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1 Aufgabenstellung
1.1 Gesamtvorhaben

Das Verbundvorhaben DrACO:; startete in 2022 mit den Partnern Leibniz Universitdt Hannover/
Institut flir Kraftwerkstechnik und Wéarmelibertragung (IKW), der Fa. EEW Energy from Waste
GmbH/Abteilung Innovation und Projektentwicklung sowie der TU Clausthal/CUTEC-
Forschungszentrum/Abt. Thermische Prozesstechnik. Durch die Emeritierung des IKW-Leiters,
Prof. Dr.-Ing. Roland Scharf, kurz vor Projektende ging der zugehdrige Aufgabenteil an das
Institut fiir Technische Verbrennung (ITV) unter der Leitung von Prof. Dr. Friedrich Dinkelacker.

Gemal des Arbeitsplans des Antrags bestand das Gesamtvorhaben aus acht Arbeitspaketen
(Abk.: AP) (s. Abb. 1.1-1).

AP1 AP2
Bestandsaufnahme und Konzepterarbeitung zur Rauchgasreinigung und CO,-Abtrennung
AP3 AP4
Modellierung der Rauchgasreinigung Modellierung der CO,-Abtrennung Anschluss der CO,-Abtrennung

. =5 Technikumsversuche zur
APS CO,-Abtrennung
Parameter zur Rauchgasreinigung — Technikumsversuche des
Gesamtsystems
|

APG
Parameter zum Gesamtsystem
Rauchgasaufbereitung Validierung der Einzelmodelle
|
L

AP7 |
¥

Modellierung und Validierung Gesamtsystem bestehend aus Rauchgasreinigung und CO,-Abtrennung

Messdatenaufnahme und Betriebsinformationen

Simulation des Gesamtsystems mit unterschiedlichen verfahrenstechnischen Parametern

APE

Technisch-wirtschaftliche Betrachtung einer Modellanlage

IKW | CUTEC EEW

Abb. 1.1-1: Arbeitspakete gemall des Antrags

Vom Grundsatz her lieferte der Partner EEW Betriebsdaten fiir die Modellierung. Das Unter-
nehmen gab ferner Einschatzungen zur Praxisnahe der Forschungsergebnisse. Das IKW erstellte
chemisch-physikalische Modelle zur Rauchgasreinigung und Aminwasche mittels des
Programmpaketes ASPEN, aus denen die Simulationen resultieren. CUTEC fluhrte Versuche an
einer Aminwasche im Technikumsmalstab mit verschiedenen Losungsmitteln und unter
Variation von Verfahrensparametern durch.

Geplant war, die APs 2 und 8 durch alle Partner bearbeiten zu lassen.

Projektkoordinator war die Leibniz Universitat Hannover.
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1.2 Teilprojekte CUTEC

Das Teilvorhaben der CUTEC tragt den Titel Experimentelle Entwicklung des Verbundes
Verbrennung-Gasreinigung-Gasaufbereitung. Vorbereitend flr die Projekthauptteile war im AP 2
von allen Verbundpartnern eine Bestandsaufnahme zur Rauchgasreinigung und CO2-Abtrennung
zu machen.

Die Aufgabe des AP 4 von CUTEC bestand darin, eine vorhandene Technikumsanlage zur Gas-
aufbereitung von Synthesegas aus der Biomassevergasung, welche eine CO»-Abtrennung
enthielt, auf die Apparatetechnik einer Aminwasche umzuristen. Die Anlage war dann an das
Ende der Abgasreinigung einer Forschungsanlage zur Miullverbrennung der Leistung 0,9
MW herm,max @anzuschlief3en.

Zum Projektende sollten die Ergebnisse der vorherigen Arbeitspakete in die technisch-wirtschaft-
liche Betrachtung einer Abfallverbrennungs-Modellanlage, bestehend aus traditionellem Teil mit
Feuerung, Kessel sowie Gasreinigung und der neu angeschlossenen Aminwasche einfliellen (AP
8).

In Erweiterung des urspringlichen Arbeitsplans wurden aus Eigeninteresse Laborversuche
mittels Monoethanolamin (MEA) zur CO.-Absorption durchgefiihrt. Ziel war es, einen Eindruck
von der Empfindlichkeit des Amins auf Bestandteile des Rauchgases zu gewinnen. Ferner sollte
die Frage beantwortet werden, wie die Zersetzung detektiert werden kann.

