verwendet. Eine Steady State Lösung wurde simuliert. Die thermische
Simulation wurde nicht mit der Strömungssimulation gekoppelt und ist damit
eine eigenständige 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 (TWand) von der
Temperatur im Zylinder abweichen. Im Zylinder selbst werden nämlich keine
Messungen der Wandtemperaturen vorgenommen. Die eingestellten Parameter
sind in der Tabelle 4.3 gegeben. Die definierten Parameter T1, T2, T3 und C
sind in Abb. 4.7 gekennzeichnet.

Parameter Größe
Kühlkanäle (T1) -42 °C
Fallfilmverdampfer (T2) 50 °C
Verteiler Fallfilmverdampfer (T3) 25 °C
Temperatur Gasraum -17 °C
Konvektion innen (C) 30 W/m2°C
Emissionsgrad Fallfilmverdampfer 0,04
Emissionsgrad Zylinder/Untersuchungsaufsatz 0,25

Tabelle 4.3: Wahl der Parameter für die thermische Simulation.

Bei den Berechnungen wurde ein Strahlungsaustausch zwischen dem Kupfer-
rohr und dem Zylinder berücksichtigt. Die Emissionsgrade der beiden Oberflä-
chen wurden auf Grundlage von Literaturwerten geschätzt [84, S.1087]. Für die
Konvektion an den Oberflächen von Zylinder und Kupferrohr liegt ebenfalls eine
Schätzung zugrunde (erzwungene Konvektion) [84, S.22]. Auf Basis der Strö-
mungssimulation, welche auch die Temperaturverteilung des Gases (Stickstoff)
lieferte, wurde als Innentemperatur -17 °C (Erkenntnis aus der Strömungssi-
mulation) festgelegt. Es galt die Annahme, dass zwischen der Außenwand und
der Umgebung keine Wärmeübertragung stattfindet.
Die Abb. 4.7 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
Kühlkanal, das Aufheizen des Untersuchungsaufsatzes gut verhindert. Lediglich
im Bereich des Schaufensters, wo kein Kühlkanal eingearbeitet ist, kommt es zu
einer leichten Temperaturerhöhung. Über 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 T1, T3, T3 und C entsprechen
den gewählten Werten aus der Tabelle 4.3.

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

4.3.3 Auslegung des Fallfilmverdampfers

Ziel ist es einen gleichmäßigen Fallfilm um das beheizte Rohr zu erzeugen. Zur
Auslegung des Fallfilmverteilers und dessen Einlauf, wurde die Publikation von
Luo et al. [85] herangezogen. Darin zeigt sich, dass ein ringförmiger Spalt zwi-
schen 1,5 mm und 2 mm auf der Oberseite des Rohres, zu einer optimalen
Verteilung des Wassers führt. Der Verteiler ist so konstruiert, dass das Wasser
tangential in den Spalt hineinläuft, denn dieses Strömungsprofil ist vorteilhaft
gegenüber einem radialen Strömungsprofil [86]. Das ist mit einem Einströmka-
nal realisiert, der sich um 270° um das Rohr herum windet. Die daraus abgelei-
tete Konstruktion des Fallfilmverteilers ist in Abb. 4.8 vereinfacht dargestellt.
Bei einer Sprühdichte (Γ) zwischen 250 und 700 kg h−1 m−1 bildet sich laut

Luo et al. [85] ein stabiler Fallfilm aus. Unter der Sprühdichte versteht man den
Wasser-Massenstrom bezogen auf den Rohrquerschnitt. In diesem Zusammen-
hang

ṁ =
Γ · π · d0
3600 s

h

(4.2)
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ergibt sich bei dem gegebenen Durchmesser von d0 = 15 mm ein Massenstrom
zwischen 3,3 - 9,2 g/s. Das liegt in einem Bereich, welchen die verwendete
Spritzenpumpe abdecken kann (siehe Tabelle 4.1).

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

Ein Praxistest zeigte jedoch, dass sich bei diesem Massenstrom kein gleichmä-
ßiger Film ausbildet. Möglicherweise spielt die Geometrie des Einströmkanals
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 gleichmäßig verteilt. In Abb. 4.9 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-
geführt. Der Drucktest sollte beweisen, dass der konstruierte Reaktor der Druck-
belastung bei den Versuchen standhält. Dazu wurde er vollends mit Wasser
gefüllt, um das Sicherheitsrisiko im Schadensfall zu minimieren. Anschließend
wurde er mit der Spritzenpumpe unter Druck gesetzt. Als Schwachstelle wurde
im Voraus die Außenwand des Zylinders mit den Einkerbungen für die Mon-
tageringe identifiziert. Die zu erwartenden Spannungen bei 50 bar Druck sind
48,5 N/mm2 (Berechnung siehe 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 CO2 unter
10 bar Druck gesetzt. Nach 16 Stunden wurde der Druck nochmals kontrol-
liert. Ein Druckabfall von gerade einmal 0,03 bar (ohne Berücksichtigung der
Temperaturen) bewies, dass es keine signifikanten Leckagen gibt.

4.4 Testlauf bei atmosphärischen Bedingungen

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

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

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

4.4.1 Durchführung

Der Reaktor wird mit dem Kryostaten heruntergekühlt. Er regelt die Vorlauf-
temperatur des Kühlmittels auf die Sollvorgabe, welche während des Versuchs
mehrmals angepasst wird, um die Zieltemperatur von -40 °C an der Innenwand
zu erreichen. Das Schaufenster (siehe Abb. 4.1) wird lediglich mit einer Iso-
lierung verdeckt, damit die Außentemperatur die Messwerte nicht beeinflusst.
Beim erstmaligen Erreichen der Zieltemperatur wird der Heizkreislauf, mit einer
Vorlauftemperatur (THeiz) von 30 °C, eingeschaltet. Sobald die Temperatursen-
soren nahe des Fallfilms (TFFV ) und nahe der Wand (TWand) einen stationären
Zustand erreichen, wird der Kreislauf des Fallfilmverdampfers aktiviert. Die
Spritzenpumpe lädt 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 über das Ventil V4 (siehe Abb. 4.3) ab-
gelassen. Der Kryostat erwärmt den Reaktor bis die Temperaturen TFFV und
TWand erneut den stationären Zustand erreichen. Das im Anschluss über das
Ventil V4 abgelassene Wasser, entspricht dem zu Eis kondensierten Wasser.

4.4.2 Ergebnis

Das Herunterkühlen des Reaktors, auf eine Wandtemperatur von -40 °C, dau-
erte knapp über zwei Stunden und wurde erst mit einer Vorlauftemperatur
(TKryo) von -55 °C erreicht. Die Temperaturverläufe von TFFV und TWand 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 plötzlichen Temperaturanstiegt auf exakt 0 °C erfasste. Nach
diesem Ereignis glichen sich die beiden Temperaturen wieder an.
Das Einschalten des Heizkreislaufs, mit einer Vorlauftemperatur (THeiz) von

30 °C, verursachte einen Temperaturanstiegt auf ca. -35 °C in Wandnähe und ca.
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Abbildung 4.10: Versuch unter atmosphärischen Bedingungen. Die
Temperaturaufzeichnung in Wandnähe (TWand) und
Fallfilmnähe (TFFV ) und der Soll-Vorgabe-Temperatur des
Kryostaten (TKryo).

-20 °C in Fallfilmnähe. Das Einschalten des Kreislaufs des Fallfilmverdampfers
bewirkte wiederum einen Temperaturanstieg. Dabei stieg die Temperatur TWand

auf -30 °C an. Die Temperatur TFFV schwankte um -5 °C. Nach herabsetzen
der Kühl-Vorlauftemperatur (TKryo) auf -60 °C sank auch die Wandtemperatur
um ca. 5 °C. Die Temperaturaufzeichnungen werden in Abb. 4.10 gezeigt. Zu
sehen ist auch die Soll-Vorlauftemperatur des Kryostaten (TKryo).
Die Funktionsfähigkeit des Fallfilmverdampfers konnte bedingt nachgewiesen

werden. Beim Start des Kreislaufs perlte das Wasser zunächst am Textilstrumpf
ab. Es dauerte einige Zeit, bis er sich mit Wasser vollsaugte und komplett
benetzt war. Daraufhin kam es allerdings zu keinerlei Unterbrechung mehr. Die
Wassermenge, die sich zu Beginn im Ausgleichsbehälter befand (450 ml), reichte
für den gesamten Versuch aus.
Nach knapp über sechs Stunden wurde der Kreislauf des Fallfilmverdampfers

gestoppt und das gesamte Restwasser aus dem Ausgleichsbehälter abgelassen.
Anschließend wurde der Reaktor erwärmt, 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 über 25 °C
fiel. Das Aufheizverhalten des Reaktors wird in Abb. 4.11 gezeigt. Im Anschluss
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Abbildung 4.11: Aufheizvorgang beim Versuch unter atmosphärischen
Bedingungen. Die Temperaturaufzeichnung in Wandnähe
(TWand) und Fallfilmnähe (TFFV ) und der
Soll-Vorgabe-Temperatur des Kryostaten (TKryo).

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 über die Verdampfung genom-
men zu haben. Dies wäre durch eine Fehlleitung des Wassers, oder durch das
Aufstauen im unteren Bereich des Reaktors, (siehe Abb. 4.1) denkbar. Es haben
sich jedoch deutliche Eismengen durch Kondensation an der Reaktorinnenwand
gebildet, wie in der Abb. 4.12 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 flüssigen 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 fließen in das Vorgehen bei den Expe-
rimenten mit reinem CO2, sowie auch bei jenen mit dem CO2-N2-Gasgemisch
ein. Dies wird nun genauer erklärt.
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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 CO2 als Synthesegas

Bevor die CC-Versuche mit dem Prüfgas durchgeführt werden, soll zunächst
die Hydratbildung mit reinem CO2 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 atmosphärischen 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 Herunterkühlen des Reaktors durch den Kryo-
staten. Gleichzeitig wird der Heizkreis aktiviert. Der Reaktor wird mit einem
geringen Durchfluss von ca. 0,05 slm (Standard-Liter pro Minute, bei 0 °C und
1 bar Druck), mit CO2 durchströmt. Damit wird die Strömung simuliert, die
auch bei den folgenden Versuchen mit dem CO2-N2-Gasgemisch auftreten. Denn
letztendlich soll ein kontinuierlicher Abscheideprozess untersucht werden.
Die Bedingungen für Temperatur und Druck müssen so gewählt werden, dass

CO2-Hydrate stabil sind, aber CO2 nicht flüssig wird. In der Abb. 4.13 sind die
Phasendiagramme von CO2-Hydrat und CO2 übereinandergelegt. Innerhalb des
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blau markierten Bereichs, zwischen dem Phasengleichgewicht von CO2-Hydrat
und CO2 (flüssig, fest), herrschen Bedingungen die für die Versuche geeignet
sind. Das Phasengleichgewicht von CO2-Hydraten ist unterhalb von -18 °C je-
doch nicht dokumentiert [37] und wird daher extrapoliert (analog Uchida et al.
[87]).

Abbildung 4.13: Phasendiagramm für CO2 und CO2-Hydrat. Die blaue
Markierung kennzeichnet den Bereich, der für die Versuche
mit reinem CO2 als Synthesegas in Frage kommt.

