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Abstract

Conventional temperature swing adsorption (TSA) is mainly applied for fine purification and
removal of trace contaminants. The long cycle times of conventional TSA processes are not
advantageous from the standpoint of economical bulk separation. In order to overcome this
drawback, indirectly heated and cooled adsorbers, such as tube bundle adsorbers, were devel-
oped. A heat transfer fluid is used to heat up and to cool down the adsorbers. Since shorter
cycle times can be realized with this concept, bulk separation becomes economically feasible.
In this work, a quasi-continuous TSA process to remove CO, from an N»/CO, mixture with a
three adsorber pilot plant is established. This process is able to separate high amounts of CO,
and to produce a nearly CO, free product stream. In particular, there is no limitation on the
CO, feed concentration.

The amount of purge gas has a significant influence on the performance, as most CO; is
desorbing during the purge step. Depending on the purge gas flow, either the CO, capacity
or the N, recovery can be increased.

At low heat transfer fluid flows, the adsorbent can not be totally heated or cooled during the
given time. Nevertheless, the adsorbent is further heated up during the following purge step. As
a result, the regeneration takes place at nearly the same temperature thus, the effect of the heat
transfer fluid flow on the process performance is minor.

The combination of pressure and temperature swing can increase the Ny recovery without
decreasing the CO, capacity. The highest recovery rate can be achieved with a recycle of the tail
gas. During the recycle step, the N, from the tail gas can be recovered partly. Moreover, as the
CO, concentration of the recycle gas is increased, the equilibrium adsorbent loading increases
additionally. As a result, the feed capacity remains on a similar level compared to the process
without tail gas recycle.

The experimentally determined data are taken to validate and to adjust a 2D simulation model.
For the validation, the CO, desorption, the N, recovery rate as well as the axial temperature
profile are compared. The implemented adsorption kinetics are validated using breakthrough
experiments. For the cyclic process, the simulation and the experiments show the same trend: a
residual CO, loading is built up during the initial cycles due to the incomplete desorption. The
simulated temperature inside the adsorbent bed is well reflected during the whole cycle. Con-
sidering the dead volume of the experimental set-up in the model, the simulation describes the
CO, desorption correctly. The successful model validation can be seen in the good agreement

between simulation and experimental results.
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Moreover, parameter studies on the influence of the adsorption pressure, adsorption temperature
and the flow direction of the heat transfer fluid on the process performance are conducted. The
adsorption pressure as well as the flow direction of the heat transfer fluid have only a minor
influence. The higher the adsorption temperature, the lower the temperature difference between
adsorption and desorption. Thus, the working capacity decreases and so the N, recovery rate.

The developed process is successfully tested and simulated for the removal of CO, from an
N,/CO, mixture. The application of the process could therefore be expanded to different gases
in future works. The development of new adsorbent, e.g. with an increased thermal conductivity

can increase the performance.
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1 Einleitung

1.1 Motivation

Im Zuge des Kyoto-Protokolls [1] und des Pariser Ubereinkommens zum weltweiten Klima-
schutz werden verschiedene Mdglichkeiten speziell zur Reduktion des CO,-Ausstol3es unter-
sucht. Ziel ist es, den Treibhauseffekt und somit die Erwdrmung der Erde auf 2 °C zu begrenzen,
bezogen auf die vorindustrielle Zeit. [2] CO, besitzt mit ca. 80 % den groBten Anteil an emit-
tierten klimaschidlichen Gasen pro Jahr [3]. Speziell durch den Einfluss des Menschen wird der
CO,-Haushalt der Erde spiirbar beeinflusst. Dies zeigt sich an der angestiegenen CO,-Menge
in der Atmosphire, die von ca. 300 Vppm vor der Industrialisierung auf aktuell tiber 400 Vppm
angestiegen ist [4].

Der Zusammenhang zwischen Industrialisierung und CO,-Gehalt in der Atmosphére wird in
Abbildung 1.1 verdeutlicht.
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Abbildung 1.1: Entwicklung der CO,-Konzentration in der Atmosphére und emittierte
CO,-Menge (in Anlehnung an [4]).

Es gibt verschiedene Ansidtze um den CO,-Ausstoll zu reduzieren: Erhohung von Wirkungs-

graden, Vermeidung des CO,-Ausstof3es oder das Abtrennen und Speichern von entstandenem

1
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CO» (engl.: Carbon Capture and Storage, kurz: CCS). Alternativ kann das CO, als Basische-
mikalie eingesetzt werden (engl.: Carbon Capture and Utilization, kurz: CCU). [5, 6] Im Zuge
von CCS und CCU werden diverse Trennverfahren zum Abtrennen von CO, aus Abgasstromen
untersucht, modifiziert und neu entwickelt. Hierbei zeigt sich die Adsorption als Trenntechnik
mit groBem Potential. [7, 8]

Adsorptionsverfahren werden typischerweise nach der Art der Adsorbensregenerierung einge-
teilt. Grof3technische Bedeutung haben vor allem die Temperaturwechsel- (engl.: Temperature
Swing Adsorption, kurz: TSA) und die Druckwechseladsorption (engl.: Pressure Swing Ad-
sorption, kurz: PSA). Prinzipiell kann mit beiden Methoden CO, aus Abgasstromen abgetrennt
werden. [9] Der Fokus im Folgenden liegt auf der TSA.

TSAs werden iiblicherweise zur Abtrennung stark adsorbierender Komponenten eingesetzt,
wie Wasser oder CO,. Bei einer klassischen TSA erfolgt die Regenerierung des Adsorbens
durch Temperaturerh6hung. Zum Aufheizen, bzw. zum Abkiihlen des Adsorbens, durchstromt
temperiertes Regeneriergas das Adsorbens. Als Regeneriergas dient ein Teil des gereinigten
Produkts, Stickstoff oder ein Inertgas. Da die Adsorption ein diskontinuierliches Verfahren ist,
sind mindestens zwei Adsorber nétig, um einen quasi-kontinuierlichen Betrieb zu erméglichen.
Ein Adsorber befindet sich im Adsorptionsschritt und iibernimmt die eigentliche Trennaufgabe,
wihrend der andere Adsorber regeneriert wird. Aufgrund der iiblicherweise limitierten Rege-
neriergasmenge und der geringen Wirmeleitfahigkeit konventioneller Adsorbentien dauert die
Temperierung des Adsorbens relativ lange. Dadurch ergeben sich Zykluszeiten von mehreren
Stunden bis Tagen. Als Konsequenz werden TSAs iiblicherweise nur zur Abtrennung von Spu-
renkomponenten oder zur Feinreinigung eingesetzt. [9, 10] Die Zykluszeiten miissen signifikant
reduziert werden, um eine TSA auch zur Abtrennung hoherer Konzentrationen, wie bei CCS
oder CCU gefordert, wirtschaftlich einsetzen zu konnen. Mit diesem Ziel wurden neue TSA-
Verfahren entwickelt, welche den Einsatz einer TSA zur CO,-Abtrennung aus Rauchgasen erst
ermoglichen.

Generell lassen sich zwei verschiedene Konzepte zur Reduktion der Zykluszeit unterschei-
den: Elektrothermische Temperaturwechseladsorption (engl.: Electrothermal Swing Adsorpti-
on, kurz: ESA) und indirekt temperierte Adsorber. Bei beiden Methoden ist die Temperierung
unabhiingig von der Regeneriergasmenge. Durch die Entkopplung kénnen Heiz- und Kiihlzeiten
und folglich die komplette Zykluszeit deutlich reduziert werden. [8] Bei einem ESA-Prozess
wird das Adsorbens indirekt aufgeheizt indem eine Spannung angelegt wird [11] oder durch Mi-
krowellen [12]. Fiir die Induktionsdesorption ist zwingend ein elektrisch leitfihiges Adsorbens
notig. Ein weiterer Nachteil ist, dass nur der Heizschritt indirekt durchgefiihrt werden kann,
nicht aber der Kiihlschritt. Zur Kiihlung des Adsorbens wird nach wie vor ein Regeneriergas
benotigt. [8] Im Gegensatz dazu erfolgt die Adsorbenstemperierung bei einer indirekten TSA
iber ein Wirmetrdgerfluid, welches nicht in direktem Kontakt mit dem Adsorbens steht. Prinzi-

piell existieren bei diesem Verfahren zwei verschiedene Zonen: Eine fiir das Wirmetrdgerfluid
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und eine fiir das Adsorbens und Prozessgas. Zwischen den Zonen ist kein Stofftransport mog-
lich, einzig Wirmeiibertragung tritt auf. Dieser indirekte Warmetransport kann mittels Rohr-
biindelwirmetibertrager oder strukturierter Adsorbentien, wie z.B. Hohlfasern [13], realisiert
werden. Bei Rohrbiindeladsorbern kann sich das Adsorbens sowohl in den Rohren [14], als
auch im Mantelraum [15] befinden. Die Rohre konnen mit Finnen versehen werden, um den

Wirmeiibergang zu erhohen [15]. Dieser Aufbau ermdglich eine Verkiirzung des Heiz- sowie
des Kiihlschritts und ermoglicht zusitzlich die Abfuhr der freiwerdenden Adsorptionswérme
wihrend des Adsorptionsschritts. Da die Adsorption ein exothermer Prozess ist, wird Energie
in Form von Wirme frei. Ohne die indirekte Kiihlung wéhrend der Adsorption kann sich das
Adsorbens, in Abhingigkeit des Stoffsystems und der Konzentration der abzutrennenden Kom-
ponente, signifikant erwidrmen. Als Konsequenz reduziert sich die Arbeitsbeladung. [16-18]
Speziell bei der Abtrennung héherer Gehalte, wie bei CCS oder CCU, ist dieser Aspekt nicht
zu vernachlissigen. Abbildung 1.2 zeigt ein Schema einer 3-Adsorber-TSA mit indirekt beheizt

und gekiihlten Adsorbern, wie in der vorliegenden Arbeit eingesetzt.
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— — =

Purified gas
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Abbildung 1.2: TSA mit indirekt temperierten Rohrbiindeladsorbern fiir die
CO,-Abtrennung aus Rauchgasen [19].

Verschiedene Forschergruppen zeigen, dass die beschriebenen neuen TSA-Konzepte fiir den
Einsatz zur CO,-Abtrennung aus Rauchgasen geeignet sind [17-23]. Den groBten Einfluss hat
die Regeneriertemperatur [15, 19, 22, 24] und die Spiilgasmenge [24], die bendtigt wird, um das
desorbierte CO, aus dem Adsorber auszutragen. Es wird zudem gezeigt, dass sich durch eine
geeignete Prozessfithrung und Verschaltung mehrerer Adsorber eine sehr hohe CO,-Ausbeute
bei hoher Reinheit erzielen ldsst [20]. Der spezifische Energiebedarf fiir die CO,-Abtrennung



1 Einleitung

mittels TSA liegt unterhalb des Energiebedarfs konventioneller Prozesse, wie z.B. einer Amin-
wische [19, 20, 25].

Neben der CO,-Abtrennung aus Abgasstromen konnen diese neuen TSA-Verfahren auch fiir
andere Trenn- und Reinigungsaufgaben eingesetzt werden. Sircar [14] beschreibt die CO;- und
H5O-Abtrennung aus Luft. Clausse et al. [26] trennen fliichtige organische Verbindungen (engl.:
volatile organic compounds, kurz: VOC) aus Abgasstromen mittels einer indirekt temperierten
TSA ab. Weitere Beispiele sind die CO,-Abtrennung aus Erdgas [27] oder die CO,-Entfernung
aus Synthesegas [28]. Alternative Verfahren, wie z.B. die Aminwische, oder eine PSA kon-
nen diese Trennaufgabe ebenfalls bewerkstelligen, jedoch fdllt die CO,-reiche Fraktion auf
niedrigem Druck an. Zur anschlieenden stofflichen Nutzung oder zur Sequestration ist eine
energieintensive Verdichtung des Kohlenstoffdioxids erforderlich. Zudem entfillt bei Adsorpti-

onsverfahren der Umgang mit Chemikalien.

1.2 Aufgabenstellung

Ziel der vorliegenden Arbeit ist die Weiterentwicklung eines TSA-Verfahrens, um ein CO,-
freies Produkt zu erzeugen. Auf Basis der in der Literatur beschriebenen indirekten TSA-
Verfahren soll ein quasi-kontinuierlicher Prozess entwickelt werden. Ein Beispiel liefert Salazar
Duarte, der ein TSA-Verfahren mit indirekt temperierten Adsorbern zur CO,-Abtrennung aus
Rauchgasen untersuchte. Zusitzlich wurde in seiner Arbeit ein mathematisches Modell zur
Beschreibung des TSA-Prozesses erstellt. Hierfiir wurde der Wirmetransport in der Adsorbens-
schiittung detailliert untersucht. [29]

Mithilfe einer Pilotanlage soll CO, aus einem N,/CO,-Gemisch abgetrennt werden. Zuerst gilt
es die Pilotanlage in Betrieb zu nehmen und die Steuerung inklusive der Regelparameter zu
parametrieren. AnschlieBend wird der entwickelte Prozess optimiert. In geeigneten Parameter-
studien soll der Einfluss auf die Ny-Ausbeute und die Feedkapazitit experimentell untersucht
werden.

Die experimentellen Daten werden verwendet, um das bestehende Simulationsmodell von Sa-
lazar Duarte [29] an die Prozessbedingungen anzupassen, zu erweitern und zu validieren. In das
Modell soll das entwickelte Taktschema und ein geeignetes Koadsorptionsmodell implementiert
werden.

Die vorliegende Arbeit gliedert sich in folgende Abschnitte:
e Kapitel 1: Uberblick iiber den Stand der Technik und der Aufgabenstellung.

e Kapitel 2: Vorstellung der Grundlagen der Adsorption sowie der Basis fiir die mathema-

tische Beschreibung des Adsorptionsprozesses.
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Kapitel 3: Beschreibung des Aufbaus der Versuchsanlage und die Versuchsdurchfiihrung.
Die Versuche gliedern sich in Aufheiz- und Abkiihlversuche ohne Durchstromung, Auf-

nahme einer Durchbruchskurve und den zyklischen 3-Adsorberprozess.

Kapitel 4: Erkldrung des Aufbaus des Simulationsmodells und der zugrundeliegenden
Gleichungen inklusive der Randbedingungen.

Kapitel 5: Darstellung der experimentellen Ergebnisse und Diskussion.

Kapitel 6: Modellvalidierung durch Vergleich der experimentellen Ergebnisse mit denen
der Simulation. Unterteilung in Untersuchung des Wirmetransports, der Durchbruchs-

kurve und den zyklischen Prozess.

Kapitel 7: Parameterstudie zum Einfluss des Adsorptionsdrucks, der Adsorptionstempe-
ratur und der Stromungsrichtung des Wirmetrdgerfluids mithilfe des validierten Simula-
tionsmodells. Vergleich der N,-Ausbeute und der CO,-Feedkapazitiit.

Kapitel 8: Zusammenfassung der Arbeit und einen Ausblick iiber potentielle, zukiinftige

Forschungsthemen.
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2.1 Adsorption

In diesem Kapitel werden die Grundlagen der Adsorption sowie die wichtigsten Fachbegriffe
erklart. Des Weiteren werden einige typische Adsorbentien, das Adsorptionsgleichgewicht und
auch die Kinetik der Adsorption beschrieben. Viele Aspekte gelten sowohl fiir die Gas- als
auch die Fliissigphasenadsorption. Der Fokus dieser Arbeit liegt jedoch ausschlieflich auf der
Gasphasenadsorption.

2.1.1 Grundlagen

Die Adsorption beschreibt die Anlagerung eines Atoms oder Molekiils aus der Gas- oder
Fliissigphase an einen Feststoff. Die Umkehrung dieses Vorgangs nennt sich Desorption. Ab-
bildung 2.1 zeigt einen Ausschnitt der Feststoffoberfliche und verdeutlicht die im folgenden
genannten Begriffe. Prinzipiell wird zwischen Physisorption und Chemisorption unterschieden.
Die Bindung bei der Physisorption beruht auf intermolekularen Kriften, wie van-der-Waals-
Wechselwirkungen oder Dipolkrifte. Im Gegensatz dazu geht das Fluid bei der Chemisorption
eine chemische Bindung mit dem Feststoff ein und ist somit deutlich stirker gebunden. Bei
dem Feststoff handelt es sich iiblicherweise um ein poroses Material mit einer hohen spezifi-
schen Oberfliche, welches als Adsorbens bezeichnet wird. Befindet sich das zu adsorbierende
Molekiil noch in der gasformigen Phase wird es als Adsorptiv bezeichnet; Nach der Adsorption
als Adsorpt. Das Adsorpt zusammen mit dem Adsorbens bildet das Adsorbat. Bei der Adsorp-
tion wird Energie in Form von Wirme frei, da es sich um einen exothermen Prozess handelt.

Diese Energie wird als Adsorptionsenthalpie bezeichnet und dient als Mal3 der Bindungsstirke.

[30-32]
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Abbildung 2.1: Begriffsdefinition bei der Adsorption (in Anlehnung an [10]).

Wihrend den Adsorptionsprozessen liegt ein komplexes Zusammenspiel von Stoff- und Wiir-
metransportvorgingen vor. Abbildung 2.2 zeigt die einzelnen Stofftransportvorgéinge aus der
Bulkphase bis an die innere Oberfliche eines porosen Adsorbenspartikels. Zusétzlich ist die

Abfuhr der freiwerdenden Adsorptionswirme dargestellt.

Bulk Fluid Phase

Particle / Adsorbent

S Fluid/Solid g
~ . Boundary Layer _ _ -~

Abbildung 2.2: Stoff- und Wirmetransport bei der Adsorption (in Anlehnung an [10]).

Die einzelnen Teilschritte aus Abbildung 2.2 sind:

1 — 2 : AuBerer Stofftransport: Konvektiver und diffusiver Stofftransport des Adsorptivs
aus der Bulkphase an die Grenzschicht um das Adsorbenspartikel.

2 — 3: Stofftransport in der Grenzschicht: Diffusiver Stofftransport durch die Grenz-
schicht an die Oberfliche des Adsorbenskorns (Filmdiffusion).

3 — 4: Innerer Stofftransport: Diffusiver Stofftransport in den Poren. Uberlagerung ver-
schiedener Diffusionsmechanismen, wie Knudsendiffusion, freie Gasdiffusion, Oberfla-

chendiffusion, viskose Stromung und interkristalliner Diffusion, anschlieend Adsorption

7
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und Bildung des Adsorbatkomplexes unter Freisetzung der Adsorptionsenthalpie. Eine
detaillierte Erlduterung der einzelnen Diffusionsmechanismen erfolgt in Kapitel 2.1.5.

4 — 5: Wirmetransport im Partikel: Abfuhr der freiwerdenden Adsorptionswidrme durch

Wirmeleitung im Adsorbenspartikel an die Grenzschicht.

5 — 6: Wirmetransport in der Grenzschicht: Warmeleitung durch die Grenzschicht um

das Adsorbenskorn.

6 — 7: AuBerer Wiirmetransport: Abtransport der thermischen Energie von der Grenz-
schicht in die Bulkphase mittels Konvektion und Strahlung.

Bei der Desorption laufen die einzelnen Schritte aus Abbildung 2.2 in umgekehrter Reihenfolge
ab. Ad- und Desorption stehen bei Adsorptionsprozessen im thermodynamischen Gleichge-
wicht. [10, 33]

In der Adsorbensschiittung tritt parallel zur Wirmeiibertragung durch Konvektion, Wérme-
strahlung auf. Bei Adsorptionsprozessen wird der Warmetransport durch Strahlung tiblicher-
weise nicht beriicksichtigt. Aufgrund der geringen Temperaturdifferenzen in der Adsorbens-
schiittung, wodurch benachbarte Adsorbenspartikel annihernd dieselbe Temperatur besitzen,
ist der Einfluss der Wiarmestrahlung im Vergleich zur konvektiven Warmeiibertragung vernach-
lassigbar. [33]

2.1.2 Prozesse

Aufgrund ihres exothermen Charakters zihlt die technische Adsorption zu den thermischen
Trennverfahren. Generell werden Adsorptionsprozesse in der Industrie zur Gastrennung und
-reinigung eingesetzt. Da die Adsorption ein diskontinuierliches Verfahren ist, sind mindestens
zwel Adsorber notig, um einen quasi-kontinuierlichen Prozess zu realisieren. Mindestens ein
Adsorber befindet sich im Adsorptionsschritt, in dem die abzutrennende Komponente adsor-
biert. Das Adsorbens der anderen Adsorber wird wihrenddessen regeneriert, was bedeutet,
dass die adsorbierten Komponenten wieder desorbieren. Die Methode der Adsorbensregene-
rierung liefert eine géngige Grundlage zur Klassifizierung von Adsorptionsprozessen. Es wird
zwischen Temperaturwechsel-, Druckwechsel und Konzentrationswechseladsorptionsanlagen
(engl.: Concentration Swing Adsorption, kurz: CSA) unterschieden. [9] Des Weiteren existieren
Verfahren, welche verschiedene Regeneriermechanismen kombinieren, z.B. Druck- und Tem-
peraturwechsel (PTSA-Verfahren) [34].

Bei einer konventionellen TSA erfolgt die Regenerierung des Adsorbens bei deutlich hohe-
rer Temperatur als die Adsorption. Das Auftheizen des Adsorbens erfolgt durch ein heilles
Regeneriergas, z.B. gereinigtes Produkt, Stickstoff oder ein Inertgas, welches den Adsorber

durchstromt. AnschlieBend wird kaltes Regeneriergas durch den Adsorber geleitet, um das

8
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Adsorbens wieder abzukiihlen. Das Regeneriergas hat nicht nur die Aufgabe der Temperierung
des Adsorbens, sondern fungiert ebenfalls als Spiilgas, d.h. spiilt die desorbierten Komponenten
aus dem Adsorber. [9, 35] Unter speziellen Voraussetzungen kann der Kiihltakt ohne negative
Folgen entfallen und direkt nach dem Heizschritt mit der Adsorption begonnen werden [36].
Aufgrund der tiblicherweise limitierten Regeneriergasmenge dauert der Regenerierschritt relativ
lange, so dass Zykluszeiten von 8-12 Stunden resultieren. Durch diese langen Zykluszeiten
ist ein TSA-Prozess nur fiir die Abtrennung von Spurenkomponenten oder Verunreinigungen
im unteren Prozentbereich wirtschaftlich [10]. Miissen grolere Mengen abgetrennt werden
wird mehr Adsorbens bendtigt, um die geforderte Produktreinheit zu gewdéhrleisten. Folglich
sind ebenfalls eine hohere Regeneriergasmenge oder lingere Regenerierzeiten das Resultat.
Des Weiteren wird bei der Adsorption hoherer Gehalte eine nennenswerte Adsorptionswirme
freigesetzt, die das Adsorbens erwidrmt und somit die Adsorbenskapazitit reduziert. Dies fiihrt
wiederum zu groleren Adsorbensmengen.

Ublicherweise werden TSAs zur Abtrennung stark adsorbierender Komponenten oder zur Fein-
reinigung eingesetzt. Grole Anwendung finden sie in der Gastrocknung und CO,-Abtrennung,
z.B. vor kryogenen Luftzerlegern. Abbildung 2.3 zeigt einen vereinfachten Aufbau und ein

Taktschema eines 2-Adsorber TSA-Prozesses.

Feed
> Restgas | Adsorber
1 [HGiZER] Kithlen
R - 2
e > SR Koven
| |
& | | | | | |
0.00 0.25 0.50 0.75 1.00
Normierte Zykluszeit / -
Produkt (b) Taktschema eines 2-Adsorber TSA-Prozesses.

(a) Aufbau einer klassischen TSA.

Abbildung 2.3: Aufbau und Taktschema eines einfachen TSA-Prozesses (in Anlehnung an
[9, 33]).

Die Adsorptionsrichtung in Abbildung 2.3a ist von oben nach unten. Prinzipiell kann die Str6-
mungsrichtung auch umgekehrt werden, in Abhingigkeit der auftretenden Druckverluste bei
der Durchstromung. Die Regeneration findet in umgekehrter Strémungsrichtung zur Adsorption
statt. Die desorbierten Verunreinigungen werden zusammen mit dem Regeneriergas ins Restgas
geleitet. Je nach Anwendungsgebiet wird dieses Restgas einer weiteren Aufbereitung zugefiihrt
oder verworfen.

Aus dem Taktschema aus Abbildung 2.3b ist ersichtlich, dass sich die beiden Adsorber abwech-
selnd im Adsorptionsschritt oder in der Regenerierphase befinden. Durch diese Verschaltung
wird permanent Feed abgenommen und kontinuierlich gereinigtes Produkt erzeugt. Ebenso wird
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konstant Regeneriergas benotigt, um entweder zu kiihlen oder zu heizen. [9]

Bei der PSA erfolgt die Regenerierung des Adsorbens durch Druckabsenkung, welche durch
Anlegen eines Vakuums verstirkt werden kann. Ublicherweise wird zusitzlich zur Druckabsen-
kung das Adsorbens mit Produkt gespiilt, um die Desorption zu verstirken und die desorbierten
Komponenten auszutragen. Wihrend der Regeneration kann es zu einer starken Abkiihlung des
Adsorbens kommen, da die Desorption ein endothermer Prozess ist. Durch die Abkiihlung wird
das thermodynamische Gleichgewicht verschoben und so die Adsorption begiinstigt und die
Regeneration verschlechtert. Um diesen Malus einzugrenzen, werden bevorzugt Adsorbentien
mit schwachen Wechselwirkungen zwischen Adsorptiv und Adsorbens eingesetzt. Die Zyklus-
zeit ist im Vergleich zu TSA-Anlagen deutlich kiirzer und liegt im Bereich von Minuten. Dies
ermoglicht eine wirtschaftliche Bulkphasentrennung. Die bedeutendsten Anwendungsgebiete
der Druckwechseladsorption finden sich im Bereich der Wasserstoffreinigung und der nicht-
kryogenen Luftzerlegung. [33] In Abbildung 2.4 ist ein Taktschema einer PSA mit vier Adsor-
bern dargestellt.

Adsorber

1 Adsorption | El| S |E2| D | Spiilen | R2 | RI | R

2 D ‘ Spiilen ‘ R2 ‘ R1 ‘ R ‘ Adsorption ‘ El ‘ S ‘ E2
3 El | S |E2| D |Spilen |R2|RI | R | Adsorption

4 Rl | R | Adsorption | El| S |E2| D | Spiilen | R2

Abbildung 2.4: 4-Adsorber PSA-Taktschema; E = Druckausgleich, S = Spiilgasproduktion,
D = Entspannung ins Restgas, R = Druckaufbau (in Anlehnung an [9]).

Wihrend des Adsorptionsschritts wird Feedgas iiblicherweise von unten in den Adsorber ge-
leitet. Die Verunreinigungen adsorbieren und gereinigtes Produkt verldsst den Adsorber auf
der Kopfseite. AnschlieBend wird iiber vier Schritte der Druck im Adsorber abgebaut. In den
Schritten E1 und E2 (engl.: Equalization) wird die gespeicherte Produktmenge im Kopf des
Adsorbers genutzt. Hierfiir wird auf der Kopfseite Gas entnommen und in einen anderen Ad-
sorber geleitet, der sich zeitgleich im R1 bzw. R2-Schritt (engl.: Repressurization) befindet. Die
Druckabsenkung im E2 wird gestoppt, bevor die abzutrennende Komponente durchbricht. Diese
Schritte werden als Druckausgleiche bezeichnet. Durch die Druckausgleiche kann die Aus-
beute der schwicher adsorbierenden Komponenten signifikant gesteigert werden. Wird direkt
nach dem Adsorptionsschritt auf Desorptionsdruckniveau entspannen, ohne das gespeicherte
Gas zumindest teilweise zu nutzen, geht zu viel Produkt verloren. Im S-Schritt (engl.: Supply
purge) wird der Adsorber ebenfalls iiber die Kopfseite entspannt. Das abstromende Gas dient
als Spiilgas fiir den Adsorber, der sich parallel im Spiilschritt befindet. Durch diesen Spiilschritt
werden die desorbierten Komponenten aus dem Adsorber gespiilt. Wihrend des Spiilschritts
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wird der Partialdruck der abzutrennenden Komponente in der Gasphase abgesenkt und somit
das Gleichgewicht weiter in Richtung Desorption verschoben. Im D-Schritt (Dump) wird der
Adsorber nach unten auf das Regenerationsdruckniveau entspannt. Dieses abstromende Gas
wird zusammen mit dem abstromenden Gas aus dem Spiilschritt als Restgas zusammengefasst.
Dieses Restgas wird zum Beispiel bei einer Hy-PSA iiblicherweise thermisch verwertet. Im
Anschluss an den Spiiltakt folgt der Druckaufbau. In den Takten R1 und R2 wird der Druck
durch das abstromende Gas aus den E1- und E2-Takten erhoht. Im finalen R-Takt wird entweder
Feed oder gereinigtes Produkt zugefiihrt, um anschliefend wieder auf Adsorptionsdruckniveau
zu gelangen. Anschlieend kann der Zyklus von Neuem mit dem Adsorptionsschritt beginnen.
Die drei anderen Adsorber durchlaufen zeitversetz dieselbe Sequenz. [9]

Bei einer CSA erfolgt die Desorption der adsorbierten Komponenten durch Verdringung. Ein
Bespiel hierfiir ist die Regeneration mittels Wasserdampf. Nahezu alle gebrduchlichen Adsor-
bentien besitzen eine sehr hohe Wasseraffinitit, d.h. Wasser wird bevorzugt adsorbiert. Durch
die Wasseradsorption werden bereits adsorbierte Komponenten verdriangt und gehen in die
Gasphase iiber. Anschliefend muss in diesem Fall das Wasser wieder desorbiert werden, bevor

der Adsorber wieder in den Adsorptionsschritt wechseln kann. [10, 35]

2.1.3 Adsorbentien

Die geeignete Wahl der Adsorbentien entscheidet maf3geblich iiber die Trennleistung des Ad-
sorptionsprozesses. Da die Adsorption nur auf der Oberfldche stattfindet werden iiblicherweise
porose Materialien mit einer gro3en spezifischen Oberfliche eingesetzt. Je nach Trennaufgabe
gibt es verschiedene Anforderungen an die Adsorbentien. Generell sind eine hohe mechanische,
thermische und chemische Stabilitit sowie eine hohe Selektivitét bei geringen Kosten gefordert.
Des Weiteren soll das Adsorbens eine gute Kinetik der abzutrennenden Komponente, einen
definierten Partikel- und Porendurchmesser aufweisen. In technischen Adsorptionsprozessen
werden héufig verschiedene Adsorbentien kombiniert, so dass jede Schicht eine spezifische
Trennaufgabe iibernimmt. [31]

Speziell der Porendurchmesser spielt fiir Adsorptionsprozesse eine entscheidende Rolle. Die
PorengrofBe beeinflusst die Kinetik, sprich die Geschwindigkeit der Adsorption. Des Weiteren
kann aufgrund des Verhiltnisses von Poren- zu Molekiildurchmesser eine Gastrennung erfol-
gen. [37] GemiB der internationalen Union fiir reine und angewandte Chemie (IUPAC) lassen

sich die Poren in drei verschiedene Klassen einteilen, siehe Tabelle 2.1.
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Tabelle 2.1: IUPAC-Klassifizierung nach Porendurchmesser [38].

Porenklasse Porendurchmesser / nm

Mikroporen <2.0
Mesoporen 2.0-50
Makroporen > 50

Im Folgenden werden die wichtigsten technischen Adsorbentien vorgestellt.

2.1.3.1 Zeolithe

Zeolithe, auch Molekularsieb genannt, sind pordse Feststoffe aus kristallinen Alumosilicate. Sie
bestehen hauptsdchlich aus AlOy4- und SiOy4-Tetraedern. Diese Primirbausteine werden iiber ein
Sauerstoffion zu Sekundirbausteinen verbunden. So konnen beispielsweise acht Tetraeder zu
einer Wiirfelstruktur kombiniert werden. Die negative Ladung der AlO4-Tetraeder wird durch
ein Metallkation kompensiert. Neben Calcium-, Kalium- oder Natriumkationen ist Wasser in
Form von Kristallwasser im Komplex gebunden.

Abbildung 2.5 zeigt Beispiele verschiedener Sekundirbausteine. Fiir eine vereinfachte Dar-
stellung werden nur jeweils die Aluminium- und die Siliziumatome der primdren Bausteine
dargestellt. Die Sauerstoffatome liegen jeweils in der Nihe der Mitte auf einer Kante. [39]

Wiirfel Hexagon Kubooktaeder

Abbildung 2.5: Vereinfachte Darstellung dreier Sekundirbausteine. Knotenpunkte stehen
jeweils fiir ein Al- oder Si-Atom. Die verbindenden O-Atome sind nicht dargestellt. [39]

Durch Verkniipfung der Sekundirbausteine aus Abbildung 2.5 lassen sich wiederum neue Ki-
figstrukturen erzeugen. Werden beispielsweise acht Kubooktaeder iiber die quadratischen Fli-
chen mit Wiirfeln zusammengefiigt, so ergibt sich eine Wiirfelstruktur die als Zeolith-Kristall
Typ A bezeichnet wird. Beim Typ X und Y sind die sechseckigen Fldchen der Kubooktaeder
mittels hexagonaler Prismen verbunden. Die Kéfigstrukturen des Typ A und X bzw. Y sind in
Abbildung 2.6 graphisch dargestellt.
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Abbildung 2.6: Struktur eines a) Zeolith Typ A und b) Zeolith Typ X und Y [39].