Wahrend der Laborversuche stellte sich schnell heraus, dass MEA sehr unterschiedlich sensitiv
auf Elemente und Verbindungen reagierte. Bei den geplanten Kombiversuchen aber waren die
Stoffe gleichzeitig im Abfall enthalten. lhre Wirkung wirde sich in der Aminwasche uberlagern.
Daher wurden in Abstimmung mit den Projektpartnern und dem PtJ die begonnenen Anschlul3-
arbeiten der Verbrennungsanlage an die Aminwasche abgebrochen. Stattdessen wurde das
Versuchsprogramm flr Dauerversuche an der umgebauten CO.-Absorptionsanlage deutlich
ausgeweitet.

Wl TU Clausthal
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2 Voraussetzungen des Vorhabens

Mit den Partnern EEW, IKW und CUTEC fanden sich drei Institutionen zusammen, welche voéllig
unterschiedliche Voraussetzungen fiir die Thematik der CO.-Abtrennung bei Abfallverbrennungs-
anlagen in DrACO; einbrachten. Bezlglich der Aufgabenstellung aber erganzten sie sich sehr
gut.

EEW als groBter Betreiber von Millverbrennungsanlagen und EBS-Kraftwerken in Deutschland
besitzt ein hohes wirtschaftliches Interesse im Rahmen der Dekarbonisierung Strategien zum
Umgang mit CO2-Emissionen zu entwickeln. In der Abteilung Innovation & Projektentwicklung
wird der Markt verfligbarer CO,-Abscheidetechniken intensiv beobachtet. Mit betriebsinternen
Forschungsprojekten werden schon Pilotanlagen an den eigenen Verbrennungsanlagen getestet,
wobei nicht nur die Aminwasche, sondern auch Alternativen auszuprobieren sind. Ein reger
Informationsaustausch besteht mit Anbietern von CO.-Abscheidetechniken. Daher war EEW Uber
die Projektlaufzeit in der Lage, Zwischenergebnisse der Partner zu bewerten und Hinweise zum
Projektfortschritt zu geben.

Am IKW liegen naturgemaf vertiefende Kenntnisse zur Kraftwerkstechnik incl. Abfallverbrennung
vor. Das Know How umfasst die Modellbildung und Simulation.

Das CUTEC besitzt in der Abt. Thermische Prozesstechnik Anlagen in Technikumsgréfle zu den
Themen Abfallverbrennung und Aufarbeitung von Synthesegasen mittels Wéschen. Zur Technik
gehort die passende Analytik und die Erfahrung des Personals.

Als Fazit bleibt festzuhalten: Die drei DrACO.-Partner bieten in der Zusammenstellung das
Potential, experimentelle Arbeiten zur Fragestellung der Bestandigkeit von Aminen in Waschern
hinter Abfallverbrennungsanlagen auszufuhren, die Ergebnisse in Modellen und Simulationen zu
verwerten und Zwischenergebnisse auf ihre Praxistauglichkeit bewerten zu kénnen.

DrACO. basierte bei der Antragstellung in 2021 auf dem 7. Energieforschungsprogramm der
Bundesregierung, Teil Thermische Kraftwerke, Punkt Abtrennung und Nutzung von CO: im
Kontext der Verbrennung von Abfall und biogenen Reststoffen. Die Prognose der Antragsteller,
dass die CO2-Abtrennung hinter Abfallverbrennungsanlagen in Zukunft an Bedeutung gewinnen
werde, bewahrheitete sich nach Projektbeginn: Ab dem 01.01.2024 ist die Branche, zumindest
fur Anlagen ab einer Feuerungswarmeleistung von 20 MW, d.h. nahezu alle, in das nationale
Emissionshandelssystem (nEHS) eingebunden und muss Abgaben gemal’ des BEHG-
Brennstoffemissionshandelsgesetzes zahlen. Bis Juli 2026 soll die EU-Kommission ihren Bericht
mit der Bewertung einer Aufnahme von Anlagen fur die Verbrennung von Siedlungsabfallen in
das EU-ETS | vorlegen. Ab spatestens dem Jahr 2031 ist damit zu rechnen, dass die Regelungen
des EU-ETS I gliltig werden, solange unterliegen sie weiter dem nEHS [1].

Die Voraussetzungen des Vorhabens gelten also auch bezlglich des angewandten gesetzlichen
Rahmens zur Unterstiitzung der CO2-Abtrennung an Abfallverbrennungsanlagen.