Die Vorlauftemperatur des Kryostaten (TKryo) soll daher -50 °C nicht un-
terschreiten und der absolute Druck unter 6 bar gehalten werden. Die geplante
Bedingung ist in der Abb. 4.13 eingezeichnet. Die Synthese kann theoretisch be-
ginnen, sobald die Wandtemperatur -17 °C unterschreitet. Das entspricht etwa
der Gleichgewichtstemperatur von CO2-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 während der Synthesephase. Bei atmosphärischem
Druck beginnt der Zerfallsprozess und der Innendruck (pi) steigt. Die Kühl-
Vorlauftemperatur von -50 °C wird so lange aufrechterhalten, bis der Druckan-
stieg abflacht. Anschließend wird die Temperatur auf -2 °C erhöht. Das soll den
Zerfall weiter beschleunigen, ohne dass flüssiges Wasser entsteht. Erst wenn der
Druckanstieg nochmals zum Erliegen kommt, wird die Temperatur auf 25 °C
weiter erhöht.
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-
wärmung als auch auf den Zerfall der Gashydrate zurückzuführen. Zudem verur-
sacht die Löslichkeit von CO2 im Wasser eine geringe Durckminderung. Durch
die separate Betrachtung aller Effekte kann auf die abgeschiedene Gasmenge
geschlossen werden. Dafür werden folgende Annahmen getroffen:

1. Das Gasvolumen (VGas) besteht aus dem Reaktorvolumen (1,67 l, ge-
messen durch maximale Wasserfüllmenge) und dem Ausgleichsbehälter
(0,475 l), abzüglich des geschmolzenen Restwassers. Der Dichteunterschied
zwischen flüssigemWasser und Gashydrat wird nicht berücksichtigt (Dich-
te von Gashydrat zwischen 0,8 - 1,2 g/cm3 [88]).

2. Die Temperaturverteilung im gesamten Gasraum ist homogen. Sie ent-
spricht dem Mittelwert (TM), welcher mit der Formel 4.1, gemäß der
Strömungssimulation (siehe Kapitel 4.3.1), berechnet wird. Zudem wer-
den bei der Bestimmung der mittleren Gastemperatur 2 °C von der ge-
messene Wandtemperatur (TWand) abgezogen. Dies entspricht gemäß der
thermischen Simulation (siehe Kapitel 4.3.2) der Wandtemperatur im Zy-
linderbauteil (T1 siehe Abb. 4.7).

3. Das Restwasser nach Zerfallsende ist vollständig mit CO2 gesättigt.

4. Das CO2 im Gasraum ist vollends mit Wasser gesättigt.

Bei der Berechnung wird wie folgt vorgegangen: Über das ideale Gasgesetz
kann die Gasmenge vor und nach dem Zerfall bestimmt werden. Die zusätzliche
Gasmenge im Gasraum (∆nGas) ist dann auf den Zerfall von Gashydraten und
der Anreicherung von dampfförmigem Wasser zurückzuführen. Über den pro-
portionalen Anteil des Partialdrucks von Wasser kann man auf die CO2-Menge
schließen. Addiert man nun die im Wasser gelöste Gasmenge (nCO2 W

) erhält
man die gesamte abgeschiedene Gasmenge (nCO2 Hyd

).
Nach dem idealen Gasgesetz beträgt die zusätzliche Gasmenge durch den

Zerfall

∆nGas =

(
pi1
TM1

− pi0
TM0

)
· VGas

R
, (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 gelösten CO2-
Menge (nCO2 W

) erfolgt nach Carroll et al. [89]. Vereinfacht lässt sich der molare
CO2-Anteil im Wasser bestimmen durch

xCO2 W
=
pi − pW
H2,1(T )

(4.4)

mit dem Innendruck pi in MPa, dem Partialdruck des Wassers in der Gas-
phase pW in MPa (Bestimmung nach Haar et al. [90]) und der Temperatur-
abhängigen Henry’s Konstante H2,1(T ). Die Fugazität von CO2 wurde dabei
vernachlässigt (analog Rettich et al. [91]). Die Henry’s Konstante beschreibt
die druckabhängige Löslichkeit (in MPa/mol frac) eines Stoffs (Index 2) in ei-
ner Lösung (Index 1) bei einer bestimmten Temperatur. Für Temperaturen
unter 50 °C lässt sich die Henry’s Konstante sehr gut durch

H2,1(T ) = e−6,8346+12817/T−3766800/T 2+2,997·108/T 3

(4.5)

beschreiben [89]. Sie gilt für die Löslichkeit von CO2 in Wasser, wobei die
Temperatur T in K eingesetzt werden muss. Nun lässt sich die gesamte, im
Wasser gelöste CO2-Menge, berechnen mit

nCO2 W
=
VW · ρW · xCO2 W

MW

. (4.6)

Dabei ist VW die Restwassermenge, ρW die Dichte des Wassers und MW die
molare Masse von Wasser (18,02 · 10−3 kg/mol). Für die gesamte im Hydrat
gespeicherte CO2-Menge gilt damit

nCO2 Hyd
= ∆nGas ·

pi − pW
pi

+ nCO2 W
. (4.7)

Die vorgestellte Berechnungsmethode dient später dazu die Ergebnisse aus
den Experimenten auszuwerten. Zuvor wird aber die Durchführung für den
zentralen CC-Versuch erläutert.

4.6 Versuchsablauf mit CO2-N2-Gasgemisch

Mit einem CO2-N2-Gasgemisch (11,95 ± 0,25 mol% CO2, Rest N2) soll der
Nachweis erbracht werden, ob sich die Synthesemethode für CC-Anwendungen
eignet. Zudem sollen die Forschungsfragen beantwortet werden, welche CO2-
Reduktion zu erreichen ist und welche Wachstumstraten erzielbar sind.
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4.6.1 Methodik

Das prinzipielle Vorgehen ähnelt dem mit CO2 als Synthesegas. Auch hier wird
zuerst der Fallfimverdampfer in Gang gesetzt. Bevor jedoch der Reaktor mit
Druck beaufschlagt wird, ist es für die korrekte CO2-Messung am Gasauslass
wichtig, dass die Anfangskonzentration dem Prüfgas gleicht. Das macht ei-
ne gründliche Durchspülung erforderlich, die mit dem CO2-Sensor kontrolliert
wird.
Nachdem der Reaktor unter Druck steht, startet der Versuch mit dem Herun-

terkühlen durch den Kryostaten. Bei der Wahl von Temperatur und Druck ist
das Phasendiagramm von CO2 (siehe Abb. 4.13) nicht der limitierende Faktor,
da der Partialdruck deutlich geringer ist. Die Vorlauf-Kühltemperatur (TKryo)
wird daher auf -65 °C eingestellt. Der Heizkreis wird gleichzeitig mit dem Kryo-
staten aktiviert, bei einer Heiz-Vorlauftemperatur (THeiz) von 30 °C.
Anders als bei den Versuchen mit CO2 wird jedoch darauf geachtet, dass

die Hydratbildung zu Beginn langsam verläuft. Dadurch soll sich das Wasser
bestmöglich in Hydrat transformieren und mit Gas sättigen können. Denn die
initiale Keimbildung hat einen entscheidenden Einfluss auf das weitere Wachs-
tum [57]. Damit wird eine höhere Hydratsättigung erhofft als bei den reinen
CO2-Versuchen (siehe 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 CO2-Messung statt. Es werden dagegen regelmäßig kurze Messun-
gen durchgeführt, um die CO2-Konzentration und damit die Hydratbildung,
zu überwachen, indem das Ventil V2 (siehe Abb. 4.3) geöffnet 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 Strö-
mungsgeschwindigkeit Aufschluss über den Abscheideprozess, genauer gesagt
den Splitfaktor (siehe Formel 2.2).
Der Zerfallsprozess wird auf gleiche Weise Durchgeführt wie bei den Versu-

chen mit CO2 (siehe Kapitel 4.5.1). Der entscheidende Unterschied ist, dass die
CO2-Konzentration beim Druckablass (bei konstantem Durchfluss) gemessen
wird. Damit kann auf die Hydratkonzentration und schließlich auf den Sepa-
rationsfaktor (siehe Formel 2.1) geschlossen werden. Die dafür nötige Berech-
nungsmethode wird nun erläutert.

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 CO2. Es kommt jedoch hin-
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zu, dass es zusätzlich die CO2-Konzentration im Hydrat zu bestimmen gilt, um
den Abscheideprozess zu bewerten. Dazu werden folgende Annahmen getroffen:

1. Die Löslichkeit von N2 in Wasser wird vernachlässigt, denn sie ist um
etwa das 50-Fache geringer als jene von CO2 (vgl. Carroll et al. [89] &
Rettich et al. [91], bei 25 °C und 2 bar).

2. Die mittlere CO2-Konzentration vor dem Zerfall (xCO2 Gas 0
) ist der Durch-

schnitt aus Anfangskonzentration (xCO2 zu = 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 CO2-Wert.

Zur Bestimmung der gelösten CO2-Menge im Restwasser, muss der Partial-
druck von CO2 herangezogen werden. Aus der CO2-Bilanz, vor und nach dem
Zerfall, lässt sich auf die Gaszusammensetzung im Hydrat zurückschließen. Es
gilt somit

xCO2 Hyd
· nGasHyd

+ xCO2 Gas 0
· nGas 0 =

x̄CO2 ab
· (nGas 1 − nGas 2 + nCO2 W 1

− nCO2 W 2
)

+xCO2 Gas 2
· nGas 2 + nCO2 W 2

(4.8)

für die Bedingungen vor dem Zerfall (Index 0), nach dem Zerfall (Index 1)
und nach dem Druckablass (Index 2). Der mittlere CO2-Gehalt des abgelassenen
Gases (x̄CO2 ab

) ergibt sich aus dem Durchschnitt aller Messwerte. Dafür 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 Nähe-
rung

S.Fr. =
xCO2 zu − xCO2 ab

xCO2 zu

(4.9)

angenommen, wobei xCO2 zu der CO2-Gehalt des zugeführten Gases ist und
xCO2 ab

der CO2-Gehalt am Gasauslass. Diese Berechnung ist allerdings nicht
exakt. Für eine genaue Berechnung müsste der CO2-Gehalt an Gasein- und
Gasauslass jeweils mit dem Stoffmengenstrom (ṅ) 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 Versuchsdurchführung geklärt. 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 präsentiert und die
wichtigsten Kennzahlen herausgearbeitet. Sie dienen als Grundlage für die spä-
tere Diskussion in Kapitel 6, wenn die Erkenntnisse im Kontexte zum Stand
der Technik betrachtet werden.

5.1 CO2-Versuche

Insgesamt wurden drei Versuche mit reinem CO2 durchgeführt. 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 (TWand) das erste Mal
unter -17 °C fällt. Ab dann können sich theoretisch Gashydrate bilden (siehe
Abb. 4.13). Die Abbildungen 5.1, 5.2 und 5.3 zeigen die Messwerte der Ver-
suche. Darin ist der Synthesezeitraum jeweils gekennzeichnet. Wie auch beim
Versuch unter atmosphärischen Bedingungen, verhält sich die Temperatur na-
he des Fallfilmverdampfers (TFFV ) sehr volatil. Das ist darauf zurückzuführen,
dass der Sensor immer wieder unerwünscht 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. 5.4 (rechts)
zu erkennen. Die Aufnahmen wurden nach der Synthesephase gemacht, bevor
der Zerfallsprozess eingeleitet wurde. Natürlich zerfiel auch zu diesem Zeit-
punkt ein Teil der Gashydrate, daher wurde der Reaktor nur für einen kurzen
Zeitraum (etwa eine Minute) geöffnet. Im ersten Versuch wurde dagegen eine
geringe Menge Wasser fehlgeleitet. Aber auch hier ist in Abb. 5.4 (links) ein
Zapfen zu erkennen, der darauf schließen lässt, dass flüssiges Wasser im Spiel
war.
Der Reaktorinnendruck (pi) wurde mit einem Relativdrucksensor gemessen.