Das Si/Al-Verhiltnis liegt bei einem Typ A Zeolithen zwischen 1 und 6. Die Kationen be-
stimmen jeweils die Porengrofle. Anhand dieser Porengrof8e werden verschiedene A-Typen
definiert: 3A, 4A und 5A sind die am héufigsten eingesetzten. Tabelle 2.2 zeigt eine Ubersicht
gebriuchlicher Zeolithtypen, deren Kation und charakteristischen Porendurchmesser.

Einziger Unterschied zwischen Typ X und Y ist ihr Si/Al-Verhiltnis; sie besitzen dieselbe
Kifigstruktur. Beim Typ X liegt ein Si/Al-Verhiltnis von 1 — 1.5 vor, wohingegen beim Typ
Y das Verhiltnis groBer 1.5 ist. Verglichen zum Typ A besitzen diese Zeolithe deutlich groere
Porenoffnungen. Durch Ionenaustausch kann die Selektivitit maBBgeblich modifiziert werden.
[9, 39]

Tabelle 2.2: Ubersicht relevanter Zeolithe in der Adsorptionstechnik [9]

Typ Kation Effektiver Porendurchmesser / nm

3A K* 0.29
4A  Na* 0.38
5A Ca?t 0.44
10X Ca?* 0.80
13X Na* 0.74
Y Na* 0.80

Fiir die technische Anwendung in Adsorptionsprozessen werden die Zeolithkristalle mithilfe
eines Binders zu Kugeln oder Pellets geformt. Je nach Trennaufgabe, bzw. in Abhingigkeit
des kritischen Molekiildurchmessers der abzutrennenden Komponente, ist ein entsprechender
Zeolith auszuwdihlen. Neben der Adsorption werden Zeolithe als Katalysator und als lonenaus-

tauscher in Waschmitteln zur Wasserenthértung eingesetzt [10].
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2.1.3.2 Kohlenstoffhaltige Adsorbentien

Aktivkohlen und Kohlenstoffmolekularsiebe konnen als kohlenstoffhaltige Adsorbentien zu-
sammengefasst werden. Aktivkohlen bestehen zum groften Teil aus Kohlenstoff und weisen ein
breites Porenspektrum bei einer hohen spezifischen Oberfliche auf. Die Herstellung erfolgt aus
Nussschalen, Torf, Holz-, Braun- oder Steinkohle. Fiir die Anwendung in Adsorptionsanlagen
werden Granulate oder Pellets verwendet. Typische Einsatzgebiete liegen in der Abtrennung
von Losemitteln, Kohlenwasserstoffen, CO, oder schwefelhaltige Komponenten.
Kohlenstoffmolekularsiebe werden durch eine spezielle Nachbehandlung der Aktivkohle her-
gestellt. Durch diesen Herstellprozess ergeben sich Porendurchmesser in einem definierten
Bereich. Nur die Molekiile mit einem kleineren Molekiildurchmesser als der Porendurchmesser
konnen adsorbieren. Folglich kann eine Trennung aufgrund des Molekiildurchmessers erfol-
gen. Dies wird als Molekularsiebeffekt bezeichnet. Durch diese spezielle Eigenschaft konnen
Kohlenstoffmolekularsiebe zum Beispiel fiir die Gewinnung von Stickstoff aus Luft eingesetzt
werden. [10]

2.1.3.3 Silicagel

Silicagel oder auch Kieselgel wird aus Kieselsdure hergestellt und besitzt ein glasartiges Aus-
sehen. Das Porengefiige wird durch Waschung und Trocknung beeinflusst, wodurch eng- und
weitporige Silicagele resultieren. Der Porendurchmesser liegt zwischen 2 und 10nm. [31] In
der chemischen Struktur von Silicagelen sind Siliziumatome mit Sauerstoffatomen verbunden,
die nach auBlen hin mit OH-Gruppen gesittigt sind. Durch diese OH-Gruppen konnen bevor-
zugt Wasser, Alkohole und Amine iiber Wasserstoffbriickenbindungen gebunden werden. Fiir
die Desorption von Wasser ist eine miBige Temperaturerhohung auf ca. 150 °C ausreichend.
Folglich werden Silicagele typischerweise als Trocknungsmittel eingesetzt. [10] Ein weiteres
Einsatzgebiet ist die Trennung von Kohlenwasserstoffen, da bevorzugt ungesittigte Kohlenwas-
serstoffe und Aromaten im Vergleich zu gesittigten Kohlenwasserstoffen adsorbieren [9].

2.1.4 Gleichgewicht

Das thermodynamische Gleichgewicht der Adsorption wird iiblicherweise mittels Adsorptions-
isothermen beschreiben. Eine Isotherme beschreibt den Zusammenhang zwischen Beladung,
d.h. der adsorbierten Menge, und dem Partialdruck des Adsorptivs in der Gasphase. 1985 teilte
die IUPAC die Adsorptionsisothermen in sechs verschiedene Gruppen ein. Thommes et al. [40]
haben diese Klassifizierung iiberarbeitet und aktualisiert, siche Abbildung 2.7. Die Pfeile stehen
fiir die Messrichtung bzw. fiir Ad- oder Desorption.

14



2 Theoretischer Hintergrund
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Abbildung 2.7: Klassifizierung von Adsorptionsisothermen [40].
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Die Typ I Isotherme aus Abbildung 2.7 steigt zu Beginn schlagartig an, flacht anschlieBend
ab und erreicht einen Grenzwert. Dieser Typ beschreibt die Monolagenadsorption, d.h., ist die
Oberfliche des Adsorbens vollstindig belegt, findet keine weitere Adsorption mehr statt. Bei der
Monolagenadsorption ist jedes adsorbierte Molekiil in direktem Kontakt mit der Oberfldche des
Adsorbens. Mikropordse Adsorbentien mit einer relativ kleinen dufleren Oberflache (Oberfliche
auBlerhalb der Poren) weisen ein Adsorptionsverhalten gemél Typ I auf, wie z.B. Zeolithe. Die
von Typ II beschriebene Adsorptionsisotherme zeigt zu Beginn ebenfalls eine Monolagenad-
sorption. Bei weiterer Erhohung des Partialdrucks setzt Mehrschichtenadsorption ein, bei der
nicht mehr alle adsorbierten Molekiile in direktem Kontakt mit dem Adsorbens stehen. Typ
I tritt bei der Physisorption an nichtporésen oder Adsorbens mit hauptsichlich Makroporen
auf. Typ III weist einen exponentiellen Anstieg der Beladung mit steigendem Partialdruck
auf. Dieser Typ zeigt keine eindeutige Monolagenadsorption, sondern einen flieBenden Uber-
gang zur Mehrschichtenadsorption. Bei Typ IV tritt zu Beginn bei kleinen Partialdriicken eine
Monolagenadsorption auf. Bei hoheren Partialdriicken setzt Kapillarkondensation ein. Bei der
Kapillarkondensation kondensieren die adsorbierten Molekiile zu einer fliissigkeitsdhnlichen
Phase in den Poren. [40] Dieses Phinomen tritt bei Porendurchmessern kleiner 100 nm auf [10].
Durch die Kapilarkondensation kommt es zur Ausbildung einer Hysterese. Existieren bei einem
definierten Partialdruck zwei verschiedene Gleichgewichtsbeladungen, wird dies als Hysterese
bezeichnet. Je nachdem, ob der Partialdruck wihrend der Messung der Isotherme erhoht oder
abgesenkt wird (Ad- oder Desorption), ergeben sich unterschiedliche Beladungen. Typisch fiir
Typ IV-Isothermen ist ein Séttigungsplateau bei hohen Partialdriicken. Der Typ V ist zu Beginn
vergleichbar mit dem Typ III: Bei geringen Partialdriicken liegen schwache Wechselwirkungen
zwischen Adsorptiv und Adsorbens vor, so dass nur eine sehr geringe Beladung resultiert. Erst
mit erhohtem Partialdruck konnen allméhlich mehr Molekiile adsorbieren. Im Gegensatz zur
Typ III Isotherme tritt bei Typ V Kapilarkondensation auf und somit ein signifikant unterschied-
licher Verlauf. Durch die Kapilarkondensation tritt ebenfalls wie bei Typ IV eine Hysterese auf.
Die Mehrlagenadsorption in einzelnen Schichten wird durch den Typ VI beschrieben. Jede Stufe
steht fiir die vollstindige Beladung einer Schicht. [40]

2.1.4.1 Reinstoffadsorption

Um Isothermen mathematisch zu beschreiben, wurden diverse theoretische, physikalische oder
empirische Modelle entwickelt. Am weitesten verbreitet sind die Modelle von Langmuir,
Freundlich, Toth, Sips oder BET. [37] Der Inhalt dieses Kapitels bezieht sich ausschlieBlich auf
die Langmuir-Isothermenbeschreibung, da diese fiir die Simulation des Adsorptionsprozesses
in dieser Arbeit verwendet wird.

Die Langmuir-Gleichung ist thermodynamisch und physikalisch basiert und legt folgende An-
nahmen zu Grunde [10, 37]:
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Energetisch gleichwertige Adsorptionsplitze

Alle Adsorptionsplitze sind zugédnglich und besetzbar

Keine Wechselwirkung der adsorbierten Komponenten

Gasphase verhilt sich nach dem idealen Gasgesetz
e AusschlieBlich Monolagenadsorption

Die Langmuir-Gleichung beschreibt somit eine Isotherme vom Typ I aus Abbildung 2.7. Ma-

thematisch kann die Gleichgewichtsbeladung mit folgender Formel errechnet werden:

* _ . b(T)-p;
fi =i (1+b(T)‘Pi> &b

Der temperaturabhingige Langmuir-Parameter b wird durch Formel 2.2 beschrieben. [37]

b(T)=bgy-exp (%) (2.2)
Basierend auf der klassischen Langmuir-Isotherme kann die dual-site Langmuir-Isotherme ab-
geleitet werden. Entgegen der grundlegenden Annahmen beschreibt sie zwei energetisch unter-
schiedliche Adsorptionsplitze. Mathematisch lésst sie sich als Summe zweier Langmuirterme
ausdriicken, siche Formel 2.3. [9] Laut Li et al. [41] lisst sich mit einer dual-site Langmuir-
Isotherme die CO,-Adsorption an Zeolithe 13X gut beschreiben.

s_ [ _bi(M)-pi o _ba2(T)-pi
Ui = ool (1+b1(T)~p,-) o2 <1+b2(T)-p,-) -3)

2.1.4.2 Mehrkomponentenadsorption

Die Aufgabe industrieller Adsorptionsprozesse besteht iiblicherweise in der Trennung von Gas-
gemischen. Folglich liegt dullerst selten eine ausschlieBliche Reinstoffadsorption vor. Durch die
verschiedenen Komponenten im Gasgemisch tritt Koadsorption aber auch eine Verdringung
schwiicher adsorbierter Komponenten auf. Es gibt eine Mehrzahl von Koadsorptionsmodellen,
teilweise thermodynamisch begriindet, teilweise empirisch. Fiir technische Adsorptionsprozes-
se wird am hédufigsten die von Myers und Prausnitz [42] postulierte Theorie der ideal adsorbier-
ten Losung (engl.: Ideal Adsorbed solution theory, kurz: IAST) angewendet. Obwohl sich viele
Gemische nicht ideal verhalten ist die IAST eine praktikable und einfache Anndherung, um aus
den Reinstoffisothermen die Mehrkomponentenadsorption abzuleiten. [31]

Bei der IAST wird von einer adsorbierten Losung ausgegangen und somit die Analogie zum
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Dampf-Fliissigkeitsgleichgewicht gezogen. Als Basis fiir das thermodynamische Gleichgewicht
wird angenommen, dass das chemische Potential der Gasphase gleich dem chemischen Poten-
tial der adsorbierten Phase entspricht [33]:

Hi,g = Hi ads (2.4)

Das chemische Potential der Gasphase kann mittels Formel 2.5 beschrieben werden.

Yi-p
Wi g = (T)+R-T-ln( ;* ) (2.5)
Die Berechnung des chemischen Potentials der adsorbierten Phase erfolgt tiber Formel 2.6.

0 0 P (m)
Wi ads =M (T,0)+R-T-In(y;-x;) = (T)+R-T-In e +R-T-In(y;-x;)) (2.6)

Der Aktivititskoeffizienten 7; ist ein Mal} fiir reales Verhalten. Da bei der IAST-Modell-
vorstellung Idealitit angenommen wird, ist y; gleich eins. Aufgrund der Analogie zwischen
adsorbierter und fliissiger Phase wird die Konzentration der adsorbierten Komponente mit x;
bezeichnet. Da das chemische Potential vom Spreitungsdrucks 7 und der Temperatur abhingt,
kann das chemische Potential der adsorbierten Phase auch in Abhingigkeit des Dampfdrucks
pf () beschrieben werden. [3_7] p;s (7) entspricht dem Partialdruck der reinen Komponente,

falls in der adsorbierten Phase der Spreitungsdruck 7 herrscht [43]. Werden Gleichung 2.5 und
2.6 in Gleichung 2.4 eingesetzt, so ergibt sich:

yi-p=x;-p} () 2.7)

Als Spreitungsdruck 7 wird die Anderung der Oberflichenspannung durch die Adsorption
bezeichnet [31]. Bei der IAST wird angenommen, dass das Adsorbat als zweidimensionales
Gas beschrieben werden kann. Folglich kann der Spreitungsdruck in Abhédngigkeit der fiir die
Adsorption zur Verfiigung stehenden Fliche berechnet werden, siehe Formel 2.8.

S
R-T R-T [Piqg;(p;
n_:CIl _ Cll(Pl)dpl_

2.8
2 A Jo (2.8)

Nach der IAST entspricht der Spreitungsdruck der reinen Komponente gleich dem Spreitungs-
druck der Komponente in der Mischung und zusitzlich auch dem Spreitungsdruck aller Kom-
ponenten, siche Formel 2.9.

M=TMH=..=T7 (2.9
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Fiir einige Isothermengleichungen lédsst sich Gleichung 2.8 analytisch 16sen. So kann z.B. fiir
eine Langmuir-Isotherme die Gleichgewichtsbeladung der Mischung aus den Reinstoffisother-
men berechnet werden. Fiir eine Langmuir-Isotherme ergibt sich: [37]

A-m

R = 4o In(1+0i(T)pi) (2.10)

Fiir stark nicht-ideale Gasgemische wurde u.a. die Theorie der realen adsorbierten Losung
(engl.: real adsorbed solution theory, kurz: RAST) entwickelt. Zur Berechnung der RAST
werden die Aktivitdtskoeffizienten benotigt. Es existieren diverse Berechnungsmoglichkeiten
fiir die Aktivitdtskoeffizienten, wofiir aber experimentelle Daten fiir das jeweilige Stoffsystem
erforderlich sind. [37] Ladshaw et al. [44] und Qi et al. [45] stellen jeweils eine Methode vor, mit

welcher die Aktivitdtskoeffizienten ohne Messung von Mehrkomponentenisothermen bestimmt

werden konnen.

2.1.5 Kinetik

Die Adsorptionskinetik beschreibt die Geschwindigkeit des Stofftransports von der fluiden
Phase zum adsorptiven Zentrum. Dieser ist ma3geblich durch Diffusionsvorgéinge im Adsor-
benskorn und im Grenzfilm um den Partikel bestimmt, siche Abbildung 2.2. Die einzelnen
Diffusionsmechanismen konnen als Transportwiderstinde gesehen werden. [10] Abbildung 2.8

zeigt den Zusammenhang der verschiedenen Diffusionsmechanismen bei der Adsorption.

Molekulare
Diffusion

Knudsen

Porendiffusion

Film-
diffusion

> Oberflachendiffusion > Adsorption

Y

Laminare Stromung

Abbildung 2.8: Ersatzschaltbild der Diffusionswiderstinde aus der Bulkphase bis zur
Adsorption (in Anlehnung an [10]).
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Die Filmdiffusion beschreibt den duleren Stofftransport zwischen Bulkphase und Partikelo-
berfliche. Alle anderen Transportmechanismen beschreiben Vorginge innerhalb des Adsor-
benspartikels, bzw. der Poren. Die molekulare Gasdiffusion in den Poren und die Knudsen-
Diffusion werden als Porendiffusion zusammengefasst. Parallel dazu verlaufen die Oberfldchen-
diffusion und die laminare Stromung. [10] Der diffusive Stofftransport ldsst sich allgemein iiber
das erste Fick ‘sche Gesetz [46, 47] beschreiben, siehe Gleichung 2.11.

Ji=-Djiy-Vcij=—c-Djy-Vy; (2.11)

Das Ficksche Gesetz ist ein empirischer Ansatz und gilt formell nur fiir bindre Gemische oder
fiir verdiinnte Spezies in Mehrkomponentengemischen. Maxwell und Stefan entwickelten einen
Ansatz, der auch fiir den Stofftransport bei Mehrkomponentensystemen angewendet werden
kann. Basierend auf den Maxwell-Stefan Ansitzen wurden eine Reihe von Modellen entwickelt,
wie z.B. dusty gas model. [48]

In den folgenden Unterkapiteln werden die einzelnen Stofftransportmechanismen aus der Ab-
bildung 2.8 erklirt.

2.1.5.1 Filmdiffusion

Die Filmdiffusion beschreibt den Stofftransport in der Grenzschicht um das Adsorbenspartikel
(siche Abbildung 2.2 Schritt 2 — 3). Der Stoffdurchgang ist abhiingig von den Stromungs-
bedingungen und wird durch den Stoffdurchgangskoeffizienten 8 beschrieben. Ublicherweise
wird ein lineares Konzentrationsgefille in der Grenzschicht angenommen. Fiir die Filmdiffusion

vereinfacht sich Gleichung 2.11 zu:

Ji=PB-(cig—cip) (2.12)

Der Stoffdurchgangskoeffizient kann mittels Gleichung 2.13 einer Sherwood-Korrelation von
Wakao und Funazkri [49] berechnet werden.

-d
Sh:B—P:2+1.1-Sc<”3>-Re2~6 (2.13)
Dy
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Gemail Gleichung 2.13 nihert sich die Sherwood-Zahl fiir sehr kleine Partikel-Reynolds-Zahlen
dem Grenzwert 2. Die Berechnung des bindren Diffusionskoeffizienten D, wird in Kapitel
2.1.5.2 beschrieben. Die Schmidt- und Reynolds-Zahl konnen mit folgenden Gleichungen be-

rechnet werden:

Sc=—18 (2.14)
pPg D12
od -

Re, =20 Pg (2.15)
Ng

Mithilfe einer Biot-Zahl fiir den Stoffiibergang lisst sich der Einfluss der Filmdiffusion am
Gesamtwiderstand ermitteln. Ist die Biot-Zahl grofler als 50 kann der Stofftransportwiderstand
im Grenzfilm um den Partikel im Vergleich zu den intrapartikuldren Diffusionswiderstinden
vernachlissigt werden. Die Biot-Zahl fiir den Stoffiibergang kann gemil 2.16 berechnet wer-
den. [37]

. B-d
Blmodzz. P

o (2.16)
&p 'Dint

2.1.5.2 Porendiffusion

Der Diffusionsstrom in den Poren wird mit Gleichung 2.17 beschrieben. Um den Einfluss des
Porennetzwerks zu beriicksichtigen, wird ein Tortuositédtsfaktor 7 eingefiigt. Er beschreibt die
Zuginglichkeit, Erweiterungen, Verengungen und Vernetzung der Poren. 1/7 wird als Laby-
rinthfaktor bezeichnet. Zusitzlich zu 7 muss die Porositéit des Partikels €, mitberiicksichtigt
werden. Werden diese beiden Faktoren in Gleichung 2.17 eingefiigt, resultiert ein effektiver
Diffusionskoeffizient:

& - D;

T

Ji =—C- Vyl' =—C- Deﬁny,- (2.17)
Innerhalb des Adsorbenspartikels dominieren zwei Diffusionsmechanismen: Molekulare Gas-
diffusion und Knudsen-Diffusion. Bei der Knudsen-Diffusion ist der Stofftransport durch Zu-
sammenstole zwischen Adsorptiv und Porenwand dominierend. Sie tritt auf, wenn die freie
Weglinge A groBer als der Porendurchmesser ist. A kann mittels folgender Formel berechnet

werden:

1 14

Z=—._
V2-m-62 Ny

(2.18)
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Der effektive Knudsen-Diffusionskoeffizient ist definiert als:

4 €, -dpyre R-T
D =_.7 : 2.19
Kneff =3 =17 2-7-M; (2.19)

Ist die freie Wegldnge deutlich kleiner als der Porendurchmesser tritt molekulare Diffusion auf:

Es treten héufiger StoBe zwischen den Adsorptiven als mit der Porenwand auf. [31, 47] Eine
empirische Korrelation von Fuller [50] ermdglicht die Berechnung eines bindren Diffusionsko-
effizienten von Komponente 1 durch Komponente 2 (D,):

1037175, /1 1
M M
Dy = I (2.20)

2
13, y1/3
p (VDl +VD2>

Durch den Labyrinthfaktor und die Partikelporositit lidsst sich aus Gleichung 2.20 der effektive
molekulare Diffusionskoeffizient berechnen.

DM,eﬁ‘ = T

(2.21)

Liegt die freie Wegldnge in der Grolenordnung des Porendurchmessers treten sowohl Knudsen,
als auch molekulare Diffusion auf. Der effektive Diffusionskoeffizient des Ubergangsgebiets
kann mithilfe der Gleichung 2.22 berechnet werden. [31, 47]

-1

1 1

Dporeoff = < + ) (2.22)
oreeff DKn,eﬁ‘ DM,eﬁ

2.1.5.3 Oberflachendiffusion

Die Oberfldchendiffusion beschreibt den Stofftransport innerhalb der adsorbierten Phase. Dieser
Diffusionsmechanismus ist abhingig von der Bindungsenergie und der Beladung. Generell
tritt Oberflichendiffusion bei sehr hohen Bindungsenergien und bei sehr hohen Beladungen
auf. [35] Abbildung 2.9 zeigt die bendtigte Energie fiir die Oberflichendiffusion und die der
Desorption eines adsorbierten Molekiils.

22



2 Theoretischer Hintergrund

= Desorption

Oberflachendiffusion

Abbildung 2.9: Potentialdiagramm der Adsorbensoberfliache inklusive Energiebedarf fiir
Desorption und Stofftransport in der adsorbierten Phase (in Anlehnung an [10]).

Die energetischen Minima in Abbildung 2.9 beschreiben den adsorbierten Zustand eines Mo-
lekiils. Angenommen sind energetisch gleichwertige Adsorptionsplidtze. Um das adsorbierte
Molekiil zu desorbieren ist E,; notig. Fiir einen Wechsel zwischen den einzelnen Adsorptions-
plidtzen und somit fiir die Oberfldchendiffusion ist Eg aufzubringen. Nur wenn E; kleiner als die
Desorptionsenergie ist, kann es zur Oberfldchendiffusion kommen. [35]

Zur Berechnung des Diffusionskoeffizienten existieren verschiedene Korrelationen. Da die
Oberflachendiffusion parallel zur Porendiffusion stattfindet, kann der Stofftransport durch die
Oberflachendiffusion aktuell nicht unabhiingig von anderen Diffusionsmechanismen gemessen
werden. Folglich sind fiir die Berechnung des Diffusionskoeffizienten Annahmen zu treffen

oder Anpassungen an experimentelle Daten notig. [37, 51]

2.1.5.4 Laminare Stro6mung in den Poren

Ist der Porendurchmesser grofer als die freie Weglinge und erfolgt zusitzlich eine Anderung
des Gesamtdrucks, z.B. Druckabsenkung wie bei einem PSA-Verfahren, so tritt eine laminare
Stromung innerhalb der Poren auf. Diese Stromung iiberlagert die Diffusion und kann durch
das Hagen-Poiseuillesche Gesetz beschrieben werden. In Analogie zu den anderen Diffusions-
mechanismen wird hierfiir auch ein effektiver Diffusionskoeffizient definiert, siehe Gleichung
2.23. (31, 47]

2 2
lam = Dore’Pe_ R-T __dpyre P (2.23)
WM32.mg-T20 M;  32-m,- 720
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2.1.5.5 Linear-Driving-Force-Ansatz

Ein weit verbreitetes Modell zur Beschreibung der Adsorptionskinetik ist der Ansatz des linea-
ren Konzentrationsgefilles (engl.: Linear Driving Force approach, kurz: LDF-Ansatz). Dieser
fasst die Widerstinde der verschiedenen Transportmechanismen der vorherigen Kapitel zu ei-
nem globalen, effektiven Stofftransportkoeffizienten k; pr zusammen. Dieser globale Wider-
stand wird auf den Grenzfilm um das Adsorbenspartikel bezogen. Der LDF-Ansatz nimmt eine
konstante Beladung iiber den Partikelradius und ein lineares Konzentrationsprofil im Grenz-
film an. Folglich ist der LDF-Ansatz formell ausschlieBlich fiir lineare Adsorptionsisothermen
giiltig. Abbildung 2.10 zeigt den Beladungsverlauf und das Konzentrationsprofil eines Adsor-
benspartikels mit dem LDF-Ansatz.

Grenzfilm

.
\
v

Partikel

Abbildung 2.10: Beladungs- und Konzentrationsprofil eines Adsorbenspartikels nach dem
Linear-Driving-Force-Ansatz (in Anlehnung an [10]).

Gleichung 2.24 beschreibt die Anderung der Beladung iiber der Zeit nach dem LDF-Ansatz. Als
Triebkraft dient die Differenz aus der Gleichgewichtsbeladung und der aktuellen Beladung.

dq;

5, = kioFi- (47 —4i) (2.24)

Unter der Annahme einer linearen Adsorptionsisotherme kann k;pr nach dem Ansatz von

Glueckauf [52] und einem modifizierten Mersmann-Ansatz mit folgender Formel angenihert

werden:
D 60 D
kipr,i=60- % =5 Pore.clf 20 (2.25)
p p 1+R-T-pp-apli
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Gleichung 2.25 gilt jedoch nur fiir porendiffusionslimitierte Prozesse. Treten laminare Stro-
mung, Oberflachen- oder Filmdiffusion auf, so miissen deren Diffusionskoeffizienten bei der

Berechnung des gesamten Diffusionskoeffizienten Dy, beriicksichtigt werden. [10, 31]

2.1.6 Dynamik

Die Adsorbensschiittung in Adsorptionsprozessen wird hiufig als Festbett ausgefiihrt [35].
Wihrend der Durchstromung eines Festbettes ergibt sich eine zeitliche Anderung der Gas-
konzentration bzw. des Partialdrucks einer Komponente und des ortlichen Beladungsprofils.
Abbildung 2.11 zeigt den zeitlichen Partialdruckverlauf der Komponente i iiber die Adsorber-
bettlinge.

/]:r\ ZA t1 < t2 < t3

T VFeed
Pio

Abbildung 2.11: Zeitlicher Partialdruckverlauf in der Adsorbensschiittung iiber die
Bettldnge H wihrend der Adsorption (in Anlehnung an [31]).

Mit fortschreitender Zeit wandert die Adsorptionsfront weiter in Richtung Ausgang und fiihrt
schlussendlich zum Durchbruch der Komponente i. Solange i noch nicht vollstindig durch-
gebrochen ist, d.h. die Austrittskonzentration noch nicht der eintretenden entspricht, kann die
Schiittung ausgehend von der Adsorbereintrittsseite in folgende verschiedene Zonen eingeteilt

werden:

* Gleichgewichtszone 1: Das Adsorbens ist gemif der Gleichgewichtsbeladung vollstandig

beladen. Die Gaskonzentration des Adsorptivs entspricht der Eintrittskonzentration.

* Massen-Transfer-Zone (kurz: MTZ): In diesem Bereich findet aktuell die Adsorption
statt. Die Adsorptionsfront und somit auch die MTZ wandern im zeitlichen Verlauf durch
den Adsorber.
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* Gleichgewichtszone 2: Das Adsorbens in diesem Bereich ist noch unbeladen und die Gas-
konzentration des Adsorptivs ist gleich Null. Durch fortschreiten der Adsorptionsfront

wird dieser Bereich immer kleiner und verschwindet schlussendlich mit dem Durchbruch

des Adsorptivs.

Der zeitliche Konzentrationsverlauf einer Komponente am Austritt eines Adsorbers wird als
Durchbruchskurve (kurz: DBK) bezeichnet. Die Steigung der Kurve wird maf3geblich von der
Isothermenform und der Kinetik beeinflusst. Eine langsamere Kinetik bedeutet eine breitere
Massen-Transfer-Zone und somit eine flachere Durchbruchskurve und umgekehrt. Die Druch-
bruchszeit hiingt von der Adsorbensmenge und der Adsorptionskapazitit beziiglich des Adsorp-
tivs ab. Zur Verdeutlichung des Einflusses der Kinetik zeigt Abbildung 2.12 zwei verschiedene

Durchbruchskurven einer Komponente i an einem Adsorbens. [10]

=
3

Partialdruck pj

tga=1gp

Zeitt

Abbildung 2.12: Durchbruchskurve des Adsorptivs i mit Durchbruchszeit 75. b) steht
exemplarisch fiir ein Adsorbens mit einer langsameren Kinetik als a) (in Anlehnung an

31]).

2.2 Warmetransport

Neben dem Stofftransport spielt der Wirmetransport eine entscheidende Rolle fiir die Ad- und
Desorption. Nicht nur bei TSA-Prozessen wo die Schiittung wihrend der Regenerierphase auf-
geheizt und wieder abgekiihlt wird, sondern auch bei PSA-Prozessen bedingt durch die Adsorp-
tionsenthalpie. Generell kann zwischen dem inneren Wirmetransport, dem Wirmetransport von
der Adsorberwand bis zur Schiittung und dem d@uBeren Wirmetransport unterschieden werden.
[9] Speziell bei den TSA-Konzepten mit indirekter Temperierung iiber den Adsorbermantel-

raum, muss der duBlere Warmetransport beriicksichtigt werden, um den Adsorptionsprozess

vollstindig zu beschreiben [29].
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2.2.1 Warmetransport in Schittungen

Die Haupteinflussparameter fiir den Warmetransport in Festbetten sind die Wirmeleitfdhigkeit
und die Wirmekapazitdt der Schiittung, die Stromungsgeschwindigkeit, der Leerraumanteil
und die Stoffdaten des Fluids [53]. In den folgenden beiden Unterkapiteln wird néher auf die

Wirmeleitfidhigkeit der Schiittung und die Wirmeleitung durch Konvektion eingegangen.

2.2.1.1 Warmeleitfahigkeit von Schiittungen

Die Wirmeleitfihigkeit von Schiittungen A, hingt von der Wirmeleitfihigkeit der Partikel
Ap, der Schiittungsporositit € und der Warmeleitfahigkeit des Fluids A, ab, welches sich in
den Zwischenrdumen befindet. Des Weiteren haben die Partikeleigenschaften einen Einfluss,
wie z.B. Form und KorngroBenverteilung. Die Wirmeleitfahigkeit des Fluids wird wieder-
um von Druck und Temperatur bestimmt. Die Berechnung der Wiarmeleitfahigkeit ist sehr
komplex, weshalb diverse Modellansitze existieren. Ein weitverbreiteter, praktikabler Ansatz
ist das Modell von Zehner/Bauer/Schliinder (kurz: ZBS-Modell). Diesem Modell liegt eine
Einheitszelle zugrunde, die stellvertretend fiir die gesamte Schiittung steht. Als Vereinfachung
werden ausschlieBlich parallel verlaufende Wirmestromlinien angenommen. Die Einheitszelle
des ZBS-Modells ist in Abbildung 2.13 dargestellt.

. A=y
1-41- v q e
. .
) fluide Phase:
Flachenanteil

1-J1y

feste Phase:
Flachenanteil

2

t——— =1
A [8-@®-1)2]

Abbildung 2.13: Einheitszelle zur Berechnung der Wirmeleitfahigkeit der Schiittung nach
Zehner/Bauer/Schliinder [53].
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Abbildung 2.13 zeigt eine zylindrische Zelle, in der sich ein zylindrischer Kern befindet, der
vom Fluid umgeben ist. Im Kern befinden sich zwei gegeniiberliegende Partikelhilften. Die ku-
gelformigen Partikel werden als nicht kugelférmige simuliert, um die vereinfachende Annahme
von parallel verlaufenden Wirmestromlinien auszugleichen. Zur Beschreibung dieser Modell-
partikel wird ein Verformungsparameter B eingefiigt. Die Abweichung zwischen Messwerten
und Ergebnissen des ZBS-Modells fiir die Wirmeleitfahigkeit einer Schiittung liegt innerhalb
430 %. Die Wirmeleitfiahigkeit der Schiittung nach dem ZBS-Modell lésst sich mit folgenden
Gleichungen berechnen: [53]

Aped = g (1—\/1—e+\/1—8-kc> (2.26)

Mit:
2 [B ky—1 k,\ B+1 B-1
ko=—.| 2.2 g2 =2 _-_=—2 2.27
ESY, [NZ k) n(B) 2 N] (2.27)
B
N=1-— (2.28)
kp
P (2.29)
P_;Lg :
10/9
1_
B=125. (Tg) (2.30)

Um die Partikelform, Wirmestrahlung und die Druckabhingigkeit der Wirmeleitfihigkeit zu
beriicksichtigen, existiert eine Erweiterung des ZBS-Modells [54, 55].