Wl TU Clausthal
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3 Planung und Ablauf

Zur Vorbereitung des Versuchsplanes fur das AP 4 und der Modellanlage des AP 8 wurde als
erstes ein chemisch-physikalisches Modell einer Aminwasche mittels des Programmpakets
ChemCAD erstellt. Dieses ist wesentlich einfacher zu bedienen als ASPEN; bietet aber gerade
deshalb die Mdglichkeit, schneller ein Grundflielbild und ein thermodynamisches Modell zu
erstellen und Simulationen zur Abschatzung von Betriebszustadnden durchzufihren.

Mithilfe der Rechnungen konnten Zusammenhange zwischen verfahrenstechnischen Parametern
ermittelt und Signifikanzanalysen erstellt werden. So war es fiur das AP 4 mdglich, mit dem
erworbenen Vorwissen Versuchsbedingungen gezielt zu definieren. Fir das AP 8 wurden
Massen-, Stoff- und Energieparameter gewonnen.

Da die Technikumsversuche zur Stabilitit von Aminen naturgemaly pro Versuchseinstellung
einigen Zeitbedarf besitzen, wurden in Erweiterung des urspriinglichen Arbeitsplanes Labor-
versuche vorgeschaltet.

Im Antrag waren Bestandteil des AP 4 Versuche an der bei CUTEC vorhandenen Technikums-
anlage zur Abfallverbrennung mittels Rickschubrost, an deren Ende nach der Abgasreinigung
die Aminwasche anzuschlieBen war. Mit entsprechenden Arbeiten wurde nach der Projekt-
bewilligung begonnen. Bei den Vorversuchen aber wurde schnell klar, dass einzelne Faktoren,
speziell Metalleintrag, schnell und drastische Aminzersetzung hervorrufen kénnen. Andere
Parameter wie HCI- und SO.-Gehalte im Rohgas wirken langsamer. Da durch die heterogene
Zusammensetzung von Hausmiill eine Uberlagerung der Wirkungen aller eingebrachten
Elemente und Verbindungen stattfinden wiirde, d.h. es ist keine Zuordnung maéglich, wurden die
Anschlussarbeiten fir die Aminwasche abgebrochen. Stattdessen wurde das Versuchsprogramm
an der CO2-Absorptionsanlage ausgeweitet.

Fir das AP 2 Bestandsaufnahme und Konzepterarbeitung zur Rauchgasreinigung und CO.-
Abtrennung startete DrACO, mit Durchfiihrung und Auswertung einer umfangreichen Literatur-
recherche besonders zur Aminwasche. Die Ergebnisse flossen in die APs 2, 4 und 8 ein.

Fir das AP 8 war als erstes die Frage zu klaren: Wie sieht eigentlich eine Modellanlage zur
Hausmullverbrennung aus ? Zu diesem Zweck wurde eine schriftliche Abfrage bei Betreibern
durchgeflihrt, um Daten flr Vergangenheit und Gegenwart zu Abfalldurchsatz, Heizwert sowie
Strom- und Warmeverkauf zu gewinnen.

Geplante Anderungen am Arbeitsplan wie die Einfiihrung von Laborversuchen oder der Verzicht
auf die Kopplung vom Miullverbrennung und Aminwésche wurden in den routinemaRigen
Projektbesprechungen vorgestellt und diskutiert.

Als Fazit bleibt festzuhalten, dass der im Antrag festgelegte Arbeits- und Terminplan sukzessiv
befolgt, aber auch stédndig anhand neuer Erkenntnisse oder gewonnener Projektergebnisse auf
Sinnhaftigkeit Gberprift und in Abstimmung mit den sonstigen Projektbeteiligten notfalls geandert
wurde.

Wl TU Clausthal
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4 Wissenschaftlich-technischer Stand

Fir die CO2-Abscheidung aus Rauchgasen kommen v.a. die verfahrenstechnischen Prinzipien
der Absorption, Adsorption, Membrantechnik, Chemical Looping und Hybrid Prozesse als
Kopplungen der Einzelprinzipien in Frage [2]. Auch die kryogene Gastrennung und die Absorption
mittels Mikroalgen werden erforscht [45]. Fir die vorliegende Thematik grofdtechnisch auf einem
prufenswerten Niveau sind nur die Absorption und das Chemical Looping.