Damit die Ergebnisse in den Abbildungen 5.1, 5.2 und 5.3 direkt vergleich-
bar mit dem Phasengleichgewicht von CO2-Hydraten sind, wurde ein Umge-
bungsdruck von 1 bar angenommen. Der Innendruck schwankt während der
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Hydratsynthese um ca. 0,2 bar, aufgrund des Ein- und Ausfahrens der Sprit-
zenpumpe. Der Kreislauf des Fallfilmverdampfers ist nämlich unmittelbar mit
dem Gasraum verbunden (siehe Abb. 4.3).

Abbildung 5.1: Versuch 1 mit CO2. Oben die Temperaturaufzeichnungen und
unten der Druckverlauf.

Abbildung 5.2: Versuch 2 mit CO2. Oben die Temperaturaufzeichnungen und
unten der Druckverlauf.
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Abbildung 5.3: Versuch 3 mit CO2. Oben die Temperaturaufzeichnungen und
unten der Druckverlauf.

Abbildung 5.4: Visuelle Begutachtung der CO2-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 übereinandergelegt. 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, (∆pi) von bis zu 0,32 bar, ausschließlich durch den
Zerfall von CO2-Hydraten zu erklären. Dies ist der Beweis, dass die Synthese
funktioniert. Bei der Erhöhung der Kühl-Vorlauftemperatur auf -2 °C setzt
ein weiterer Druckanstieg ein, der sowohl durch die thermische Expansion als
auch durch den beschleunigten des Zerfall verursacht wird. Während sich das
Wasser in Eis umwandelt wird das gespeicherte Gas freigesetzt. Der vollständige
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 beträgt die gemessene Wandtemperatur ca. -
13 °C.

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 stationären Zustand. Für den leicht durchhängenden Kurvenverlauf in den
Versuchen 1 und 3 könnte folgender Effekt die Ursache sein: Da der Heizkreis
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immer noch aktiviert ist, könnte sich ungewollt flüssiges Wasser gebildet haben.
Da die Löslichkeit von CO2 in Wasser nahe dem Gefrierpunkt am größten ist
[89], könnte die Absorption zu einem zeitweiligen abflachen des Druckanstiegs
geführt haben, bis zur Sättigung des Wassers. Beim weiteren Aufheizen auf
25 °C ist jeweils ein kurzzeitiger Druckabfall zu erkennen. Dazu trägt höchst-
wahrscheinlich derselbe Effekt bei. Durch das vollständige Abschmelzen des Ei-
ses wird CO2 im flüssigen Wasser gelöst. Ein weiterer Effekt der zu dem Druck-
abfall beiträgt (wenn auch nur gering) ist die Volumenreduktion beim Phasen-
übergang von fest zu flüssig. 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 gelöst. Mit den gemessenen
Temperaturen vor und nach dem Zerfall, lässt sich die abgeschiedene CO2-
Menge, wie in Kapitel 4.5.2 beschrieben, ermitteln. Zusammen mit der Rest-
wassermenge kann zudem die Hydrationszahl (molares Verhältnis von Wasser
zu Gas, siehe Kapitel 2.2.1), sowie die Hydratsättigung (verglichen mit der theo-
retisch maximalen Hydratioszahl von 5,86) bestimmt werden. In der Tabelle 5.1
sind die Ergebnisse der Versuche zusammenfasst. Um das Ergebnis vergleich-
bar zu machen wurde zur CO2-Abscheiderate die spezifische CO2-Abscheiderate
eingeführt, welche sich auf die gekühlte Wandfläche von ca. 0,11 m2 bezieht,
auf welcher die Gashydrate wachsen.
Die Ergebnisse zeigen, dass die Hydratsättigung mit 3,3 - 4,2 % recht gering

ist. Interessant ist, dass trotz einer offensichtlich großen Menge an fehlgeleitetem
Wasser im dritten Versuch (siehe Abb. 5.4) die Hydratsättigung etwas höher
ist. Möglicherweise hat sich ein Teil der Gashydrate (ungewollt) auch aus der
Flüssigphase gebildet. Es könnte aber auch die höhere Heiz-Vorlauftemperatur
von 40 °C zur erhöhten Hydratsättigung beigetragen haben.
Die CO2-Abscheiderate ist im zweiten Versuch mit 33,4 mg/min deutlich

höher als in den Versuchen 1 (21,1 mg/min) und 3 (22,4 mg/min). Der Berech-
nunge liegt die Synthesezeit zugrunde. Der deutlich höhere Wert lässt sich durch
folgenden Effekt erklären: Bei der Bildung von Gashydraten an der Innenwand
wird der Abtransport der Wärme zunehmend verhindert. Die Grenzschicht,
an der sich weitere Gashydrate bilden, verschiebt sich zudem weg von der ge-
kühlten Wand, hin zum beheizten Fallfilm. Das verlangsamt zunehmend den
Bildungsprozess. Zum Erliegen käme die Hydratbildung, wenn an der Grenz-
fläche die Gleichgewichtstemperatur herrscht. Eine kurze Synthesezeit, wie im
zweiten Versuch, profitiert möglicherweise von einer höheren Abscheiderate zu
Beginn.
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Parameter V1 V2 V3 Einheit
Synthesezeit 153 39 186 min
Vorlauf-Heiztemperatur (THeiz) 30 30 40 °C
Temperatur Zerfallsbeginn (TM0) -31,1 -15,7 -15,1 °C
Temperatur Zerfallsende (TM1) 23,1 24,4 23,6 °C
Absolutdruck nach Zerfall (pi1) 1,99 1,47 2,17 bar
Partialdruck Wasser (pW ) ≈ 0,03 ≈ 0,03 ≈ 0,03 bar
Restwassermenge (VW ) 240 80 240 ml
zusätzliche Gasmenge (∆nGas) 59,4 25,5 78,2 mmol
CO2-Menge in Wasser (nCO2 W

) 17,0 4,1 18,4 mmol
CO2-Menge in Hydrat (nCO2 Hyd

) 75,6 29,1 95,6 mmol
Hydrationszahl 175,7 152,0 138,8 nH2O/nCO2

Hydratsättigung 3,3 3,9 4,2 %

CO2-Abscheiderate
0,48 0,76 0,51 mmol/min
21,1 33,4 22,4 mg/min

spezifische CO2-Abscheiderate
4,36 6,91 4,64 mmol min−1 m−2

192,0 304,1 204,0 mg min−1 m−2

Tabelle 5.1: Die Ergebnisse der drei Versuche mit CO2 (V1 - V3).

Es gibt aber noch einen weiteren Grund, der die höhere Abscheiderate im
zweiten Versuch erklärt. Es wurde nämlich die Annahme getroffen, dass die Hy-
dratsynthese bei einer Wandtemperatur (TWand) von -17 °C startet. Die Mess-
stelle ist allerdings weit entfernt vom Kühlmittelzulauf. So startet die Synthese
im unteren Reaktorteil bereits früher, da dieser der Vorlauftemperatur (TKryo)
schneller folgt. Da die Abkühlphase im Verhältnis zur angenommenen (kurzen)
Synthesezeit größer ist, wird das Ergebnis am stärksten verzerrt. Somit muss
die höhere CO2-Abscheiderate etwas relativiert werden. Denn die ungewisse
Temperaturverteilung im Inneren des Reaktors ist eine Schwachstelle bei den
Berechnungen.

Welchen Einfluss die Heiztemperatur auf die Hydratsättigung und die Ab-
scheiderate hat, ist allerdings nicht vollends geklärt. 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 für den
Vergleich mit dem CO2-N2-Gasgemisch.
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5.2 CO2-N2-Versuch

Es wurde ein CC-Versuch mit dem CO2-N2-Prüfgasgemisch durchgeführt. 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. 5.6 blau markiert. Dar-
in sind auch die Temperatur-, Druck- und CO2-Messungen abgebildet. Zudem
wird der Durchfluss am Gasauslass (V̇ab), während der CO2-Messung (rot mar-
kiert) gezeigt. Die Druckschwankungen, die durch das ein- und ausfahrend der
Spritzenpumpe verursacht werden, sind auch hier erkennbar.
Währen den Messungen 1 - 4 (siehe Abb. 5.6) ist der CO2-Gehalt bis auf

ca. 10,3 mol% gesunken, was auch darauf zurückzuführen ist, dass sich CO2

im Wasser gelöst hat. Nach der Druckerhöhung auf ca. 40 bar wurde erstmals
eine kontinuierliche CO2-Messung (6) durchgeführt. Ein erhöhter Durchfluss
von 1 slm sorgte erst für einen Anstieg auf ca. 11,1 mol%, während der CO2-
Gehalt anschließend bei einem geringeren Durchfluss von 0,1 slm wieder auf
10.6 mol% sank. Das ist ein erster Hinweis dafür, dass CO2 abgeschieden wur-
de. Ein ähnliches Vorgehen wurde in der Messung 8 durchgeführt. Der Reaktor
wurde mit 5 slm durchspült, bis die CO2-Konzentration am Gasauslass sogar
die Zusammensetzung des Prüfgases erreichte. Eine anschließende Reduzierung
des Durchflusses auf 0,1 slm bewirkte auch hier ein Absenken des CO2-Gehalts,
jedoch nur auf etwa 11,2 mol%. Dennoch ist dies ein weiterer Hinweis, für einen
funktionierenden Abscheidungsprozess, denn für das erneute Abfallen des CO2-
Gehalts gibt es keine andere naheliegende Erklärung. In der Messung 6 dagegen
könnte das Lösen von CO2 im Wasser noch zu der Reduktion beigetragen ha-
ben. Theoretisch sind bei 40 bar und -25 °C ca. 6 mol% CO2 in der Gasphase zu
erreichen. Im Hydrat reichert sich dagegen ca. 48 mol% CO2 an. Die Wandtem-
peratur weiter unten im Reaktor wird jedoch niedriger sein als die gemessene
Temperatur (TWand), was zu einer niedrigeren CO2-Konzentration im Hydrat
führt.
Zwischendurch wurde der Druck auf 20 bar abgesenkt. Dabei stieg der CO2-

Gehalt auf 11.1 mol% an (Messung 9) und später sogar auf 11.5 mol% (Messung
10). Hierbei ist zu berücksichtigen, dass währenddessen CO2 aus dem flüssi-
gen Wasser frei wurde, was zu einer Erhöhung der CO2-Konzentration beitrug.
Dieser Schritt sorgte aber auch zur Verschiebung des Phasengleichgewichts. An-
hand der Abb. 5.7 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 CO2-N2-Gasgemisch.
Gezeigt sind (von oben nach unten) die
Temperaturaufzeichnungen, der Druckverlauf, der gemessene
CO2-Gehalt am Gasauslass (in rot markiert die Messzeiträume
1 -10) und der eingestellte Durchfluss am Gasauslass.

wicht theoretisch bei ca. 70 mol% CO2 im Hydrat und ca. 10 mol% in der
Gasphase.
Ein erneuter Druckanstieg (ebenfalls Messung 10) auf 40 bar, sorgte wieder

für eine Reduktion des CO2-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 CO2 im flüssigen Wasser zurückzuführen
ist.
Vor dem Zerfall wurde der Druck mit einem kurzen Zwischenschritt auf