Anhand der Gleichungen 2.26 ist zu erkennen, dass die Schiittungsporositit eine entscheide
Rolle bei der Berechnung spielt. Die Porositit beschreibt den Hohlraumanteil einer Schiittung.
Den groBten Einfluss auf die Porositit besitzt das Verhiltnis zwischen Rohr- bzw. Adsorber-
durchmesser zu Partikeldurchmesser D;/d,,. Weitere Einflussfaktoren sind die Partikelform, das
Material, die Partikeldichte und die Fiillmethode. [56] Zusitzlich besitzt die Partikelverteilung
einen mal3geblichen Einfluss: Monodisperse Schiittungen besitzen einen grofleren Hohlrauman-
teil als polydisperse [53, 57]. Die Bedeutung der Wand reduziert sich mit steigender Entfernung
hin zum Zentrum der Schiittung. Generell tritt in direkter Wandnéhe ein lokales Porositidtsma-
ximum auf. Zur Verdeutlichung ist der radiale Verlauf der Porositit einer Schiittung von gleich
groBBen Kugeln in Abhiingigkeit des Wandabstandes in Abbildung 2.14 dargestellt.
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Abbildung 2.14: Radiale Schiittungsporositit in Abhédngigkeit des Abstandes zur Wand
[58].

Abbildung 2.14 zeigt die hochste Porositit direkt an der Wand. AnschlieBend werden periodi-
sche Schwankungen der Porositit gemessen. Das erste Minimum tritt bei einem halben Parti-
keldurchmesser Abstand zur Wand und das erste Maximum bei einem Partikeldurchmesser auf.
Mit zunehmendem Wandabstand werden die Schwankungen geringer. Ab einem Wandabstand
des ca. fiinffachem Partikeldurchmessers, weist die Schiittung eine nahezu homogene Porositit
auf. [53, 58, 59] Daraus lésst sich ableiten, dass je groBer der Rohr-, bzw. Adsorberdurchmesser
bezogen auf den Partikeldurchmesser ist, desto geringer ist der Einfluss der Rohrwand auf die
Porositdt. Kwapinski et al. [6_0] nennt ein D;/d,-Verhiltnis von 20 als Grenzwert. Ist das Ver-
hiltnis deutlich grofer so kann der Wandeinfluss vernachléssigt werden und mit einer mittleren
Bettporositit gerechnet werden. [60]

Zur Berechnung der mittleren Bettporositit existieren diverse empirische Formeln [58]. Ganz

allgemein liegt die Porositit bei dicht gepackten Schiittungen aus Kugeln mit dem gleichen
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Durchmesser zwischen 0.36 und 0.42. [53, 59, 61, 62] Im VDI-Wirmeatlas [53] ist die Formel

von Sonntag [63] genannt:

0.526

E=Ent+(l-€x): (2.31)

Mit & als Grenzwert fiir die Porositit, der von der Fiillmethode abhéngt.

2.2.1.2 Warmeleitung in durchstromten Schittungen

Zur Beschreibung des Wirmetransports in durchstromten Schiittungen wird generell zwischen
homogenen und heterogenen Modellen unterschieden. Im Gegensatz zu den heterogenen Mo-
dellen stehen bei den homogenen Modellen die feste und die fluide Phase im thermischen
Gleichgewicht, d.h., es liegen keine Temperaturgradienten zwischen den beiden Phasen vor.
Die homogenen Kontinuumsmodelle konnen in zwei weitere Klassen unterteilt werden: A,(r)-
und oy, -Modelle. Bei A(r)-Modellen ist die Wiarmeleitfahigkeit der Schiittung sowie die Schiit-
tungsporositit abhidngig vom Abstand zur Wand. Bei den o,,-Modellen wird eine konstante
Porositit iiber den Stromungsquerschnitt angenommen. Des Weiteren wird die Wandreibung
vernachlissigt, so dass eine iiber den Querschnitt konstante Leerrohrgeschwindigkeit resultiert.
[53]

An der Wand tiberlagern sich zwei gegensitzliche Effekte: Wandreibung und der erhohte Leer-
raumanteil. Bedingt durch die erhohte Porositit in der Néihe der Wand, siehe Abbildung 2.14,
treten dort bevorzugt Bypassstromungen auf [64-06]. Generell gilt: Je geringer Rep, desto
groBer der Einfluss der Wand [67]. Eine schematische Darstellung des radialen Stromungs-
profils bei der Durchstromung eines Rohres, gefiillt mit Kugeln gleichen Durchmessers, ist in

Abbildung 2.15 dargestellt.

—

—

Abbildung 2.15: Makroskopische Stromungsverteilung mit Wandeffekt bei der
Durchstromung einer Schiittung (in Anlehnung an [65]).
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Das Stromungsprofil aus Abbildung 2.15 korreliert mit dem radialen Profil der Porositit aus
Abbildung 2.14: Die hochste Stromungsgeschwindigkeit tritt in Wandniéhe auf. Dadurch erfolgt
ein erhohter Warmetransport im Bereich der Wand, da der Wiarmetransport direkt proportional
zur Stromungsgeschwindigkeit ist. Dieses Phdnomen kann lediglich mit dem A,(r)-Modell
beschrieben werden. Problematisch ist jedoch die exakte Bestimmung von £(r).

Die axiale und die radiale Warmeleitfahigkeit wird mit folgenden Gleichungen beschrieben:

;Leﬁ‘,ax _ Abed + %

Aeff.ax _ 232

e A T2 (2-32)
Aeffrad _ Apea  Peo

rad _ Zhed | 160 233

Ao Ay 8 (233)

Du-Cr o d

Pey = X0 Pe pgdp (2.34)

)Lg

Die molekulare Péclet-Zahl ist dabei ein MaB fiir die verschiedenen Warmeiibertragungsmecha-
nismen: Bei geringen Péclet-Zahlen, sprich bei geringen Stromungsgeschwindigkeiten, erfolgt
der axiale Wirmetransport iiber die Wirmeleitung der Partikel. Bei einer mittleren Péclet-Zahl
dominiert die Wirmeiibertragung zwischen Fluid und Partikel. Ab diesem Zustand treten deut-
liche Temperaturgradienten zwischen den beiden Phasen auf. Folglich ist ab dieser Péclet-Zahl
ein heterogenes Modell zu bevorzugen. Bei hohen Stromungsgeschwindigkeiten tritt hauptsidch-
lich Wirmeleitung innerhalb der Partikel auf.

Um eine geeignete Modellauswahl zu treffen, ist zum einen eine exakte Kenntnis der Porositit
und zum anderen Kenntnis iiber die auftretenden radialen Temperaturgradienten notig. Sehr
hohe Gradienten ergeben sich, z.B. bei stark exothermen Reaktionen in Rohrbiindelreaktoren,
wo die Wirme mittels Wirmetrdgerfluid tiber den Mantelraum abgefiihrt wird. Um speziell
den Bereich der Rohrwand exakt zu beschreiben, ist das A,(r)-Modell zu bevorzugen. Treten
nur geringe radiale Temperaturgradienten auf, oder ist das D;/d),-Verhiltnis sehr grof, d.h. der
Einfluss der Wand gering, so liefert das o,,-Modell ebenfalls sehr gute Ergebnisse. Zusam-
menfassend ist das A,(r)-Modell komplexer und exakter, aber auch numerisch aufwendiger.
Je nach Randbedingungen, speziell bei groen D;/d),-Verhiltnissen, ist eine detaillierte radiale
Auflosung nicht zwingend notig. [53]

2.2.2 Warmetransport von der Adsorberwand zur Schittung

Der Wirmetibergangskoeffizient von der Adsorberwand zur Adsorbensschiittung o, kann mit-
hilfe von Nusselt-Korrelationen berechnet werden. Es gibt eine Vielzahl unterschiedlicher Kor-
relationen, deren genereller Aufbau eine Abhingigkeit von der Reynolds- und der Prandtl-
Zahl beschreibt. Zusitzlich wird ein Grenzwert hinzugefiigt, damit o, nicht gegen Null geht,
wenn das Bett nicht durchstromt wird. [53, 68, 69] Nilles [70] stellte anhand experimenteller
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Untersuchungen eine Korrelation auf, die den Wirmeiibergang von der Wand an die Schiittung
beschreibt.

by - dp 5 Abed 075 p.033
Nug = T = (1'3+D,~/dp) -Tg+o.19-Rep . Pr (2.35)
pr=Pg Mg (2.36)
)Lg

2.2.3 Warmeubergang im Mantelraum von
Rohrblindelwarmeuibertragern

Zur Berechnung des Wirmeiibergangs auf der Mantelseite von Rohrbiindelwirmeiibertragern
beschreibt der VDI-Wirmeatlas [53] geeignete Nusselt-Korrelationen. Diese Korrelationen sind
auch fiir TSA-Prozesse mit indirekt temperierten Rohrbiindeladsorbern giiltig, bei denen auf der

Mantelseite ein Wiarmetragerfluid (engl.: heat transfer fluid, kurz: HTF) stromt.

OHTF T -d,
NugTF = T’T}?a =fw-In-Jfa- (0-3 Y/ Nulzam +N“t2urb> (2.37)

Jw, fv und f4 sind Korrekturfaktoren, die die Geometrie des Rohrbiindelwirmeiibertragers
beriicksichtigen. Mithilfe der Gleichungen 2.38 bis 2.40 konnen diese bestimmt werden. Die
Nusselt-Zahlen fiir das laminare (Nu;,,,) und fiir das turbulente Regime (Nuy,,;,) konnen mit
Formel 2.41 bzw. 2.42 berechnet werden:

fiy = 1.13 (2.38)
1+(n—1)-
v = fﬁ“ (2.39)
2-d
fa=1+2— (2.40)
3 -85
Nujyp, =0.664 - \/ReHTF . %/P”HTF (2.41)
0.037 -R60‘8 . PrHTF
Nutgypy = HTF (2.42)
142443 Regyk - (Priffe—1)
Die Reynolds- und Prandlt-Zahl des Wirmetrégerfluids sind definiert als: [53]
Uz HTF " PHTF - L ‘g{g “PHTF L
Regrp = — = = (2.43)
¥ -nurr ¥ -nurr
- C
Proyp = NHTF * Cp, HTF (2.44)
AHTF
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¥ beschreibt die freie Querschnittsfliche im Mantelraum des Rohrbiindeladsorbers und wird

mit folgender Formel berechnet:

(2.45)

33



3 Experimenteller Aufbau und
Versuchsdurchfuhrung

Dieses Kapitel beschreibt den Aufbau der verwendeten Pilotanlage, die Wahl der Adsorbentien

und das experimentelle Vorgehen. Teile dieses Kapitels sind bereits in [71] veroffentlicht.

3.1 Experimenteller Aufbau

In Abbildung 3.1 ist ein schematischer Aufbau der Pilotanlage dargestellt. Es sind nicht alle

Messstellen abgebildet, um einen besseren Uberblick zu erhalten.

=

Abbildung 3.1: Vereinfachter Aufbau der Pilotanlage.
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Die Anlage besteht aus zwei Hauptkomponenten: Die drei Rohrbiindeladsorber und das Heiz-
/Kiihlsystem. Die Rohre der Adsorber sind etwa 2 m lang bei einem Innendurchmesser von ca.
33 mm. Die Wahl des Innendurchmessers ist das Ergebnis einer Optimierungsstudie von Salazar
Duarte [19]. Der Adsorber, die Adsorberrohre sowie alle anderen Rohrleitungen sind aus nicht-
rostendem, austenitischem Stahl gefertigt. In die Adsorberrohre wird das Adsorbens eingefiillt
und im Mantelraum strémt ein Thermalfluid. Das Thermalfluid ist Teil des Heiz-/Kiihlsystems
und iibernimmt die Temperierung des Adsorbens. Hierfiir wird ein synthetisches Ol verwendet.
Die Stromungsrichtung des Ols ist von unten nach oben. Jeder Adsorber besitzt seinen eigenen
Heiz-/Kiihlkreislauf, so dass je nach Prozessschritt unterschiedlich temperiert werden kann. Als
RegelgroRe dient jeweils die Oleintrittstemperatur in den Adsorber. Um Wirmeverluste an die
Umgebung zu minimieren, sind die Adsorber und alle Leitungen des Thermalfluids vollstindig
isoliert.

In Adsorber 1 sind zusitzliche Thermoelemente im Zentrum der Schiittung eingebracht. Da die
Adsorption ein exothermer Prozess ist, kann die Adsorptionsfront durch diese Thermoelemente
visualisiert werden [18]. Tabelle 3.1 beschreibt die Lage von vier reprisentativen Thermoele-
menten.

Tabelle 3.1: Charakteristische Position der Thermoelemente im Zentrum der Schiittung von

Adsorber 1.
Thermoelement Axiale Position
TC_LO02 Rohrende
TC_L04 Rohrmitte
TC_LI10 Beginn Zeolithschicht
TC_L11 Mitte Silicagelschicht

Die Durchflussmessungen FO1, FO3 und FOS5 erfolgen mittels Coriolis-Massendurchflussmesser.
Der Produkt- (FO2) und der Restgasstrom (FO4) werden iiber Gasuhren erfasst. Die Umrech-
nung in Nm3/h erfolgt in der anschlieBenden Datenauswertung iiber die jeweils gemessene
Temperatur und den Druck. Bei den Massenstromen wird zusitzlich die Gaszusammensetzung
fiir die Umrechnung benétigt. Der CO;-Gehalt im Feed (A01), Produkt (A02) und im Restgas
(A04) wird jeweils online mit einem Infrarotanalysator gemessen. Uber die Massenbilanz wird
der N,-Gehalt errechnet. Um den Produkt- und Restgasvolumenstrom vollstindig zu erfassen,
wird das Gas, welches durch die Analytik stromt, wieder zuriick vor die Gasuhren geleitet.
Generell ist ein Kreislaufprozess realisiert, d.h., das Produkt und das Restgas werden anschlie-
Bend wieder gemischt und mithilfe eines Kompressors auf den notigen Druck verdichtet und als
Feedgas bereitgestellt.

Jeder Adsorber ist mit fiinf Prozessgasventilen ausgestattet. Je nach Prozessschritt werden ein
oder zwei Ventile pro Adsorber gedffnet. Die Ventile werden vom Prozessleitsystem gesteuert,
indem das Taktschema implementiert ist. In Abhidngigkeit des Takts sind die Ventile entweder

druck-, temperatur- oder zeitgeregelt. Eine detaillierte Beschreibung der einzelnen Sequenzen
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und der dazugehdrenden Ventilstellungen liefert Kapitel 3.4.3. Die exakte Beschreibung der
Regelung erfolgt in Kapitel 3.5. Neben der Regelung des TSA-Prozesses werden auch die
Messdaten mittels der Steuerungssoftware erfasst.

3.2 Verwendete Gase

Eine Ubersicht der verwendeten Gase inklusive der Kalibriergase ist in Tabelle 3.2 dargestellt.

Tabelle 3.2: Ubersicht der verwendeten Gase.

Gas Zusammensetzung Lieferant
N» > 99.999 Vol-% N, Linde
CO, > 99.5 Vol-% CO» Linde

Kalibriergas 1  15.2 Vol-% CO, in N,  Linde
Kalibriergas 2 341 Vppm CO; in N, Linde

Das Feed zur Anlage wird aus den Komponenten Ny und CO, mithilfe von Massendurchfluss-
reglern gemischt. Folglich kann jeder beliebige CO,-Gehalt im Feed eingestellt werden. Im
zyklisch stationédren Betrieb wihrend eines Experiments ist der CO,-Gehalt konstant. Zwischen
verschiedenen Messreihen kann der CO,-Gehalt um + 1 Vol-% schwanken. Zusitzlich zu den

Hauptkomponenten N, und CO, kdnnen geringe Spuren von Wasser im Gas enthalten sein.

3.3 Adsorbens

Ziel dieser Arbeit ist die Abtrennung von CO, aus einem N,/CO;-Gemisch. Wie bereits in
Kapitel 2.1.3 beschrieben, ist bei der Wahl der Adsorbentien speziell der Porendurchmesser
von entscheidender Bedeutung. Tabelle 3.3 zeigt eine Ubersicht iiber die auftretenden Gaskom-
ponenten und deren kritischen Molekiildurchmesser.

Tabelle 3.3: Kritischer Molekiildurchmesser verschiedener Gase [39].

Molekiil Kritischer Durchmesser / nm

N, 0.36
CO, 0.33
H,0 0.27
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Fiir diese Trennaufgabe bieten sich Zeolithe an, da diese von den konventionellen Adsorbentien
die hochste CO,-Adsorptionskapazitit besitzen [7, 72]. Ein Vergleich der Molekiildurchmesser
aus Tabelle 3.3 mit den Porendurchmessern der Zeolithe aus Tabelle 2.2 ergibt, dass sowohl Nj
und CO; als auch H,O an allen genannten Molekularsieben bis auf den Zeolith 3A adsorbieren
konnen. Nur bei der Verwendung von 3A Molsieb wiirde ein Siebeffekt auftreten, d.h., bedingt
durch die Porenoffnung kann nur Wasser adsorbieren. Deshalb sind prinzipiell alle anderen
Zeolithe fiir diese Trennaufgabe einsetzbar. Zeolith 13X eignet sich am besten fiir die CO,-
Abtrennung aus N; aufgrund seiner hohen CO,-Adsorptionskapazitit [73, 74]. In Gegenwart
von Wasser reduziert sich die CO,-Kapazitit von 13X jedoch drastisch [23, 72, 75, 76]. Da
Spuren von Wasser im Feed enthalten sein kdnnen, ist somit eine Art Schutzschicht [41] notig.
Als Konsequenz wird eine geringe Menge Silicagel eingesetzt, um das potentiell vorhandene
Wasser zu ad- und unter den gegebenen Randbedingungen auch wieder zu desorbieren. Folglich
ist jedes Adsorberrohr mit 10 % Silicagel (SG) und 90 % Zeolith 13X (MS) gefiillt.

Laut Gleichung 2.25 ist die Kinetik umso schneller, je geringer der Adsorbenspartikeldruch-
messer. Aus diesem Grund wird ein 13X Zeolith mit einem mittleren Partikeldruchmesser
von 0.61 mm ausgewdhlt. Bedingt durch den Herstellungsprozess besitzt das verwendete 13X
eine relativ breite PartikelgroBenverteilung. Eine PartikelgroBenanalyse ergibt einen minimalen
Partikeldurchmesser von 0.45 mm und einen maximalen von 0.9 mm. Tabelle 3.4 fasst die

wichtigsten Parameter zur Charakterisierung der verwendeten Adsorbentien zusammen.

Tabelle 3.4: Charakterisierung der in dieser Arbeit verwendeten Adsorbentien [9, 10, 31].

Parameter Zeolith 13X Silicagel Einheit

dp 0.61 2.0 mm

Ay 0.21 0.62 W/(m-K)
Bi 0.852 2.958 -

& 0.60 0.45 -

T 10 4 -

€ 0.33 0.38 -

dgn 0.74 2.20 nm

Die Partikelwirmeleitfihigkeit A, und der Anpassungsparameter Bi fiir den nicht-konvektiven
Teil des Wirmeiibergangs von der Rohrinnenwand zur Schiittung aus Tabelle 3.4 werden analog
zu Salazar Duarte [29] bestimmt. Der Parameter Bi ersetzt den Term (1.3 + ﬁ) aus Glei-
chung 2.35. Dieser Anpassungsparameter ist notwendig, um das Aufheiz- und Abkiihlverhalten
mathematisch bestmoglich zu beschreiben. Der Wert fiir den Parameter 7 resultiert aus den
Simulationen der Durchbruchskurve aus Kapitel 6.3.

Die Porositit der Zeolith 13X-Schicht wird anhand von experimentellen Druckverlustmessun-
gen angepasst. Formel 2.31 kann fiir das verwendete 13X nicht angewendet werden, da diese
Formel nur fiir monodisperse Schiittungen giiltig ist. Polydisperse Schiittungen lassen sich dich-

ter packen und besitzen somit eine geringere Porositéit als monodisperse [53]. Der Einfluss der
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Porositit der Silicagel-Schicht auf den Druckverlust des gesamten Rohres ist vernachlissigbar.
Die KorngroBenverteilung des verwendeten Silicagels ist recht einheitlich, weshalb die Formel

2.31 von Sonntag zur Berechnung der Porositit verwendet werden kann.

3.4 Versuchsdurchfihrung

Die Versuche lassen sich in drei Unterkapitel gliedern: Autheiz- und Abkiihlversuche ohne
Durchstromung, Aufnahme einer Durchbruchskurve und das zyklische 3-Adsorberverfahren.
Zur Gewihrleistung der Reproduzierbarkeit werden alle Versuche mehrmals durchgefiihrt. Bei
den zyklischen Adsorptionsversuchen werden jeweils mehrere Zyklen betrachtet, um die Ergeb-
nisse unter stationidren Bedingungen vergleichen zu kdnnen. Zusitzlich wird in diesem Kapitel

die Steuerung und Regelung der Versuchsanlage beschrieben.

3.4.1 Aufheiz- und Abkuhlversuche ohne Durchstromung

Zur Ermittlung des Wirmeiibergangs vom Wirmetrdgerfluid auf die du3ere Rohrwand und zur
Bestimmung der minimalen Heiz- und Kiihlzeiten, werden Aufheiz- und Abkiihlversuche ohne
Durchstromung durchgefiihrt. Uber die Thermoelemente im Zentrum der Schiittung kann der
Temperaturanstieg, bzw. -abfall gemessen werden. Untersucht wird der Einfluss des Thermal-
Olvolumenstroms. Die Versuche werden jeweils unter konstantem Warmetridgerfluidstrom und

nach folgendem Schema durchgefiihrt:

(1) Temperierung des Adsorbers auf 35 °C

(2) Zufuhr von reinem Stickstoff zur Druckerhdhung auf ca. 2 bara

(3) Alle Ventile des Adsorbers schlieflen

(4) Erhohung der HTF-Eintrittstemperatur auf 200 °C mit einer Heizrampe von 10 K/min
(5) Halten der Temperatur

(6) Abkiihlen auf 35 °C mit einer Kiihlrampe von 10 K/min
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3.4.2 Durchbruchskurve

Zur Bestimmung der Durchbruchskurve von CO; in N, wird mit einem vollstdndig regenerier-
ten Adsorbensbett gestartet. Fiir Adsorber 1 werden folgende Schritte durchgefiihrt:

(1) Temperierung des Adsorbers auf die gewiinschte Betttemperatur. Die Oleintrittstempera-

tur und der Durchfluss bleiben wéhrend des gesamten Experiments konstant
(2) Zufuhr von reinem Stickstoff zur Druckerhdhung auf 40 bara
(3) Alle Ventile des Adsorbers schlief3en

(4) Durch die Druckerhohung und die dadurch stattfindende Adsorption steigt die Tempe-
ratur im Adsorbensbett. Sobald die Schiittung wieder auf die gewiinschte Temperatur
abgesunken ist, erfolgt die Feedzufuhr tiber V11.

(5) Offnen von V12, um eine Durchstromung des Adsorberrohres zu ermdglichen
(6) Druckregler des Adsorberdrucks aktivieren
(7) Durchflussregler der Feedmenge aktivieren

(8) Gaszufuhr zur Analytik iiber A02 6ffnen

Tabelle 3.5 fasst die Versuchsbedingungen zweier exemplarischer Durchbruchskurven fiir zwei
verschiedene Schiittungstemperaturen zusammen. Wihrend der Durchbruchsexperimente wird
kontinuierlich der CO,-Gehalt im Produkt (A02) mittels IR-Analysator gemessen.

Tabelle 3.5: Versuchsbedingungen der CO,-Durchbruchskurven bei 35 °C (DBK 1) und

200 °C (DBK 2).
Parameter DBK 1 DBK?2 Einheit
HTF-Temperatur 35 200 °C
Vi Feed 1.02 074 Nm/h

CO,-Gehalt im Feed 6.5 4.2 Vol-%
N»-Gehalt im Feed 93.5 95.8  Vol-%
Feedtemperatur 18 16 °C
Druck 40 40 bara

Um beide Durchbruchskurven bei einer vergleichbaren Stromungsgeschwindigkeit durchzufiih-
ren, wird der Feedfluss bei 200 °C Schiittungstemperatur reduziert. Die Feedtemperatur kann

bedingt durch den Versuchsaufbau nicht beeinflusst werden.
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Im Anschluss an ein Durchbruchsexperiment wird das Adsorbens regeneriert. Hierfiir wird der
Adsorber entspannt und tiber das Thermalfluid auf 220 °C aufgeheizt. Im nichsten Schritt wird
der Adsorber mit einer geringen Menge Stickstoff durchstromt um das desorbierende CO,
auszutragen. Sobald der CO,-Gehalt im abstromenden Gas unterhalb 200 Vppm liegt, ist die
Regeneration beendet.

3.4.3 3-Adsorberverfahren

Fiir einen quasi-kontinuierlichen Adsorptionsprozess sind wie bereits erwdhnt mindestens zwei
Adsorber notig. Fiir die CO,-Abtrennung aus einem N,/CO;-Gemisch mit indirekt temperier-
ten Adsorbern wird ein 3-Adsorber Taktschema entwickelt. Der Vorteil von drei Adsorbern
liegt in der Moglichkeit der Warmeintegration. Bei der Wiarmeintegration wird die abgefiihrte
thermische Energie des abzukiihlenden Adsorbers, dem aufzuheizendem Adsorber zugefiihrt.
Dadurch kann der Energiebedarf der TSA signifikant reduziert werden. [77] Die drei Adsorber
konnen so verschaltet werden, dass wihrend ein Adsorber gekiihlt wird, gleichzeitig ein anderer
aufgeheizt wird. Abbildung 3.2 zeigt so ein Taktschema eines 3-Adsorber TSA-Verfahrens.
Die normierte Zykluszeit bezieht sich auf die Dauer eines Ad- und Desorptionszyklus und ist
unterteilt in sechs gleich lange Takte. Dieses Taktschema ist angelehnt an die von Bonjour et al.

[24] und Hosseini et al. [78] publizierten Adsorbersequenzen.

Adsorber
I Adopion S Spilen | Kiblen
> Adsorption [NHEEH Spilen Kuhlen  Adsorption
3 Spilen | Kiblen | Adsorpion

\

| | | | | | |

0.00 0.17 0.33 0.50 0.67 0.83 1.00

Normierte Zykluszeit / -

Abbildung 3.2: 3-Adsorber-Taktschema.

Die einzelnen Sequenzen aus Abbildung 3.2 werden im Folgenden anhand des Adsorbers 1 er-
klart. Adsorber 1 beginnt im Adsorptionsschritt, der sich in drei Takte unterteilen ldsst. Wihrend
der drei Adsorptionstakte wird Feed von unten tiber Ventil V11 in den Adsorber geleitet. Das
Feed ist eine Mischung aus Stickstoff und Kohlendioxid. CO, adsorbiert an den ausgewéhlten
Adsorbentien stirker als der Ny, so dass CO, abgetrennt wird. Der gereinigte Stickstoffstrom
verldsst den Adsorber auf der Kopfseite iiber Ventil V12. Wihrend des Adsorptionsschritts wird
der Adsorber permanent indirekt gekiihlt, um die freiwerdende Adsorptionswérme abzufiihren.
Dadurch wird die Massen-Transfer-Zone schméler und die Druchbruchszeit verldngert sich.
[16-18] Im ersten und dritten Adsorptionstakt wird nur jeweils die halbe Feedmenge in den
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Adsorber geleitet. Parallel zu diesen Takten befindet sich jeweils ein anderer Adsorber ebenfalls
im Adsorptionstakt, so dass beide Adsorber parallel durchstromt werden.

Sobald das vordere Ende der MTZ das Ende der Adsorbensschiittung erreicht hat, beginnt die
Regenerierphase. Diese unterteilt sich in drei Schritte: Heizen, Spiilen und Kiihlen. Wihrend
des Heizschritts wird das Adsorbens indirekt auf 200 °C aufgeheizt. Dieses Temperaturniveau
stellt laut [19, 22] einen guten Kompromiss zwischen Energiebedarf und Arbeitskapazitit dar.
Die desorbierenden Komponenten werden ins Restgasystem iiber V14 geleitet, um keinen
Druckanstieg im Adsorber aufgrund der Temperaturerhohung zu erhalten. Ist die Regenerier-
temperatur erreicht, wird eine geringe Menge des gereinigten Produkts durch den warmen Ad-
sorber geleitet, um das desorbierte Kohlendioxid auszutragen. Des Weiteren wird durch diesen
Spiilschritt der CO,-Partialdruck in der Gasphase abgesenkt, was die Regeneration zusitzlich
begiinstigt. Das desorbierende Gas wird zusammen mit dem Spiilgas ebenfalls iiber Ventil
V14 in das Restgassystem geleitet. Anschlieend folgt der Kiihlschritt indem der Adsorber
indirekt auf Adsorptionstemperaturlevel von 35 °C abgekiihlt wird. Um den Druck konstant
zu halten, wird wihrend des Kiihlschritts gereinigtes Produkt in den Adsorber geleitet. Ohne
diese Gaszufuhr wiirde der Druck im Adsorber aufgrund von Adsorption und Volumenkon-
traktion der Gasphase signifikant abfallen. Anschliefend ist der Adsorber wieder bereit, um
im Adsorptionsschritt zu starten. Die beiden anderen Adsorber durchlaufen dieselben Schritte
nur zeitversetzt. Folglich befindet sich im Laufe des gesamten Zyklus immer mindestens ein
Adsorber im Adsorptionsschritt und erzeugt gereinigten N,. Von auBlen betrachtet liegt somit
ein quasi-kontinuierlicher Prozess vor.

Zur Charakterisierung dieses Adsorptionsprozesses lassen sich als Kenngroen die CO,- Feed-
kapazitit und die Np-Ausbeute definieren. Anhand dieser Kennzahlen zusammen mit dem
CO,-Desorptionsverhalten, kann eine Prozessoptimierung durchgefiihrt werden. Die CO,-
Feedkapazitit beschreibt den CO,-Mengenstrom, welcher abgetrennt werden kann. Bei kon-
stantem CO,-Durchbruch ins Produkt dient die Feedkapazitit als Ma@ fiir die Arbeitsbeladung
und damit fiir die Regeneriergiite und kann mithilfe folgender Formel bestimmt werden:

Kco, = ViFeed  YCO,,Feed (3.1

Die N>-Ausbeute kann mittels Formel 3.2 berechnet werden.

Y YN,,Pro - Vn,Pro
N, = -
YNy, Feed * Vn,Feed

-100 (3.2)
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Die CO;-Desorption wird durch die CO,-Konzentration im Restgas yco, gg und dem Restgas-

fluss V,, pc beschrieben. Fiir den Heiz- und Spiiltakt kann die CO,-Ausschleusung wie folgt

berechnet werden:

Tkt .
Vo, Take = /o YC0,.RG " Vn,RG - dt (3.3)

Um verschiedene Experimente zu vergleichen werden jeweils die Mittelwerte der experimen-
tellen Daten iiber zwei Zyklen im stationédren Betriebszustand gebildet. Der stationédre Zustand

wird fiir die zyklischen TSA-Prozesse jeweils nach ca. 5 Zyklen erreicht.

3.5 Regelung der Pilotanlage

Die Aufgabe der Regelung ist eine bestimmte physikalische Groe auf einen gewiinschten
Wert zu bringen, dort zu halten oder einen bestimmten zeitlichen Verlauf vorzugeben. Fiir den
geschilderten TSA-Prozess sind die zu regelnden GroBen: Druck, Temperatur oder Durchfluss.
Die Regler vergleichen permanent den Sollwert (Fiihrungsgrof3e) mit dem Istwert (Regelgro-
Be) und bilden in Abhingigkeit der Regeldifferenz e ein Stellsignal yg. Im vorliegenden Fall
entspricht dies entweder dem Anpassen der Ventilstellung des jeweiligen Regelventils oder der
Temperatur des Thermalfluids.

Bei den Reglern wird anhand ihrer Arbeitsweise zwischen P-, I- und D-Regler unterschieden.
Der P-Regler steht fiir den Proportionalregler; nur bei einer Regeldifferenz wird der Ausgangs-
wert des Reglers mit dem P-Anteil Kp multipliziert, wodurch eine Verdnderung des Ausgangssi-
gnals resultiert, siehe Gleichung 3.4. Der K),-Wert wird auch als Verstarkung bezeichnet. Vorteil
des P-Reglers ist die schnelle Ansprechzeit durch das unmittelbare Eingreifen. Als Nachteile

sind die Ungenauigkeit und die bleibende Regeldifferenz zu nennen.

YR()=Kp-e(1) (3.4)

Der integrierte Regler (I-Regler) nutzt das Zeitintegral der Sollwertabweichung als Regelgro3e,
siche Formel 3.5. Dieser Regler ermdglicht eine exaktere Einhaltung der Sollwerte als der reine

P-Regler, ist aber langsamer und neigt zu Schwingungen.

t
VR =K /O e(t) (3.5)

42



3 Experimenteller Aufbau und Versuchsdurchfithrung

Der D-Regler beeinflusst den Reglerausgang, basierend auf der Anderungsgeschwindigkeit der
Regeldifferenz. Da dieser Reglertyp zeitlich kontante Abweichungen nicht kompensieren kann,
kommt dieser nur in Verbindung mit anderen Reglern zum Einsatz. In Gleichung 3.6 ist die

Wirkungsweise eines D-Reglers beschrieben.

de (1)
dt

YR()=Kp- (3.6)
Bei hohen Anforderungen an die Regelgenauigkeit und -geschwindigkeit werden die drei vor-
gestellten Basisregler zu einem PID-Regler kombiniert. [79]

Zur Steuerung und Regelung der Pilotanlage werden in der Steuerungssoftware des Prozessleit-
systems das Taktschema aus Abbildung 3.2 und die zugehorigen Ventilstellungen parametriert.
Je nach Takt werden die Ventile zeit-, durchfluss oder druckgeregelt angesteuert. Die Feed-
(V11, V21 und V31) und Produktventile (V12, V22 und V32) werden jeweils zeitlich vollstédn-
dig geotfnet, bzw. geschlossen. Der Feedfluss FO1 zur Anlage wird iiber ein vorgeschaltetes
Ventil geregelt, welches nicht in Abbildung 3.1 dargestellt ist. Wihrend der Paralleladsorpti-
onstakte teilt sich das Gas aufgrund der Druckverluste iiber die Adsorber, inklusive der Ventile
gleichméBig auf die zwei Adsorber auf. Es gibt keine aktive Stromungsverteilung. Die Ventile
V13, V23 und V33 regeln wihrend des Spiiltakts den Spiilgasfluss FO3. Im Kiihltakt ist die
Regelgrofle der Adsorberdruck, d.h., das Ventil 6ffnet so weit, dass der Druck im Adsorber
konstant gehalten wird. Folglich werden die Ventile Vx3 entweder durchfluss- oder druckgere-
gelt.