Bei der Absorption sind physikalische und chemische Verfahren verfligbar. Der CO»-Gehalt im
Rauchgas von Abfallverbrennungsanlagen bewegt sich allerdings, je nach Heizwert des Abfalls
und dem A-Wert der Verbrennung, nur im Bereich von 9 bis 13 Vol.-%¢. Das in die Aminwasche
eintretende Gas besitzt einen Druck auf dem Niveau von 1 baras, aus dem Kamin tritt es auf dem
gleichen Niveau heraus. Damit scheiden physikalische Waschen, welche i.d.R. im zweistelligen
Druckbereich arbeiten (gemessen in bar) [3], wegen des hohen Strombedarfs zur Verdichtung
des Rohgases aus. Nicht vergessen werden darf auch der Warmeaufwand, welcher bei der
Entspannung des Reingases notwendig ware, da das aus dem Kamin austretende Gas bei
Abfallverbrennungsanlagen in Deutschland vermutlich Uberall einen Mindesttemperaturwert
deutlich Gber 60°C besitzen muss.

Das héchste Entwicklungsniveau der chemischen Verfahren fiir die vorliegende Aufgabenstellung
besitzt das Verfahren der Aminwasche, welches bereits seit Anfang der 1930 Jahre eingesetzt
wird, anfangs fir Anwendungen zur Reinigung von Erd- und Synthesegasen [4,5].

Bedingt durch die auf EU-Ebene zunehmenden Bemihungen zur CO2-Reduktion in Abgasen seit
Anfang des Jahrtausends rickten Kohlekraftwerke in den politischen Fokus. Im Zeitraum 2004
bis 2017 sind Ergebnisse etlicher groer F&E-Verbundvorhaben zur CO2-Absorption aus
Rauchgasen mittels Aminwasche veroéffentlicht. Beispielhaft, ohne den Anspruch auf Vollstandig-
keit, sind zu nennen die Projekte SOLVit (2008-15) [6], CASTOR (2004-08) [7], OCTAVIUS
(2012-16) [8,9], DECARBIt [2008-12) [10] oder CESAR (2008-11) [11]. In Deutschland flhrten die
Firmen BASF und LINDE sowie RWE Power mit diversen namhaften Universitaten im Zeitraum
2007-17 ein zehnjahriges Entwicklungsprogramm durch. Fir das am Ende stehende Lésungs-
mittel OASE®Blue von BASF und die Versuche sind einige Veroffentlichungen zu finden
[12,13,14]. Auch die durch das Bundeswirtschaftsministerium im Rahmen des 6. Energie-
forschungsprogramms angestof3ene Energieforschungsinitiative COORETEC, in deren Rahmen
bis 2014 mehr als 500 Projekte durchgefiihrt wurden, darf nicht vergessen werden [15].

Bei den Vorhaben ging es um Fragestellungen wie die Erh6hung der chemischen Stabilitat des
Lésungsmittels, die Senkung des Energiebedarfs besonders beim Desorber und die Verringerung
der Korrosionsgefahr. Beim Lésungsmittel wurden verschiedene Amine und deren Mischungen
getestet und durch Fachfirmen Additive entwickelt. Fir den Energiebedarf wurden neben Arbeiten
an Aminen apparatetechnische Modifikationen besonders rund um den Desorber durchgefiihrt.

Nachdem feststand, dass zumindest in Deutschland Kohlekraftwerke keine Zukunft besitzen,
endeten die Bemuhungen zur Entwicklung der Aminwasche in dieser Branche.

Seit 2016 sind verstarkt Veroffentlichungen zur CO2-Absorption an Abfallverbrennungsanlagen
zu finden. Anfangs noch mit skeptischem Charakter, ab ca. 2020 verstarkt mit positiver Grund-
stimmung [z.B. 16,17].

Wl TU Clausthal
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5 Zusammenarbeit mit anderen Stellen

Projektpartner des CUTEC-Forschungszentrums waren antragsgemaf die Firma EEW Energy
from Waste GmbH (Helmstedt) mit der Abteilung Innovation & Projektentwicklung und die Leibniz
Universitat Hannover mit dem Institut fir Kraftwerkstechnik und Warmeubertragung, spater das
Institut fur Technische Verbrennung (ITV). Wegen des notwendigen Informationsaustausches,
bedingt durch die Gestaltung der Arbeitspakete, fanden regelmaRige Arbeitstreffen der Partner
an verschiedenen Orten statt. Insgesamt kamen Uber die vier Jahre Projektlaufzeit 16 Treffen
zusammen, wobei ein Rhythmus von einer Zusammenkunft pro Quartal angestrebt wurde (s.
Abb. 5-1). Als Orte dienten v.a. das MHKW Hannover der EEW in Lahe, der Standort Garbsen
der Leibniz Universitdt und das CUTEC-Forschungszentrum. Aber auch das MHKW Delfzijl
(Niederlande) sowie die Zentrale der EEW in Helmstedt oder die Moglichkeit per Videokonferenz
wurden genutzt.