1 bar (Umgebungsdruck) herabgelassen, indem der Durchfluss erhöht und die
Gaszufuhr gestoppt wurde. Die zuletzt gemessene CO2-Konzentration lag bei
11,6 mol%. Dieser Wert wird für 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 CO2 während der Synthe-
se abgeschieden wurde. Die Temperaturverläufe, der Druckanstieg, die CO2-
Messungen und der Durchfluss sind in der Abb. 5.8 abgebildet. Im Druckverlauf
sind die Zustände 0 - 4 markiert, die für die Berechnung der abgeschiedenen
CO2-Menge herangezogen werden.
Der Zustand 0 markiert den Zeitpunkt des Zerfallbeginns. Der Zustand 1

markiert das Ende des Zerfalls, bei einem Druckanstieg (∆pi) von 1,1 bar. Der
Druckverlauf weicht leicht vom Zerfallsprozess mit reinem CO2-Hydrat ab. Der
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deutlichste Druckanstieg findet erst bei der Erwärmung auf 25 °C statt, obwohl
die Stabilitätsgrenze bereits zu Beginn unterschritten wurde. Bei den CO2-
Hydraten war der Zerfallsprozess zu diesem Zeitpunkt bereits weitestgehend
abgeschlossen war (vgl. Abb. 5.5). Die etwas tiefere Vorlauftemperatur von -5 °C
(-2 °C bei den CO2-Versuchen) kann mit ein Grund für den später einsetzenden
Druckanstieg sein.
Nachdem das Ventil V2 (siehe Abb. 4.3) geöffnet wurde, um den CO2-Gehalt

des Gases zu messen, wurde jedoch der Messbereich des Sensors von maximal
50 mol% CO2 überschritten. Daraufhin wurde das Ventil wieder geschlossen
(Zustand 2). Eine Beaufschlagung mit Prüfgas auf 3 bar sollte daher die CO2-
Konzentration wieder in einen messbaren Bereich herabsetzen (Zustand 3). Der
finale Druckablass lieferte schließlich eine durchschnittliche CO2-Konzentration
von x̄CO2 ab

= 35,73 mol%. Die Restwassermenge nach dem Zerfall betrug
250 ml.
Um eine vollständige CO2-Bilanz, gemäß Formel 4.8, aufzustellen, sind nun

weitere Zustände (0 - 4) zu berücksichtigen, wobei auf die abgeführte Gas- und
CO2-Menge (Zustand 1 → 2 und Zustand 3 → 4) und die zugeführte Gas- und
CO2-Menge (Zustand 2 → 3) geschlossen werden kann. Die Tabelle 5.2 ver-
schafft einen Überblick über alle gemessenen und berechneten Zustandsgrößen.
Als Vergleichstemperatur (Tv) wurde für die Zustände 0 und 1 jeweils die mitt-
lere Reaktortemperatur (TM), gemäß der Formel 4.1, herangezogen. Für die
Zustände 2 - 4 jeweils die gemessene Temperatur nahe des Fallfilmverdampfers
(TFFV ), mit der Begründung, dass dieser Temperatursensor aufgrund seiner
exponierten Lage (vgl. Abb. 4.1 & 4.9) besser der Gastemperatur folgt. Die
zugeführte (positives Vorzeichen) bzw. abgeführte (negatives Vorzeichen) Gas-
gemenge ergibt sich aus der Differenz der Gasmengen (∆nGas) und der Differenz
der im Wasser gelösten CO2-Menge (∆nCO2 W

) beider Zustände (vor und nach
Gaszu- bzw. Gasabfuhr).
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Abbildung 5.8: Der Zerfallsprozess des CO2-N2-Versuchs. Gezeigt sind (von
oben nach unten) die Temperaturaufzeichnungen, der
Druckverlauf und der gemessene CO2-Gehalt am Gasauslass
(in rot markiert die Messzeiträume). Die markierten Zustände
0 - 4 werden herangezogen, um die abgeschiedene CO2-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
TFFV -12,9 23,3 23,3 23,1 23,3 °C
Tv -24,2 23,4 23,3 23,1 23,3 °C
pi 1,00 2,10 1,99 3,00 1,00 bar
nGas 89,38 157,57 149,39 225,31 75,81 mmol
nCO2 W

- 8,31 7,86 9,20 3,13 mmol
nzu/ab - - -8,86 +79,32 -159,61 mmol
x̄CO2 zu/ab

- - 25,40 11,80 35,73 mol%
xCO2 Gas

11,72 - - - 34,41 mol%

Tabelle 5.2: Die Zusammenfassung aller Zustandsgrößen (0 - 4) beim Zerfall.
Die Vergleichstemperatur Tv und der Innendruck pi wurde
herangezogen, um die Gasmenge nGas zu berechnen. Der
CO2-Gehalt xCO2 Gas

im Zustand 4 entspricht dem letzten
gemessenen Wert.

Unter dem Aspekt, dass nach dem Zerfall Gas abgelassen und neues Gas
zugeführt wurde, muss die Bilanzgleichung (siehe Formel 4.8) folgendermaßen
erweitert werden:

xCO2 Hyd
· nGasHyd

+ xCO2 Gas 0
· nGas 0 =

x̄CO2 ab 2
· (nGas 1 − nGas 2 + nCO2 W 1

− nCO2 W 2
)

−x̄CO2 zu 3 · (nGas 2 − nGas 3 + nCO2 W 2
− nCO2 W 3

)

+x̄CO2 ab 4
· (nGas 3 − nGas 4 + nCO2 W 3

− nCO2 W 4
)

+xCO2 Gas 4
· nGas 4 + nCO2 W 4

.

Mit den bekannten Werten aus der Tabelle 5.2 und der im Hydrat gespei-
cherten Gasmenge (nGasHyd

), welche mit der Formel 4.7 berechnet werden kann,
liegen nun alle Informationen auf der Hand, um die CO2-Konzentration im Hy-
drat zu berechnen. Diese und weitere Kennzahlen zum Abscheideprozess werden
nun im folgenden Kapitel zusammengeführt.

5.2.3 Zusammenfassung

Die Ergebnisse des Versuchs sind in der Tabelle 5.3 zusammengefasst. Die
Werte Separationsfaktor (S.F., siehe Formel 2.1) und Spiltfaktor (S.Fr., sie-
he Formel 4.9) wurden aus dem durchschnittlichen CO2-Gehalt am Gasauslass
(xCO2 ab

), während der Synthesephase, ermittelt. Entsprechend dem Separati-
onsfaktor ist die CO2-Konzentration im Hydrat (xCO2 Hyd

) mit 89,3 mol% um
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das 8,1-Fache höher als am Gasauslass. Der CO2-Anteil im Hydrat ist damit
erstaunlich hoch, womit nach dem P-x Diagramm (siehe Abb. 5.7) nicht gerech-
net werden konnte. Über die Plausibilität des Wertes wird daher später in der
Fehlerbetrachtung diskutiert. Zunächst werden jedoch noch einige Kennzahlen
hervorgehoben.

Parameter V1 Einheit
Synthesezeit 319 min
Temperatur Heizkreis (THeiz) 30 - 50 °C
Temperatur Zerfallsbeginn (TM0) -24,2 °C
Temperatur Zerfallsende (TM1) 23,4 °C
Absolutdruck nach Zerfall (pi0) 2,10 bar
Partialdruck Wasser (pW ) ≈ 0,03 bar
Restwassermenge (VW ) 250 ml
Gasmenge im Hydrat (nGasHyd

) 77,4 mmol
CO2-Menge in Hydrat (nCO2 Hyd

) 69,1 mmol
CO2-Gehalt im Hydrat (xCO2 Hyd

) 89,3 mol%
CO2-Gehalt am Gasauslass (xCO2 ab

) 11,01 mol%
Hydrationszahl 178,7 nH2O/nCO2

Hydratsättigung 3,3 %
Separationsfaktor (S.F.) 8,1 xCO2 Hyd

/xCO2 ab

Splitfaktor (S.Fr.) 0,067 1

CO2-Abscheiderate
0,22 mmol/min
9,53 mg/min

spezifische CO2-Abscheiderate
2,00 mmol min−1 m−2

88,0 mg min−1 m−2

Tabelle 5.3: Das Ergebnisse des Versuchs mit Prüfgas.

Interessant ist, dass die Restewassermenge, trotz einer höheren Heiz-Vorlauf-
temperatur und einer längeren Synthesezeit als bei den Versuchen mit CO2,
geringer ist. Das lässt vermuten, dass eine geringere Menge Wasser fehlgeleitet
wurde. Der sehr konstante Temperaturverlauf in Fallfilmnähe bestätigt diesen
Verdacht. Der Temperatursensor ist kaum mit Wasser in Kontakt gekommen.
Die Hydratsättigung liegt dagegen mit 3,3 % in einem ähnlichen Bereich, wie
bei den Versuchen mit CO2.
Die CO2-Abscheiderate ist mit 9,53 mg/min um etwa das zwei- bis dreifache

niedriger als bei reinem CO2. Der Stickstoffanteil sorgt damit, zusätzlich zu
der Verschiebung des Phasengleichgewichts, auch für eine Verlangsamung des
Hydratwachstums. Entsprechend dem Splitfaktor, wurden in Schnitt 6,7 % des
zugeführten CO2s abgeschieden.
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Der zugrundeliegende Wert dieser Kennzahlen ist der CO2-Gehalt im Hydrat.
Damit steht und fällt 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 4.6.2
beschrieben. Eine große 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 CO2-Sättigung
des Restwassers, sowie eine inexakte Bestimmung der Restwassermenge oder des
Reaktorvolumens, zu einem anderen Ergebnis führen. 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 großzügig gewählt.

Abbildung 5.9: Fehlerbetrachtung zum CO2-Gehalt im Hydrat. Es wird
gezeigt, wie durch eine fehlerhafte Annahme/Messung der
Reaktortemperatur zu Zerfallsbeginn (TM0), des
Restwasservolumens (VW ), des Reaktorvolumens (VR) oder der
CO2-Sättigung im Restwasser (nCO2 W

, für alle Zustände 1 - 4)
das Ergebnis beeinflusst wird.

Die Reaktortemperatur zu Zerfallsbeginn hat den größten Einfluss auf das Er-
gebnis, während eine Veränderung des Reaktorvolumens praktische keine Aus-
wirkungen hat. Eine geringere CO2-Sättigung im Restwasser (für alle Zustände
1 - 4 gleichermaßen) bewirkt eine geringfügige Erhöhung des CO2-Gehalts im
Hydrat.
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Insgesamt kann der überraschend hohe CO2-Gehalt im Hydrat nicht aus-
schließlich auf mögliche Ungenauigkeiten bei der Berechnung zurückgeführt
werden. Dafür ist eine weitere Erklärung notwendig.
Der in der Abb. 5.7 aufgezeigte Syntheseprozess gilt für eine Temperatur von

-30 °C. Damit sich das Gashydrat, während der Druckreduzierung auf 20 bar,
auf über 80 % CO2 aufkonzentrieren konnte, muss die Temperatur bei -10 °C
gelegen haben. Die gemessene Temperatur in Wandnähe repräsentiert mögli-
cherweise nicht besonders gut die Temperatur der Gashydrate. Denn je weiter
diese in Richtung des Reaktorzentrums wachsen, desto höher ist die Temperatur
an der Grenzfläche. Durch die thermisch isolierende Wirkung der Gashydrat-
schicht ist zudem der Temperaturgradient im Gashydrat höher.
Ein zweites Ereignis sorgte zudem für eine Aufkonzentrierung der Hydrate

mit CO2, nämlich der Druckablass zum Ende der Hydratsynthese. Die drasti-
sche Druckreduktion sorgte, wenn auch nur für einen kurzen Zeitraum, für eine
verstärkte Freisetzung von N2 aus dem Hydrat.
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6 Diskussion