Die Restgasventile V14, V24 und V34 sind wihrend des Heiztakts druckgeregelt und im Spiil-
takt vollstidndig geoffnet. Die Ventile V15, V25 und V35 werden nur fiir den Prozess aus Kapitel
5.4.2 bendtigt und werden analog zu den Feed- und Produktventilen ausschlieBlich zeitlich
angesteuert.

Fiir die druck- und durchflussgeregelten Ventile werden jeweils vorkonfigurierte PID-Regler pa-
rametriert. Dabei werden die Regelparameter Kp, K; und Kp an die jeweiligen Anforderungen
angepasst, um erstens ein schnelles Ansprechverhalten des Reglers und zweitens eine geringe
Regelabweichung zu gewihrleisten. Jeder Regler besitzt somit seine eigenen Einstellungen
um den optimalen Betrieb der Anlage zu ermoglichen. Analog zu den Gasventilen wird die
Eintrittstemperatur des Wirmetrdgerfluids in den Adsorber mittels PID-Regler geregelt. Im
Adsorptions- und im Spiiltakt wird die Temperatur konstant gehalten. In den Heiz- und Kiihl-
takten wird die Solltemperatur iiber eine vorgegebene zeitliche Rampe erhoht bzw. verringert.

Im Vorfeld einer Versuchsreihe werden Ventilberechnungen durchgefiihrt, um geeignete Sitz-
/Kegelgarnituren der Regelventile auszuwihlen. Nur wenn die Ventile richtig definiert sind, ist
eine verniinftige Regelung der einzelnen Takte moglich. Zur Dimensionierung eines Regelven-
tils dient der K,-Wert. Dieser gibt an, wie viel Menge eines Gases oder Fliissigkeit durchgesetzt
werden kann. Laut Definition entspricht der K,-Wert der Wassermenge in m3/h, die bei 1 bar

Druck und einer Wassertemperatur von 5 - 40 °C durch das Ventil stromt. Zur Berechnung
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des benotigten K, -Wertes eines Ventils muss bei Gasen generell zwischen unterkritischen und
tiberkritischen Druckverhiltnissen unterschieden werden. Bei einer unterkritischen Stromung
liegt py < % und somit der Druckverlust iiber die Armatur bei Ap < %. Der Index 1 bezieht
sich auf die Bedingungen vor und der Index 2 auf die Bedingungen nach dem Ventil. Fiir
tiberkritische Stromungen gilt jeweils das Gegenteil. Liegen unterkritische Druckverhiltnisse
vor, lédsst sich der benotigte K,-Wert mit Formel 3.7 berechnen. [80]

V. pn-Ti
Ky=—- 3.7
"7 514 \ Ap-py G-7)

Fiir tiberkritische Druckverhéltnisse ergibt sich:

14
K, = PN T 3.8
V=257, VAV T (3.8)
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Ziel der Modellierung ist es, die N,-Ausbeute und die CO;-Feedkapazitit bei definierten
Randbedingungen, wie z.B. Adsorptionsdruck, CO,-Feedkonzentration oder Regeneriertem-
peratur, auch ohne Experiment zu bestimmen. Des Weiteren sollen Temperatur-, Durchfluss-,
Beladungs- und Konzentrationsverldufe vorhergesagt werden. Zur mathematischen Beschrei-
bung eines TSA-Verfahrens mit indirekt beheizten und gekiihlten Adsorbern wurde von Salazar
Duarte [19] ein Simulationsmodell in COMSOL Multiphysics® entwickelt. Dieses Modell dient
als Basis und wird fiir die Modellierung des Prozesses in der vorliegenden Arbeit weiterentwi-
ckelt. Um die Versuche der Pilotanlage zu simulieren, werden die Geometriedaten der Pilotan-
lage und die Stoffdaten fiir die Gasphase und des Thermalfluids fiir die vorliegenden Driicke
angepasst. Da das bestehende Modell nur eine einzige Adsorbensschicht beinhaltet, wird ei-
ne zusitzliche Adsorbensschicht inklusive der adsorbensspezifischen Parameter implementiert.
AuBerdem beinhaltet das modifizierte Modell die einzelnen Takte des Taktschemas aus Kapitel
3.3.3 und ein Koadsorptionsmodell. Des Weiteren werden die getroffenen Annahmen fiir die
gednderten Randbedingungen iiberarbeitet und anhand von Literaturquellen verifiziert.

Die Inhalte dieses Kapitels sind bereits teilweise in [71] publiziert.

4.1 Modellgeometrie und Annahmen

Zur Vereinfachung wird nur ein Rohr des Rohrbiindeladsorbers simuliert. Unter der Annahme,
dass sich alle Rohre des Rohbiindels identisch verhalten, kann ausgehend von der Einzelrohr-
simulation auf das gesamte Rohrbiindel extrapoliert werden. Des Weiteren ist es ausreichend,
nur einen Adsorber zu simulieren, da innerhalb eines Zyklus alle Adsorber dieselben Takte
durchlaufen. Die Geometrie des Rohres wird durch ein zweidimensionales, axialsymmetrisches
Modell beschrieben. Der Mantelraum lédsst sich aufgrund der komplexen dreidimensionalen
Geometrie des Adsorbers nicht auf ein 2D-rotationssymetrisches Modell reduzieren. Ein 3D-
Modell steigert den numerischen Rechenaufwand erheblich, ohne die Erwartung an eine Verbes-
serung der Genauigkeit der Simulationsergebnisse. Des Weiteren beziehen sich die genannten
Korrelationen des VDI-Wirmeatlases [53] fiir Rohrbiindelwédrmetibertrager auf ein eindimen-

sionales Objekt. Aus diesen Griinden wird das Wirmetrdgerfluid im Mantelraum eindimensio-

nal simuliert. Ergédnzend zum Rohr und dem HTF wird das Totvolumen (engl.: dead volume,
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4 Prozessmodellierung

kurz: DV) auf der Adsorbereintrittsseite der Pilotanlage beriicksichtigt. Das DV bezieht sich
auf das Volumen der verbindenden Rohrleitungen von Adsorberrohr zu den Ventilen Vxl,
Vx4 und Vx5 aus Abbildung 3.1. Diese Rohrleitungen befinden sich auBerhalb des Adsor-
bers und unterliegen nicht der Temperierung durch das HTF. Dariiber hinaus ist das DV nicht
isoliert. Das Totvolumen auf der Adsorberkopfseite zwischen Adsorberaustritt und Vx2 sowie
Vx3 wird vernachlissigt. Uber den gesamten TSA-Zyklus beinhaltet dieses obere DV nahezu
reinen Stickstoff, so dass keine Konzentrationseffekte durch Gasspeicherung auftreten. Dieses
Teilstiick ist ebenfalls nicht von der Temperierung betroffen. Folglich treten temperaturbedingt
weder Expansion noch Kontraktion der Gasphase auf.

Das Modell ldsst sich in drei unterschiedliche Bereiche einteilen: (I) Adsorbens, Adsorpt und
Gasphase inklusive Totvolumen; 2) Rohrwand; und 3) Wirmetrigerfluid. Abbildung 4.1 zeigt

eine Vereinfachung der zweidimensionalen Modellgeometrie.
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Abbildung 4.1: Vereinfachte graphische Darstellung der Geometrie des
Simulationsmodells: (I) Molsieb (MS), Silicagel (SG) und Totvolumen (DV); (2) Rohrwand;
und (3) Wirmetrdgerfluid.

Zur Beschreibung des Wirmetransports in der Schiittung wird thermisches Gleichgewicht zwi-
schen dem Adsorbens und der Gasphase angenommen. Das d;/dy-Verhiltnis der gesamten
Adsorbensschiittung liegt oberhalb 20. Damit kann der Einfluss der Wand vernachlissig werden
[60]. Des Weiteren wird weniger Wirme als bei exothermen Reaktionen frei, so dass die radia-
len Temperaturgradienten geringer sind. Folglich eignet sich das o,,-Modell zur Beschreibung
des Wirmetransports in der Schiittung. Durch Applikation des o;,-Modells reduziert sich der
numerische Rechenaufwand und es miissen keine Annahmen beziiglich der radialen Porositéts-
verteilung getroffen werden. [53]

Obwohl die CO;-Isothermen einen deutlich nicht-linearen Verlauf aufweisen, wird zur Be-
schreibung der Adsorptionskinetik der LDF-Ansatz gewéhlt. Nach Sircar und Hufton [81] stellt
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der LDF-Ansatz eine gerechtfertigte Vereinfachung zur Prozesssimulation dar. Die Adsorpti-
onskinetik kann auch fiir nicht-lineare Adsorptionsisothermen beschrieben werden. Zur Berech-
nung des gesamten Diffusionskoeffizienten zur Bestimmung von k7 pr wird nur die Porendiffu-
sion beriicksichtigt, alle anderen Diffusionsmechanismen werden vernachléssigt. Diese Annah-
me wird durch Hu et al. [82] bestérkt: Die Diffusion von CO, an 13X ist porendiffusionslimi-
tiert. Die Filmdiffusion kann vernachléssigt werden, da unter den gegebenen Randbedingungen
die Biot-Zahl des Massentransports deutlich groBer als 100 ist [37]. Oberflachendiffusion tritt
hauptsichlich bei Aktivkohlen auf und spielt bei Zeolithen keine Rolle. Da keine nennenswerten
Druckgradienten zwischen Adsorbens und Gasphase wihrend des gesamten Zyklus auftreten,

kann die laminare Stromung ebenfalls vernachldssigt werden. [9, 10, 31, 35, 82]

Die CO;-N,-Koadsorption wird mittels der Theorie der ideal adsorbierten Losung (IAST) be-
schrieben. Im Modell von Salazar Duarte [19] und auch von anderen Forschergruppen, die sich
mit indirekt temperierten TSA-Prozessen beschiftigt haben, wird die Koadorption vernachlis-
sigt. Die meisten publizierten Ergebnisse zu dieser Thematik beschreiben TSA-Anwendungen
fiir CCS. Da diese Prozesse iiblicherweise bei geringen Driicken ablaufen, ist dort diese Verein-
fachung gerechtfertigt. In dieser Arbeit muss die Koadsorption beriicksichtigt werden, da die
untersuchte Trennaufgabe bei 40 bara stattfindet. Ansonsten wiirde eine zu hohe N,-Ausbeute
und unterschiedliche Konzentrationsverldufe wihrend der Regeneration resultieren. Obwohl
Hefti et al. [74] und Rother et al. [83] gezeigt haben, dass die IAST zur exakten Beschreibung
der CO,-N,-Koadsorption, speziell bei hohen Driicken, nicht geeignet ist, stellt die IAST eine
tolerierbare Vereinfachung zur Beschreibung von technischen Adsorptionsprozessen dar [31].
Die Gasphase wird als ideal angenommen. Somit konnen die Stoffwerte des Gasgemischs mit
Hilfe des idealen Gasgesetzes und den Stoffwerten der Reinstoffe berechnet werden. Diese
Vereinfachung ist gerechtfertigt, weil ausreichend Abstand zum kritischen Druck liegt.

Die Rohrleitungen, die das Totvolumen bilden sind relativ klein, d.h., sie besitzen ein hohes
Verhiltnis von Oberfliche zu Stromungsquerschnitt. Da diese Rohre zusitzlich nicht isoliert
sind und nicht temperiert werden, wird angenommen, dass sie im thermischen Gleichgewicht
mit der Umgebung stehen. Als Konsequenz kiihlt sich das abstromende Gas wihrend des Heiz-
und Spiiltakts auf Umgebungstemperatur ab. Im Folgenden sind alle Annahmen und Vereinfa-

chungen zusammengefasst.
e Adsorbens und Gasphase im thermischen Gleichgewicht
e Homogene Feststoffschiittung ohne Wandeffekte
e SG und MS bestehen aus kugelformigen Partikel mit jeweils einheitlichem Durchmesser

e Gasphase wird als ideal betrachtet
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e LDF-Ansatz zur Beschreibung der Kinetik

e Filmdiffusion um das Adsorbenspartikel vernachlidssigt

e Oberflichendiffusion und laminare Stromung nicht beriicksichtigt

e [AST als Koadsorptionsmodell

e Keinen Druckverlust auf der Adsorbermantelseite

e Alle Rohre der drei Adsorber verhalten sich identisch — nur ein Rohr wird simuliert
e Keine Wirmeverluste an die Umgebung, Adsorber perfekt isoliert

e Totvolumen im thermischen Gleichgewicht mit der Umgebung

In den folgenden Unterkapiteln werden die benétigten Berechnungsformeln fiir die einzelnen
Abschnitte aus Abbildung 4.1 hergeleitet [10, 31, 53, 84].

4.2 Adsorbens und Gasphase

In diesem Kapitel werden die mathematischen Zusammenhinge fiir den Bereich (1) aus Abbil-
dung 4.1 dargestellt. Abbildung 4.2 zeigt ein zweidimensionales, infinitesimales Kontrollvolu-
men dieses Bereichs. Anhand des Kontrollvolumens werden jeweils die Massen-, Energie- und

Impulsbilanz aufgestellt.
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Abbildung 4.2: Infinitesimales 2D-Kontrollvolumen der Adsorbens und Gasphase mit den
Abmessungen Ar und Az inklusive der ein- und austretenden Stoffmengenstrome N, der
ein- und austretenden konvektiven Wirmestrome H, der Wirmeleitungsstrome Q; und der
Quell- bzw. Speicherterme fiir Wirme Wy und Masse Wy.

4.2.1 Massenbilanz

Anhand des Kontrollvolumens aus Abbildung 4.2 lidsst sich aufgrund der Massenerhaltung

folgende Massenbilanz formulieren:

JAN; . . . . .
ot = ND,i,r _ND,i,r+Ar +ND,i,Z _ND,i,z+Az + NKonv,i,r _NKonv,i,r+A rt

“4.1)
+Nkonv,iz = Nkonv.iz+az + WN

Aufgrund der Ad- und Desorption wird in Gleichung 4.1 ein Quell- bzw. Speicherterm Wy
bendtigt. Durch Einfiigen der Konzentration lisst sich die Anderung der Stoffmenge mit Formel
4.2 beschreiben.

AN;=¢€-¢c;-AV 4.2)

Der diffusive Stofftransport wird mittels des Fick’schen Gesetzes [46, 47] beschrieben, siehe

Formel 4.3. Die Formel gilt fiir beide Koordinatenrichtungen, weshalb k als Platzhalter fiir r

bzw. z eingefiihrt wird.

. dc;
Npik=-Defi- 5 - Al (4.3)
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Der effektive Dispersionskoeffizient in radialer und axialer Richtung kann mithilfe der Glei-
chungen 4.4 - 4.6 berechnet werden.

uy-d
Defr.ax =D (1—\/1—£)+ 02 P (4.4)
uy-d
Defr.raa = Dji- (1—\/1—£)+ OK P 4.5)
r
2
2
Kr=7-12-(1-— (4.6)
dy

Aufgrund der Analogie zwischen Stoff- und Wéirmetransport sind die Korrelationen fiir die
effektive Dispersion analog zu denen der effektiven Wiarmeleitfahigkeit aus Kapitel 2.2.1.2.
Der bindre Diffusionskoeffizient D;,, kann mittels der Gleichung von Fuller (2.20) bestimmt

werden. Die Berechnung des konvektiven Stofftransports erfolgt mit Gleichung 4.7.
Nion.i e = g~ i Ay 4.7)

Die Berechnung von Np; x1ak und Ny i krax kann mittels Taylor-Reihenentwicklung be-

stimmt werden. Dabei wird nach dem zweiten Term abgebrochen, da AK? < 0. Somit ergeben

sich:
N o aND’i’k 4
D.ik+Ak =Npik+ ok Ak (4.8)
. . ONkom ik
Nkonv.ik+ak = Nkonv,ik + % Ak 4.9)

Der Speicher- bzw. Quellterm Wy berechnet sich mittels Gleichung 4.10.

. J4;
WN:—(I—E)-pp-a—z-AV (4.10)

Durch Einsetzen der Gleichungen 4.2 bis 4.10 in Gleichung 4.1 ergibt sich die Massenbilanz

fiir die Komponente i:

dc; dq;
E.W:_V(ﬂoci)+Vo<%OV€i>—(l—8)'pp'E (4.11)
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Zur Berechnung des Geschwindigkeitsvektors u ist eine exakte Kenntnis des Volumenstroms
notig. Aufgrund von Ad- und Desorption dndert sich neben der Menge auch die Zusammen-
setzung und somit die Gasdichte. Da der Prozess weder isotherm noch isobar ist, wird die
Dichte zusitzlich von Temperatur und Druck beeinflusst. Zur Berechnung der Stromungsge-
schwindigkeit ist folglich eine globale Massenbilanz notig. Diese kann iiber Summenbildung
aus Gleichung 4.11 erfolgen:

dc; dgi
%‘,e-y :—;V(goci)+;Vo (Deff o Vcy) —;(1—8)-;)1,-3 (4.12)

Mithilfe des Dalton’schen und des idealen Gasgesetzes lidsst sich die Summe der partiellen

Konzentrationen wie folgt formulieren [47]:

c=Ye (4.13)
j

Bei Betrachtung der globalen Bilanz ist die Summe der diffusiven und dispersiven Stoffstrome
gleich Null [84]. Dadurch vereinfacht sich Gleichung 4.12 zu 4.14:

dc dq;

g-E:_V(goc)—;u—s)-pp-W (4.14)

Mittels Gleichung 4.14 kann die Gaskonzentration und auch die Gasvolumenstrome in Ab-
hingigkeit der Zeit berechnet werden. Im Fokus stehen der CO,-Durchbruch ins Produkt
und der CO,-Konzentrationsverlauf im Restgas wihrend des Heiz- und Spiiltakts. Des Wei-
teren sind die ein- und austretenden Strome wéhrend der einzelnen Takte wichtig fiir die Nj-

Ausbeuteberechnung und den Abgleich mit den experimentellen Daten der Pilotanlage.

4.2.2 Energiebilanz

Analog zur Massenbilanz lisst sich anhand des Kontrollvolumens aus Abbildung 4.2 die Ener-

giebilanz aufstellen:

JdAU . . . . oL - .
ot :Q?L,r_Q)L,r+Ar+Q)L,Z_Q/'L,z+Az+H"_Hr+Ar+HZ_Hz+Az+WQ (4.15)

Unter der Annahme, dass Gas- und Feststoffphase im thermischen Gleichgewicht stehen, ergibt
sich fiir den Term AU Gleichung 4.16.

AU= (e cpg-pg+(1-€)-cpp-pp)-T-AV (4.16)
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Die Wirmeleitung Q 2k lasst sich mittels des Fourierschen Gesetzes [85] beschreiben:

: ) oT
Opk=dpz AAk =Dk PR (4.17)

Die effektive Wirmeleitfahigkeit kann wie in Kapitel 2.2.1.2 mit den Gleichungen 2.32 und
2.33 beschrieben werden. Die Berechnung der Wiarmeleitfahigkeit der Schiittung A, erfolgt
durch das Zehner/Bauer/Schliinder-Modell, wie in Kapitel 2.2.1.1 beschrieben. Der konvektive
Wiirmetransport kann mittels Formel 4.18 bestimmt werden.

Die Terme Q/l,k +Ax und Ay, ax konnen analog zum Stofftransport iiber eine Taylorreihenent-
wicklung bis zum zweiten Glied bestimmt werden. Folglich ergeben sich die beiden Gleichun-
gen 4.19 und 4.20:

. . A0, &

O krak =Qak+ —5, 7~ Ak (4.19)
. . 0H

Hk+Ak=Hk+a—kk-Ak (4.20)

Der Speicher- bzw. Quellterm kann folgendermalen berechnet werden:

. dq;
W = (1—8)-pp-ZAHads,i% AV @.21)
J

Eingesetzt in Gleichung 4.15 ergibt sich die partielle Differentialgleichung der Energiebilanz
fiir die Adsorbens und Gasphase.

oT
(8~cp,p ~pp+(1—£)'cp,g~pg) 5 Vo (—)LLﬁwVT) —Cp,g Pg-(u-VI)+

dq;

(4.22)
+(1-€)-pp- ZAHads,iE
J

Aus Gleichung 4.22 lédsst sich die Temperatur in der Adsorbensschiittung berechnen. Durch
die Temperatur im Zentrum der Schiittung ist ein Abgleich mit den experimentellen Daten der
Pilotanlage moglich.

Zur Beschreibung des Wirmeiibergangs an der Rohrwand wird die Nusselt-Korrelation von
Nilles [70] verwendet, siehe Kapitel 2.2.2.

Oy - dp 5 Abed 075 p.033
Nug = =13+ -——+0.19-Re,,;'” - Pr-- 4.23
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Der Term (1.3 + ﬁ) wird analog zu Salazar Duarte [29] durch einen Anpassungsparameter
Bi ersetzt, siche Tabelle 3.4. Dieser Parameter Bi kann iiber Aufheiz- und Abkiihlversuche
ohne Durchstromung ermittelt werden. Laut Martin [86] wird fiir die Berechnung der radialen
Wirmeleitfihigkeit eines durchstromten Festbettes die Kombination aus ZBS-Modell und der

Korrelation von Nilles empfohlen.

4.2.3 Impulsbilanz

Prinzipiell ldsst sich analog zur Massen- und Energiebilanz die Impulsbilanz fiir das Kontrollvo-
lumen aus Abbildung 4.2 aufstellen. Die Losung der partiellen Differentialgleichung ist nume-
risch relativ aufwendig, weshalb semi-empirische Korrelationen, die auf Messwerten basieren,
in der Literatur zu finden sind. Fiir die Berechnung des Druckverlustes von Festbetten ist die
Ergun-Gleichung weit verbreitet. Gleichung 4.24 liefert den Druckverlust eines Festbettes fiir

laminare und turbulente Stromung. [87]

1-¢)? 1-
_Vp:150.&.&.274.75._8.&.22 (4.24)
e di e dp

Gleichung 4.24 zeigt einen erheblichen Einfluss der Porositit und der Strémungsgeschwindig-
keit. Zusétzlich ist der Druckverlust durchstromter Schiittungen abhéngig von der Wand, wie
in Kapitel 2.2.1.2 beschrieben. Da das Verhiltnis von Rohrdurchmesser zu Partikeldurchmesser
deutlich groBer 20 ist, kann der Einfluss der Wand fiir den betrachteten Fall vernachlissigt wer-
den [60]. Des Weiteren beeinflusst die Oberflichenbeschaffenheit der Partikel den Druckverlust
der Schiittung [88].

4.3 Rohrwand

Die Rohrwand wird wie die Adsorbens und Gasphase zweidimensional betrachtet. Ein infini-
tesimales Kontrollvolumen der Rohrwand mit den ein- und austretenden Warmestromen ist in
Abbildung 4.3 dargestellt.
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Abbildung 4.3: Infinitesimales 2D-Kontrollvolumen der Rohrwand mit den Abmessungen
Ar und Az inklusive der ein- und austretenden Wirmestrome Q, und dem Speicherterm fiir
Wirme AU,,.

Da die Rohrwand aus Stahl besteht und somit als nicht permeabel angesehen wird, treten keine
Massenstrome und auch keine konvektiven Wirmestrome auf. Folglich muss fiir die Rohrwand
ausschlieBlich die Energiebilanz gelost werden. Anhand des Kontrollvolumens aus Abbildung
4.3 lasst sich folgende Energiebilanz aufstellen:

J0AU,, . . . )
ot :Qw,),,r_Qw,?L,HAr+Qw,l,z_Qw,l,z+Az (4.25)

Der Akkumulierungsterm kann wie folgt berechnet werden:

Analog zu Kapitel 4.2.2 lésst sich die Warmeleitung QW’ 2.k mittels des Fourier“schen Gesetzes

beschreiben. QW’ A k+Ak kann ebenfalls tiber eine Taylorreihenentwicklung angenéhert werden.
Unter der Annahme eines homogenen Feststoffs mit einer temperaturunabhéngigen Warmeleit-
fahigkeit folgt aus Gleichung 4.25:

aT,

P+ Cpaw- 8_1‘W = 2wV o (VTy) (4.27)
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4.4 Warmetragerfluid im Mantelraum

Das Wirmetrdgerfluid durchstromt den Mantelraum und wird eindimensional simuliert. Analog
zur Rohrwand tritt kein Stofftransport auf, so dass ausschlieBlich die Energiebilanz fiir diesen
Bereich gelost werden muss. Abbildung 4.4 zeigt das eindimensionale Kontrollvolumen des
Mantelraums.

QHTF,/\,z+Az

H HTFz+Az

Qs 7 AUy

QHTF,/\,Z

HHTF,Z

Abbildung 4.4: Infinitesimales 1D-Kontrollvolumen des Warmetrdgerfluids im
Mantelraum mit der Abmessung Az inklusive der ein- und austretenden konvektiven
Hyrr ), und Wirmeleitungsstrome Qprr 5 . den Wirmestrom zur Rohrwand Qprr, ¢ und
dem Speicherterm AUgtr

Die Energiebilanz am Kontrollvolumen aus Abbildung 4.4 ergibt:

JdAUyTF . . . .
—5 - OHTF Az~ OCHTF A z+Az VHHTF z—HHTF 7407+ OHTF, 01 (4.28)

Die Wirmeleitungsstrome Q urrF.) konnen wieder mittels des Fourierschen Gesetzes beschrie-

ben werden. Die konvektiven Wirmestrome konnen analog zu Kapitel 4.2.2 berechnet werden,
sieche Gleichung 4.29.

Hyrr z = uptr - PHTF - Cp HTF - THTF - AA; (4.29)

Gleichung 4.30 beschreibt die Berechnung des Akkumulierungsterms, analog zur Gleichung
4.26 der Rohrwand.

AUHTF = PHTF * ¢pHTF * THTF - AV (4.30)
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Der Wirmestrom von, bzw. zur Rohrwand kann mit folgender Formel berechnet werden:

OHTF, 0 = OHTF - Aoberfi (THTF =Ty, r=d,12) (4.31)

Aoperfi In Formel 4.31 bezeichnet die Mantelflichen der Rohre, welche mit dem Wirmetréger-
fluid in Kontakt sind. Durch Einfiigen von ¢, dem Verhiltnis der Rohrmantelflache zu Mantel-
volumen, und Annéherung fiir Q HTF.A z+A7 Und Hpyrr 244, liber eine Taylorreihenentwicklung

ergibt sich Formel 4.32 fiir die Energiebilanz des HTFs.

J— .aTHTin()L .aTHTF) ppec 5 9Turr
HTF CpHTF 5 — = o | AaTF =5 HTF* CpHTF " UHTF "~ 5 432)

+¢ - aurr (Tare =Ty r=d )

Die Stromungsgeschwindigkeit des Warmetrdgerfluids im Mantelraum kann aus dem HTF-

Volumenstrom und der freien Querschnittsfliche bestimmt werden.

4.5 Randbedingungen

In Abhédngigkeit des Prozesstakts dndern sich jeweils die Randbedingungen. Wie in Kapitel
3.4.3 beschrieben variieren die Durchflussrichtung, Temperaturniveaus und Driicke. Durch die
indirekte Temperierung wird die Schiittungstemperatur iiber die Wirmetrdagerfluidtemperatur
vorgegeben. Um aus der gemessenen Thermalfluidtemperatur die Schiittungstemperatur zu be-
rechnen, ist es notig das Warmetridgerfluid im Mantelraum und die Rohrwand zu simulieren.
In Tabelle 4.1 und 4.2 sind die Randbedingungen fiir jeden Takt des gesamten Zyklus aus
Abbildung 3.2 aufgelistet.
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Tabelle 4.1: Randbedigungen der Simulation von Adsorbens und Gasphase.

Adsorbens und Gasphase

Sequenz

Axial

Radial

Generell

oT

Aeﬁ‘ ax 8_Z =0

z=H

Iyco,

Deﬁ‘,axa—z =0

z=H

leﬁ" Jrad E

<_D eff ,rad

aT

r=0,r;

aCCO2
r

u‘r:O = u‘r:ri =

a—"‘M'YCOQ)

0

r=0,r;

=0

Adsorption

T}z=0 =Tin

Yco, ’ZZO =YCO0,,Feed

u ’ — Vn,Feed PnTin

Py =40.0bara

Heizen

”‘z:H:()

p}Z:H =39.8bara

Spiilen

T ‘ =H = TPurge

Yco, |Z=H = YCO,,Produkt

u ‘ — Vn,Purge 'Pn'Tpurge
z=H Ty di2 2

p‘z:H =39.8bara

Kiihlen

T| 7=H — Tproduk
Yco, |Z=H = YCO0,,Produkt
u|z=0 =0

p}Z:H =40.0bara
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Tabelle 4.2: Randbedigungen der Simulation von Rohrwand und Wirmetriagerfluid.

Rohrwand

Sequenz | Axial | Radial

aT aT,

Aw_w =0 Aw_w =y (T-Ty)
Jz z=0,H dar r=r;
Generell
aT,
Ay 8—W = ogrr (T —Tw)
¥ Ar=ry
Wirmetragerfluid

Sequenz ‘ Axial ‘ Radial

Tyrr

AHTF— =0
< |z=0.H
Generell
Tyrr = experimentelle Daten

4.6 Modellausgabe

Das entwickelte Modell ist in der Lage, das radiale Temperaturprofil iiber die Zeit auszugeben.
Hierbei wird speziell die Temperatur im Zentrum der Schiittung bei r = 0 betrachtet, da diese
durch die Thermoelemente TC_L11 bis TC_LO02 der Pilotanlage gemessen wird. Des Weiteren
wird das zeitliche Profil der austretenden CO,- und der N,-Gaskonzentrationen wiedergegeben.
Zusitzlich ist das Modell in der Lage die austretenden Volumenstrome zu simulieren. Wihrend
des Kiihltakts wird der eintretende Produktstrom berechnet, welcher bendétigt wird, um den

Adsorberdruck konstant zu halten.
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5 Experimentelle Ergebnisse und
Diskussion

5.1 Aufheiz- und Abkuhlversuche

In Abbildung 5.1 ist das axiale Temperaturprofil eines Adsorbers wihrend des Aufheizens
bzw. Abkiihlens bei minimaler und maximaler Thermal6ldurchflussmenge dargestellt. Wie be-
schrieben finden diese Experimente ohne Durchstromung statt, um die minimalen Heiz- und
Kiihlzeiten zu bestimmen. Aus den gemessenen Temperaturverldufen der Thermoelemente,
die im Zentrum der Schiittung iiber die Adsorberrohrldnge verteilt sind, ldsst sich das axiale
Temperaturprofil des Adsorbers ableiten.

—— TC_L11 —— TC_L10 —— TC_L04 —— TC_L02 —— TC_L11 —— TC_L10 —— TC_L04 —— TC_L02
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(a) Warmetragerfluidstrom von 40 I/min. (b) Wirmetragerfluidstrom von 85 1/min.

Abbildung 5.1: Axiales Temperaturprofil der nicht-durchstromten Autheiz- und
Abkiihlversuche bei variierendem Thermalolvolumenstrom.

Der untere Teil der Schiittung bei TC_L11 und TC_L10 erwédrmt sich bzw. kiihlt zuerst ab, da
das Thermalfluid von unten in den Adsorber einstromt. In Abbildung 5.1a ist ein deutlicher
Unterschied von bis zu 6 min zwischen den Temperaturverldufen am Eintritt des Adsorbers
(TC_L11 und TC_L10) und am Austritt (TC_L02) zu erkennen. In Abbildung 5.1b sind nur
noch geringe Unterschiede in den Temperaturverldufen ersichtlich. In beiden Versuchsreihen

liegt der gemessene Temperaturunterschied des Thermalols zwischen Eintritt und Austritt bei
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maximal 5 K. Folglich wird davon ausgegangen, dass die Erwdrmung bzw. Abkiihlung des
Thermal6ls, beim Durchstromen des Adsorbers eine vernachlédssigbare Rolle spielt. Durch den
hoheren Oldurchsatz und der damit bedingten hoheren Stromungsgeschwindigkeit resultiert ein
groBerer Warmeiibergangskoeffizient auf der RohrauBlenseite ay7r. Da bei diesen Versuchen
keine Durchstromung im Rohrinneren herrscht, ist der Wirmeiibergangskoeffizient auf der
Rohrinnenseite o, bei beiden Experimenten nahezu identisch. Ebenso ist die Warmeleitung
der Schiittung und der Rohrwand in erster Ndherung konstant. Folglich sind die Unterschiede
im axialen Temperaturprofil ausschlieBlich auf die unterschiedlichen Thermaldlvolumenstrome

und die dadurch bedingten unterschiedlichen oy7r zuriickzufiihren.

Um die Zykluszeit des TSA-Prozesses zu minimieren, miissen die Heiz- und Kiihlzeiten mi-
nimiert werden. Aus Abbildung 5.1 folgt: Je hoher die Stromungsgeschwindigkeit auf der
Mantelseite, desto groBBer der Warmeiibergang. Folglich wird fiir alle weiteren Versuche der
maximale Oldurchfluss von 85 1/min gewihlt.