Kick Off: Garbsen, 24.02.2022
2. Proj fortschrittstrefien: Lahe, 20.04.2022
3. Projfortschritistreffen: Lahe, 28.06.2022
4. Projforischritistreffen, Clausthal, 13.10.2022

5. Projfortschritistreffen, Lahe, 15.12.2022

6. Proj forischrittsireffen, Lahe, 15.03.2023
7. Proj fortschritistreffen, Videokonferenz, 23.07.2023

8. Projforischrittstreffen, Clausthal, 20.10.2023
§ Standort Garbsen

9. Proj fortschrittstreffen, Clausthal, 18.01.2024

10. Proj.forischritistreffen, Garbsen, 22.04.2024
11. Proj fortschritistreffen, Clausthal, 25.07.2024

12. Projfortschrifistreffen, Helmstedt 24.11.2024

13. Proj fortschritistreffen, Garbsen, 25.02.2025
14. Proj fortschrittstreffen, Videokonferenz, 10.06.2025
15. Proj fortschrittstreffen, Delfzijl, 09.09.2025
Abschlusstreffen, Garbsen, 10.12.2025

Abb. 5-1: Termine und Orte der Projekttreffen

Zu den Treffen wurde die wissenschaftliche Ansprechperson auf Seiten PtJ durch den
Koordinator eingeladen. Das IKW tbernahm auch die Protokollfiihrung.

Insgesamt kann die Zusammenarbeit zwischen den Projektpartnern tber die gesamte Laufzeit
trotz verschiedener Personalwechsel als sehr gut bezeichnet werden.

NEW TU Clausthal
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6 Chemisch-physikalische Modellierung der Aminwasche (AP 2)
6.1  GrundflieBbild

Um ein Verstandnis fir die Ablaufe in einer Aminwasche zu gewinnen, wurde vor Beginn der
Versuche ein chemisch-physikalisches Modell erstellt. Als Werkzeug diente das Programm
ChemCAD der Fa. Chemstations (Houston, USA). Die thermodynamischen Vorgange bauen auf
einem im Programm enthaltenen Amin-Modul mit entsprechenden Stoffdaten auf.

Vor Erstellung des GrundflieBbildes wurde eine umfangreiche Literaturrecherche durchgefihrt.
Dabei stellte sich heraus, dass besonders Berichte aus europaweit vernetzten Forschungspro-
jekten, welche die Aminwasche anwendungsnah an Kohlekraftwerken weiter entwickelten, sehr
gut nutzbar waren.

Als eintretendes Gas stellte der Projektpartner EEW Betriebsdaten des firmeneigenen Millheiz-
kraftwerkes Delfzijl (Niederlande) zur Verfigung. Als Produkt sollte ein verkaufsfahiges , flissiges
CO. einer Reinheit groer 99 Mol.-% bei Bedingungen von -20°C und 20 bara,s gewonnen
werden.

Das aus der Literatur abgeleitete GrundflieRbild ist in Abb. 6.1-1 abgebildet. Das technische
Konzept sieht die Baugruppen Abgasverschaltung, Absorber, Desorber und Produktgasauf-
bereitung vor. In der Abgasverschaltung wird das Rohgas aus der Abgasreinigung auf die
Absorbereintrittstemperatur abgekuhlt und das Kondensat entfernt. Die abgegebene Warme dient
teilweise zur Aufheizung des CO»-armen Reingases auf die genehmigungsrechtlich notwendige
Kamin-Mindesttemperatur.

C0O,Y Wasser?

Rei 2 Reingas Wasser I I
eingas (kalt)
(COparm) Produktgas-
PR R - aufbereitung
! 1
I 3 |
! NH,;-Wascher : i . Produkt.
; I I , Lésungsmitte gas
Rohgas” uf Ife_lrlg_afa_u_fv\_/a_rrrtin_g_ :, I ! (angereichert) q
Rohgaskiihlung || CO-Wascher i Desorber
1 I s 5
Abgasverschaltung l———---- - Losung_sm'ﬂel
Absorber (abgereichert) l
4
Kondensat Lésungsmittel Wasser?
(frisch)

- nach Abgasreinigung, 2: mit vorgeschriebener Kamin-Mindesttemperatur, ?: = 99% Reinheit, -20°C, 20 bar, 4 fur
interne Verwendungen

Abb. 6.1-1: Grundflie3bild der Aminwéasche

Der Absorber besteht aus dem eigentlichen Hauptteil, der CO2,-Wasche, und einer zusatzlichen,
mit Wasser betriebenen Waschstufe am Kopf. Die Schaltung basiert auf einer Empfehlung von
Veroéffentlichungen, um besonders das Zersetzungsprodukt Ammoniak und verdunstetes MEA
auszuwaschen [5,12,18].