Mit der entwickelten CO2-Abscheidemethode wurden Daten erhoben, welche
nun mit bisherigen hydratbasierten Methoden aus der Literatur verglichen wer-
den. Es werden Puplikationen herangezogen, die ein möglichst breites Spektrum
verschiedener Synthesemethoden abbilden. Die wichtigsten Kennzahlen sind in
der Tabelle 6.1 zusammengefasst.
Klar ist, dass die aufgeführten 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 skalierungsabhängig. In dieser Arbeit wurden dagegen keine
Promoter verwendet. Zudem sind die meisten aus der Literatur herangezoge-
nen Versuche Batch-Prozesse, während die in dieser Masterarbeit entwickelte
Methode einen kontinuierlichen Abscheideprozess ermöglicht. Somit hängen der
Splitfaktor (S.Fr.) und der Separationsfaktor (S.F.) stark mit dem Durchfluss
zusammen. Je höher er eingestellt wird, desto weniger CO2 kann aus dem Gas
abgeschieden werden.
Die aufgeführten Kennzahlen bieten dennoch Anhaltspunkte, um die Ergeb-

nisse zu vergleichen. Auffallend ist, dass der CO2-Gehalt in der Hydratphase
(xCO2 Hyd

), welcher in dieser Arbeit erzielt wurde, um das Zwei- bis Dreifache
höher ist, verglichen mit den Werten aus der Literatur. Auch der Separati-
onsfaktor, sprich das Verhältnis von CO2-Konzentration im Hydrat und CO2-
Konzentration am Gasauslass, sticht aus dem Vergleich hervor. Lediglich Li et
al. [64] erreichten hier einen höheren 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 Stoffmengenströme
(ṅ) an Gasein- und Gasauslass nicht berücksichtigt wurden, ist die Berechnung
des Splitfaktors allerdings auch nicht exakt. Er liegt in der Realität etwas höher,
aufgrund des höheren Stoffstroms am Gaseinlass (vgl. Formel 4.9).
Die Versuche mit purem CO2 als Synthesegas (siehe Kapitel 5.1.1) zeigten,

dass höhere Abscheideraten möglich sind. Bei einer höheren CO2-Konzentration
im CO2-N2-Gasgemisch wären eine höhere Abscheiderate und somit ein höherer
Splitfaktor möglich.
Die in der Tabelle 6.1 aufgeführten Versuche sind jeweils einstufige Prozesse,

welche in einem Labormaßstab durchgeführt wurden. Für eine praxistaugliche
CC-Anwendung sind in der Regel mehrstufige oder hybride Prozesse nötig, um

62



Quelle Methode & Details Kennzahlen
Diese Arbeit Gasphasenabscheidung S.F. = 8,1

11,8 % CO2, N2 S.Fr. = 0,067
Ab. = 0,22 mmol/min
xCO2 Hyd

= 89,3 %
Adeyemo et al. [65] Poröses Material S.F. = 3,2 - 9,8

17 % CO2, N2 S.Fr. = 0,16 - 0,51
Ab. = 0,17 - 0,58 mmol/min
xCO2 Hyd

= 38,4 - 48,0 %
Linga et al. [63] Rührwerk

16,9 % CO2, N2, 1 % THF S.F. = 4,1 - 4,5
S.Fr. = 0,6 - 0,63
Ab. = 0,85 - 1,57 mmol/min
xCO2 Hyd

= 35,1 - 38,3 %
16,9 % CO2, N2, 1,5 % THF S.Fr. = 3,9

S.Fr. = 0,58
Ab. = 1,40 mmol/min
xCO2 Hyd

= 32,1 %
Li et al. [64] Rührwerk

17 % CO2, N2, 0,65 % TBAB S.F. = 12,9
S.Fr. = 0,47
Ab. ≈ 0,34 mmol/min
xCO2 Hyd

≈ 64 %
17 % CO2, N2, 1 % TBANO3 S.F. = 15,54

S.Fr. = 0,67
xCO2 Hyd

≈ 58 %
Zhou et al. [68] Eispulver S.F. ≈ 5,5 - 8

20 % CO2, N2 Ab. ≈ 0,02 mmol/min
xCO2 Hyd

≈ 65 %

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

einen nennenswerten CO2-Anteil aus dem Abgas zu entfernen und gleichzeitig
eine hohe CO2-Reinheit im abgeschiedenen Gas zu erhalten [17, 52, 53]. Auf
die genaue Synthesemethode in solchen Prozessen wird in der Literatur häufig
nicht genauer eingegangen.
An dieser Stelle lohnt es sich auch das Verfahren mit bisher bekannten CC-
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Technologien zu vergleichen. Eine ähnlich hohe Abscheidequote wie bei Absorp-
tionsprozessen, von bis zu 90 % [14] (S.Fr.), wurde in diesem Versuchsaufbau
natürlich nicht erreicht. Bei den Absorptionsprozessen handelt es sich aber, ähn-
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 Lösungsmittels bei
Absorptionsprozessen, bzw. des Adsorbens bei Adsorptionsprozessen, auftritt
[12].
Verglichen mit der kryogenen Destillation liegt der Vorteil darin, dass die

Temperaturen nicht annähernd so niedrig gewählt werden müssen. Durch eine
Wärmerückgewinnung ließe sich der Energieaufwand ebenso verringern. Um
allerdings vergleichbare Abscheidequoten zu erzielen (95 -99 % des im Abgas
enthaltenen CO2s 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
CO2-Reinheit von 75 % im Permeat [39]. Dieser Wert wurde in vorliegender
Arbeit auf Anhieb übertroffen. 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 CO2-Abscheidereaktors
und den Aufbau aller peripheren Elemente beinhaltet. Dabei halfen thermische
und strömungstechnische 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 CO2, wie auch

im Versuch mit einem CO2-N2-Gasgemisch (11,8 mol% CO2) als tauglich, um
Gashydrate über 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 CO2-Konzentration von 89,3 mol% in
der Hydratphase geschlossen werden. Dieses Resultat übertrifft die aus der Li-
teratur bekannten Werte zu anderen hydratbasierten CO2-Abscheidemethoden.
Auf Basis der Versuche können nun die Eingangs gestellten Forschungs-

fragen beantwortet werden. Es zeigte sich, dass die CO2-Reduktion zwischen
Gasein- und Gasauslass vom Innendruck und dem Durchfluss abhängt. Bei
40 bar Druck und einem Durchfluss von 0,1 slm wurde im Minimum eine CO2-
Konzentration von 10,7 mol% am Gasauslass gemessen, was einer Reduktion
um 1,1 mol% entspricht. Die Abscheiderate über den gesamten Versuch hinweg
betrug 0,22 mmol/min. Bezogen auf die Oberfläche, an welcher die Gashydrate
wachsen, entspricht das einer spezifischen Abscheiderate von 2 mmol min−1 m−2

oder 88 mg min−1 m−2. Damit wurde ein Vergleichswert geschaffen, aus dem
sich Skalierungsmaßnahmen ableiten lassen.
Für eine genauere Untersuchung des Verfahrens sind jedoch noch weitere Ex-

perimente notwendig, um die Evidenz der bisherigen Erkenntnisse zu erhöhen.
Denn es konnte lediglich ein Versuch mit dem CO2-N2-Gasgemisch durchgeführt
werden. Eine weitere Schwachstelle der vorliegenden Untersuchung ist, dass
keine vollständige Energie- und Massenbilanz aufgestellt wurde. Somit konnte
beispielsweise die Abscheiderate erst durch den Zerfall und der Splitfaktor nur
über eine Näherung bestimmt werden. Für die nächste Entwicklungsstufe des
Versuchsreaktors werden daher folgende konstruktive Änderungen empfohlen:

1. Alle Massenströme und die jeweiligen Temperaturen sollten erfasst wer-

65



den. Dazu gehören der Gaskreis (Massenstromsensor jeweils an Gasein-
und Gasauslass), der Heiz- und Kühlkreis sowie der Kreislauf des Fallfim-
verdampfers.

2. 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.

3. Der Einsatz eines Absolutdrucksensors.

4. Die Verwendung eines CO2-Sensors mit einem größeren Messbereich.

5. Die Optimierung des Fallfimvedampfers. Damit kein flüssiges Wasser mehr
unerwünschten den Fallfimverdampfer verlässt, sollte der ringförmige Spalt
am Verteiler auf der Unterseite eine nach unten verlängerte Kannte auf-
weisen. Zudem sollte der Einlauf überarbeitet werden, damit sich ein
gleichmäßiger Fallfilm ausbildet. Das Gas kann auch über eine Blasensäule
am Gaseinlass befeuchtet werden. Optimal wäre daher eine Konstruktion,
die für beide Varianten gerüstet ist.

6. Ein größeres Verhältnis von Oberfläche zu Reaktorvolumen würde ver-
mutlich Vorteile bringen. Zum einen führt eine größere Oberfläche zu einer
Erhöhung der Abscheiderate und zum anderen wird durch ein kleines Re-
aktovolumen die Kompressionsarbeit verringert, die in einer praktischen
CC-Anwendung verrichtet werden müsste.

7. Besonders raffiniert wäre es, die Gashydrate an der Oberfläche regelmä-
ßig über einen Mechanismus abzutragen und sie im Reaktor zwischenzu-
lagern. Dadurch könnte 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 vollstän-
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 für Energie an
der Fachhochschule Vorarlberg weiterzuentwickeln.

66





Literatur

[1] J. Gibbins und H. Chalmers. „Carbon capture and storage“. In: Energy
Policy 36.12 (2008), S. 4317–4322. issn: 03014215. doi: 10.1016/j.
enpol.2008.09.058.

[2] S. M. Benson und F. M. Orr. „Carbon Dioxide Capture and Storage“. In:
MRS Bulletin 33.4 (2008), S. 303–305. issn: 0883-7694. doi: 10.1557/
mrs2008.63.

[3] A. Al-Mamoori u. a. „Carbon Capture and Utilization Update“. In: Energy
Technology 5.6 (2017), S. 834–849. issn: 21944288. doi: 10.1002/ente.
201600747.

[4] C. Gough und P. Upham. „Biomass energy with carbon capture and stora-
ge (BECCS): a review“. In: (2010). url: https://citeseerx.ist.psu.
edu/viewdoc/download?doi=10.1.1.231.3339&rep=rep1&type=pdf.

[5] Rogelj, J., D. Shindell, K. Jiang, S. Fifita, P. Forster, V. Ginzburg, C.
Handa, H. Kheshgi, S. Kobayashi, E. Kriegler, L. Mundaca. „Mitigation
Pathways Compatible with 1.5°C in the Context of Sustainable Develop-
ment“. In: An IPCC special report on the impacts of global warming of
1.5 °C above pre-industrial levels and related global greenhouse gas emis-
sion pathways, in the context of strengthening the global response to the
threat of climate change, sustainable development, and efforts to eradicate
poverty (2018). url: https://www.ipcc.ch/site/assets/uploads/
sites/2/2019/05/SR15_Chapter2_Low_Res.pdf.

[6] International Energy Agency. „Energy Technology Perspectives 2020“. In:
(2020). url: https://www.iea.org/reports/energy-technology-
perspectives-2020#.

[7] International Energy Agency. Data & Statistics - IEA. 12.03.2021. url:
https://www.iea.org/data-and-statistics?country=WORLD&fuel=
CO2%20emissions&indicator=TotCO2.

[8] Global CCS Institute. CCS Global Status Report 2018 Interactive update.
2018. url: https://adobeindd.com/view/publications/2dab1be7-
edd0-447d-b020-06242ea2cf3b/z3m9/publication-web-resources/
pdf/CCS_Global_Status_Report_2018_Interactive_update.pdf.