5.2 Durchbruchskurven

Abbildung 5.2 vergleicht zwei verschiedene Durchbruchskurven bei zwei unterschiedlichen
Schiittungstemperaturen. DBK 1 wird bei 35 °C und DBK 2 bei 200 °C aufgenommen. Die nor-
mierte Durchbruchszeit entspricht dem Zeitpunkt, sobald die gemessene Austrittskonzentration
die Hilfte der Eintrittskonzentration erreicht hat.
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DBK 2 (200 °C)

.
ON
P ] o
o0l L A4 ]
g0 T T T
5 | [ R B
Z 02t b
R I /A O R A R
0.0 /A N N U R

0.7 0.8 0.9 1.0 11 1.2 1.3 14 1.5
Normierte Durchbruchszeit / -

Abbildung 5.2: CO,-Durchbruchskurven bei 35 °C und 200 °C.

60



5 Experimentelle Ergebnisse und Diskussion

DBK 1 bei 35°C weist einen sehr steilen Anstieg auf, der anschlieBend stark abflacht und
sich asymptotisch der Eingangskonzentration annihernd. Dieser steile Verlauf deutet auf eine
gute Kinetik und eine kurze Massen-Transfer-Zone hin. Bei 200 °C unterscheidet sich der
gemessene Verlauf deutlich. Die Durchbruchskurve ist breiter und flacht merklich friither ab. Die
Unterschiede resultieren aus der Form der Isotherme. Mit erhohter Temperatur steigt die CO,-
Isotherme weniger stark, aber kontinuierlicher an. Dadurch ergibt sich fiir den untersuchten
Punkt eine langsamere Kinetik.

Durch die Exothermie der CO,-Adsorption wird Warme frei, was zu einem Temperaturanstieg
in der Schiittung fithrt. Durch die Thermoelemente im Zentrum der Schiittung kann dieser
Anstieg abgebildet werden. Folglich kann mithilfe der Thermoelemente die Adsorptionsfront
sichtbar gemacht werden. Abbildung 5.3 vergleicht die axialen Temperaturprofile der beiden
Durchbruchskurven DBK 1 und DBK 2.
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(a) Manteltemperatur von 35 °C (DBK 1). (b) Manteltemperatur von 200 °C (DBK 2).

Abbildung 5.3: Axiales Temperaturprofil wihrend der CO,-Druchbruchsexperimente bei
variierender Adsorbermanteltemperatur.

Wiihrend der Durchbruchsexperimente stromt das Feedgas von unten in den Adsorber ein. Folg-
lich ist in Abbildung 5.3a der erste Temperanstieg bei TC_L11 erkennbar. Sobald die Gleich-
gewichtsbeladung erreicht ist, erfolgt kein weiterer Temperaturanstieg. Durch die permanente
Kiihlung, bzw. Temperierung auf 35 °C, fillt die Temperatur sobald die CO,-Adsorptionsfront
weiter Richtung Adsorberaustritt wandert. Ohne die kontinuierliche Temperierung sind die
Peaks breiter und der Temperaturabfall verlduft deutlich flacher, nachdem die Front weiter
gewandert ist. Als Konsequenz ist auch der Verlauf der Durchbruchskurve etwas flacher.
Silicagel besitzt im Vergleich zu 13X eine deutlich geringere CO,-Adsorptionskapazitit, wes-
halb weniger Warme frei wird. Konsequenterweise ist der Temperaturpeak bei TC_L11 am
geringsten. Im weiteren Verlauf liegt die Temperatur von TC_L11 unterhalb der anderen Tem-
peraturen und auch unterhalb von 35 °C. Da das Feedgas mit 16 °C kilter als die vorgegebene
Thermalfluidtemperatur ist, kiihlt sich die Schiittung im unteren Bereich etwas ab.

Die Peakhohe und Form bei TC_L10 unterscheiden sich signifikant von den anderen Peaks: Der

Peak ist sehr schmal und deutlich hoher. Diese Peakform ist charakteristisch fiir eine sehr steile

61



5 Experimentelle Ergebnisse und Diskussion

Adsorptionsfront. Die etwas breiteren und flacheren Peaks bei TC_L.04 und TC_L02 deuten auf
eine Anderung der Adsorptionsfront iiber die Adsorberlinge hin. Prinzipiell treten wihrend des
Durchbruchversuchs zwei verschiedene Mechanismen auf, die die Massen-Transfer-Zone und
damit die Konzentrationsfront beeinflussen. Die Isothermenform des 13X (Typ I aus Abbildung
2.7) bewirkt ein Aufsteilen der Konzentrationsfront. Bedingt durch Stofftransportwiderstéinde
flacht die Konzentrationsfront ab. Nach Durchstromung einer bestimmten Bettlinge stellt sich
ein Gleichgewicht zwischen diesen beiden Mechanismen ein. Dadurch ergibt sich ein konstan-
tes Konzentrationsprofil, welches als ,,constant pattern® bezeichnet wird. [31]

Wihrend DBK 2, Abbildung 5.3b, weist TC_L11 keinen Temperaturpeak auf, da kaum nen-
nenswerte CO,-Mengen auf Silicagel bei 200 °C adsorbieren. Aufgrund des deutlich groferen
Temperaturunterschiedes zwischen Feedgas und Manteltemperatur, fillt die Schiittungstempe-
ratur im Silicagel um ca. 18 °C. In der Zeolithschiittung zeigt sich ein dhnlicher Verlauf wie bei
35°C: Zu Beginn der Zeolithschiittung (bei TC_L10) liegt ein schmaler, hoher Peak vor, wih-
rend die beiden anderen Peaks deutlich flacher und breiter sind. Die beiden Peaks bei TC_L04
und TC_LO02 sind durch einen sehr flachen Temperaturabfall gekennzeichnet. Dieser Verlauf
der Temperaturfront spiegelt den Verlauf der Durchbruchskurve aus Abbildung 5.2 wieder.

Aus den beiden Durchbruchsexperimenten DBK 1 und DBK 2 resultiert eine schnellere Kine-
tik bei niedrigeren Temperaturen. Fiir den zyklischen Prozess bedeutet dies, dass die Kinetik

wihrend der Adsorption schneller als die Kinetik wihrend der Desorption ist.

5.3 Zyklischer Prozess

Der Druck der drei Adsorber fiir das Taktschema aus Abbildung 3.2 bleibt im Laufe des
gesamten Zyklus nahezu konstant. Im Gegensatz dazu @ndert sich die Temperatur der Adsorber
signifikant. Die Verldufe der Thermalolein- und Austrittstemperaturen der drei Adsorber ist in
Abbildung 5.4 dargestellt.
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Abbildung 5.4: Thermaldlein- und Austrittstemperaturen der drei Adsorber iiber einen
Zyklus.

Bis zur Hilfte des Zyklus befindet sich Adsorber 1 im Adsorptionsschritt. Wihrenddessen wird
der Adsorber konstant auf 35 °C temperiert. AnschlieBend von 0.5 bis 0.67 der normierten Zy-
kluszeit findet der Heizschritt statt. Die Oleintrittstemperatur hat bereits nach ca. der Hilfte des
Takts die vorgegebenen 200 °C erreicht. Im darauffolgendem Spiiltakt bis 0.83 der normierten
Zykluszeit, wird die Temperatur gehalten. Von 0.83 bis zum Ende der normierten Zykluszeit
wird der Adsorber indirekt abgekiihlt. Ebenfalls bei ca. der halben Taktdauer hat das Ther-
malfluid die Solltemperatur erreicht. Die Thermalolaustrittstemperatur steigt bzw. féllt leicht
zeitversetzt zur Eintrittstemperatur. Der zeitliche Versatz resultiert durch die Verweilzeit des
Thermalfluids im Adsorbermantelraum. Aufgrund der hohen Stromungsgeschwindigkeit des
HTF ist der zeitliche Versatz gering. Das Temperaturprofil des Thermalfluids der beiden anderen
Adsorber ist identisch, nur zeitversetzt. Somit ergeben sich die dargestellten charakteristischen
Temperaturverlaufe.

Anhand von Abbildung 5.4 zeigt sich die Moglichkeit der Wirmeintegration: Die Energie,
welche dem Adsorber im Kiihlschritt entzogen wird, kann einem anderen Adsorber, der sich
im Heizschritt befindet, zugefiihrt werden. Das austretende Thermaldl von Adsorber 3 kann
beispielsweise in der Zeitspanne von 0.17 bis ca. 0.2 der normierten Zykluszeit dem Adsorber
2 zugefiihrt werden. Grundlage ist der Aufbau des Taktschemas, bei dem parallel zu jedem
Kiihlschritt ein Heizschritt stattfindet. Durch diese Wirmeintegration kann der Energiebedarf
erheblich reduziert werden. [19, 20, 77] Bei der Pilotanlage besitzt jeder Adsorber seinen
eigenen Heiz-/Kiihlkreislauf, so dass keine Wiarmeintegration moglich ist.

Das dazugehorende axiale Temperaturprofil der Adsorbensschiittung von Adsorber 1 ist in
Abbildung 5.5 dargestellt.
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Abbildung 5.5: Axiales Temperaturprofil der Adsorbensschiittung von Adsorber 1 iiber
einen kompletten Zyklus.

Der Bereich in Abbildung 5.5 bis zur Hilfte des Zyklus ist mit dem Temperaturverlauf der
Durchbruchsexperimente vergleichbar. Wie schon bei den Durchbruchsversuchen ist die Wir-
mefreisetzung im Silicagel bei TC_L11 am geringsten. Im Gegensatz dazu ist der Tempera-
turpeak bei TC_L10 kleiner als bei den anderen beiden Messstellen im Molsieb (TC_L04 und
TC_L02). Ursache ist die geringere Arbeitsbeladung an dieser Stelle. Das Adsorbens wird nicht
vollstindig regeneriert, so dass eine gewisse Restbeladung am Ende der Regenerierphase bleibt.
In Abhéngigkeit der Restbeladung resultiert eine geringere Arbeitsbeladung, wodurch weniger
Wirme wihrend der Adsorption freigesetzt wird. Diese Restbeladung baut sich zu Beginn der
Experimente auf. Nach ca. 5 Zyklen stellen sich zyklisch stationidre Bedingungen ein. Dies
bedeutet, dass die CO,-Adsorptionsfront wihrend des Adsorptionsschritts immer gleich weit
nach oben wandert und in den Regeneriertakten gleich weit zuriickgedriangt wird. Am Adsorbe-
reintritt bleibt die hochste Restbeladung, da wihrend der Regeneration das Restgas, sprich die
CO»-reiche Fraktion, nach unten abgelassen wird. Der obere Teil der Schiittung wird teilweise
vollstindig regeneriert, wodurch wihrend des Adsorptionsschritts die hochste Arbeitsbeladung
resultiert und folglich auch am meisten Wirme freigesetzt wird.

Ziel der Versuche ist es, ein nahezu CO, freies Produkt zu generieren. Deshalb wird in der
Adsorptionsphase nur so viel Feed zugefiihrt, damit bei diesem Experiment der mittlere CO,-
Durchbruch ins Produkt kleiner 5 Vppm betriigt. Folglich verbleibt die CO,-Adsorptionsfront
grofitenteils im Adsorber und nur das vorderste Ende der MTZ bricht durch. TC_LO02 liegt
mitten in der MTZ, was der Grund fiir die unterschiedliche Peakform und Hohe verglichen zu
TC_LO04 ist.

Im anschlieBenden Heizschritt von 0.5 bis 0.67 der normierten Zykluszeit erwdarmt sich die
Schiittung bis auf ca. 200 °C. Im Vergleich zum Thermaldl aus Abbildung 5.4, erreicht die
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Schiittung erst zum Taktende die geforderte Temperatur. Aufgrund des Wirmetransportwider-
stands von Mantelraum zum Zentrum der Schiittung erwédrmt sich die Schiittung zeitversetzt
zum Thermaldl. Des Weiteren verschiebt sich durch die Temperaturerhhung das thermodyna-
mische Gleichgewicht in Richtung Desorption. Durch die endotherme Desorption wird zusétz-
lich Energie benotigt. Da das Thermaldl von unten in den Adsorber einstromt, erwédrmt sich die
Schiittung bei TC_L11 am schnellsten. Verglichen zur Molsiebschiittung ist auf dem Silicagel
signifikant weniger CO, adsorbiert, dementsprechend ist weniger Energie fiir die Desorption
notig. Infolgedessen erreicht die Schiittung bei TC_L11 deutlich schneller die vorgegebenen
200 °C, als die Schiittung bei TC_L10. Die Schiittungstemperaturen bei TC_L04 und TC_L02
steigen im Vergleich zu TC_L10 aufgrund ihrer axialen Position langsamer an.

Danach folgt der Spiilschritt, in dem gereinigtes Produkt von oben nach unten durch den Adsor-
ber stromt. Die Durchstromung bewirkt zum einen den Austrag des desorbierten CO, und zum
anderen die Absenkung des CO,-Partialdrucks der Gasphase. Da das Produkt nahezu frei von
CO ist geht somit auch der CO,-Partialdruck gegen Null, und die CO,-Desorption wird zusitz-
lich begiinstigt. Da die Desorption ein endothermer Prozess ist, féllt die Temperatur ab. Sobald
das CO, vollstindig desorbiert ist, steigt die Temperatur wieder an. Dies ist am deutlichsten bei
TC_LO2 erkennbar. Bei den anderen Temperaturmessstellen ist die Temperatursenke weniger
stark ausgeprigt, da dort weniger CO, desorbiert. Das CO,-reiche Restgas stromt unten aus
dem Adsorber, folglich verpufft im unteren Bereich des Adsorbers der Effekt der Partialdruck-
absenkung durch das Spiilgas. Als Konsequenz desorbiert dort weniger CO, und eine hohere
COs-Restbeladung verbleibt. Bei TC_LO02 wird das Adsorbens vollstidndig regeneriert, da dort
die Schiittungstemperatur am Ende des Spiiltakts wieder auf 200 °C ansteigt. Bei allen anderen
Messstellen ist die Temperatur geringer, was auf eine anhaltende CO,-Desorption hindeutet.
Um das Adsorbens vollstindig zu regenerieren, muss der Spiilschritt verlangert werden. Die
Verldngerung bewirkt jedoch eine Reduktion der Feedkapazitit und der No-Ausbeute. Alter-
nativ kann die Spiilgasmenge erhoht werden, wie in Kapitel 5.3.1 beschrieben. Die gewihlte
Losung stellt einen Kompromiss dar. Generell ist eine vollstandige Regeneration nicht zwingend
notig.

Im anschlieBenden Kiihlschritt sinkt die Temperatur wieder auf Adsorptionstemperaturlevel
ab. Da das kalte Thermal6l von unten in den Adsorber einstromt, kithlt der untere Teil der
Schiittung zuerst ab. Analog zum Heiztakt erreicht die Oltemperatur schneller den Sollwert als
die Schiittungstemperatur.

Die CO;-Desorption wird im Folgendem genauer betrachtet, um die erhdhte CO,-Konzentration
im unteren Bereich der Adsorbensschiittung wihrend des Spiilschritts zu bestitigen. Abbildung
5.6 zeigt den zeitlichen Verlauf des Restgasflusses und des CO,-Gehaltes im Restgas wihrend
des Heiz- und Spiiltakts von Adsorber 1. Der Bereich von 0.5 bis 0.67 der normierten Zykluszeit
beschreibt das Desorptionsverhalten wihrend des Heizschritts. Der zweite Teil beschreibt den

Spiilschritt. Um den Prozess zu optimieren, ist eine detaillierte Kenntnis der Desorption eine
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grundlegende Voraussetzung. In anderen publizierten Arbeiten zu indirekt temperierter Tempe-
raturwechseladsorption wird das CO;-Desorptionsverhalten nicht in dieser Tiefe analysiert [135,
18-20, 23, 78].
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Abbildung 5.6: CO;-Konzentrationsverlauf und Restgasfluss wihrend des Heiz- und
Spiilschritts von Adsorber 1.

Analog zur Schiittungstemperatur steigt der Restgasfluss nicht sofort zu Beginn des Heiztakts
sondern leicht zeitversetzt an. Im Folgendem wird bei ca. 0.25 der Heizzeit, bzw. 0.55 der
normierten Zykluszeit ein Maximum erreicht. Bei 0.5 des Takts, bzw. 0.58 der normierten
Zykluszeit fillt der Fluss wieder ab. Zu diesem Zeitpunkt herrschen im Zentrum der Schiit-
tung bereits ca. 150 °C. Am Rand ist die Temperatur deutlich hoher, da die Oltemperatur im
Mantelraum bereits die geforderten 200 °C erreicht hat. In Folge dessen wird weniger Gas
durch die Expansion der Gasphase und durch die Desorption freigesetzt. Somit reduziert sich
die abstromende Gasmenge. Im Anschluss wird ein konstanter Restgasstrom gemessen. Im
Prinzip ist der Restgasfluss Null, sobald das Adsorbens die Regeneriertemperatur erreicht hat.
Es wird dennoch eine geringe, nahezu konstante Restgasmenge gemessen, da kontinuierlich
ca. 50 NI/h Restgas zum Analysator stromt und von dort zur Durchflussmessung. Zu diesem
Zeitpunkt stromt aus dem Adsorber keine bzw. nur noch eine sehr geringe Gasmenge, so dass
ein minimaler Druckabfall in der Restgasleitung beobachtet werden kann.

Zu Beginn des Heiztakts ist der CO,-Gehalt im Restgas konstant und fillt dann auf Feedkon-
zentration ab. Erst anschlieBend steigt die CO,-Konzentration an, was auf die CO,-Desorption
hindeutet. Dieser anfingliche Verlauf ist dem verhéltnismifBig groen Totvolumen (Gasvolu-
men zwischen Vx1, Vx4, Vx5 und Adsorbensschiittung) bezogen auf das Adsorbervolumen
geschuldet: Das abstromende Gas muss zuerst dieses Volumen verdriangen, erst dann wird die
tatsidchliche CO,-Konzentration des desorbierenden Gases gemessen. Ab ca. 0.6 der normierten
Zykluszeit stagniert der CO,-Gehalt. Da nichts bzw. kaum mehr Gas aus dem Adsorber stromt,
bleibt auch die gemessene Konzentration konstant.
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Zu Beginn des Spiilschritts ab 0.67 der normierten Zykluszeit steigt der Restgasfluss schlagartig
an und féllt bis zum Taktende leicht ab. Bedingt durch das Spiilgas und die verstirkte CO,-
Desorption resultiert deutlich mehr Restgas. Da iiber die Dauer des Spiilschritts weniger CO,
desorbiert, nimmt auch die Restgasmenge ab. Der CO,-Gehalt am Anfang des Spiilschritts
strebt einem Maximum zu und féllt dann kontinuierlich auf ca. 12 Vol-% ab. Die Konzen-
tration fillt stirker als die Restgasmenge ab, da der Grofteil der Restgasmenge aus dem
Spiilgas besteht. Wird der Takt beliebig verlidngert, geht der CO,-Gehalt Richtung Null, was
eine vollstindige Regeneration bedeutet. Da der Takt zu einem bestimmten Zeitpunkt beendet
wird, verbleibt eine gewisse CO,-Restbeladung. Der Endwert der CO,-Konzentration des Spiil-
schritts ist wiederum der Startwert des Heizschritts. Erst wenn das Totvolumen ausgetauscht ist,
tritt eine Anderung der Konzentration auf.

Aus Abbildung 5.6 ist zu erkennen, dass das meiste CO, im Spiilschritt desorbiert und ausge-
tragen wird. Fiir den betrachteten Betriebszustand werden ca. 7 % der CO,-Menge wihrend des

Heiztakts und 93 % im Laufe des Spiiltakts aus dem Adsorber ausgeschleust.

Weitere charakteristische Merkmale des untersuchten TSA-Prozesses sind zum einen der Druck-
verlust, speziell der Druckverlust im Laufe der Adsorption, und zum anderen die benotigte
Produktmenge wihrend des Kiihltakts, um den Adsorberdruck konstant zu halten. Diese beiden
Verlédufe sind fiir den Adsorber 1 in Abbildung 5.7 dargestellt. Der Druckverlust ist iiber den
vollstindigen Adsorber gemessen, inklusive Rohrleitungen und der Adsorbensschiittung. Wih-
rend des Kiihltakts von 0.83 der normierten Zykluszeit bis zum Ende, wird der Adsorber von
200 °C auf 35 °C indirekt abgekiihlt und zeitgleich Produkt zugefiihrt um den Adsorberdruck
konstant zu halten.
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(a) Druckverlust wihrend der Adsorption. (b) Produktzufuhr wihrend Kiihltakt.

Abbildung 5.7: Druckverlust tiber Adsorber 1 im Laufe der Adsorption und benétigte
Produktmenge, um den Druck von Adsorber 1 wihrend des Kiihltakts konstant zu halten.

Der Verlauf des Druckverlustes aus Abbildung 5.7a ist charakteristisch fiir das untersuchte
Taktschema: Von 0 bis 0.17 und von 0.33 bis 0.5 der normierten Zykluszeit befinden sich

zwel Adsorber parallel im Adsorptionsschritt. Bei der Paralleladsorption wird das Feedgas
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gleichméBig auf die beiden Adsorber aufgeteilt. Aufgrund der halben Gasmenge resultiert ein
deutlich geringer Druckverlust als wihrend des Einzeladsorptionstakts von 0.17 bis 0.33 der
normierten Zykluszeit. Den grofiten Beitrag am Druckverlust leistet die Adsorbensschiittung.
Wie in Gleichung 4.24 erkennbar, setzt sich der Druckverlust beim Durchstromen eines Fest-
betts aus einem laminaren und einem turbulenten Anteil zusammen. Der laminare Anteil ist
direkt proportional zur Stromungsgeschwindigkeit. Der turbulente Anteil hingt quadratisch von
der Stromungsgeschwindigkeit ab. Die Stromungsverhiltnisse bei der Adsorption sind stark
laminar, wodurch der laminare Anteil deutlich tiberwiegt. Folglich kann in erster Ndherung die
Abhingigkeit des Druckverlustes der Adsorbensschiittung von der Stromungsgeschwindigkeit
als linear angenommen werden. Als Konsequenz halbiert sich der Druckverlust bei der Par-
alleladsorption aufgrund der halben Feedmenge. Abbildung 5.7a zeigt jedoch einen stirkeren
Riickgang des Druckverlustes wihrend der Paralleladsorptionstakte. Dies resultiert aufgrund
der zusitzlichen Druckverluste der Rohrleitungen, die zusammen mit dem Druckverlust der
Schiittung gemessen werden. Der Druckverlust in den Rohrleitungen héngt quadratisch von der
Stromungsgeschwindigkeit ab, so dass der Rohrleitungsdruckverlust wihrend der Parallelad-
sorptionstakte weniger als die Hélfte betrdgt. Als Konsequenz ist der Gesamtdruckverlust des
Adsorbers wihrend der Paralleladsorption etwas weniger als die Hilfte des Druckverlustes der
Einzeladsorption.

Der Verlauf der bendtigten Produktmenge aus Abbildung 5.7b korreliert mit dem Temperatur-
verlauf in der Schiittung: Je stirker der Temperaturabfall, desto mehr Produkt wird benétigt.
Zum Ende des Takts, wenn das Adsorbens bereits grof3tenteils abgekiihlt ist, geht die bendtigte
Produktmenge gegen Null. Die Schwankungen im Verlauf sind auf das Regelverhalten des

Ventils V13 zuriickzufiihren.

5.3.1 Variation Spulgasmenge

Um den Effekt des Spiilschritts genauer zu untersuchen, wird ausgehend von einem stabilen
Betriebspunkt die Spiilgasmenge variiert. Der Feedflow wird so angepasst, dass der CO,-
Durchbruch ins Produkt nahezu konstant bleibt. Alle anderen Parameter wie CO,- Feedkonzen-
tration, Taktzeit, Druck, Olfluss und Temperaturen bleiben konstant. In Abbildung 5.8 ist der
Einfluss der Spiilgasmenge auf die Stickstoffausbeute und die CO,-Feedkapazitit dargestellt.

68



5 Experimentelle Ergebnisse und Diskussion

m CO,-Feedflow

¢ N,-Ausbeute

100 : : 100
\ \ \
90 - } } } L o5
< \ ! \ o
Z 804+ ———— ? -] [————— 90
= \ ¢ | s \ 2
2 704 [ [ SN TR P 2
2 | B - 7
=
Y60 @ . —} ————— } ————— 80
e} Z
O \ \ \
504 -———— ———— ] 75
\ \ \
40 J | J 70
0.10 0.20 0.30 0.40 0.50
Spulgasfluss / Nm® h”’

Abbildung 5.8: Einfluss der Spiilgasmenge auf CO,-Feedkapazitit und N,-Ausbeute.

Abbildung 5.8 zeigt, dass beziiglich der CO,-Feedkapazitit und der N,-Ausbeute ein Kom-
promiss eingegangen werden muss. Die N,-Ausbeute steigt mit abnehmender Spiilgasmenge,
da als Spiilgas gereinigtes Produkt verwendet wird. Umgekehrt fillt die CO,-Feedkapazitit
mit geringerer Spiilgasmenge. Je weniger Spiilgas, desto schlechter die Regeneration und desto
hoher die Restbeladung. Durch die hohere Restbeladung resultiert eine geringere Arbeitsbela-
dung, die durch die CO,-Feedkapazitit reprasentiert wird. Im Bereich geringer Spiilgasmengen
steigt die CO,-Feedkapazitit in erster Ndherung linear mit der Spiilgasmenge. Bei hoheren
Spiilgasfliissen fillt die N,-Ausbeute bei vergleichbarer CO,-Feedkapazititssteigerung stirker
ab. Generell ldsst sich die CO,-Feedkapazitit durch Erhohung des Spiilgasflusses nicht beliebig
steigern. Sobald das Adsorbens vollstiandig regeneriert wird, d.h., die CO,-Restbeladung gegen
Null geht, ist die maximale CO,-Feedkapazitit erreicht. Das Adsorbens ist vollstindig regene-
riert wenn die CO,-Konzentration im Restgas am Ende des Spiilschritts gegen Null geht. Wie

bereits erwihnt, ist eine vollstindige Regenerierung nicht zwingend notig.

5.3.2 Einfluss CO5>-Feedkonzentration

Um die Anwendung des entwickelten TSA-Prozesses fiir verschiedene Gase zu untersuchen, ist
es wichtig, die Grenzen des Prozesses zu kennen. Hierfiir wird eine Versuchsreihe zum Einfluss
der CO,-Feedkonzentration durchgefiihrt. In Tabelle 5.1 sind die Versuchsbedingungen zusam-
mengefasst. Die Feedmenge wird so angepasst, dass sich ein vergleichbarer CO,-Durchbruch
einstellt.
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Tabelle 5.1: Versuchsbedingungen variierender CO,-Feedgehalt.

Messreihe MR1 MR2 MR3 MR4 Einheit
CO,-Feedgehalt 4.7 9.5 13.8 194 Vol-%
Rel. CO,-Feedgehalt 100 202 294 413 %
CO,-Feedkapazitit 674 77.6 858 92.6 NIlh
Rel. CO,-Feedkapazitit 100 115 127 137 %
Adsorptionsdruck 40.0 40.0 400 400 bara

Adsorptionstemperatur 35 35 35 35 °C
Regenerationstemperatur 200 200 200 200 °C

Bei konstantem Adsorptionsdruck steigt mit hoherem CO,-Feedgehalt der CO,-Partialdruck.
Durch den erhohten CO,-Partialdruck resultiert eine hohere Gleichgewichtsbeladung. Die
Desorption findet bei allen Messreihen unter den gleichen Bedingungen statt, sprich bei 200 °C
und reinem Stickstoff als Spiilgas. Folglich steigt die Arbeitsbeladung wihrend der Adsorption
um dieselbe Menge wie die Gleichgewichtsbeladung durch den erhohten CO,-Partialdruck
zunimmt. Als Konsequenz steigt die relative CO,-Feedkapazitit in Tabelle 5.1 mit zuneh-
mendem CO,-Feedgehalt an. Die gesteigerte Arbeitsbeladung, ausgedriickt durch die CO,-
Feedkapazitit, kann die erhohte CO,-Menge im Feed nur teilweise kompensieren. Der relative
CO,-Feedgehalt steigt deutlich stéirker als die relative CO,-Feedkapazitit an. Folglich muss je
nach CO,-Gehalt die Feedgasmenge angepasst werden, um den CO,-Durchbruch konstant zu
halten. Der Vergleich des relativen CO,-Feedgehalts mit der relativen CO;-Feedkapazitit aus
Tabelle 5.1 verdeutlicht diesen Sachverhalt.

Abbildung 5.9 vergleicht das axiale Temperaturprofil von Adsorber 1 fiir verschiedene CO;-
Feedkonzentrationen der Messreihen MR 1, MR 3 und MR 4 im zyklisch stationédren Betrieb.
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Abbildung 5.9: Einfluss der CO,-Feedkonzentration auf das axiale Temperaturprofil von
Adsorber 1 iiber einen Zyklus fiir die Messreihen MR 1, MR 3 und MR 4.

Sowohl die Taktzeit als auch der CO,-Durchbruch sind bei allen Messreihen identisch. Folglich
wandert die CO,-Adsorptionsfront mit gleicher Geschwindigkeit durch den Adsorber. Dadurch
treten die Temperaturpeaks aus Abbildung 5.9 bei allen drei Messreihen in etwa zur gleichen
normierten Zykluszeit auf. Einzig der Temperaturpeak bei TC_L10 bei 5 Vol-% CO, tritt etwas
frither auf.

Die Hohe der Temperaturpeaks bei der Adsorption nehmen mit steigendem CO,-Feedgehalt
zu. Durch den erhohten CO,-Partialdruck resultiert eine hohere Gleichgewichtsbeladung und
folglich wird mehr Energie in Form von Wirme frei. Zwischen 14 Vol-% und 19 Vol-% CO,
ist keine Erhohung der Temperaturpeaks zu erkennen. Eine Erkldrung liefert die CO,-Isotherme
an Zeolith 13X, siche Abbildung 5.10.
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Abbildung 5.10: CO,-Isotherme an 13X fiir 35 °C inklusive der Betriebspunkte von
Messreihe MR 1, MR 3 und MR 4 aus Tabelle 5.1.

In Abhiéngigkeit des CO,-Partialdrucks im Feed resultiert eine bestimmte Gleichgewichtsbela-
dung. Zwischen 1.9 bar und 5.5 bar CO,-Partialdruck existiert ein spiirbarer Unterschied. Zwi-
schen 5.5 bar und 7.8 bar CO,-Partialdruck ist kaum mehr ein Unterschied erkennbar. Obwohl
der Partialdruck um ca. 40 % ansteigt, erhoht sich die Gleichgewichtsbeladung nur um knapp
3 %. Folglich wird wihrend des Adsorptionsschritts unwesentlich mehr Wirme frei.

Aufgrund energetisch heterogener Adsorptionszentren des 13X sinkt die CO,-Adsorptions-
enthalpie mit steigender Beladung [89-91], siche Abbildung 5.11. Im betrachteten Beladungs-
bereich ist die Adsorptionsenthalpie nahezu konstant. Folglich basieren die Unterschiede des

axialen Temperaturprofils nicht auf unterschiedliche Adsorptionsenthalpien.
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Abbildung 5.11: Adsorptionsenthalpie von CO, an 13X nach Dunne et al. [8§9].

Im Gegensatz dazu sind in Graphik 5.9 die Temperaturpeaks bei 14 Vol-% CO, im Feed
geringfiigig hoher als bei 19 Vol-%. Eine potentielle Erkldrung kann die signifikant geringere
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Stromungsgeschwindigkeit bei der Adsorption sein. Damit der CO,-Durchbruch innerhalb die-
ser Versuchsreihen konstant bleibt, wird die Feedmenge mit steigender CO,-Feedkonzentration
reduziert. Durch den geringeren Feedstrom resultiert eventuell ein anderes Stromungsprofil, so
dass die freiwerdende Adsorptionswérme schneller abgefiihrt werden kann.

Der weitere Temperaturverlauf in Abbildung 5.9 ab ca. 0.5 der normierten Zykluszeit weist
keine Unterschiede zwischen den Experimenten auf. Obwohl die CO;-Beladung mit steigender
CO,-Feedkonzentration zunimmt, ist das Autheizverhalten der Schiittung wihrend des Heiztak-
tes unbeeinflusst. Der Wirmetrdgerfluidstrom und die Heizrampe ist wihrend der Messreihen
konstant, folglich ist der Energiebedarf fiir die einsetzende Desorption wihrend des Aufheizens
vernachléssigbar. Die benotigte Energie, um den Adsorber von 35 °C auf 200 °C aufzuheizen, ist
in erster Ndherung rein von der Erwidrmung des Adsorbens und der Stahlmasse des Adsorbers
bestimmt. Im Rahmen der Messgenauigkeit, siehe Kapitel 5.6, ist im Spiil- und im Kiihltakt

kein Unterschied zwischen den Messreihen zu erkennen.

Folgendes Fazit kann aus der Versuchsreihe abgeleitet werden: Der CO,-Gehalt im Feed beein-
flusst lediglich die Adsorption, nicht aber die Regeneration. Die CO,-Feedkonzentration stellt

prinzipiell keine Limitierung fiir den Prozess dar.