Wl TU Clausthal



Schlussbericht DrACO2 der TU Clausthal, Abt. Thermische Prozesstechnik Seite 8
Chemisch-physikalische Modellierung der Aminwésche (AP 2)

Das Lésungsmittel wird zwischen Absorber und Desorber im Kreis geflhrt.

Nach dem Desorber folgt die Produktgasaufbereitung, um fliissiges, verkaufsfahiges CO- einer
Reinheit groRer 99 % zu gewinnen.

Das Verfahrensflie3bild des Modells zeigt Abb. 6.1-2. Die Abgasverschaltung wurde an das Ende
der Simulation gesetzt, um Konvergenz erzielen zu kénnen. Die Rechnungen starten mit der
Baugruppe der Abgaskiihlung. Das abgekiihlte Rohgas tritt in den Absorber mit einer Temperatur
von 40 °C und einem Druck von 1,03 baras ein. Im Falle von MEA verlasst das beladene
Waschmittel ihn mit ca. 61 °C; nach einer Aufheizung tritt es in den Desorber mit ca. 107 °C ein.
Die Austrittstemperatur betragt 112 °C, wobei vorher eine gewisse Energie fir eine Zwischen-
kihlung des Waschmittels genutzt wird. Der Desorber arbeitet am Sumpf mit einem Druck von
2,00 bar; am Kopf liegen 1,48 bar vor.

Als Waschmittel wurden in den Simulationen die auch in den Versuchen eingesetzten Lésungs-
mittel MEA und DEA verwendet.
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Abb. 6.1-2:VerfahrensflieBbild der Aminwasche im Modell
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6.2 Ergebnisse mit Monoethanolamin (MEA)

Bei den Simulationen stellte sich heraus, dass mit den festgesetzten Verfahrensparametern der
Kreislaufstrom am Desorber nicht einfach beliebig festgesetzt werden darf. Es besteht die Gefahr,
dass bei einem willkirlich gewahlten Wert keine Konvergenz bei den miteinander verbundenen
Baugruppen Absorber und Desorber eintritt. Entscheidend ist, welcher Anteil des in den Absorber
eintretenden CO2, gemessen in [kmol/h], vom Desorber zum Absorber zurlickgefihrt wird. Das
Verhaltnis kann im Desorber als abzufihrende Sumpfrate definiert werden. Es zeigte sich in den
Simulationen, dass eine Abhangigkeit zwischen der Sumpfrate und dem CO,-Abscheide-
Wirkungsgrad der Gesamtanlage besteht (s. Abb. 6.2-1). Bei einer angestrebten CO2-Gewin-
nungsrate von 90 % betragt der einzustellende Wert 82,5 %.

94 -
g3 | A
92 |
91 |
90 |
89
88 |

87 -

Gewonnenes CO, [% ]

86 -

85 4 Konzentration MEA vor Absorber =25 Ma.-%

6—1 llllIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIII""
55 60 65 70 75 a0 85 a0 85

CO, als abzufiihrende Sumpfrate [ %]

Abb. 6.2-1: Effektivitdt der CO2-Abtrennung und Energiebedarf als Funktion der CO,-Sumpfrate

Wird ein héherer Wert eingestellt, sinkt die Effizienz der Aminwasche im Modell rapide ab. Eine
verringerte Kreislauffihrung lasst zwar die Effektivitdt noch leicht ansteigen bis maximal 93 %;
erfordert aber mehr als 40 % zusatzlichen Energiebedarf im Desorber gegeniber dem Wirkungs-
grad von 90 %.

Aus der Literatur ist zu ersehen, dass in F&E-Projekten zur Aminwasche mit MEA bei Kohlekraft-
werken und Abfallverbrennungsanlagen vorzugsweise eine MEA-Konzentration von 30 Ma.-% in
wassriger Losung gefahren wird. Die Ursache dafiir liefert das vorliegende Modell (s. Abb. 6.2-
2): Im Bereich von 18 bis 25 Ma.-% steigt die CO2-Abscheideeffektivitat stark an. Bei 25 % wird
ein Wirkungsgrad von 90 % erreicht. Wie auch bei den Betrachtungen zur Sumpfrate zu sehen
war, flacht die Kurve CO.-Abtrennung = f ( MEA-Konzentration) anschlieBend deutlich ab. Zu
erwahnen ist, dass die Simulationen auf einem idealen Gleichgewichtszustand beruhen. Da
dieser in der Praxis nicht zu erwarten ist, erscheint eine einzusetzende MEA-Konzentration von
30 % sinnvoll. Die Graphik zeigt auch, dass im asymptotischen Zweig der Effizienzkurve der
Energiebedarf am Desorber wieder signifikant steigt.