X

https://doi.org/10.1016/j.enpol.2008.09.058
https://doi.org/10.1016/j.enpol.2008.09.058
https://doi.org/10.1557/mrs2008.63
https://doi.org/10.1557/mrs2008.63
https://doi.org/10.1002/ente.201600747
https://doi.org/10.1002/ente.201600747
https://citeseerx.ist.psu.edu/viewdoc/download?doi=10.1.1.231.3339&rep=rep1&type=pdf
https://citeseerx.ist.psu.edu/viewdoc/download?doi=10.1.1.231.3339&rep=rep1&type=pdf
https://www.ipcc.ch/site/assets/uploads/sites/2/2019/05/SR15_Chapter2_Low_Res.pdf
https://www.ipcc.ch/site/assets/uploads/sites/2/2019/05/SR15_Chapter2_Low_Res.pdf
https://www.iea.org/reports/energy-technology-perspectives-2020#
https://www.iea.org/reports/energy-technology-perspectives-2020#
https://www.iea.org/data-and-statistics?country=WORLD&fuel=CO2%20emissions&indicator=TotCO2
https://www.iea.org/data-and-statistics?country=WORLD&fuel=CO2%20emissions&indicator=TotCO2
https://adobeindd.com/view/publications/2dab1be7-edd0-447d-b020-06242ea2cf3b/z3m9/publication-web-resources/pdf/CCS_Global_Status_Report_2018_Interactive_update.pdf
https://adobeindd.com/view/publications/2dab1be7-edd0-447d-b020-06242ea2cf3b/z3m9/publication-web-resources/pdf/CCS_Global_Status_Report_2018_Interactive_update.pdf
https://adobeindd.com/view/publications/2dab1be7-edd0-447d-b020-06242ea2cf3b/z3m9/publication-web-resources/pdf/CCS_Global_Status_Report_2018_Interactive_update.pdf


[9] D. M. D’Alessandro, B. Smit und J. R. Long. „Carbon dioxide capture:
prospects for new materials“. In: Angewandte Chemie (International ed.
in English) 49.35 (2010), S. 6058–6082. doi: 10.1002/anie.201000431.

[10] T. Wai Lip u. a. „Review of pre-combustion capture and ionic liquid in
carbon capture and storage“. In: Applied Energy 183 (2016), S. 1633–1663.
issn: 03062619. doi: 10.1016/j.apenergy.2016.09.103.

[11] Terry F. Wall. „Combustion processes for carbon capture“. In: Proceedings
of the Combustion Institute 31.1 (2007), S. 31–47. issn: 15407489. doi:
10.1016/j.proci.2006.08.123.

[12] R. Ben-Mansour u. a. „Carbon capture by physical adsorption: Materials,
experimental investigations and numerical modeling and simulations – A
review“. In: Applied Energy 161 (2016), S. 225–255. issn: 03062619. doi:
10.1016/j.apenergy.2015.10.011.

[13] Seong-Pil Kang und Huen Lee. „Recovery of CO 2 from Flue Gas Using
Gas Hydrate: Thermodynamic Verification through Phase Equilibrium
Measurements“. In: Environmental Science & Technology 34.20 (2000),
S. 4397–4400. issn: 0013-936X. doi: 10.1021/es001148l.

[14] I. Sreedhar u. a. „Carbon capture by absorption – Path covered and
ahead“. In: Renewable and Sustainable Energy Reviews 76 (2017), S. 1080–
1107. issn: 13640321. doi: 10.1016/j.rser.2017.03.109.

[15] H. Dashti, L. Zhehao Yew und X. Lou. „Recent advances in gas hydrate-
based CO2 capture“. In: Journal of Natural Gas Science and Engineering
23 (2015), S. 195–207. issn: 18755100. doi: 10.1016/j.jngse.2015.01.
033.

[16] A. Eslamimanesh u. a. „Application of gas hydrate formation in separation
processes: A review of experimental studies“. In: The Journal of Chemical
Thermodynamics 46 (2012), S. 62–71. issn: 00219614. doi: 10.1016/j.
jct.2011.10.006.

[17] Praveen Linga, Rajnish Kumar und Peter Englezos. „The clathrate hy-
drate process for post and pre-combustion capture of carbon dioxide“. In:
Journal of hazardous materials 149.3 (2007), S. 625–629. issn: 0304-3894.
doi: 10.1016/j.jhazmat.2007.06.086.

[18] Z. Yin u. a. „A review of gas hydrate growth kinetic models“. In: Chemical
Engineering Journal 342 (2018), S. 9–29. issn: 13858947. doi: 10.1016/
j.cej.2018.01.120.

XI

https://doi.org/10.1002/anie.201000431
https://doi.org/10.1016/j.apenergy.2016.09.103
https://doi.org/10.1016/j.proci.2006.08.123
https://doi.org/10.1016/j.apenergy.2015.10.011
https://doi.org/10.1021/es001148l
https://doi.org/10.1016/j.rser.2017.03.109
https://doi.org/10.1016/j.jngse.2015.01.033
https://doi.org/10.1016/j.jngse.2015.01.033
https://doi.org/10.1016/j.jct.2011.10.006
https://doi.org/10.1016/j.jct.2011.10.006
https://doi.org/10.1016/j.jhazmat.2007.06.086
https://doi.org/10.1016/j.cej.2018.01.120
https://doi.org/10.1016/j.cej.2018.01.120


[19] G. H. Cady. „Composition of clathrate gas hydrates of chlorodifluoro-
methane, trichlorofluoromethane, chlorine, perchloryl fluoride, hydrogen
sulfide, and sulfur hexafluoride“. In: The Journal of Physical Chemistry
85.22 (1981), S. 3225–3230. issn: 0022-3654. doi: 10.1021/j150622a005.

[20] G. H. Cady. „Composition of clathrate gas hydrates of hydrogen sulfide,
xenon, sulfur dioxide, chlorine, chloromethane, bromomethane, difluoro-
chloromethane, difluorodichloromethane, and propane“. In: The Journal
of Physical Chemistry 87.22 (1983), S. 4437–4441. issn: 0022-3654. doi:
10.1021/j100245a023.

[21] G. H. Cady. „Composition of bromine hydrate“. In: The Journal of Phy-
sical Chemistry 89.15 (1985), S. 3302–3304. issn: 0022-3654. doi: 10.
1021/j100261a028.

[22] S. Arzbacher u. a. „Co-deposition of gas hydrates by pressurized ther-
mal evaporation“. In: Physical chemistry chemical physics : PCCP 22.7
(2020), S. 4266–4275. doi: 10.1039/c9cp04735b.

[23] Hari Prakash Veluswamy u. a. „A review of solidified natural gas (SNG)
technology for gas storage via clathrate hydrates“. In: Applied Energy 216
(2018), S. 262–285. issn: 03062619. doi: 10.1016/j.apenergy.2018.
02.059.

[24] J. R. Benemann. „Utilization of carbon dioxide from fossil fuel-burning
power plants with biological systems“. In: Energy Conversion and Mana-
gement 34.9-11 (1993), S. 999–1004. issn: 01968904. doi: 10.1016/0196-
8904(93)90047-E.

[25] Amit Chakma. „Formulated Solvents: New Opportunities for Energy Effi-
cient Separation of Acid Gases“. In: Energy Sources 21.1-2 (1999), S. 51–
62. issn: 0090-8312. doi: 10.1080/00908319950014957.

[26] Mark J. Jensen u. a. „Prediction and validation of external cooling loop
cryogenic carbon capture (CCC-ECL) for full-scale coal-fired power plant
retrofit“. In: International Journal of Greenhouse Gas Control 42 (2015),
S. 200–212. issn: 17505836. doi: 10.1016/j.ijggc.2015.04.009.

[27] Carbon Capture and Sequestration Technologies: Power Plant Carbon Di-
oxide Capture and Storage Projects. 2016. url: https://sequestration.
mit.edu/tools/projects/index_capture.html.

[28] M. Songolzadeh, M. Takht Ravanchi und Soleimani M. „Carbon Cioxi-
de Capture and Storage: A General Review on Adsorbents“. In: Inernal
Jornal of Chemical, Mulecular Nuclear Materails and Metallurgical Engi-
neering 6 (2012), S. 900–907.

XII

https://doi.org/10.1021/j150622a005
https://doi.org/10.1021/j100245a023
https://doi.org/10.1021/j100261a028
https://doi.org/10.1021/j100261a028
https://doi.org/10.1039/c9cp04735b
https://doi.org/10.1016/j.apenergy.2018.02.059
https://doi.org/10.1016/j.apenergy.2018.02.059
https://doi.org/10.1016/0196-8904(93)90047-E
https://doi.org/10.1016/0196-8904(93)90047-E
https://doi.org/10.1080/00908319950014957
https://doi.org/10.1016/j.ijggc.2015.04.009
https://sequestration.mit.edu/tools/projects/index_capture.html
https://sequestration.mit.edu/tools/projects/index_capture.html


[29] A. S. Bhown. „Status and Analysis of Next Generation Post-combustion
CO2 Capture Technologies“. In: Energy Procedia 63 (2014), S. 542–549.
issn: 18766102. doi: 10.1016/j.egypro.2014.11.059.

[30] J. A. Arran Gibson u. a. „Adsorption Materials and Processes for Carbon
Capture from Gas-Fired Power Plants: AMPGas“. In: Industrial & Engi-
neering Chemistry Research 55.13 (2016), S. 3840–3851. issn: 0888-5885.
doi: 10.1021/acs.iecr.5b05015.

[31] G. Bohrmann und E. Suess. Gashydrate der Meeresböden: ein dynami-
scher Methanspeicher im Ozean. München. url: http : / / oceanrep .
geomar.de/11548/1/bohrmann-suess_2004_ake.pdf.

[32] D. Kearns, H. Liu und C. Consoil. Technology readiness and costs of
CCS. 2021. url: https://circularcarboneconomy.co/wp-content/
uploads/sites/6/2021/04/ccs-tech-and-costs.pdf.

[33] Carbon Capture and Sequestration Technologies: Port Arthur Fact Sheet:
Carbon Dioxide Capture and Storage Project. 2016. url: https://seques-
tration.mit.edu/tools/projects/port_arthur.html.

[34] Global CCS Institute. Carbon capture and storage in de-carbonising the
Chinese economy. 2018. url: https://www.globalccsinstitute.com/
archive/hub/insights/202094/list-key-facilties-chinaglobal-
ccs-institute-co2re-database.pdf.

[35] Chun Feng Song, Yutaka Kitamura und Shu Hong Li. „Evaluation of
Stirling cooler system for cryogenic CO2 capture“. In: Applied Energy 98
(2012), S. 491–501. issn: 03062619. doi: 10.1016/j.apenergy.2012.
04.013.

[36] Aaron Sayre u. a. „Field Testing of Cryogenic Carbon Capture“. In: All
Days. CMTC, 2017. isbn: 978-0-8169-1101-1. doi: 10.7122/486652-MS.

[37] R. Sun und Z. Duan. „Prediction of CH4 and CO2 hydrate phase equi-
librium and cage occupancy from ab initio intermolecular potentials“.
In: Geochimica et Cosmochimica Acta 69.18 (2005), S. 4411–4424. issn:
00167037. doi: 10.1016/j.gca.2005.05.012.

[38] Tim Merkel u. a. Pilot testing of a membrane system for postcombustion
CO2 capture. 2015. doi: 10.2172/1337555.

[39] Marius Sandru u. a. „Pilot Scale Testing of Polymeric Membranes for CO2
Capture from Coal Fired Power Plants“. In: Energy Procedia 37 (2013),
S. 6473–6480. issn: 18766102. doi: 10.1016/j.egypro.2013.06.577.