5.3.3 Variation Warmetragerfluiddurchfluss

Wie in Kapitel 5.1 beschrieben hat der Wirmetrédgerfluidstrom einen signifikanten Einfluss auf
die Heiz- und Kiihlzeiten. Je hoher der Durchsatz, desto schneller kann das Adsorbens tempe-
riert werden. Dies bedeutet aber einen erhohten Energiebedarf der Thermalolumwéilzpumpen.
Deshalb wird eine Versuchsreihe durchgefiihrt, um den Einfluss des Warmetragerfluidstroms
auf den zyklischen Prozess zu ermitteln und gegebenenfalls ein Optimum abzuleiten. Der Feed-
fluss wird so angepasst, dass der CO,-Durchbruch konstant bleibt. Tabelle 5.2 gibt einen Uber-
blick iiber die einzelnen Messreihen. Die CO,-Feedkonzentration und die N;-Ausbeute sind im
Rahmen der Messgenauigkeit, siche Kapitel 5.6, iiber alle Messreihen annihernd konstant.

Tabelle 5.2: Versuchsbedingungen variierender Warmetrigerfluidvolumenstrome.

Messreihe MRS5S MR6 MR7 MR8 Einheit
HTF-Durchfluss 40 50 70 85  l/min
CO,-Feedkapazitit 64.0 650 66,5 67.5 Nl/h
Relative CO;-Feedkapazitit 94.8 964  98.5 100 %
Adsorptionsdruck 40.0 40.0 400 40.0 bara
Adsorptionstemperatur 35 35 35 35 °C
Regenerationstemperatur 200 200 200 200 °C
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Wie Tabelle 5.2 zeigt, steigt mit zunehmendem Thermaldlvolumenstrom die CO,-Feedkapazitit.
Generell ist die Abhingigkeit der Feedkapazitit vom Thermaldlvolumenstrom jedoch gering.
Durch Halbierung des Volumenstroms fillt die Kapazitit nur um 5 %. Aus den Ergebnissen von
Kapitel 5.1 wird ein groBerer Effekt erwartet.

Die Ein- und Austrittstemperaturverldufe des Thermaldls der drei Adsorber iiber einen komplet-
ten Zyklus sind in Abbildung 5.12 fiir zwei verschiedene Thermaldlstrome gegeniibergestellt.
Die Thermaloltemperatur des austretenden Stromes gibt eine Indikation auf das Aufheiz- bzw.
Abkiihlverhalten der Schiittung: Je groBBer der Unterschied zwischen Ein- und Austrittstempe-
ratur, desto langsamer erwédrmt bzw. kiihlt sich die Schiittung ab.
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(a) Thermalo6lfluss von 40 I/min (MR 5). (b) Thermalolfluss von 85 1/min (MR 8).

Abbildung 5.12: Thermalfluidein- und austrittstemperaturen fiir verschiedene
Wirmetrigerfluidstrome der drei Adsorber iiber einen Zyklus.

Die Temperaturen des eintretenden Wirmetrigerfluids sind fiir beide Oldurchsitze nahezu
gleich. Durch die Regelung des Heiz-/Kiihlsystems sind die Aufheiz-, bzw. Abkiihlrampen bei
beiden Volumenstromen identisch. Bei 40 1/min (MR 5) erfolgt der Anstieg, bzw. der Abfall
der Temperatur des austretenden Thermaldls deutlich zeitversetzt, verglichen zu 85 I/min (MR
8). Am deutlichsten ist der Unterschied jeweils am Ende des Heiz- und des Kiihltakts. Am
Ende des Heiztakts von Adsorber 1 bei 0.67 der normierten Zykluszeit in Abbildung 5.12a, ist
das austretende Thermal6l immer noch kilter als 200 °C. Folglich ist die Adsorbensschiittung
auch noch nicht vollstindig auf Regenerationstemperaturniveau. Wird dazu Abbildung 5.12b
im Vergleich betrachtet, so ist zu erkennen, dass die vorgegebene Temperatur bereits vor Ende
des Heiztakts erreicht wird. Analog verhilt sich die Thermalfluidaustrittstemperatur am Ende
des Kiihltakts. Am Ende des Kiihltakts ist bei einem Volumenstrom von 40 1/min noch nicht das
Adsorptionstemperaturniveau erreicht.

Die Schiittungstemperatur korreliert mit der Thermaldltemperatur. Das axiale Temperaturprofil
von Adsorber 1 iiber einen Zyklus ist in Abbildung 5.13 fiir zwei verschiedene Wirmetréger-
fluidvolumenstrome dargestellt.
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Abbildung 5.13: Einfluss des Warmetridgerfluidstroms auf das axiale Temperaturprofil von
Adsorber 1 tiber einen Zyklus fiir die Messreihen MR 5 und MR 8.

Wie aus Abbildung 5.12a zu erwarten, ist die Adsorbensschiittung im Kopf des Adsorbers
beim geringen Olvolumenstrom zu Beginn des Zyklus, also am Ende des Kiihltakts, noch nicht
vollstandig abgekiihlt. Die Temperaturen bei TC_L02 und TC_L04 liegen deutlich iiber 35 °C.
Bei einem Olfluss von 851/min ist die Temperatur der Schiittung zu Beginn des Zyklus nur
geringfiigig erhoht. Entscheidend fiir den Beginn des Adsorptionstakts ist die Schiittungstem-
peratur am Eintritt des Adsorbers, sichtbar bei TC_L11. Da diese bei beiden Versuchen nahezu
identisch ist, erscheinen die Temperaturpeaks wihrend der Adsorption anndhernd zur gleichen
Zeit. Die CO,-Adsorptionsfront erreicht erst zum Ende des Adsorptionstakts den Adsorberkopf,
weshalb die Schiittung in diesem Bereich linger Zeit hat um abzukiihlen. Folglich ist wichtig,
dass die Schiittung am Adsorbereintritt abgekiihlt ist.

Analog zur Thermalolaustrittstemperatur treten deutliche Unterschiede im axialen Schiittungs-
temperaturprofil innerhalb des Heiztakts zwischen den beiden Versuchen auf. Beim hohen
Volumenstrom steigt die Adsorbenstemperatur schneller und iiber die axiale Hohe gleichmiBig
an. Beim geringen Volumenstrom ist eine deutliche Spreizung des axialen Temperaturprofils zu
erkennen; der obere Teil der Schiittung bei TC_L02 und TC_L04 erwidrmt sich deutlich langsa-
mer. Am Ende des Heiztakts bei einer normierten Zykluszeit von 0.67 erreicht die Schiittung bei
TC_LO02 nur 164 °C. Im Vergleich dazu steigt die Temperatur bei 85 I/min bei TC_LO02 bis auf
190 °C an. Konsequenterweise desorbiert beim geringen Thermalfluidvolumenstrom weniger
Kohlendioxid im Heizschritt.

Im anschlieBenden Spiiltakt erwédrmt sich die Schiittung weiter. Dadurch erhoht sich die Tempe-
ratur des Adsorberkopfs bei TC_L02 beim geringen Olvolumenstrom auf 197 °C. Beim hohen
Olfluss werden dort 200 °C erreicht. Folglich wird das Adsorbens bei beiden Versuchen bei an-
nihernd derselben Temperatur regeneriert. Dadurch ergibt sich eine vergleichbare Restbeladung
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und folglich nur ein geringer Effekt auf die CO,-Feedkapazitit, wie in Tabelle 5.2 ersichtlich.
Der Verlauf wihrend des Kiihlschritts ist analog zum Heizschritt.

Zusammenfassend ldsst sich festhalten, dass die grofSten Unterschiede im Heiz- und Kiihltakt
auftreten. Analog zu den Autheiz- und Abkiihlversuchen kann die Schiittung bei hoheren
Thermalfluidstromen schneller temperiert werden. Da sich das Adsorbens wihrend des Spiil-
schritts weiter aufheizt und somit die effektive Heizzeit zwei Takte betrdgt, wird das Adsorbens
bei nahezu der gleichen Temperatur regeneriert. Infolgedessen hat der Wirmetrdgerfluidvo-
lumenstrom im betrachteten Rahmen nur einen geringen Effekt auf die CO,-Feedkapazitiit.
Die N,-Ausbeute bleibt bei allen Experimenten der gesamten Versuchsreihe unbeeinflusst. Um
den Energiebedarf zu optimieren, kann der Wirmetrdgerfluidstrom wihrend der Adsorption,
des Spiil- und des Kiihlschritts gedrosselt werden. Nur beim Heizschritt sollte die maximale

Thermaldlmenge durch den Adsorber stromen.

5.4 Prozessoptimierung

Die bisher beschriebenen Versuchsreihen fanden immer mit demselben Taktschema aus Ab-
bildung 3.2 statt. Im folgendem Kapitel werden verschiedene Optionen fiir ein Verschalten
der Adsorber untersucht. Ziel der Experimente ist die N,-Ausbeute bei vergleichbarer CO;-
Feedkapazitit zu maximieren.

5.4.1 Druck- und Temperaturwechseladsorption

Um die CO,-Desorption zu verstirken und die Arbeitsbeladung des Adsorbens zu steigern,
kann zusitzlich zur Temperaturerhohung, der Druck wihrend der Regeneriertakte abgesenkt
werden [34, 92]. Durch die Druckabsenkung reduziert sich der Partialdruck und die CO,-
Gleich-gewichtsbeladung verringert sich. Bei der Druck- und Temperaturwechseladsorption
konnen die Vorteile der PSA mit denen der TSA vereint werden. Bei einer PSA wird iiblicher-
weise bei der Entspannung ein Teil des Gases genutzt, um einen anderen Adsorber, welcher sich
auf einem niedrigeren Druckniveau befindet, zu spiilen, siche S-Takt des PSA-Taktschematas
aus Abbildung 2.4. Durch Kombinieren von Druckabsenkung und Temperaturerh6hung wird
eine grofere Spiilgasmenge bereitgestellt, was zu einer besseren Regeneration fithrt. Durch
dieses Spiilgas wird, verglichen zum anderen Taktschema, kein gereinigtes Produkt bendtigt.
Folglich sollte die N,-Ausbeute hoher sein. Um diesen PTSA-Prozess zu verwirklichen, wird
das 3-Adsorber-Taktschema modifiziert, siche Abbildung 5.14.
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Abbildung 5.14: 3-Adsorber-Taktschema der Druck- und Temperaturwechseladsorption.

Im Vergleich zum bisher verwendeten Taktschema dauert der Adsorptionstakt nur noch zwei
Takte anstatt drei Takte, da der Paralleladsorptionstakt entfdllt. Im Verlauf des ersten Heiz-
schritts wird das Adsorbens indirekt auf 100 °C erwérmt und zeitgleich der Druck im Adsorber
um 5.3 bar gesenkt. Im Heizschritt 2 wird das Adsorbens auf 200 °C aufgeheizt und der Druck
auf 30bara abgesenkt. Im anschlieBenden Spiilschritt wird der Adsorber mit nahezu reinem
Stickstoff durchstromt. Im Kiihltakt wird das Adsorbens indirekt auf Adsorptionstemperatur-
niveau abgekiihlt und zusitzlich der Druck erhoht. Am Ende des Kiihltakts ist der Adsorber-
druck bei 40 bara. Tabelle 5.3 fasst die Versuchsbedingungen des PTSA-Prozesses im Vergleich
zum Verfahren mit reiner Produktspiilung zusammen. Der Feedfluss wird so angepasst, dass

sich ein zu den bisherigen Experimenten vergleichbarer CO,-Durchbruch ins Produkt ergibt.

Tabelle 5.3: Versuchsbedingungen fiir den zyklischen 3-Adsorber PTSA-Prozess im
Vergleich zum Verfahren mit Produktspiilung.

Parameter PTSA Produktspiilung Einheit
CO,-Feedkapazitit 59.0 59.8 NI/h
CO;-Durchbruch 1 3 Vppm
Feedtemperatur 16 17 °C
Adsorptionstemperatur 35 35 °C
Temperatur Ende Heizen 1~ 100 - °C
Temperatur Ende Heizen 2~ 200 200 °C
Adsorptionsdruck 40.0 40.0 bara
Druck Ende Heizen 1 34.7 - bara
Druck Ende Heizen 2 29.9 39.8 bara
N»-Ausbeute 90.0 89.0 %

In Abbildung 5.15 sind die Adsorberdriicke und die Thermaldleintrittstemperaturen fiir das

geschilderte Druck- und Temperaturwechseladsorptionsverfahren dargestellt.
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(a) Adsorberdriicke. (b) Thermaldleintrittstemperaturen.

Abbildung 5.15: Adsorberdriicke und Thermalfluideintrittstemperaturen der drei Adsorber
wihrend des PTSA-Verfahrens iiber einen Zyklus.

Abbildung 5.15a liefert ein fiir eine PSA typisches Druckprofil. Bei der Adsorption befindet
sich der Adsorber auf hohem Druck und entspannt dann anschlieend auf Desorptionsdruck-
niveau. Nach dem Spiilschritt erfolgt der Druckaufbau. Somit befinden sich die drei Adsorber
abwechselnd auf hohem, bzw. niedrigen Druck.

Das Temperaturprofil des Thermal6ls aus Abbildung 5.15b zeigt im Vergleich zum Verfahren
mit reiner Produktspiilung ein Temperaturplateau bei 100 °C. Dieses Plateau tritt am Ende des

Heizschritts 1 auf. Ansonsten ist der Verlauf dhnlich zum bisher verwendeten Taktschema.

Die Druckabsenkung im Heizschritt 1 erfolgt linear tiber die Taktzeit und das Gas wird auf der
Adsorberkopfseite abgezogen. Die Druckrampe dient als RegelgroBe und wird fiir die Ventiloff-
nung von Vx3 verwendet. Im Vergleich zu einer PSA wird bezogen auf das Ap mehr Gas frei-
gesetzt, da die Schiittung zusitzlich aufgewarmt wird. Wéhrend der simultanen Temperaturer-
hohung und Druckabsenkung desorbieren CO, und N5, da sich die Gleichgewichtsbeladungen
reduzieren. Folglich wandert die CO,-Adsorptionsfront weiter nach oben in Richtung Adsorbe-
raustritt und verdringt den dort adsorbierten Stickstoff. Damit das abstromende Gas als Spiilgas
verwendet werden kann, muss dieses nahezu frei von CO, sein. Ist die CO,-Konzentration zu
hoch, wird CO, auf der oberen Adsorbensschicht des zu spiilenden Adsorbers adsorbieren.
Wechselt dieser Adsorber in den Adsorptionsschritt wird die adsorbierte CO,-Menge zumin-
dest teilweise verdridngt und gelangt ins Produkt. Aus diesem Grund muss der Feedstrom so
gewihlt werden, dass am Ende des Adsorptionsschritts die CO,-Adsorptionsfront noch nicht
am Ende des Adsorberrohres angekommen ist. Dadurch kann die CO;-Adsorptionsfront im
anschlieBenden ersten Heizschritt weiter nach oben wandern, ohne das CO, durchbricht.

Fiir das Spiilen werden die beiden Adsorber iiber die Ventile Vx3 miteinander verbunden. Ist
z.B. Adsorber 1 im Heiztakt 1, so wird das abstromende Gas iiber V13 zu Adsorber 2 iiber V23
geleitet. Die Temperatur und der Druck am Ende des Heiztakts 1 sind das Ergebnis aus verschie-
denen Experimenten zur Optimierung der CO,-Feedkapazitit und der N,-Ausbeute. Allgemein
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gilt: Je geringer die Temperatur und je hoher der Druck am Ende des ersten Heiztakts, desto
hoher die CO,-Feedkapazitit. Im Gegensatz dazu steht die bereitgestellte Spiilgasmenge. Je
niedriger der Druck und je hoher die Temperatur, desto groBBer die Spiilgasmenge. Ist diese
zu gering, so wird der Adsorber im Spiilschritt nicht ausreichend durchspiilt und eine zu hohe
CO,-Restbeladung verbleibt auf dem Adsorbens.

Im Zuge der PTSA-Versuche stellt sich heraus, dass die bereitgestellte Spiilgasmenge aus dem
ersten Heiztakt nicht geniigt, um den Adsorber im Spiilschritt ausreichend zu regenerieren.
Die CO,-Restbeladung ist deutlich hoher als beim Vergleichsversuch, so dass die Feedka-
pazitidt wesentlich geringer ist. Speziell am Ende des Heiztakts 1, wenn die Solltemperatur
nahezu erreicht ist, resultiert nur noch eine sehr geringe Spiilgasmenge durch die verbleibende
Entspannung. Um das Adsorbens ausreichend zu regenerieren und eine vergleichbare CO,-
Feedkapazitit zu den bisherigen Versuchen aus Kapitel 5.3.1 zu erhalten, wird zusétzlich mit
einer geringen Produktmenge gespiilt. Nach 2/3 der Spiilzeit wird zusétzlich zum Spiilgas eine
definierte Produktmenge gemischt. Im Vergleich zum Taktschema aus Abbildung 3.2 ist die
benotigte Produktmenge zum Spiilen deutlich geringer und wird auch nur wihrend des letzten
Drittels des Spiiltakts zugefiihrt. Generell gilt wiederum: Je groBer der Produktfluss zum Spii-
len, desto hoher die Kapazitit aber desto geringer die Stickstoffausbeute. Um ausschlieflich die
N,-Ausbeute zu optimieren, kann dieser zusitzliche Produktspiilschritt entfallen.

Die Druckabsenkung im Heiztakt 2 erfolgt iiber Ventil Vx4 ins Restgassystem. Je grofer die
Druckabsenkung desto besser die Regeneration. Im Zuge der Entspannung und des Aufheizens
desorbieren CO; und N,. Dadurch gelangt eine erhebliche Menge Stickstoff ins Restgas. Als
Konsequenz fillt mit reduziertem Druck die N,-Ausbeute. Folglich stellt der Enddruck des
Heiztakts 2 ebenfalls eine Kompromisslosung dar.

Der Druckaufbau wéhrend des Kiihlschritts erfolgt linear iiber die Taktzeit mittels Produkt {iber
Vx3.

Das resultierende axiale Temperaturprofil von Adsorber 1 ist in Abbildung 5.16 abgebildet.
Diese Graphik soll die Wanderung der CO;-Adsorptionsfront und die Regeneration wihrend

des Spiilschritts verdeutlichen.
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Abbildung 5.16: Axiales Temperaturprofil von Adsorber 1 tiber einen Zyklus im
PTSA-Verfahren.

In der Adsorptionsphase von 0 bis 0.33 der normierten Zykluszeit treten wieder die charak-
teristischen Temperaturpeaks auf. Im Vergleich zu Abbildung 5.5 bei den Versuchen mit dem
anderen Taktschema, ist der Temperaturpeak bei TC_LO02 nicht vollstdndig ausgeprigt. Schon
kurz nachdem das Maximum iiberschritten ist, wechselt der Adsorber in den Heiztakt. Wihrend
des Heiztakts 1 wandert die CO,-Adsorptionsfront weiter, da der Adsorber nach oben entspannt
und zeitgleich aufgeheizt wird. Folglich kann im Adsorptionsschritt das Adsorbensbett nicht
vollstdndig ausgenutzt werden, weil ansonsten wihrend des Heizschritt 1 eine erhebliche CO,-
Menge durchbricht. Bei den anderen Temperaturmessstellen ist wihrend der Adsorption kein
Unterschied erkennbar.

Zwischen 0.33 und 0.5 der normierten Zykluszeit findet der Heizschritt 1 statt. Bereits bei ca.
0.44 der normierten Zykluszeit, bzw. nach 2/3 der Taktzeit hat die Schiittung die vorgegebene
Temperatur von 100 °C erreicht. Dieser Verlauf korreliert mit der Thermalfluidtemperatur aus
Abbildung 5.15b. Konsequenterweise reduziert sich die bereitgestellte Spiilgasmenge; nur noch
die Gasmenge durch die Druckabsenkung steht zum Spiilen bereit. Der anschlieBende Heiztakt
2 verlduft wie gehabt.

Zu Beginn des Spiilschritts ist analog zu Abbildung 5.5 eine Temperatursenke, bedingt durch
die CO,-Desorption, zu erkennen. Die Senke beim PTSA-Verfahren ist deutlich geringer aus-
geprigt, was auf eine reduzierte CO,-Desorption hindeutet. Grund hierfiir ist die geringe Spiil-
gasmenge, die durch den Heiztakt 1 bereitgestellt wird. Im Vergleich dazu wird beim Verfahren
mit Produktspiilung mehr Spiilgas eingesetzt. Nach ca. 0.77 der normierten Zykluszeit betrigt
die Schiittungstemperatur iiber die komplette Rohrhohe nahezu wieder 200 °C. AnschlieBend
tritt eine zweite Temperatursenke auf, die fast bis zum Taktende anhilt, da ab 2/3 des Spiiltakts,

ab ca. 0.78 der normierten Zykluszeit, zusitzlich Produkt als Spiilgas verwendet wird. Dadurch
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wird die CO,-Desorption verstdrkt und die Temperatur in der Schiittung fillt ab. Der Tempera-
turverlauf im anschlieenden Kiihl- und Druckaufbautakt verldauft analog zum Taktschema aus
Abbildung 3.2.

Abbildung 5.17 zeigt das CO,-Desorptionsverhalten und verdeutlich den gewihlten Zeitpunkt
des zusitzlichen Spiilens mit Produkt.
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Abbildung 5.17: CO,-Gehalt im Restgas und Restgasdurchfluss wihrend des Heiztakts 2
und des Spiiltakts von Adsorber 1 wéhrend des PTSA-Verfahrens.

Der Verlauf der Restgasmenge wihrend des zweiten Heizschritts, von 0.5 bis 0.67 der normier-
ten Zykluszeit, ist vergleichbar zum Restgasverlauf, der sich wihrend des Heizschritts beim
Taktschema mit Produktspiilung ergibt, siehe Abbildung 5.6. Die Restgasmenge erreicht in
der ersten Hilfte des Takts ein Maximum und féllt dann auf einen konstanten Wert ab. Der
Verlauf des CO;-Gehalts ist qualitativ ebenfalls vergleichbar zum Taktschema mit Produktspii-
lung. Beim PTSA-Verfahren erreicht der CO;-Gehalt am Ende des Heiztakts einen deutlich
hoheren Wert. Dies liegt an der zusétzlichen Druckabsenkung wodurch verglichen zur reinen
Temperaturerh6hung deutlich mehr CO, desorbiert.

Zu Beginn des Spiilschritts zeigt sich analog zur Abbildung 5.6 ein Konzentrationspeak und
dann ein kontinuierlicher Abfall. Der Verlauf des Restgasvolumenstroms hingegen ist génzlich
anders. Zu Beginn des Spiiltakts, kurz nach 0.67 der normierten Zykluszeit, wird ein starker
Anstieg der Restgasmenge detektiert. Nach einem Maximum féllt die Menge anschlielend
anndhernd exponentiell ab. Dieser Verlauf korreliert mit dem Temperaturverlauf in der Ad-
sorbensschiittung: Sobald die Schiittung im ersten Heizschritt die 100 °C erreicht hat, wird
kaum mehr Spiilgas freigesetzt, so dass auch der Restgasfluss abnimmt. Aus diesem Grund féllt
auch die CO,-Restgaskonzentration nur sehr schwach ab. Nach 0.78 der normierten Zykluszeit
fallt der CO,-Gehalt im Restgas deutlich stirker ab, da mehr CO, ausgetragen wird und somit
die Restbeladung deutlich verringert wird. Ab diesem Zeitpunkt wird zusdtzlich mit Produkt
gespiilt, was am schlagartigen Anstieg des Restgasvolumenstroms erkannt werden kann. Wer-
den CO,-Konzentration und Restgasstrom zusammen betrachtet, so wird am meisten CO, zu
Beginn des Spiilschritts und wihrend der Phase der Produktspiilung ausgetragen. Folglich trigt

81



5 Experimentelle Ergebnisse und Diskussion

dieser Spiilschritt mit Produkt wesentlich zur Regeneration bei.

Beim PTSA-Verfahren gilt generell: Je geringer der Desorptionsdruck desto besser die Rege-
neration und desto hoher die CO,-Feedkapazitit. Dadurch geht mehr Stickstoff verloren, so
dass mehr Produkt fiir den Druckaufbau benétig wird. Dies hat negative Konsequenzen auf die
N;-Ausbeute. Im Vergleich zum 3-Adsorberverfahren aus Abbildung 3.2 lidsst sich mit dem ge-
schilderten PTSA-Verfahren, bei vergleichbarer CO,-Feedkapazitit, eine Ausbeutesteigerung
von +1 %-Punkt erzielen.

Das PTSA-Verfahren bietet noch eine Vielzahl an Optimierungsmoglichkeiten, speziell die
Temperatur- und Druckniveaus betreffend. Diese sind nicht im Fokus dieser Arbeit.

5.4.2 Restgasrecycle

Eine weitere Moglichkeit, die Ny-Ausbeute zu steigern, besteht darin, ein Teil des Restgases zu
recyclen und somit die enthaltenen Stickstoffmenge teilweise zuriick zu gewinnen. In der PSA-
Technologie existieren verschiedene Optionen, das Restgas wieder der Adsorption zuzufiihren
[93]. Joss et al. [20] untersuchte fiir ein TSA-Verfahren mit indirekter Temperierung verschie-
dene Optionen zur Ausbeutesteigerung. Auf Basis der in der Literatur genannten Moglich-
keiten wird ein Taktschema entwickelt, siche Abbildung 5.18. Dieses Taktschema ermdoglicht
ebenfalls einen quasi-kontinuierlichen Betrieb und zusitzlich einen Recycle-Schritt zur N»-
Ausbeutesteigerung. Wihrend des Recycle wird das austretende Gas des Spiiltakts nicht ins

Restgas geleitet, sondern dem Adsorber im Recycle-Schritt zugefiihrt.

Adsorber

| Adsorprion  [RGeyeIe MESHER] Spilcn | Kiblen
> |REGEEIWHEHER Spilen  Kihlen  Adsorption
3 Spilen  Kiihlen  Adsorption  [NREcyeles G
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0.00 0.17 0.33 0.50 0.67 0.83 1.00
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Abbildung 5.18: 3-Adsorber-Taktschema mit Restgasrecycle.

Die Adsorption aus Abbildung 5.18 lduft analog zum PTSA-Verfahren. Beginnend mit Adsor-
ber 1 wird von 0 bis 0.33 der normierten Zykluszeit Feed von unten iiber V11 in den Adsorber
geleitet und gereinigter N, verlidsst den Adsorber auf der Kopfseite iiber V12. Wihrend der
kompletten Adsorptionsphase wird der Adsorber indirekt auf 35 °C temperiert. Im Anschluss
folgt der Recycle-Schritt. Hier wird das austretende Gas aus dem zu spiilenden Adsorber 2 dem
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Adsorber 1 iiber V15 zugefiihrt. Das enthaltene CO, adsorbiert und der gereinigte Stickstoff
verldsst den Adsorber iiber V12. Es ist eine Pumpe notig, die das austretende Spiilgas verdichtet,
um die Druckverluste iiber die Adsorber (Schiittung, Rohrleitungen und Ventile) auszugleichen.
Wihrend des Recycle-Takts wird die Schiittung ebenfalls auf 35 °C temperiert. Durch diesen
Schritt ist es moglich, einen Teil des N, zuriick zu gewinnen, der ansonsten ins Restgas gelangt.
Die anschlieBende Regenerierphase ab der Hilfte der normierten Zykluszeit 1duft analog zum
Taktschema mit reiner Produktspiilung aus Abbildung 3.2 ab: Der Adsorber wird auf 200 °C
aufgeheizt, dann mit Produkt von oben nach unten gespiilt und anschlieBend wieder auf 35 °C
abgekiihlt.

Wie in Kapitel 5.3 beschrieben, findet die groBte CO,-Ausschleusung im Spiiltakt statt; nur
eine geringe Menge wird im Heiztakt ausgetragen. Da im beschriebenen Taktschema mit Rest-
gasrecycle nur wihrend des Heiztakts CO, ausgeschleust wird, verbleibt eine zu hohe CO;-
Restbeladung im Adsorber. Folglich ist die Arbeitsbeladung und somit die CO,-Feedkapazitit
signifikant geringer als bei den anderen Versuchen. Ziel der Optimierung ist es die Nj-
Ausbeute zu steigern, im Idealfall auch die CO,-Feedkapazitidt. Um eine vergleichbare CO,-
Feedkapazitit zu erhalten, wird analog zum PTSA-Verfahren ein zusitzlicher Spiilschritt mit
Produkt am Ende des Heizschritts eingefiihrt. Nach ca. 0.61 der normierten Zykluszeit, sobald
ein Grofteil der Schiittung bereits die geforderte Regeneriertemperatur erreicht hat, wird tiber
Vx3 eine geringe Produktmenge zugefiihrt, um das desorbierte CO, auszutragen. Die Produkt-
menge zum Spiilen wird so gewéhlt, dass bei gleichem CO,-Durchbruch wie bei den bisherigen
Versuchen, eine vergleichbare CO,-Feedkapazitit erreicht werden kann. Die Versuchsbedin-

gungen im Vergleich zum ersten Taktschema sind in Tabelle 5.4 zusammengefasst.

Tabelle 5.4: Versuchsbedingungen fiir das 3-Adsorberverfahren mit Restgasrecycle im
Vergleich zum Verfahren mit Produktspiilung ohne Recycle.

Parameter Restgasrecycle Produktspiilung Einheit
CO,-Feedkapazitit 59.4 59.8 NI/h
CO,-Durchbruch 2 3 Vppm
Feedtemperatur 18 17 °C
Adsorptionstemperatur 35 35 °C
Regeneriertemperatur 200 200 °C
Adsorptionsdruck 40.0 40.0 bara
Regenerationsdruck 39.2 39.8 bara
N,-Ausbeute 92.7 89.0 %

Der Regenerationsdruck, sprich der Druck wihrend des Spiilschritts, stellt sich durch die Leis-
tung der Pumpe ein. Die Pumpe saugt das Gas aus dem Adsorber, verdichtet es geringfiigig und
fordert es in Richtung des Adsorbers im Recycle-Schritt.

Prinzipiell kann auch das abstromende Gas aus dem Heizschritt zuriickgefiihrt werden und

das austretende Gas aus dem Spiilschritt verworfen werden. Da die abstromende Menge des
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Heiztakts signifikant kleiner ist als die wihrend des Spiiltakts, ist der Effekt auf die Ausbeute
deutlich geringer. Abbildung 5.19 zeigt den CO,-Konzentrationsverlauf, den Restgasfluss und

den Recyclegasmengenstrom im Heiz- und Spiiltakt von Adsorber 1.
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(a) CO,-Gehalt im Restgas und (b) CO,-Gehalt im Restgas und
Restgasdruchfluss. Recyclegasdurchfluss.

Abbildung 5.19: CO,-Gehalt im Restgas, Restgasfluss und Recyclegasfluss wihrend Heiz-
und Spiiltakt beim 3-Adsorberverfahren mit Restgasrecycle von Adsorber 1.

Die Verldufe von 0.5 bis 0.61 der normierten Zykluszeit aus Abbildung 5.19a verlaufen wie
bei den anderen Taktschemata: Die CO,-Konzentration steigt nach einer gewissen Zeit an und
nihert sich asymptotisch einem Grenzwert. Der Restgasfluss erreicht ein Maximum und fillt
dann Richtung Null ab, sobald ein GroBteil der Schiittung die Solltemperatur erreicht hat. Im
letzten Drittel des Heiztakts, von 0.61 bis 0.67 der normierten Zykluszeit, wird der Adsorber
zusitzlich mit Produkt gespiilt. Dadurch resultieren ein deutlich erhohter Restgasfluss und ein
CO,-Konzentrationspeak. Dieses Verhalten ist analog zum Beginn des Spiilschritts des einfa-
chen Taktschemas aus Abbildung 5.6.

Ab 0.67 der normierten Zykluszeit, dem Beginn des Spiilschritts, sinkt die CO,-Konzentration
kontinuierlich. Die Restgasmenge fillt schlagartig auf einen geringen, konstanten Wert ab.
Dieser Wert reprisentiert die Gasmenge, welche zur Restgasanalytik geleitet wird und von dort
zur Restgasdurchflussmessung. Die restliche Gasmenge wird recycelt, siche Abbildung 5.19b.
Der Recyclestrom wird bei der Pumpe gemessen und stellt somit die Gasmenge dar, welche
dem Adsorber im Recycle-Takt als Feedgas zugefiihrt wird.

Verglichen zum Adsorptionsschritt ist die Recyclegasmenge deutlich geringer und beinhaltet
einen hoheren CO,-Gehalt. Durch die gesteigerte CO,-Konzentration resultiert ein erhohter
COs-Partialdruck und folglich eine gesteigerte Gleichgewichtsbeladung. Wihrend des Recycle-
Schritts wird somit pro Masse an Adsorbens mehr CO, adsorbiert. Folglich kann durch ge-
eignete Wahl des Verhiltnisses von Feed- zu Recyclemenge erreicht werden, dass die CO;-
Adsorptionsfront im Recycle-Takt nur geringfiigig weiter nach oben wandert. Dieser Effekt
wird im axialen Temperaturprofil (Abbildung 5.20) ersichtlich. Ist die Spiilgasmenge zu gering,
wird der Effekt der Beladungserhohung nicht deutlich. Ist die Spiilgasmenge zu hoch, so fillt
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die CO,-Konzentration im abstromenden Gas und somit resultiert eine geringere Gleichge-
wichtsbeladung. Folglich wandert die CO,-Adsorptionsfront im Recycle-Schritt deutlich wei-
ter. Als Konsequenz muss die Feedmenge reduziert werden, um keinen nennenswerten CO,-
Durchbruch zu erhalten. Die gezeigten Verldufe sind das Ergebnis der Prozessoptimierung an
der Versuchsanlage.