Wl TU Clausthal
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Abb. 6.2-2: Effektivitdt der CO,-Abtrennung + Energiebedarf Desorber = f ( MEA-Konzentration)

Hinzuweisen ist auf den Umstand, dass die MEA-Konzentration vor dem Absorber ca. 1 bis 2
Ma.-% niedriger ist als in der eingesetzten Losung. Ursache ist, dass auch in der abgereicherten
Lésung vor dem Absorber noch CO, geldst ist, was mathematisch automatisch alle anderen
Bestandteile herabsetzt.

Die mégliche Ursache flir den asymptotischen Verlauf verschiedener ProzessgréRenkurven zeigt
Abb. 6.2-3. Hier ist fir eine steigende MEA-Konzentration die Entwicklung der CO»-Konzentra-
tionen im an- und abgereicherten Losungsmittel aufgetragen. Bei den angesetzten Verfahrens-
bedingungen stellt sich, unabhangig von der MEA-Konzentration am Eintritt Absorber, eine
konstante Konzentration von 4,3 Ma.-% CO. im abgereicherten Losungsmittel ein. Die CO»-
Konzentration im angereicherten Losungsmittel dagegen steigt mit wachsender MEA-Konzen-
tration bis zu einem Grenzwert von 8,6 Ma.-% CO, an. Das recht scharfe Abknicken des
ansteigenden Verlaufs auf den Grenzwert erfolgt knapp Uber 90 % CO2-Abtrennung. Dies
bedeutet, dass die CO,-Differenz zwischen an- und abgereichertem Losungsmittel nahezu gleich
bleibt. Thermodynamisch zieht die konstante Differenz die Folge nach sich, dass die Triebkraft
zur CO,-Abscheidung ebenfalls nahezu konstant bleibt.

Wl TU Clausthal
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MEA-Konzentration vor Absorber [Ma.-%]
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Abb. 6.2-3: Konzentrationen von CO, im an- und abgereicherten Lésungsmittel

Berlcksichtigt werden muss, dass bei Energiebetrachtungen am Desorber der CO2-Gehalt des
Rohgases aus der Abfallverbrennungsanlage eine beachtenswerte Rolle spielt. Je hdher dieser
ist, desto effizienter arbeiten Absorption und Desorption. Dies wirkt sich auf den Energiebedarf
signifikant aus, wie Abb. 6.2-4 zeigt.

Die Berucksichtigung der CO.-Konzentration ist bei Abfallverbrennungsanlagen deshalb wichtig,
weil der CO2-Gehalt als Funktion des Heizwertes bei konstanten Verbrennungsbedingungen
abfallbedingt schwankt. Und je hdher der Heizwert des Abfalls ist, desto héher ist der CO2-Gehalt
des Rohgases [19].
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Abb. 6.2-4: Energiebedarf des Desorbers als Funktion des CO,-Gehalts im Rohgas

Aus der Wirkungsweise von Waschern ist bekannt, dass das Massenverhaltnis der eintretenden
Waschflissigkeitsmenge zum eintretenden Rohgasstrom eine wichtige Prozessgrofe bildet. Wie
Abb. 6.2-5 zeigt, bildet auch hier die Beziehungskurve einen starken Anstieg mit einem
signifikanten Abknicken bei einem CO,-Abscheidegrad von 90% aus. Im Modell ergibt sich ein
Optimalwert des L zu G-Verhaltnisses von 3,0. Ein grolkerer Wert hat kaum einen Effekt, fihrt
aber durch die gesteigerte Pumpenleistung zu einem héheren Stromverbrauch und durch den
gesteigerten Warmebedarf am Desorber zu mehr Dampfeinsatz (s. Abb. 6.2-6).