XIII

https://doi.org/10.1016/j.egypro.2014.11.059
https://doi.org/10.1021/acs.iecr.5b05015
http://oceanrep.geomar.de/11548/1/bohrmann-suess_2004_ake.pdf
http://oceanrep.geomar.de/11548/1/bohrmann-suess_2004_ake.pdf
https://circularcarboneconomy.co/wp-content/uploads/sites/6/2021/04/ccs-tech-and-costs.pdf
https://circularcarboneconomy.co/wp-content/uploads/sites/6/2021/04/ccs-tech-and-costs.pdf
https://seques-tration.mit.edu/tools/projects/port_arthur.html
https://seques-tration.mit.edu/tools/projects/port_arthur.html
https://www.globalccsinstitute.com/archive/hub/insights/202094/list-key-facilties-chinaglobal-ccs-institute-co2re-database.pdf
https://www.globalccsinstitute.com/archive/hub/insights/202094/list-key-facilties-chinaglobal-ccs-institute-co2re-database.pdf
https://www.globalccsinstitute.com/archive/hub/insights/202094/list-key-facilties-chinaglobal-ccs-institute-co2re-database.pdf
https://doi.org/10.1016/j.apenergy.2012.04.013
https://doi.org/10.1016/j.apenergy.2012.04.013
https://doi.org/10.7122/486652-MS
https://doi.org/10.1016/j.gca.2005.05.012
https://doi.org/10.2172/1337555
https://doi.org/10.1016/j.egypro.2013.06.577


[40] Xuezhong He. „A review of material development in the field of carbon
capture and the application of membrane-based processes in power plants
and energy-intensive industries“. In: Energy, Sustainability and Society
8.1 (2018). doi: 10.1186/s13705-018-0177-9.

[41] Mogahid Osman u. a. „Review of pressurized chemical looping proces-
ses for power generation and chemical production with integrated CO2
capture“. In: Fuel Processing Technology 214 (2021), S. 106684. issn:
03783820. doi: 10.1016/j.fuproc.2020.106684.

[42] T. Mendiara u. a. „Negative CO2 emissions through the use of biofuels in
chemical looping technology: A review“. In: Applied Energy 232 (2018),
S. 657–684. issn: 03062619. doi: 10.1016/j.apenergy.2018.09.201.

[43] Florian Zerobin und Tobias Pröll. „Potential and limitations of power
generation via chemical looping combustion of gaseous fuels“. In: Inter-
national Journal of Greenhouse Gas Control 64 (2017), S. 174–182. issn:
17505836. doi: 10.1016/j.ijggc.2017.07.011.

[44] Cordis. Industrial steam generation with 100% carbon capture and insigni-
ficant efficiency penalty - Scale-Up of oxygen Carrier for Chemical-looping
combustion using Environmentally SuStainable materials. 1.07.2021. url:
https://cordis.europa.eu/project/id/608571/de.

[45] A. Cuadrat u. a. „Behavior of ilmenite as oxygen carrier in chemical-
looping combustion“. In: Fuel Processing Technology 94.1 (2012), S. 101–
112. issn: 03783820. doi: 10.1016/j.fuproc.2011.10.020.

[46] Carl Linderholm u. a. „Chemical-looping combustion in a 100-kW unit
using a mixture of ilmenite and manganese ore as oxygen carrier“. In:
Fuel 166 (2016), S. 533–542. issn: 00162361. doi: 10.1016/j.fuel.
2015.11.015.

[47] Anders Lyngfelt u. a. Advanced coal chemical-looping combustion, aiming
at highest performance (ACCLAIM): Final report. Bd. 27585. EUR. Lu-
xembourg: Publications Office of the European Union, 2015. isbn: 978-
92-79-53907-7. doi: 10.2777/695539. url: https://bookshop.europa.
eu/en/advanced-coal-chemical-looping-combustion-aiming-at-
highest-performance-acclaim--pbKINA27585/.

[48] Veronica Belandria u. a. „Phase equilibrium measurements for semi-clath-
rate hydrates of the (CO2+N2+tetra-n-butylammonium bromide) aqueous
solution systems: Part 2“. In: Fluid Phase Equilibria 322-323 (2012),
S. 105–112. issn: 03783812. doi: 10.1016/j.fluid.2012.02.020.

XIV

https://doi.org/10.1186/s13705-018-0177-9
https://doi.org/10.1016/j.fuproc.2020.106684
https://doi.org/10.1016/j.apenergy.2018.09.201
https://doi.org/10.1016/j.ijggc.2017.07.011
https://cordis.europa.eu/project/id/608571/de
https://doi.org/10.1016/j.fuproc.2011.10.020
https://doi.org/10.1016/j.fuel.2015.11.015
https://doi.org/10.1016/j.fuel.2015.11.015
https://doi.org/10.2777/695539
https://bookshop.europa.eu/en/advanced-coal-chemical-looping-combustion-aiming-at-highest-performance-acclaim--pbKINA27585/
https://bookshop.europa.eu/en/advanced-coal-chemical-looping-combustion-aiming-at-highest-performance-acclaim--pbKINA27585/
https://bookshop.europa.eu/en/advanced-coal-chemical-looping-combustion-aiming-at-highest-performance-acclaim--pbKINA27585/
https://doi.org/10.1016/j.fluid.2012.02.020


[49] Aliakbar Hassanpouryouzband u. a. „Insights into CO 2 Capture by Flue
Gas Hydrate Formation: Gas Composition Evolution in Systems Contai-
ning Gas Hydrates and Gas Mixtures at Stable Pressures“. In: ACS Su-
stainable Chemistry & Engineering 6.5 (2018), S. 5732–5736. issn: 2168-
0485. doi: 10.1021/acssuschemeng.8b00409.

[50] Yu-Taek Seo u. a. „Hydrate phase equilibria for gas mixtures containing
carbon dioxide: A proof-of-concept to carbon dioxide recovery from mul-
ticomponent gas stream“. In: Korean Journal of Chemical Engineering
17.6 (2000), S. 659–667. issn: 0256-1115. doi: 10.1007/BF02699114.

[51] Imen Ben Attouche Sfaxi u. a. „Phase equilibria of CO2+N2 and CO2+
CH4 clathrate hydrates: Experimental measurements and thermodynamic
modelling“. In: Chemical Engineering Science 84 (2012), S. 602–611. issn:
00092509. doi: 10.1016/j.ces.2012.08.041.

[52] Nexant and Los Alamos National Laboratory. Simteche Hydrate CO2
Capture Process. 2006. doi: 10.2172/915435.

[53] Daria Surovtseva, Robert Amin und Ahmed Barifcani. „Design and ope-
ration of pilot plant for CO2 capture from IGCC flue gases by combined
cryogenic and hydrate method“. In: Chemical Engineering Research and
Design 89.9 (2011), S. 1752–1757. issn: 02638762. doi: 10.1016/j.
cherd.2010.08.016.

[54] Xiaolin Wang, Fengyuan Zhang und Wojciech Lipiński. „Research pro-
gress and challenges in hydrate-based carbon dioxide capture applica-
tions“. In: Applied Energy 269 (2020), S. 114928. issn: 03062619. doi:
10.1016/j.apenergy.2020.114928.

[55] E. Dendy Sloan. „Fundamental principles and applications of natural
gas hydrates“. In: Nature 426.6964 (2003), S. 353–363. doi: 10.1038/
nature02135.

[56] J. H. van der Waals und J. C. Platteeuw. „Clathrate Solutions“. In: Ad-
vances in chemical physics. Hrsg. von Ilya Prigogine. Advances in Chemi-
cal Physics. New York und Chichester: John Wiley, 1959, S. 1–57. isbn:
9780470143483. doi: 10.1002/9780470143483.ch1.

[57] Stefan Arzbacher. „Micro-computed tomography of growth and decompo-
sition of clathrate hydrates“. Dissertation. Innsbruck: University of Inns-
bruck, 2020.

[58] Mani Massah u. a. „Demonstration of gas-hydrate assisted carbon dioxide
storage through horizontal injection in lab-scale reservoir“. In: The Jour-
nal of Chemical Thermodynamics 117 (2018), S. 106–112. issn: 00219614.
doi: 10.1016/j.jct.2017.09.019.

XV

https://doi.org/10.1021/acssuschemeng.8b00409
https://doi.org/10.1007/BF02699114
https://doi.org/10.1016/j.ces.2012.08.041
https://doi.org/10.2172/915435
https://doi.org/10.1016/j.cherd.2010.08.016
https://doi.org/10.1016/j.cherd.2010.08.016
https://doi.org/10.1016/j.apenergy.2020.114928
https://doi.org/10.1038/nature02135
https://doi.org/10.1038/nature02135
https://doi.org/10.1002/9780470143483.ch1
https://doi.org/10.1016/j.jct.2017.09.019


[59] S. Arzbacher, G. Huber und E. Eder. „AWS Prototypenförderung: HyC-
CC - Prototyp zur hydratbasierten kryogenen CO2- Abscheidung“. Dorn-
birn, 2020.

[60] Ponnivalavan Babu u. a. „A review of the hydrate based gas separation
(HBGS) process for carbon dioxide pre-combustion capture“. In: Energy
85 (2015), S. 261–279. issn: 03605442. doi: 10.1016/j.energy.2015.
03.103.

[61] Ikhlas Ghiat und Tareq Al-Ansari. „A review of carbon capture and uti-
lisation as a CO2 abatement opportunity within the EWF nexus“. In:
Journal of CO2 Utilization 45 (2021), S. 101432. issn: 22129820. doi:
10.1016/j.jcou.2020.101432.

[62] Farzane Pivezhani u. a. „Investigation of CO2 hydrate formation condi-
tions for determining the optimum CO2 storage rate and energy: Mode-
ling and experimental study“. In: Energy 113 (2016), S. 215–226. issn:
03605442. doi: 10.1016/j.energy.2016.07.043.

[63] Praveen Linga u. a. „A new apparatus to enhance the rate of gas hy-
drate formation: Application to capture of carbon dioxide“. In: Interna-
tional Journal of Greenhouse Gas Control 4.4 (2010), S. 630–637. issn:
17505836. doi: 10.1016/j.ijggc.2009.12.014.

[64] Xiao-Sen Li u. a. „Effects of Tetrabutyl-(ammonium/phosphonium) Salts
on Clathrate Hydrate Capture of CO 2 from Simulated Flue Gas“. In:
Energy & Fuels 26.4 (2012), S. 2518–2527. issn: 0887-0624. doi: 10.
1021/ef3000399.

[65] Adebola Adeyemo u. a. „Capture of carbon dioxide from flue or fuel gas
mixtures by clathrate crystallization in a silica gel column“. In: Interna-
tional Journal of Greenhouse Gas Control 4.3 (2010), S. 478–485. issn:
17505836. doi: 10.1016/j.ijggc.2009.11.011.

[66] Prathyusha Mekala u. a. „Effect of silica sand size on the formation ki-
netics of CO2 hydrate in porous media in the presence of pure water
and seawater relevant for CO2 sequestration“. In: Journal of Petrole-
um Science and Engineering 122 (2014), S. 1–9. issn: 09204105. doi:
10.1016/j.petrol.2014.08.017.

[67] Mingjun Yang u. a. „CO2 hydrate formation and dissociation in cooled
porous media: a potential technology for CO2 capture and storage“. In:
Environmental Science & Technology 47.17 (2013), S. 9739–9746. issn:
0013-936X. doi: 10.1021/es401536w.