Durch die hohere CO,-Beladung resultiert eine geringere N,-Koadsorption, so dass adsorbier-
ter N, teilweise wieder desorbiert. Je weniger Stickstoff koadsorbiert, desto weniger N, geht

wihrend der Regenerierphase ins Restgas verloren und desto hoher die N,-Ausbeute.
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Abbildung 5.20: Axiales Temperaturprofil von Adsorber 1 tiber einen Zyklus des
3-Adsorberverfahrens mit Restgasrecycle.

Wie beim PTSA-Verfahren kann das Adsorbensbett in der Adsorptionsphase nicht vollstindig
ausgenutzt werden: Der Temperaturpeak bei TC_LO2 in Abbildung 5.20 ist abgebrochen, da das
Maximum erst nach 0.33 der normierten Zykluszeit erreicht wird, sprich nach dem Adsorpti-
onsschritt. Von 0.33 bis 0.5 der normierten Zykluszeit findet der Recycle-Schritt statt. Wiahrend
dieses Takts treten bei allen Temperaturmessstellen erneut Temperaturpeaks auf. Durch die
erhohte CO,-Konzentration des eintretenden Gases findet nochmals eine Adsorption statt, da
durch den gestiegenen Partialdruck eine hohere Gleichgewichtsbeladung resultiert. Zum Ende
des Takts wird ebenfalls bei TC_L02 ein Temperaturpeak gemessen, was bedeutet, dass die
CO,-Adsorptionsfront im Adsorberkopf angekommen ist. Wird dieselbe Gasmenge mit einer
geringeren CO,-Konzentration, z.B. Feedlevel, in den Adsorber geleitet, so wandert die CO,-
Adsorptionsfront deutlich weiter und CO5 bricht durch.

Der Beginn des Heizschritts verlduft wie bei den bisher beschriebenen Prozessen. Ab 0.61
der normierten Zykluszeit ist ein Einbruch der Temperaturen zu erkennen, wie er sonst nur
wihrend des Spiiltakts auftritt. Grund hierfiir ist das Spiilgas, welches von oben in den Ad-

sorber geleitet wird und die daraus resultierende verstirkte CO,-Desorption. Verglichen zum
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Spiilschritt erfolgt die Regeneration hier bei geringerer Temperatur. Das Adsorbens bei TC_L02
hat zu Beginn der Produktspiilung erst ca. 180 °C erreicht. Im folgendem Spiilschritt steigen
die Temperaturen weiter an, so dass die Regeneration wie bei den anderen Prozessen auch bei
200 °C stattfindet. Der anschlieBende Kiihlschritt zeigt sich unbeeinflusst.

Alles in allem birgt dieser Prozess mit Restgasrecycle mehrere positive Effekte auf die N,-
Ausbeute. Durch die Riickfiihrung des abstrémenden Gases aus dem Spiilschritt kann ein Teil
des Stickstoffs wieder zuriick gewonnen werden. Des Weiteren wird das Adsorbens durch den
erhohten CO,-Partialdruck besser ausgenutzt und eine geringere N,-Koadsorption resultiert.
Folglich ist eine Ausbeutesteigerung um +3.7 %-Punkte moglich, bei vergleichbarer CO,-
Feedkapazitit in Bezug auf den Prozess aus Abbildung 3.2.

5.5 Zusammenfassung

In der Adsorptionsphase des TSA-Prozesses mit indirekt temperierten Adsorbern ergibt sich
ein charakteristisches Temperaturprofil. Bedingt durch die exotherme CO,-Adsorption treten
Temperaturpeaks in der Schiittung auf. Durch die kontinuierliche Temperierung des Adsorbens
wihrend der Adsorptionsphase sind die Peaks schmaler als beim klassischen TSA-Verfahren.
Dadurch ergibt sich eine schmalere MTZ und das Adsorbens kann besser ausgenutzt werden.
Des Weiteren kann dadurch eine groflere CO,-Menge abgetrennt werden, ohne dass die Schiit-
tung sich zu stark erwédrmt und dadurch die Adsorptionskapazitit leidet.

Bei der Adsorbensregeneration muss zusitzlich zur Temperaturerhohung ein geringer Spiil-
strom durch den Adsorber geleitet werden, um die desorbierten Komponenten auszutragen. Im
Spiilschritt wird signifikant mehr CO, ausgeschleust als wihrend des Heizschritts.

Der vorgeschlagene TSA-Prozess bietet diverse Moglichkeiten der Prozessoptimierung. Durch
Maximierung des Warmetrdgerfluidstroms im Heizschritt kann die Regeneration verbessert und
dadurch die CO,-Adsorptionskapazitit gesteigert werden. Einen deutlich groeren Effekt auf
die Kapazitit besitzt die Spiilgasmenge. Je mehr Spiilgas, desto besser die Regeneration und
desto geringer die Restbeladung. Des Weiteren beeinflusst die Spiilgasmenge die N,-Ausbeute
in erheblichem MaB3e. Folglich stellt die Wahl der Spiilgasmenge einen Kompromiss zwischen
Adsorptionskapazitit und Ausbeute dar. Durch Kombination von Druck- und Temperaturwech-
sel kann die N,-Ausbeute bei vergleichbarer CO,-Feedkapazitit gesteigert werden. Die hochste
N,-Ausbeute wird durch teilweises Recyclen der Restgasmenge erreicht.

Der weiterentwickelte TSA-Prozess ist in der Lage, ein nahezu CO, freies Produkt mit einer
hohen Ausbeute zu generieren.
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5.6 Fehlerdiskussion

Um die experimentellen Ergebnisse zu bewerten, ist eine kritische Betrachtung der Giite und
der Genauigkeit der Messwerte notig. Die verwendeten Thermoelemente zur Messung der
Temperatur besitzen laut Hersteller eine Messgenauigkeit von + 2.5 K. Bei den Thermoelemen-
ten im Zentrum der Adsorbensschiittung beeinflusst zusétzlich die radiale und axiale Position
die Genauigkeit der Messung. Aufgrund der groBen radialen Temperaturgradienten, speziell
wihrend des Heiz- und Kiihlschritts, werden signifikant unterschiedliche Temperaturverldufe
bei geringfiigig abweichender Position des Thermoelements gemessen. Die Messwerte sind
dennoch geeignet fiir relative Vergleiche zwischen den einzelnen Messreihen und weiterhin,
um Riickschliisse auf die Position der CO;-Adsorptionsfront zu ziehen.

Die Messgenauigkeit der verwendeten Drucktransmitter betridgt laut Hersteller = 0.5 mbar. Auf-
grund der Regelung und der Prozesssteuerung kommt es zu Druckschwankungen, die die Werte
der Messunsicherheit tibersteigen. Wihrend der Experimente schwanken der Adsorptions- und
der Regenerationsdruck iiblicherweise um ca. &£ 0.2 bar.

Der CO,-Gehalt im Feed und im Restgas kann mit den verwendeten IR-Analysatoren mit einer
Genauigkeit von + 0.2 Vol-% gemessen werden. Die Unsicherheit des CO,-Durchbruchs im
Produkt liegt bei ca. == 5 Vppm.

Die Unsicherheit der gemessenen Gasdurchfliisse liegt maximal bei = 1.0 % vom Messwert.
Eine Bilanzierung der ein- und austretenden Prozessstrome der Pilotanlage ergibt eine Abwei-
chung von ca. 1 %. Folglich werden die Strome korrekt erfasst und es existieren keine nennens-
werten Gasverluste. Der Unterschied zwischen der ein- und austretenden CO,-Menge betrigt
im zyklisch stationdren Zustand ca. 5 %. Diese relativ grole Diskrepanz kann mit der kom-
plexen Ermittlung der CO,-Restgasmenge begriindet werden. Um die austretende CO,-Menge
exakt zu erfassen, ist die CO,-Konzentration im Restgas und der dazugehorende Restgasfluss
notig. Beide Werte variieren zeitlich sehr stark, wodurch eine gewisse Unsicherheit resultiert.
Aufgrund der Komplexitit und der Groe der Anlage werden diese Abweichungen toleriert.
Der Wirmetridgerfluidstrom wird mittels Durchflussrotameter gemessen. Dieses Messinstru-
ment besitzt keine Temperaturkompensation. Folglich dndert sich der Thermalfluidvolumen-
strom in Abhéngigkeit der Thermalfluidtemperatur aufgrund der temperaturbedingten Dichte-
dnderung. In den Versuchsreihen MR 5 bis MR 8 aus Kapitel 5.3.3 wird nur der Sollwert des
Wirmetrdgerfluidstroms variiert, die Adsorptions- und die Regenerationstemperaturen bleiben
konstant. Folglich tritt bei all diesen Experimenten der gleiche Temperatureffekt bei der Durch-
flussmengenmessung auf, weshalb der relative Vergleich der Messergebnisse zuldssig ist. Fiir
die Prozesssimulation wird der Messwert in der Datenauswertung nachtriglich kompensiert, so
dass der tatséchliche Volumenstrom eingesetzt werden kann.

Die Genauigkeit der berechneten Werte wie Ny-Ausbeute und CO,-Feedkapazitit konnen an-
hand der Formeln A.4 und A.5 aus Kapitel A.1 berechnet werden. Fiir die CO,-Feedkapazitit
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5 Experimentelle Ergebnisse und Diskussion

ergeben sich Werte zwischen 4+ 1.0 und £ 2.8 Nl/h, je nach Feedvolumenstrom und CO;-
Feedkonzentration. Generell gilt: Je hoher die CO,-Konzentration und je niedriger der Feed-
volumenstrom, desto geringer die Unsicherheit. Bei der berechneten Stickstoffausbeute liegt
die Genauigkeit bei ca. == 1 %—Punkt.
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6 Modellvalidierung

In diesem Kapitel wird das entwickelte Simulationsmodell aus Kapitel 4 validiert. Hierfiir
werden experimentelle Daten mit den simulierten Ergebnissen verglichen. Aufgrund der Ab-
hingigkeit der Adsorption von Druck, Temperatur und Konzentration im Zusammenspiel mit
der Komplexitit des Simulationsmodells wird die Validierung in verschiedene Teile unterteilt.

Die Inhalte dieses Kapitels sind bereits teilweise in [71] publiziert.

6.1 Reduktion auf ein einzelnes Rohr des Rohrbiindels

Das Simulationsmodell ist auf die Berechnung eines einzelnen Rohres reduziert. Unter der
Annahme, dass sich alle Rohre des Rohrbiindeladsorbers identisch verhalten, ist diese Vereinfa-
chung zuldssig. Unterschiede zwischen einzelnen Rohren treten auf, wenn z.B. die Rohre unter-
schiedlich durchstromt werden. Alternativ kann die Stromungsfithrung des Wirmetrdgerfluids
auf der Mantelseite des Adsorbers, Bypassstrome oder aufgrund der Position des jeweiligen
Rohres im Rohrbiindel zu unterschiedlichen Aufheiz- und Abkiihlverhalten fiihren. [53, 94] Als
Konsequenz wird z.B. das Adsorbens eines Rohres schlechter regeneriert. Um Fehlverteilungen
auf der Adsorbermantelseite auszuschlieBen, wird in Abbildung 6.1 das axiale Temperaturprofil
zweier exemplarischer Rohre des Rohrbiindels verglichen. Das Experiment wird bei einem
Thermaldlstrom von 85 1/min durchgefiihrt, ohne Durchstromung, wie in Kapitel 3.4.1 beschrie-
ben. Da die Versuche ohne Durchstromung stattfinden, kann eine potentielle Fehlverteilung auf

der Mantelseite losgeldst von einer gasseitigen Fehlverteilung betrachtet werden.
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Abbildung 6.1: Vergleich des axialen Temperaturprofils des nicht-durchstromten Aufheiz-
und Abkiihlversuchs zweier verschiedener Rohre (R1 und R2) des Rohrbiindels.

Wie aus Abbildung 6.1 ersichtlich, sind die Unterschiede der Schiittungstemperatur zweier
verschiedener Rohre kleiner als die Messunsicherheit der verwendeten Thermoelemente von
42.5 K. Folglich bewirkt die Position des Rohres im Rohrbiindel und die Stromungsfithrung
des Thermalfluids keine Ungleichverteilung, was die Reduktion des Simulationsmodells auf
ein einzelnes Rohr rechtfertigt.

Zusitzlich zu Fehlverteilungen auf der Mantelseite kann es zu einer Gasfehlverteilung kommen.
Die Verteilung des Feedgases, aber auch des Spiilgases wéhrend des Spiilschritts erfolgt aus-
schlieBlich aufgrund des Druckverlustes, da keine aktive Gasverteilung auf die einzelnen Rohre
des Rohrbiindels existiert. Werden die Rohre unterschiedlich durchstromt ist eine Reduktion
des Simulationsmodells auf ein einzelnes Rohr nicht gerechtfertigt.

Den mit Abstand grofiten Anteil des Druckverlusts iiber die Adsorber hat die Schiittung. Folg-
lich werden unterschiedlich dicht gepackte Schiittungen zu unterschiedlichen Druckverlusten
und somit zu Gasfehlverteilungen fithren. Des Weiteren konnen Wandeffekte das Stromungs-
profil im Inneren eines Rohres beeinflussen und somit auch den Druckverlust iiber ein Rohr
[64]. Einen untergeordneten Einfluss besitzt die Geometrie des Adsorberein- und -austrittes.
Analog zu Rohrbiindelwidrmeiibertragern kann ein ungiinstiges Design oder fertigungsbedingte
Unterschiede die Gasverteilung spiirbar beeinflussen [95]. Werden die einzelnen Rohre des
Rohrbiindeladsorbers unterschiedlich durchstromt, sei es wihrend der Adsorption oder des
Spiilschritts, so wird sich das axiale Temperaturprofil der Rohre im zyklischen Prozess un-
terscheiden. Abbildung 6.2 zeigt das axiale Temperaturprofil zweier Rohre (R1 und R2) eines
Adsorbers iiber einen TSA-Zyklus aus Abbildung 3.2.
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Abbildung 6.2: Vergleich des axialen Temperaturprofils zweier parallel durchstromter
Rohre (R1 und R2) von Adsorber 1 iiber einen Zyklus.

Die axialen Temperaturverldufe der beiden Rohre aus Abbildung 6.2 weisen keine nennens-
werten Unterschiede auf. Minimale Abweichungen konnen aufgrund der Messgenauigkeit der
Thermoelemente und der exakten axialen wie auch radialen Position zuriickgefiihrt werden,
siehe Kapitel 5.6. Folglich werden beide Rohre des Adsorbers gleichmifBig durchstromt; es
liegt keine Fehlverteilung vor.

Eine weitere Fehlverteilung kann im Paralleladsorptionsschritt auftreten, sprich eine Gasfehl-
verteilung zwischen zwei Adsorbern. Um dies auszuschlieBen wird die pro Adsorber ausge-
schleuste CO,-Menge wihrend der Heiz- und Spiiltakte betrachtet. Da laut Taktschema aus
Abbildung 3.2 immer nur ein Adsorber Restgas liefert, kann die CO,-Restgasmenge exakt
einem Adsorber zugeordnet werden. Tritt in der Adsorptionsphase in jeden Adsorber exakt die-
selbe Feedmenge ein, so muss im Laufe der Regenerierphase auch dieselbe CO,-Menge wieder
austreten. Im Rahmen der Messgenauigkeit ist die ausgeschleuste CO,-Menge wihrend des
Heiz- und des Spiilschritts fiir alle drei Adsorber identisch. Des Weiteren kann kein verstérkter
CO»-Druchbruch eines einzelnen Adsorbers ins Np-Produkt gemessen werden. Folglich werden

alle drei Adsorber in der Adsorptionsphase mit derselben Feedmenge durchstromt.

Zusammenfassend resultiert aus diesen Experimenten keine Ungleichverteilung zwischen ver-
schiedenen Rohren des Rohrbiindeladsorbers und auch nicht zwischen den Adsorbern. Somit
ist die Vereinfachung des Simulationsmodells, nur ein einzelnes Rohr zu simulieren, gerecht-
fertigt.
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6 Modellvalidierung

6.2 Warmetransport vom Thermalfluid zur auBeren
Rohrwand

Das Modell fiir den Wirmetransport in der Schiittung wurde von Salazar Duarte [29] untersucht,
validiert und fiir der vorliegenden Arbeit iibernommen. Der Fokus dieses Kapitels liegt auf dem
Wirmetransport vom Wirmetrdgerfluid zur dueren Rohrwand. Die Beschreibung des Wiir-
meiibergangs im Modell erfolgt iiber Nusselt-Korrelationen fiir Rohrbiindelwédrmeiibertrager.
Zur Berechnung von oyrr wird ein Korrekturfaktor eingefiigt. Dieser Faktor ist notig, um
Abweichungen vom Idealverhalten, wie z.B. Bypassstromungen, und spezielle Charakteristi-
ka des Rohrbiindeladsorbers auszugleichen. Zur Bestimmung des Korrekturfaktors wird die
Temperatur im Kern der Schiittung wihrend der Aufheiz- und Abkiihlversuche ohne Durch-
stromung aus Kapitel 5.1 mit den simulierten Werten verglichen und iiber die Methode der
minimalen Fehlerquadrate der Anpassungsfaktor ermittelt. Abbildung 6.3 zeigt das gemessene
Temperaturprofil im Kern der Schiittung bei TC_L02 und die simulierten Werte an dieser Stelle
fiir einen Oldurchfluss von 85 I/min.
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Abbildung 6.3: Vergleich des experimentellen und des simulierten Temperaturverlaufs im
Kern der Schiittung im Adsorberkopf wihrend des indirekten Aufheizens und Abkiihlens
ohne Durchstrémung.

Der simulierte Temperaturverlauf aus Abbildung 6.3 stimmt mit dem experimentell gemessenen
Temperaturverlauf iiberein. Sowohl der Temperaturanstieg als auch der Abfall konnen sehr
prizise mit der Simulation beschrieben werden. Wihrend des Temperaturplateaus bei 200 °C
gibt es kleine Unterschiede zwischen Modell- und Simulationswerten. Dieser geringe Versatz ist
durch Wirmeverluste des Adsorbers an die Umgebung bedingt. Obwohl der Adsorber komplett

isoliert ist, treten geringe Verlustwidrmestrome auf. Da das Modell keine Wirmeverluste an die
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6 Modellvalidierung

Umgebung beinhaltet, resultiert eine geringfiigig hohere simulierte Schiittungstemperatur.

Fazit: Simulation und Experiment stimmen sehr gut iiberein. Die im Modell implementierten

Korrelationen zur Beschreibung des Wirmetransport sind fiir die betrachtete Anwendung gut
geeignet.

6.3 Durchbruchskurve

Zur Validierung des Kinetik- und des Koadsorptionsmodells werden Durchbruchskurven be-
trachtet. Die Versuchsbedingungen, welche auch die Basis der Nachrechnung bilden, sind in
Tabelle 6.1 zusammengefasst.

Tabelle 6.1: Versuchsbedingungen der CO,-Durchbruchskurven fiir die Modellvalidierung.

Parameter Wert Einheit

HTEF-Temperatur 35 °C
CO,-Gehaltim Feed 7.6  Vol-%
N>-Gehaltim Feed 924 Vol-%
Feedtemperatur 16 °C
Druck 40.0 bara

Abbildung 6.4 vergleicht die experimentell gemessene und die simulierte CO,-Konzentration
am Adsorberaustritt sowie die Temperatur im Zentrum der Schiittung im Verlauf des Experi-
ments. Wihrend des gesamten Versuchs wird der Adsorber indirekt auf 35 °C temperiert.
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a) Normierte CO,-Austrittskonzentration. .
@) 2 (b) Temperaturen im Kern der Schiittung.

Abbildung 6.4: Vergleich der experimentellen und der simulierten Ergebnisse der
Durchbruchskurve.

93



6 Modellvalidierung

Abbildung 6.4a zeigt eine gute Ubereinstimmung des experimentellen CO,-Konzentrations-
verlaufs und der Simulation. Die Steigung der Durchbruchskurve kann durch die Simulation
gut beschrieben werden. Wie in Kapitel 2.1.6 beschrieben, reprisentieren die Steigung und
die Form der Durchbruchskurve die Adsorptionskinetik. Die Kinetik wird mithilfe des LDF-
Ansatzes im Modell beschrieben. Dieser Ansatz stellt eine Vereinfachung dar, die durch die gute
Ubereinstimmung von Experiment und Simulation fiir diesen Anwendungsfall gerechtfertigt
ist.

In Abbildung 6.4b ist der Temperaturverlauf an vier verschiedenen Stellen im Adsorberrohr
iiber die Zeit dargestellt. Im Prinzip liefert die Simulation eine gute Ubereinstimmung zum Ex-
periment. Speziell der Zeitpunkt der einzelnen Temperaturpeaks wird sehr gut wiedergegeben.
Zwischen dem simulierten Temperaturverlauf in der Silicagelschicht, gemessen mit TC_L11,
und der experimentell gemessenen Temperatur existieren nahezu keine Unterschiede. Analog
zu Mulgundmath et al. [18] sind in der Molsiebschicht Differenzen erkennbar; das exakte
Temperaturprofil kann nicht durch die Simulation wiedergegeben werden. Generell ist es eine
groBBe Herausforderung, die Temperatur in einer Schiittung prizise zu messen, da sowohl die
exakte axiale, als auch radiale Position eine entscheidende Rolle spielen. Wie in [29] gezeigt,
ist der radiale Temperaturgradient der Adsorbensschiittung sehr grol3, so dass bereits geringe
Abweichungen der radialen Position des Thermoelements zu erheblichen Differenzen fiihren.
Des Weiteren resultiert aus der Messgenauigkeit der verwendeten Thermoelemente von 4+ 2.5 K
eine zusitzliche Ungenauigkeit. Da speziell im unteren Bereich der Molsiebschicht die grofiten
Abweichungen zu erkennen sind, kann ein weiterer Grund fiir die Unterschiede ein zeitlich
veridnderliches Konzentrationsprofil sein. Wie in Kapitel 5.2 beschrieben, bewirkt die Form der
Isotherme ein Aufsteilen der Konzentrationsfront und die Diffusionswidersténde fithren ein Ab-
flachen herbei. Nach der Durchstromung einer bestimmten Bettldnge sind diese Mechanismen
im Gleichgewicht und es liegt eine zeitlich unabhéngige Konzentrationsfront vor. Sobald sich
dieses ,,constant pattern* Profil eingestellt hat, gelingt es der Simulation den gemessenen Tem-
peraturverlauf nahezu exakt wiederzugeben. Dies ist speziell im oberen Bereich des Adsorbers
bei TC_LO02 der Fall.

Die freiwerdende Wirmemenge an jeder Thermoelementposition wird in Tabelle 6.2 vergli-
chen. Hierfiir wird jeweils die Flidche unterhalb der Temperaturkurven aus Abbildung 6.4b
integriert. Unter Berlicksichtigung der Messgenauigkeit, stimmen die integrierten Fldachen aus
der Simulation mit denen aus dem Experiment iiberein. Auch wenn die Peakform nicht exakt
wiedergegeben werden kann, stimmt dennoch das Integral der freiwerdenden Adsorptionsent-

halpie iiberein.
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Tabelle 6.2: Relativer Vergleich der integrierten Flidchen unterhalb der experimentellen und
der simulierten Temperaturkurven wihrend der Durchbruchsversuche.

Thermoelement Experiment Simulation

TC_LO2 101.3 £6.3 104.2
TC_LO04 102.5 +£6.3 104.3
TC_L10 93.1 £6.3 99.9
TC_L11 79.0 £6.3 77.5

Zusammenfassend ergibt sich aus der Simulation der Durchbruchsversuche eine Ubereinstim-
mung mit dem Experiment. Speziell der Konzentrationsverlauf kann gut wiedergegeben wer-

den. Beim axialen Temperaturprofil resultieren zu Beginn kleinere Abweichungen.

6.4 Zyklischer Prozess

Zur finalen Prozessvalidierung werden verschiedene Trends eines Zyklus, wie das axiale
Temperaturprofil und das CO,-Desorptionsverhalten, verglichen. Des Weiteren wird die N»-
Ausbeute und die benétigte Produktmenge zur Druckhaltung wéhrend des Kiihltakts gegen-
tiber gestellt. Das Taktschema und die Definition der einzelnen Sequenzen fiir den zyklischen
TSA-Prozess sind in Kapitel 3.4.3 geschildert. Die Prozessbedingungen sind in Tabelle 6.3
zusammengefasst.

Tabelle 6.3: Versuchsbedingungen fiir den zyklischen 3-Adsorber TSA-Prozess zur
Modellvalidierung.

Parameter Wert Einheit

CO,-Gehalt im Feed 4.7  Vol-%
N,-Gehalt im Feed 95.3  Vol-%
Feedtemperatur 16 °C
Adsorptionstemperatur 35  °C
Regeneriertemperatur 200  °C
Adsorptionsdruck 40.0 bara
Regenerationsdruck 39.8 bara

Fiir den Vergleich zwischen Experiment und Simulation werden fiir die experimentellen Daten
jeweils der Mittelwert iiber zwei Zyklen im stationdren Betriebszustand berechnet. Dieser Zu-

stand stellt sich nach ca. 5 Zyklen ein. Der stationédre Zustand in der Simulation wird iiber die
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Anderung der Restbeladung von zwei aufeinanderfolgenden Zyklen definiert. Sobald der Un-
terschied des relativen Beladungsaufbaus Ag; ,,; kleiner 1 % betrégt, gilt der stationdre Zustand
als erreicht. Ag; ,,; kann mittels folgender Formel berechnet werden:

A%’,rel _ 9din—49in-1 6.1)

i,n—1

Abbildung 6.5 zeigt den Verlauf der relativen Anderung der Restbeladung iiber die Anzahl der
simulierten Zyklen. Zu Beginn tritt die groBte Anderung auf, da am Anfang von einer nur mit N
beladenen Schiittung gestartet wird. Ab ca. 7 Zyklen pendelt sich der Aufbau der Restbeladung

ein, so dass ab 7 Zyklen der stationére Betrieb erreicht ist.
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Abbildung 6.5: Relative Anderung der simulierten Restbeladung im Vergleich zum
vorangegangenen Zyklus.

Abbildung 6.6 vergleicht das axiale Temperaturprofil von Adsorber 1 des Experiments mit den
simulierten Werten.

96



6 Modellvalidierung

90 +

Temperatur / °C

60 -

— — TC_L11_exp —— TC_L10_exp — — TC_L04_exp — — TC_L02_exp
—— TC_L11_sim TC_L10_sim TC_L04_sim ——— TC_L02_sim
210 ‘ - -
] \ \ |
1804 ] —
| | L
1501 L _
] \ \ |8
2 f —

0.33

0.50

0.67 0.83 1.00

Normierte Zykluszeit / -

Abbildung 6.6: Vergleich des experimentellen axialen Temperaturprofils von Adsorber 1

iber einen Zyklus mit den simulierten Werten.

In der ersten Hilfte des Temperaturverlaufs, also wihrend der Adsorptionstakte, zeigt sich ein

dhnliches Bild wie bei der Simulation der Durchbruchskurve: Der Zeitpunkt der Temperatur-

peaks wird sehr gut getroffen; bei der Peakhthe gibt es Unterschiede zwischen experimentellen

und simulierten Werten. Der anschlieBende Temperaturanstieg im Heizschritt kann ziemlich

genau wiedergegeben werden. Ebenso wird der Temperaturabfall aufgrund der Desorption im

Spiilschritt gut durch die Simulation beschrieben. Im folgenden Kiihlschritt liegt eine gute

Ubereinstimmung zwischen Simulation und Experiment vor.

Zur Validierung des CO,-Desorptionsverhaltens werden die CO,-Konzentration im Restgas

YC0,.rG und der Restgasfluss Vg verglichen. Abbildung 6.7 stellt die experimentellen und die
simulierten Werte wihrend des Heiz- und des Spiiltakts gegeniiber.
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(a) CO,-Restgaskonzentration am Adsorberaustritt und (b) Restgasfluss am Austritt des
am Austritt des Totvolumens (DV).

Totvolumens.

Abbildung 6.7: Vergleich der experimentellen und der simulierten CO,-Desorption
wihrend des Heiz- und des Spiilschritts im zyklisch stationédren Zustand von Adsorber 1.
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In Abbildung 6.7a ist zusitzlich zum gemessenen CO,-Konzentrationsverlauf der simulierte
Verlauf am Austritt des Totvolumens (DV) und am Austritt des Adsorberrohres (ohne DV)
dargestellt. Wird das Totvolumen nicht beriicksichtigt, resultiert ein vollig anderer Verlauf:
Bereits nach kurzer Zeit beginnt der CO,-Gehalt im Restgas anzusteigen und erreicht dann
ebenfalls ein Plateau. Da im Experiment zu Beginn des Heiztakts erst das Gasvolumen des
Totvolumens ausgetauscht werden muss, ergibt sich ein deutlich unterschiedlicher Verlauf.

Zu Beginn des Spiilschritts ab 0.67 der normierten Zykluszeit ist ebenfalls ein signifikanter
Unterschied zwischen Simulation ohne Totvolumen und dem Experiment erkennbar. Erst zum
Ende der Spiilsequenz stimmen alle drei Verldufe iiberein. Die Unterschiede im Spiilschritt sind
nicht so gravierend wie im Heizschritt, da im Spiilschritt mehr Restgas anfillt und somit die
Verweilzeit im Totvolumen reduziert ist. Die Simulationsergebnisse mit dem Totvolumen liefern
iiber beide Takte eine sehr hohe Ubereinstimmung. Alles in allem ist die Beriicksichtigung des
Totvolumens am Adsorbereintritt essentiell wichtig. Wird das Totvolumen nicht beriicksich-
tigt, so resultiert eine gidnzlich falsche CO;-Ausschleusung wihrend der Regeneriertakte. Des
Weiteren hat das Totvolumen auch einen Effekt auf die Adsorption. Zu Beginn des Adsorpti-
onsschritts ist das Totvolumen noch mit Restgas gefiillt, d.h., in der ersten Zeit tritt ein Gas
mit einem erhohten CO,-Gehalt in den Adsorber ein. Erst wenn dieses Gasvolumen vollstindig
ausgetauscht ist, gelangt das eigentliche Feedgas in den Adsorber.

Abbildung 6.7b zeigt einen Vergleich des experimentellen und des simulierten Restgasflusses.
Die Betrachtung des Totvolumens hat fiir die Restgasmenge keinen Effekt, weshalb nur zwei
Verldufe dargestellt sind. Im Laufe des Heiztakts von 0.5 bis 0.67 der normierten Zykluszeit
stimmen der simulierte und der experimentelle Verlauf gut iiberein. Zum Ende des Heiztakts
ist ein geringer Unterschied erkennbar. Der simulierte Restgasfluss geht gegen Null, sobald die
Schiittung die Solltemperatur erreicht hat. Im Experiment bleibt ein konstanter Restgasfluss.
Wie bereits beschrieben, resultiert dieser aufgrund des geringen Gasstromes, welcher durch
die Analytik geleitet wird. In der Simulation ist dieser Strom nicht beriicksichtigt, wodurch in
diesem Bereich Unterschiede auftreten.

Zu Beginn des Spiilschritts liefert die Simulation einen sehr schmalen, ausgeprigten Peak
bei der Darstellung des Restgasvolumenstroms. Der Grund fiir das Auftreten dieses Peaks
liegt in den zugrundeliegenden Randbedingungen der Simulation. Zum einen ist der Druck
am Adsorberkopf wihrend des Heiz- und des Spiilschritts konstant. Zum anderen wird der
Druck am Eintritt des Adsorbers mithilfe des Druckverlustes iiber die Adsorbensschiittung
berechnet. Wihrend des Heizschritts wird der Adsorber nicht durchstromt, folglich geht der
Druckverlust speziell am Ende des Takts gegen Null. Im Spiilschritt ist dieser Druckverlust
aufgrund des Spiilgasstroms deutlich groer. Damit kommt es im Moment des Taktwechsels zu
einer schlagartigen Entspannung. Die Unterschiede des Druckverlustes sind zwar gering, aber
bezogen auf einen sehr kurzen Moment resultiert ein verhédltnismifig hoher Volumenstrom. Im
Experiment wird dieser starke Anstieg nicht gemessen. Wie in Kapitel 5.3 geschildert, kann im
Experiment am Ende des Heizschritts ein geringer Druckabfall in der Restgasleitung beobachtet

werden, da aus dem Adsorber weniger Gas abstromt, als fiir die Analytik benotigt wird. Folglich
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wird ein Teil der Gasmenge, welche zu Beginn des Spiilschritts aus dem Adsorber stromt, zum
Druckaufbau in der Restgasleitung bendotigt. Die Stellzeiten der Ventile dimpfen zusitzlich
den Anstieg des Restgasflusses. Da dies in der Simulation unberiicksichtigt ist, resultiert diese
sichtbare Abweichung. Wihrend des restlichen Takts stimmt der simulierte Verlauf sehr genau
mit dem experimentellen iiberein.

Wiihrend des Kiihlschritts wird dem Adsorber kontinuierlich Produkt zugefiihrt, um den Adsor-
berdruck konstant zu halten. Abbildung 6.8 vergleicht die bendtigte Produktmenge im Laufe des

Kiihlschritts von Experiment und Simulation. Die Schwankungen des experimentellen Verlaufs
sind der Regelung geschuldet.

——— Experiment Simulation
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Abbildung 6.8: Vergleich des experimentellen und des simulierten Produktstromes, um den
Adsorberdruck wihrend des Kiihlschritts konstant zu halten.

Hier zeigt sich ebenfalls eine sehr gute Ubereinstimmung. Sowohl der qualitative als auch der
quantitative Verlauf kann durch die Simulation sehr gut wiedergegeben werden.

In Tabelle 6.4 sind einige Schliisselparameter der Modellvalidierung zusammengefasst.

Tabelle 6.4: Vergleich von Schliisselparametern der Modellvalidierung des zyklischen

Prozesses.

Parameter Experiment Simulation Einheit
N»-Ausbeute 86.4 £0.9 87.2 %
Mittlerer CO,-Gehalt im Produkt 245 41 Vppm
Mittlerer CO;-Gehalt im Restgas 21.8 =1 19.7 Vol-%
Benotigte No-Menge zur Druckhaltung (Kiihltakt) 65.2 £2.7 61.5 NI
Ausgeschleuste CO,-Menge (Heiztakt) 6.9 +1.5 3.2 NI
Ausgeschleuste CO,-Menge (Spiiltakt) 93.6 +4.7 102.4 N1
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6 Modellvalidierung

Die berechnete Stickstoffausbeute der Simulation ist hoher als die des Experiments, liegt aber
innerhalb der Messtoleranz. Dagegen ist der CO,-Durchbruch in der Simulation deutlich héher
als der gemessene. Verstirkt durch die indirekte Temperierung wéhrend der Adsorption ist
die Massen-Transfer-Zone sehr schmal und damit die CO,-Adsorptionsfront sehr steil. Be-
reits geringe Anderung in der Feedmenge oder der CO,-Feedkonzentration bewirken deutliche
Anderungen im CO,-Durchbruch. Zur Verdeutlichung des Effekts werden Simulationen mit
erhohter bzw. geringerer CO,-Feedkonzentration und Feedmenge im Bereich der Messgenau-
igkeit durchgefiihrt. Tabelle 6.5 zeigt die Ergebnisse der Simulationsstudie. Werden zusitzlich
noch weitere Messtoleranzen, wie z.B. die der Spiilgasmenge, beriicksichtigt, so resultiert eine
noch groere Spanne des CO,-Durchbruchs.

Tabelle 6.5: Einfluss des CO,-Feedgehalts und des Feedflusses auf den simulierten
CO,-Durchbruch und die N,-Ausbeute.

Parameter Messung Max Min Einheit
COj-Feedgehalt 4.7+0.2 49 45 Vol-%
rel. Feedflow 100 £1 101 9 %
COy-Durchbruch 245 161 29 Vppm
N,-Ausbeute 86.4 09 874 87.0 %

Der mittlere CO,-Gehalt im Restgas resultiert aus der N,-Ausbeute und liegt nahezu im Bereich
der Messgenauigkeit. Die integrierte Produktmenge zur Druckhaltung wihrend des Kiihltakts
stimmt ebenfalls gut iiberein. Die simulierten ausgeschleusten CO,-Mengen pro Takt weichen
etwas stirker vom Experiment ab. Dies kann mit dem konstanten Fluss zur Gasanalytik erklért
werden, weshalb im Heiztakt mehr CO, ausgeschleust wird. Der simulierte Wert der gesamten,
ausgeschleusten CO,-Menge aus Heiz- und Spiiltakt liegt ebenfalls im Bereich der Messtole-
ranz.

Generell liefert das Simulationsmodell eine sehr gute Ubereinstimmung mit dem Experiment.
Das Modell ist in der Lage, diesen TSA-Prozess mit indirekt temperierten Adsorbern zu
beschreiben. Der Vergleich mit dem Experiment zeigt, dass die getroffenen Annahmen und
Vereinfachungen gerechtfertigt sind. Folglich ist das Simulationsmodell validiert und kann fiir

weitere Untersuchungen verwendet werden.
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7 Ergebnisse Simulationsstudien und
Diskussion

Den groBten Einfluss auf den TSA-Prozess mit indirekt temperierten Adsorbern haben die
Regeneriertemperatur [15, 19, 22-24] sowie die Spiilgasmenge, siche Kapitel 5.3.1. Die Be-
deutung der Spiilgasmenge bestitigt die Publikation von Bonjour et al. [24]. Der Einfluss des
Adsorptionsdrucks ist bisher nicht detailliert betrachtet worden, da die meisten Forschungser-
gebnisse auf dem Gebiet von CCS und CCU publiziert wurden. Bei den untersuchten CCS-
und CCU-Prozessen wird das CO, aus Rauchgasen abgetrennt. [17-23] Diese Abgase fallen
iblicherweise bei niedrigem Druck an, so dass hohere Driicke bisher nicht betrachtet wurden.
Weitere EinflussgroBen sind u.a. die Adsorbergeometrie [29], die Adsorptionstemperatur [78],
die Stromungsgeschwindigkeit und die Stoffwerte des Warmetréagerfluids.

In den folgenden Unterkapiteln wird der Einfluss des Adsorptionsdrucks, der Adsorptionstem-
peratur und der Stromungsrichtung des Wirmetridgerfluids auf die Prozessperformance mithilfe
des validierten Simulationsmodells untersucht. Basis der Simulationsstudien ist das Taktschema
aus Abbildung 3.2. Der Feedfluss wird jeweils so angepasst, dass sich im stationéren Zustand
ein vergleichbarer CO,-Durchbruch einstellt. Die anderen Prozessparameter, speziell die Rege-

nerationstemperatur und die Spiilgasmenge, werden konstant gehalten.

7.1 Einfluss des Adsorptionsdrucks

Abbildung 7.1 zeigt die Abhéngigkeit der N-Ausbeute und der relativen Feedkapazitit vom
Adsorptionsdruck. In Abhéngigkeit des Drucks werden die Stoffwerte wie Viskositit, ther-
mische Leitfidhigkeit und spezifische Wiarmekapzitit angepasst. Der Regenerationsdruck liegt
jeweils 200 mbar unterhalb des Adsorptionsdrucks.
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Abbildung 7.1: Einfluss des Adsorptionsdrucks auf Feedkapazitidt und Ny-Ausbeute.

Aus den Verldufen aus Abbildung 7.1 ist ein Optimum bei ca. 35bara zu erkennen. Sowohl
die Np-Ausbeute, als auch die relative Feedkapazitit zeigen ein Maximum. Je geringer der
Druck, desto geringer der CO,-Partialdruck und desto geringer die Gleichgewichtsbeladung.
Konsequenterweise reduziert sich die Feedkapazitit mit dem Adsorptionsdruck. Bei Driicken
grofer 40 bara féllt die Kapazitit entgegen der Theorie wieder ab. Dieser Umstand kann mit
der Form der Isotherme erklidrt werden. Wie in Abbildung 5.10 zu erkennen, befindet sich
der Betriebspunkt bei 40 bara bereits im Séttigungsbereich. Eine weitere Partialdruckerh6hung
liefert somit nur eine geringe Steigerung der Gleichgewichtsbeladung bei der betrachteten Ad-
sorptionstemperatur. Die 200 °C-Isotherme von CO, an 13X besitzt eine andere Form und vor
allem Steigung, als die bei 35 °C. Wihrend der Regeneration ergibt sich ebenfalls ein hoherer
CO,-Partialdruck, da mit steigendem Adsorptionsdruck auch der Regenerierdruck steigt. Folg-
lich resultiert auch eine hohere CO,-Restbeladung, die durch die Isothermenform bei 200 °C
verstirkt wird.

Im betrachteten Druckbereich dndert sich die Np-Ausbeute um nur 1 %-Punkt. Die relative
Feedkapazitit dndert sich vom minimalen Wert bei 20 bara bis zum Optimum um nur 5 %.
Folglich ist eine sehr geringe Abhédngigkeit der Performance vom Adsorptionsdruck zu erken-
nen.

7.2 Variation der Adsorptionstemperatur

Die Abhingigkeit der N,-Ausbeute und der relativen Feedkapazitit von der Adsorptionstempe-
ratur ist in Abbildung 7.2 dargestellt. Als Adsorptionstemperatur wird hierbei die Schiittungs-
temperatur wihrend des Adsorptionsschritts bezeichnet. Durch die indirekte Temperierung des

Adsorbens spielt die Feedgastemperatur eine nahezu vernachlissigbare Rolle.
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Abbildung 7.2: Einfluss der Adsorptionstemperatur auf Feedkapazitit und N,-Ausbeute.

Abbildung 7.2 zeigt einen klaren Trend: Je hoher die Adsorptionstemperatur, desto geringer
die N,-Ausbeute und desto geringer die Feedkapazitit. Mit steigender Adsorptionstempera-
tur reduziert sich die Gleichgewichtsbeladung. Da bei allen Versuchen bei 200 °C regeneriert
wird, reduziert sich die Arbeitsbeladung um den Betrag der geringeren Gleichgewichtsbeladung
wihrend der Adsorption. Folglich kann bei erhohter Temperatur weniger Feedgas durchgesetzt
werden. Verglichen zum Adsorptionsdruck ist die Spreizung im betrachteten Temperaturbereich
zwischen maximaler und minimaler relativer Kapazitit groler. Folglich ist der Einfluss der
Adsorptionstemperatur stirker als der des Adsorptionsdrucks.

7.3 Einfluss der Stromungsrichtung des
Warmetragerfluids

Durch den Aufbau der Pilotanlage ist die Stromungsrichtung des Wirmetrdgerfluids im Mantel-
raum immer von unten nach oben, siehe Abbildung 7.3a. Um den Effekt der Stromungsrichtung
zu untersuchen, wird in der Simulation der Eintritt des Thermal6ls auf die Adsorberkopfseite
verlegt, siche Abbildung 7.3b. Die restlichen Prozessparameter bleiben unveréindert.

Im Laufe des TSA-Zyklus édndert sich die Stromungsrichtung des Gases. Folglich herrschen
in Abhédngigkeit des Takts entweder Gleich- oder Gegenstromverhéiltnisse zwischen Thermalol
und Gasphase. Wihrend der Adsorption ist die Gleichstromfiihrung vorteilhaft, da so die ab-
gefithrte Adsorptionswédrme in Richtung der Adsorptionsfront ausgetragen wird. Stromt das
Thermalfluid umgekehrt ein, wird die abgefiihrte Wiarme entlang der beladenen Schiittung
transportiert. Dadurch erwidrmt sich die Schiittung geringfiigig und CO, desorbiert teilweise
wieder. Als Konsequenz resultiert eine breitere Massen-Transfer-Zone und ein fritherer CO,-
Durchbruch.
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Bei der Regeneration tritt der umgekehrte Effekt auf: Das Thermalol kiihlt sich durch die
endotherme Desorption etwas ab und somit auch die Schiittung in Stromungsrichtung des Ols.
Im Adsorberkopf findet die Feinreinigung statt. Folglich ist es von Vorteil, den oberen Teil der
Schiittung zuerst aufzuheizen.

Das Ende des Kiihlschritts ist zeitgleich der Beginn der Adsorption. Da das Feed von unten in
den Adsorber geleitet wird, ist die Temperatur des Adsorbens am Adsorbereintritt entscheidend,
siehe Kapitel 5.3.3. Folglich ist der Eintritt des Thermalfluids idealerweise im unteren Teil des
Adsorbers. Es existieren somit Griinde fiir beide Optionen der Stromungsfithrung. Durch die

Simulation soll gezeigt werden, welcher Effekt iiberwiegt bzw. den grofiten Einfluss besitzt.

/\ /\
v v
(a) HTF-Eintritt unten. (b) HTF-Eintritt oben.

Abbildung 7.3: Optionen der Stromungsrichtung des Warmetragerfluids im Mantelraum
der Adsorber.

Abbildung 7.4 zeigt die axialen Temperaturprofile von Adsorber 1 fiir verschiedene Stromungs-
richtungen des Thermalfluids.
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Abbildung 7.4: Vergleich der axialen Temperaturprofile von Adsorber 1 iiber einen Zyklus
mit unterschiedlicher HTF-Flussrichtung: Oben = HTF-Eintritt am Adsorberkopf, unten =
HTF-Eintritt am Adsorber unten.
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Das axiale Temperaturprofil aus Abbildung 7.4 zeigt wihrend der Adsorption unter den be-
trachteten Randbedingungen keine signifikanten Unterschiede. Einzig der Temperaturpeak bei
TC_LO2 tritt bei der Stromungsfithrung von oben nach unten minimal frither auf. Die Stro-
mungsgeschwindigkeit des Thermalfluids ist so hoch, dass es sich durch die freiwerdende
Adsorptionswirme wihrend des Adsorptionsschritts kaum erwédrmt. Folglich ist nahezu kein
Unterschied zwischen den Temperaturpeaks zu erkennen.

Im Heizschritt sind geringe Unterschiede speziell bei TC_L11 ersichtlich. Stromt das Thermal-
fluid von oben ein, so erwidrmt sich der obere Teil der Schiittung zuerst. Da auf dem unteren Teil
des Adsorbens mehr CO, adsorbiert ist, wird im Vergleich etwas weniger CO, ausgeschleust.
Im folgendem Spiilschritt erwédrmt sich die Schiittung vollstdndig, so dass iiber die gesamte
axiale Liange die geforderten 200 °C herrschen. Dadurch wird das Adsorbens bei beiden Stro-
mungsfithrungen unter denselben Bedingungen regeneriert. Als Konsequenz ergibt sich diesel-
be CO,-Restbeladung. Der minimale Vorteil beim Heiztakt, wenn das Thermaldl von unten
einstromt, wird im Spiiltakt kompensiert. Generell wird die groBBte CO,-Menge im Spiilschritt
ausgeschleust, wie in Kapitel 5.3 beschrieben, so dass der Effekt beim Heiztakt vernachlissigt
werden kann.

Wie geschildert, ist die Adsorbereintrittstemperatur bei TC_L11 und TC_L10 am Ende des
Kiihlschritts entscheidend fiir die darauffolgende Adsorption. Stromt das Thermalfluid von
oben in den Adsorber, resultiert eine gering hohere Temperatur am unteren Ende der Schiittung.
Sobald das Feedgas einstromt, wird die Schiittung zusétzlich durch den eintretenden Gasstrom
abgekiihlt. Da die Temperaturpeaks bei TC_L11 und TC_LI10 fiir beide Stromungsfithrungen
zur gleichen Zeit auftreten, hat dieser minimale Unterschied keinen Effekt auf die Geschwin-

digkeit der CO,-Adsorptionsfront.

Zusammenfassend ergibt sich fiir die betrachtete Adsorbergeometrie und die Stromungsver-
hiltnisse im Mantelraum kein Effekt auf die CO,-Feedkapazitit, den CO,-Durchbruch und die
N,-Ausbeute. Bei einer lingeren Verweilzeit des Thermalfluids, z.B. bei geringerer Strémungs-

geschwindigkeit oder lingeren Adsorbern, kann vielleicht ein spiirbarer Effekt auftreten.
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8.1 Zusammenfassung

Ziel dieser Arbeit ist die Entwicklung eines Temperaturwechseladsorptionsverfahren, welches
CO, aus einem N»/CO,-Gemisch abtrennt. Als Entwicklungsgrundlage dienen die in der Lite-
ratur genannten Optionen mit indirekt temperierten Adsorbern. Durch geeignete Versuchsreihen
wird der Prozess hinsichtlich CO,-Feedkapazitit und Nj-Ausbeute optimiert. Dariiber hinaus
werden die experimentellen Ergebnisse mittels Simulation beschrieben und nachgebildet.

Im ersten Schritt wird die Pilotanlage in Betrieb genommen. Die Pilotanlage besteht aus drei
Rohrbiindeladsorbern und einem Heiz-/Kiihlsystem. Im Mantelraum der Adsorber stromt ein
Thermalfluid, womit die Adsorbensschiittung indirekt temperiert werden kann. Ein Adsorber ist
mit Thermoelementen bestiickt, welche im Zentrum der Schiittung eingebracht sind. Mithilfe
der Temperaturmessstellen kann die CO,-Adsorptionsfront sichtbar gemacht werden.

Durch Aufheiz-und Abkiihlversuche ohne Durchstromung wird die Dauer und der optimale
Thermalfluidvolumenstrom ermittelt. Im betrachteten Betriebsfenster gilt: Je hoher der Ther-
malfluidvolumenstrom, desto kiirzer die Aufheiz- und Abkiihlzeiten. Auf dieser Basis wird
ein 3-Adsorber-Taktschema eines quasi-kontinuierlichen TSA-Prozesses entwickelt und an der
Pilotanlage realisiert. Wihrend eines Zyklus, bestehend aus Adsorption und Regeneration,
befindet sich immer mindestens ein Adsorber im Adsorptionsschritt. Die anderen Adsorber
durchlaufen abwechselnd die Regenerierschritte Heizen, Spiilen und Kiihlen. Sobald die CO,-
Adsorptionsfront das Ende der Adsorbensschiittung erreicht hat, wechselt dieser Adsorber in
den Heizschritt. Im Heizschritt wird der Adsorber indirekt auf 200 °C aufgeheizt. Durch die
Temperaturerhohung wird die Desorption begiinstigt. Wihrend des Heitakts wird der Adsor-
berdruck konstant gehalten und die desorbierenden Komponenten werden ins Restgas geleitet.
Um die Desorption weiter zu begiinstigen und das desorbierende CO, auszutragen, wird der
Adsorber im Anschluss mit gereinigtem Produkt durchspiilt. Zum Schluss wird der Adsorber
wieder indirekt abgekiihlt und durch die Zugabe von Produkt der Druck gehalten. AnschlieBend
wiederholt sich der Ad- und Desorptionszyklus.

Durch die exotherme Adsorption erzeugt die voranschreitende CO,-Front Temperaturpeaks,
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welche mithilfe der eingebrachten Thermoelemente erfasst werden. Wihrend der Adsorptions-
phase wird der Adsorber kontinuierlich auf 35 °C mittels Thermalfluid temperiert. Dadurch
kann die freiwerdende Adsorptionswidrme abgefiihrt werden. Dariiber hinaus verkleinert sich
die Massen-Transfer-Zone und das Adsorbens wird besser ausgenutzt. Durch die indirekte
Kiihlung entsteht ein charakteristisches Temperaturprofil. Ohne diese Kiihlung, wie z.B. beim
klassischen TSA-Prozess sind die Temperaturpeaks deutlich breiter.

Im Heizschritt beginnt mit der Temperaturerhohung die CO,-Desorption. Im abstromendem
Gas wird am Anfang des Heiztakts erst ein Abfall der CO,-Konzentration auf ca. Feedkonzen-
trationslevel beobachtet. Darauffolgend steigt die Konzentration etwas an und bleibt anschlie-
Bend fiir etwa die Hélfte des Takts konstant. Dieser Verlauf resultiert aufgrund des Totvolumens
am Eintritt des Adsorbers. Erst wenn das abstromende Gas dieses Totvolumen verdréingt hat,
kann die eigentliche CO;-Konzentration gemessen werden. Die abstromende Gasmenge im
Heizschritt erreicht nach ca. ¥4 der Heizzeit ein Maximum und fillt dann gegen Null ab. Sobald
das Adsorbens die vorgegebene Solltemperatur erreicht hat, stromt kein Gas mehr aus dem
Adsorber.

Im darauffolgendem Spiilschritt wird deutlich mehr CO, ausgeschleust. Durch das Spiilen mit
nahezu CO,-freiem Produkt wird der CO,-Partialdruck der Gasphase abgesenkt, so dass CO,
verstdrkt desorbiert. Anhand der Temperaturmessstellen im Zentrum der Schiittung kann ein
Temperaturabfall bedingt durch die endotherme CO,-Desorption gemessen werden. Erst wenn
das CO, vollstindig desorbiert ist, erwdrmt sich die Schiittung wieder auf die vorgegebene
Regeneriertemperatur.

Der entwickelte Prozess der vorliegenden Arbeit ist in der Lage, kontinuierlich ein nahezu
CO»-freies Produkt zu generieren. Dariiber hinaus ist mit dem entwickelten Taktschema eine
Wirmeriickgewinnung zur Reduktion des Energiebedarfs moglich.

Der Einfluss der Spiilgasmenge wird in einer Messkampagne detailliert untersucht. Daraus
folgt: Je geringer die Spiilgasmenge, desto hoher die CO,-Restbeladung und dadurch desto ge-
ringer die CO,-Feedkapazitit. Im Gegensatz dazu ist die N,-Ausbeute maximal, bei minimaler
Spiilgasmenge. Die Adsorbenskapazitit kann bis auf einem maximalen Grenzwert angehoben
werden. Sobald am Ende des Spiiltakts das CO, komplett desorbiert und das Adsorbens voll-
standig regeneriert ist, kann die Adsorptionskapazitit nicht weiter gesteigert werden.

Der entwickelte Prozess zeigt keine Begrenzung aufgrund der CO,-Feedkonzentration. Wie
in Kapitel 5.3.2 demonstriert, steigen die Temperaturpeaks ab einer bestimmten CO;-Feed-
konzentration trotz erhohtem CO,-Gehalt nicht weiter an. Folglich ist der Temperaturanstieg
in der Schiittung limitiert, so dass keine Adsorbensschidigung auftritt oder maximal zuléssige
Adsorbertemperaturen iiberschritten werden.

Im Zuge der Prozessoptimierung wird der Einfluss des Wirmetrdgerfluidvolumenstroms unter-
sucht. Wie bei den nicht-durchstromten Aufheiz- und Abkiihlversuchen resultiert eine schnel-
lere Temperierung bei hoherem HTF-Volumenstrom. Bei geringen HTF-Stromen ist die Schiit-
tung am Ende des Heiz- und Kiihlschritts noch nicht vollstindig temperiert. Im anschlieBenden

Spiiltakt wird die Manteltemperatur bei 200 °C gehalten. Folglich erwarmt sich die Schiittung
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wihrend des Spiiltakts bis fast 200 °C. Dadurch erfolgt die Adsorbensregeneration bei nahezu
derselben Temperatur wie bei den hohen HTF-Durchsédtzen. Am Ende des Kiihlschritts ist das
Adsorbens im Adsorbereintritt bereits abgekiihlt, nur im Kopfbereich liegt noch eine erhoh-
te Temperatur vor. Da das Feedgas von unten in den Adsorber einstromt, hat die wirmere
Kopftemperatur keinen Einfluss auf die CO,-Adsorptionskapazitit. Folglich ist der Einfluss
des Wirmetrigerfluidvolumenstroms im untersuchten Betriebsbereich gering.

Durch Kombination von Druck- und Temperaturwechsel kann die N,-Ausbeute bei vergleichba-
rer CO,-Feedkapazitit gesteigert werden. Durch die Druckabsenkung desorbiert mehr CO,, so
dass die benotigte Spiilgasmenge reduziert werden kann. Die hochste No-Ausbeute kann durch
partielle Riickfiihrung der Restgasmenge erreicht werden. Wihrend des Recycle-Schritts wird
einem Adsorber das abstromende Gas aus einem Adsorber der sich zeitgleich im Spiilschritt
befindet als Feedgas zugefiihrt. Der N, im Restgas kann somit teilweise zuriickgewonnen
werden. Die CO,-Konzentration des Feedgases des Recycle-Takts ist deutlich hoher als die
des eigentlichen Feedgases. Dadurch resultiert ein hoherer CO,-Partialdruck, wodurch eine
hohere Gleichgewichtsbeladung erzielt werden kann. Aus diesem Grund wandert die CO,-
Adsorptionsfront im Recycle-Schritt nur geringfiigig weiter. Die experimentellen Ergebnisse
zeigen, dass das Taktschema mit dem Restgasrecycle das Optimum aus Nj-Ausbeute und CO,-
Feedkapazitit darstellt.

Die experimentellen Ergebnisse werden dariiber hinaus mit einem 2D-Simulationsmodell ab-
gebildet. Das Modell ist in COMSOL Multiphysics® implementiert. Die Versuchsergebnisse
zeigen, dass die Modellvereinfachung, nur ein einzelnes Rohr des Rohrbiindeladsorbers zu
simulieren, zuldssig ist.

Generell liefert die Simulation eine hohe Ubereinstimmung mit dem Experiment. Das Simu-
lationsmodell kann die nicht-durchstromten Autheiz- und Abkiihlexperimente und die Durch-
bruchskurve beschreiben. Speziell die Steigung der Durchbruchskurve wird durch die Simu-
lation sehr gut wiedergegeben. Nur die Temperaturpeaks, bedingt durch die CO,-Adsorption
zeigen Abweichungen. Speziell im unteren Teil der Schiittung sind die Unterschiede am deut-
lichsten. Diese Diskrepanzen konnen mit der Messgenauigkeit und dem zu Beginn nicht vor-
handenen constant pattern Verhalten erklédrt werden. Nichtsdestotrotz stimmen der Zeitpunkt der
Temperaturpeaks und die freiwerdende Energiemenge iiberein. Weiterhin ist die Simulation in
der Lage, den zyklischen Prozess zur CO,-Entfernung aus einem N»/CO,-Gemisch abzubilden.
Da die Regeneration nicht vollstidndig ist, baut sich im Laufe der ersten Zyklen eine CO,-
Restbeladung auf. Als Konsequenz sind analog zum Experiment mehrere Zyklen notig, um
einen stationdren Zustand zu erreichen.

Wie bei der Simulation der Durchbruchskurve gibt es im zyklischen Prozess geringe Abwei-
chungen bei den Temperaturpeaks im Adsorptionsschritt. Alles in allem gibt die Simulation das
axiale Temperaturprofil wihrend eines Zyklus gut wieder. Besonders der Temperaturabfall im

Spiilschritt wird recht genau beschrieben.
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Im Simulationsmodell muss das Totvolumen der Pilotanlage mitberiicksichtigt werden, um
das experimentell gemessene CO,-Desorptionsverhalten exakt zu beschreiben. Es wird ge-
zeigt, dass das Totvolumen am Eintritt der Adsorber die CO,-Ausschleusung und auch die
N,-Ausbeute erheblich beeinflusst. Durch die Implementierung des Totvolumens wird eine
hohe Ubereinstimmung zwischen Experiment und Simulation erzielt. Des Weiteren kann die
Produktmenge, welche im Kiihlschritt benotigt wird, um den Adsorberdruck zu halten, sehr gut
durch die Simulation beschrieben werden. Zusitzlich ist die simulierte und die experimentell
ermittelte N,-Ausbeute konsistent.

Wie in Kapitel 6 bewiesen, zeigt die Simulation eine hohe Ubereinstimmung mit dem Ex-
periment. Sowohl die Adsorptionskinetik als auch die CO,-Ad- und Desorption werden gut
getroffen. Die zu Grunde gelegten Vereinfachungen und Annahmen sind gerechtfertigt und das
Simulationsmodell validiert.

Mit dem validierten Modell wird der Einfluss des Adsorptionsdrucks, der Adsorptionstempe-
ratur und der Stromungsrichtung des Thermalfluids untersucht. Beim Adsorptionsdruck zeigt
sich ein Maximum der CO,-Kapazitit und der N,-Ausbeute bei ca. 35 bara. Generell ist der
Effekt des Adsorptionsdrucks im betrachteten Druckbereich gering. Bei der Adsorptionstem-
peratur gilt: Je hoher die Temperatur, desto geringer die Arbeitsbeladung und somit die CO,-
Kapazitit. Des Weiteren fillt mit steigender Temperatur die N,-Ausbeute. Unter den gegebenen
Randbedingungen kann der Einfluss der Stromungsrichtung des Thermalfluids vernachléssigt

werden.

8.2 Ausblick

Der entwickelte Prozess ist nicht nur fiir die CO5-Abtrennung aus einem N,/CO,-Gemisch
geeignet, sondern kann auch fiir andere Gasgemische eingesetzt werden. Da iiblicherweise das
zu trennende Gasgemisch aus mehreren Komponenten besteht, ist eine Erweiterung auf ein
Mehrkomponentensystem erforderlich. Hierbei sollte u.a. ein spezielles Augenmerk auf der
Koadsorption der schwicher adsorbierenden Komponenten liegen: Je geringer die Koadsorpti-
on, desto hoher die Adsorptionskapazitit fiir die abzutrennende Komponente und desto hoher
die Ausbeute.

Das Simulationsmodell sollte folglich auch fiir ein Mehrkomponentensytem erweitert werden.
Hierbei sollten die Temperaturpeaks wihrend der Adsorption genauer untersucht werden. Es
sollte u.a. auch die Temperaturmessmethode hinterfragt werden. Durch den Einsatz der Glas-
fasertechnologie konnen deutlich mehr Messstellen in die Schiittung eingebracht werden, ohne
dass die Gasstromung negativ beeinflusst wird [96]. Dadurch ist zusitzlich eine exakte Auflo-
sung des radialen Temperaturprofils moglich. Ergidnzend sollte versucht werden die Rechenzeit

der Simulation zu optimieren. Ein denkbarer Ansatz ist es, das Modell auf eine eindimensionale
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Geometrie zu reduzieren, ohne signifikante Abschldge in der Genauigkeit der Simulationsergeb-
nisse.

Bisher wurden nur Standardadsorbentien untersucht, da der Fokus der Arbeit auf der Prozes-
sentwicklung liegt. Speziell der Fortschritt in der Herstellung von strukturierten Adsorbentien
[72], z.B. mittels 3D-Druck oder neue Materialien, wie metallorganische Gerlistverbindungen
(engl.: metal organic framework, kurz: MOF), bieten neue Moglichkeiten [7, 97]. Dadurch
kann die CO,-Kapazitit gesteigert und eine signifikant hohere thermische Wirmeleitfahigkeit
erzielt werden. Dies reduziert die Aufheiz- und Abkiihlzeiten, so dass hohere Gasdurchsitze
moglich oder weniger Adsorbens notig sind. [72] Zusitzlich kann der Einsatz von Finnen, wie
bei Bonjour et al. [15, 98] beschrieben, und deren Effekt auf die Taktzeiten untersucht werden.
Eine weitere Optimierungsgrofe ist der Wirmeiibergangskoeffizient im Adsorbermantelraum.
Durch ein anderes Wirmetrigerfluid mit anderen stofflichen Eigenschaften kann oy7r erhoht
und somit der Volumenstrom an Thermalfluid reduziert werden. Folglich wird der Energie-
bedarf gesenkt. In diesem Zuge sollte der Aspekt der Wirmeintegration genauer beleuchtet
werden.

Das vorgestellte PTSA-Verfahren bietet noch eine Vielzahl an Freiheitsgraden zur Optimierung.
Durch den Einsatz von mehr als drei Adsorber konnen weitere Optionen untersucht werden, wie
z.B. Druckausgleiche. Denkbar ist auch eine Kombination aus PTSA und Restgasrecycle, um

die Ausbeute zu maximieren.
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A Anhang

A.1 Fehlerrechnung

Mithilfe der Gaus’schen Fehlerfortpflanzung [99] lésst sich die Genauigkeit der berechneten

Werte, wie die CO;-Feedkapazitit und die N,-Ausbeute ermitteln, siche Formel A.1.

() \ > () \ 2
oo (52) e () o

Um Formel A.1 anwenden zu konnen, miissen die Berechnugsformeln der N,-Ausbeute und
der CO,-Kapazitit in Abhingigkeit der gemessenen Messgro3en umgeschreiben werden. Fiir
die Ausbeute ergibt sich:

; / pp 273.15K
Yy, = YN, ,Pro * Vi, Pro _ YN,Pro* Vn,Pro l.Ol?ZObar " Tpr

2 VEced M
YN, ,Feed "V Feed (1 _yC02,Feed> . pnf;;eec;

: 273.15K
_ YNy.Pro~ Vpro- 1_5f§1,ar S el (yCOQ,Feed'MCOQ +(1 _)’COQ,Feed) -Mp,)

(1-Ycoy.Feed) - MFeed - 22.413Nm3/kmol

(A.2)
Die CO,-Kapazitit kann mit Formel A.3 berechnet werden.
. MEpeq
Kco, = Vi Feed  YCO, Feed = ——— " YCO, Feed =
Pn,Feed
(A.3)

Mppeq - 22.413Nm3/kmol - YCO, Feed

YC0y Feed Mco, + (1=YC0, Feed) - MN,
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[48!

Die Genauigkeit der berechneten Stickstoffausbeute kann mit Gleichung|A.4 berechnet werden.

ro 273.15K 2
AY Wy Pro T S - (Y€, Feed-Mco, + (1-YC0, Feed) - MN,) AV2 4
N, = : .
: (1-¥C0y.Feed) - MEeea - 22.413Nm3/kmol Pro

; 1 273.15K 2
YN2.Pro” VPro* To13bar " = Tops '(ycoz,Feed'Mcoz’f(1—yc02,Feed)'MN2)> A2
-Ap

- +
(1=, Feed) - MFeea - 22.413Nm>/kmol Pro

' pro  273.15K )
VPro" T013bar "~ Tpry '(ycoz,Feed'MC02+(l_yCOz,Feed)'MN2)> Ay

- +
(1-YC0,.Feed)  MFeed 22413 Nm?3/kmol Na,Pro

/ ro 273.15K 2
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+ | - Pro . . ) ATI%r0+
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Ppro . 273.15K

’ 2

+ INy.Pro- VPro™ T013bar * = Tpn, (Yo, Feea Mco, + (1-YC0, Feed) - MN,) AM2  +
(1-¥C0y. Feed) - M2,y - 22.413Nm3/kmol Feed
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A Anhang

Die Unischerheit bei der Berechnung der CO,-Kapazitit kann mit Formel A.5 ermittlet wer-
den.

2
22.413Nm3/kmol - yco, Feed s

AKC02 = M 1_ M 'AMFeed+

YCO,,Feed " MCO, ( yCOQ,Feed) N,

.\ ((MFeed'22o413Nm3/km01' (Yo, Feed - Mco, + (1-YC0, Feed) " MN,)

(yco,.Feed - Mco, + (1Yo, Feed) - MN,) ’

. 2
 Mpeea-22413Nm*/kmol - yco, reed - (Mco,~Mn,) )) A
CO,,Fee

(yco,.Feed - Mco, + (1Yo, Feed) - MN,) ’
(A.5)
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