XVI

https://doi.org/10.1016/j.energy.2015.03.103
https://doi.org/10.1016/j.energy.2015.03.103
https://doi.org/10.1016/j.jcou.2020.101432
https://doi.org/10.1016/j.energy.2016.07.043
https://doi.org/10.1016/j.ijggc.2009.12.014
https://doi.org/10.1021/ef3000399
https://doi.org/10.1021/ef3000399
https://doi.org/10.1016/j.ijggc.2009.11.011
https://doi.org/10.1016/j.petrol.2014.08.017
https://doi.org/10.1021/es401536w


[68] Xuebing Zhou u. a. „Multiscale analysis of the hydrate based carbon cap-
ture from gas mixtures containing carbon dioxide“. In: Scientific reports
11.1 (2021), S. 9197. doi: 10.1038/s41598-021-88531-x.

[69] Chun-Gang Xu u. a. „Hydrate-based CO2 (carbon dioxide) capture from
IGCC (integrated gasification combined cycle) synthesis gas using bubble
method with a set of visual equipment“. In: Energy 44.1 (2012), S. 358–
366. issn: 03605442. doi: 10.1016/j.energy.2012.06.021.

[70] Solmaz Rajabi Firoozabadi, Mohammad Bonyadi und Asghar Lasha-
nizadegan. „Experimental investigation of Fe3O4 nanoparticles effect on
the carbon dioxide hydrate formation in the presence of magnetic field“.
In: Journal of Natural Gas Science and Engineering 59 (2018), S. 374–
386. issn: 18755100. doi: 10.1016/j.jngse.2018.09.013.

[71] Bärbel Egenolf-Jonkmanns. „Untersuchung von Additiven zur CO2-Hy-
dratbildung“. Dissertation. Duisburg: Ruhr-Universität Bochum, 2015.

[72] Hyun Ju Lee u. a. „Gas hydrate formation process for pre-combustion
capture of carbon dioxide“. In: Energy 35.6 (2010), S. 2729–2733. issn:
03605442. doi: 10.1016/j.energy.2009.05.026.

[73] H. Ganji u. a. „Effect of different surfactants on methane hydrate formati-
on rate, stability and storage capacity“. In: Fuel 86.3 (2007), S. 434–441.
issn: 00162361. doi: 10.1016/j.fuel.2006.07.032.

[74] Kazunori Okutani, Yui Kuwabara und Yasuhiko H. Mori. „Surfactant
effects on hydrate formation in an unstirred gas/liquid system: An ex-
perimental study using methane and sodium alkyl sulfates“. In: Chemi-
cal Engineering Science 63.1 (2008), S. 183–194. issn: 00092509. doi:
10.1016/j.ces.2007.09.012.

[75] Jeong-Hoon Sa u. a. „Hydrophobic amino acids as a new class of kine-
tic inhibitors for gas hydrate formation“. In: Scientific reports 3 (2013),
S. 2428. doi: 10.1038/srep02428.

[76] Yuanhao Cai u. a. „CO 2 Hydrate Formation Promoted by a Natural
Amino Acid l -Methionine for Possible Application to CO 2 Capture and
Storage“. In: Energy Technology 5.8 (2017), S. 1195–1199. issn: 21944288.
doi: 10.1002/ente.201600731.

[77] Nguyen Hong Duc, Fabien Chauvy und Jean-Michel Herri. „CO2 capture
by hydrate crystallization – A potential solution for gas emission of steel-
making industry“. In: Energy Conversion and Management 48.4 (2007),
S. 1313–1322. issn: 01968904. doi: 10.1016/j.enconman.2006.09.024.

XVII

https://doi.org/10.1038/s41598-021-88531-x
https://doi.org/10.1016/j.energy.2012.06.021
https://doi.org/10.1016/j.jngse.2018.09.013
https://doi.org/10.1016/j.energy.2009.05.026
https://doi.org/10.1016/j.fuel.2006.07.032
https://doi.org/10.1016/j.ces.2007.09.012
https://doi.org/10.1038/srep02428
https://doi.org/10.1002/ente.201600731
https://doi.org/10.1016/j.enconman.2006.09.024


[78] H. Tajma, A. YAMASAKI und F. KIYONO. „Energy consumption esti-
mation for greenhouse gas separation processes by clathrate hydrate for-
mation“. In: Energy 29.11 (2004), S. 1713–1729. issn: 03605442. doi:
10.1016/j.energy.2004.03.003.

[79] J. P. Devlin und I. A. Monreal. „Instant conversion of air to a clathrate
hydrate: CO(2) hydrates directly from moist air and moist CO(2)(g)“. In:
The journal of physical chemistry. A 114.50 (2010), S. 13129–13133. doi:
10.1021/jp110614e.

[80] D. Blake u. a. „Clathrate hydrate formation in amorphous cometary ice
analogs in vacuo“. In: Science (New York, N.Y.) 254 (1991), S. 548–551.
issn: 0036-8075. doi: 10.1126/science.11538372.

[81] J. E. Bertie und J. P. Devlin. „Infrared spectroscopic proof of the forma-
tion of the structure I hydrate of oxirane from annealed low–temperature
condensate“. In: The Journal of Chemical Physics 78.10 (1983), S. 6340–
6341. issn: 0021-9606. doi: 10.1063/1.444563.

[82] C. Mitterdorfer, M. Bauer und T. Loerting. „Clathrate hydrate formation
after CO2-H2O vapour deposition“. In: Physical chemistry chemical phy-
sics : PCCP 13.44 (2011), S. 19765–19772. doi: 10.1039/c1cp21856e.

[83] Fouad Fleyfel und J. Paul Devlin. „Carbon dioxide clathrate hydrate
epitaxial growth: spectroscopic evidence for formation of the simple type-
II carbon dioxide hydrate“. In: The Journal of Physical Chemistry 95.9
(1991), S. 3811–3815. issn: 0022-3654. doi: 10.1021/j100162a068.

[84] VDI-Wärmeatlas: Mit 320 Tabellen. 11., bearb. und erw. Aufl. Springer
Reference. Berlin: Springer Vieweg, 2013. isbn: 978-3-642-19981-3.

[85] C. Luo, W. Ma und Y. Gong. „Design of single vertical tube falling-
film evaporation basing on experiment“. In: Journal of Loss Prevention
in the Process Industries 24.5 (2011), S. 695–698. issn: 09504230. doi:
10.1016/j.jlp.2011.06.013.

[86] Liu, Y., Xu, J., Zhang, M. „The way of liquid flow effect on heat trans-
fer for falling film evaporator“. In: Chemical Engineering & Machinery
(China) 20 (4) (1993), S. 193–197.

[87] T. Uchida u. a. „Physical Data of CO2 Hydrate“. In: Direct Ocean Disposal
of Carbon Dioxide (1995), S. 45–61.

[88] Peter Englezos. „Clathrate hydrates“. In: Industrial & Engineering Che-
mistry Research 32.7 (1993), S. 1251–1274. issn: 0888-5885. doi: 10.
1021/ie00019a001.

XVIII

https://doi.org/10.1016/j.energy.2004.03.003
https://doi.org/10.1021/jp110614e
https://doi.org/10.1126/science.11538372
https://doi.org/10.1063/1.444563
https://doi.org/10.1039/c1cp21856e
https://doi.org/10.1021/j100162a068
https://doi.org/10.1016/j.jlp.2011.06.013
https://doi.org/10.1021/ie00019a001
https://doi.org/10.1021/ie00019a001


[89] John J. Carroll, John D. Slupsky und Alan E. Mather. „The Solubility of
Carbon Dioxide in Water at Low Pressure“. In: Journal of Physical and
Chemical Reference Data 20.6 (1991), S. 1201–1209. doi: 10.1063/1.
555900.

[90] Lester Haar, John S. Gallagher und George S. Kell. NBS/NRC Steam
Tables: Thermodynamic and transport properties and computer programs
for vapor and liquid states of water in SI units. Washington: Hemisphere
Publ. Corporation, 1984. isbn: 0-89116-353-0.

[91] T. R. Rettich, Rubin Battino und Emmerich Wilhelm. „Solubility of gases
in liquids. XVI. Henry’s law coefficients for nitrogen in water at 5 to
50°C“. In: Journal of Solution Chemistry 13.5 (1984), S. 335–348. issn:
0095-9782. doi: 10.1007/BF00645706.

[92] Schweizer. Spannungen in einer Rohrleitung. 10.01.2022. url: https:
//www.schweizer-fn.de/rohr/festigkeit/festigkeit.php.

[93] Bruno Assmann. Festigkeitslehre: Mit 21 Tabellen und 86 Beispielen. 15.,
überarb. Aufl. Bd. Bd. 2. Oldenbourg Lehrbücher für Ingenieure. Mün-
chen: Oldenbourg, 2003. isbn: 3-486-25963-6.

[94] Ulrich Fischer, Roland Gomeringer, Max Heinzler, Roland Kilgus. Tabel-
lenbuch Metall: XXL - das Medienpaket mit Formelsammlung und CD.
44., neu bearbeitete Aufl. Europa-Fachbuchreihe für Metallberufe. Haan-
Gruiten: Verl. Europa-Lehrmittel, 2008. isbn: 978-3-8085-1724-6.

XIX

https://doi.org/10.1063/1.555900
https://doi.org/10.1063/1.555900
https://doi.org/10.1007/BF00645706
https://www.schweizer-fn.de/rohr/festigkeit/festigkeit.php
https://www.schweizer-fn.de/rohr/festigkeit/festigkeit.php


Anhang

Zu der als Schwachstelle identifizierten Stelle (Ø72 mm) am Zylinderbauteil
wird hiermit der Festigkeitsnachweis aufgeführt. Der Innendurchmesser beträgt
63 mm.

Aus der Kesselformel [92] gilt für die Tangentialspannung

σt = pi ·
r2i

r2a − r2i
·
(
r2a
r2x

+ 1

)
an der Innenseite

σti = 5 MPa · (31, 5 mm)2

(36 mm)2 − (31, 5 mm)2
·
(

(36 mm)2

(31, 5 mm)2
+ 1

)
= 37, 7 MPa

und der Außenseite

σta = 5 MPa · (31, 5 mm)2

(36 mm)2 − (31, 5 mm)2
· 2 = 32, 7 MPa.

Es gilt für die Radialspannung

σr = pi ·
r2i

r2a − r2i
·
(
r2a
r2x
− 1

)
an der Innenseite

σri = 5 MPa · (31, 5 mm)2

(36 mm)2 − (31, 5 mm)2
·
(

(36 mm)2

(31, 5 mm)2
− 1

)
= 5 MPa.

Für die Axialspannung ergibt sich

σa =
pi · r2i − pa · r2a

r2a − r2i

XX



=
5 MPa · (31, 5 mm)2 − 0, 1 MPa · (36 mm)2

(36 mm)2 − (31, 5 mm)2
= 15, 9 MPa.

Für die Vorliegende Geometrie muss ein Kerbzuschlag für die Axialspannung
(σa) von αK ≈ 3,5 berücksichtigt werden [93, S. 395]. Aus der Vergleichsspan-
nung

σv =
√
σ2
t + σ2

r + σ2
a − σt · σr − σt · σa − σr · σa

ergibt sich an der Innenseite eine Spannung von

σv =
√

37, 72 + 52 + (3, 5 · 15, 9)2 − 37, 7 · 5− 37, 7 · (3, 5 · 15, 9)− 5 · (3, 5 · 15, 9) MPa

= 44, 5 MPa

und an der Außenseite eine Spannung von

σv =
√

32, 72 + (3, 5 · 15, 9)2 − 32, 7 · (3, 5 · 15, 9) MPa = 48, 5 MPa.

Der verwendete Stahl X5CrNi18-10 (Werkstoffnummer 1.4301) hat eine Streck-
grenze von 210 MPa [94, S. 136]. Damit beträgt der Sicherheitsfaktor

S =
210 MPa

48, 5 MPa
= 4, 33.
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