95 +

90 1

CO; - Abtrennung [ %]

Lasungsmittel = Monoethanolamin (MEA)
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(4% ]
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2,25 2,50 2,75 3,00 3,25
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Abb. 6.2-5: CO2-Abscheidung als Funktion des L zu G-Verhéltnisses
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Abb. 6.2-6: Energieaufwand als Funktion des L zu G-Verhéltnisses

Bem.: L: Massenstrom eintretendes Absorbens in den Absorber; G: Massenstrom eintretendes Rohgas
(trocken)
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6.3 Ergebnisse mit Diethanolamin (DEA)

Das Lésungsmittel Diethanolamin (Abk.: DEA) zahlt zu den sekundaren Aminen. Bei diesen findet
die Reaktion zu Carbamaten weniger ausgepragt als bei MEA statt [3,18]. Ferner verursachen
die héhere Molekilmasse und komplexere Molekllstruktur des DEA eine geringere Reaktions-
geschwindigkeit gegenuber MEA.

Bei der gleichen Konzentration wie beim MEA, gerechnet in Ma.-%, und Variation verschiedener
Prozessparameter war es in den Simulationen schwierig, einen Wirkungsgrad der COg2-
Abscheidung von 90 % zu erreichen. Exemplarisch zeigt Abb. 6.3-1 anhand der abzufihrenden
Sumpfrate, dass die Wirkungsgradkurve einen wesentlichen Unterschied zum MEA im Verlauf
aufweist: Es fehlt der Ubergang in einen asymptotischen Zweig. Auch die Zahlenwerte der
sinnvollen Sumpfrate liegen in einem vollig anderen Bereich.

1
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I
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s el Il e e s s
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CO, als abzufiihrende Sumpfrate [ % ]

Abb. 6.3-1: Wirkungsgrad CO»-Abscheidung als Funktion der Sumpfrate beim Einsatz von DEA

Eine Erklarung ist darin zu finden, dass die Ldslichkeit von CO; in DEA-L6sung wesentlich
niedriger ist als beim MEA-Waschmittel, rechnet man bei beiden mit 25 Ma.-% vor Absorber.
Ursache ist, dass primare und sekundare Amine mit 0,5 mol CO2 pro mol Amin eine maximale
Aufnahmekapazitat besitzen, wenn nur die vorherrschende Bindung des CO; durch Carbamate
Berticksichtigung findet [5,18]. Da reines DEA mit 105 g/mol eine deutlich héhere Molmasse als
reines MEA mit 61 g/mol besitzt, ist die molare Konzentration des DEA in der Lésung bei gleichen
Werten fur die massenmafige Konzentration geringer. Durch die geringere Ldslichkeit beim
gleichen Zahlenwert der Aminkonzentration in [Ma.-%] fallt auch die Differenz des CO; in
abgereicherter und angereicherter Losung kleiner aus (s. Abb. 6.3-2): Damit ist die treibende
Kraft fur die Léslichkeit geringer.

Der Vollstandigkeit halber sei erwahnt, dass die Loslichkeit von CO; in primaren und sekundaren
Aminen erganzend zur Carbamatbildung auch durch die Bildung von Hydrogencarbonat erfolgen
kann [20].

Wl TU Clausthal
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Abb. 6.3-2: Unterschiede bei der CO2-Anreicherung in DEA und MEA bei verénderter Sumpfrate

Der gegenuber der MEA-Wasche etwas hohere Energiebedarf im Desorber von 3,9 MJ/kg CO>
erklart sich durch den Umstand, dass bei geringerer CO»-Beladung der CO»-Partialdruck durch
mehr Strippdampf reduziert werden muss. Dadurch bleibt das treibende Konzentrationsgefalle
zwischen Flissigkeit und Gas erhalten und der Energiebedarf steigt [20].

Die niedrige CO2-Konzentration in der 25 %igen DEA-LAsung bei gleichzeitig geringerer Neigung
zu Carbamaten gegentber MEA erklart auch eine bessere chemische Stabilitat des sekundaren
Amins [3].

Einer 30 Ma.-%igen MEA L&ésung entspricht eine 51 Ma.-%ige DEA-L6sung, wenn auf gleiche
Molalitéat abgezielt werden soll. Da die chemische Stabilitat von DEA besser ist, wurde bei der
Simulation ein hdéherer Wert von 65 Ma.-% DEA ausprobiert, um seinen Effekt zu ermitteln.

Dabei stellte sich heraus, dass ein stabiler Betrieb der Aminwasche mit einer abzuflihrenden
Sumpfrate von 70 % zu erreichen ist (s. Abb. 6.3-3). Dies liegt nahe an dem Wert von 82,5 %
des 25 %igen MEA-Absorbens. Die Simulation war nun wesentlich unempfindlicher gegentber
Anderungen als bei einer Sumpfrate von 12 % (Wert der 25 % DEA-LSsung).

Der Energiebedarf im Desorber ist gegenliber der Aminwasche mittels MEA um 11,1 % gesenkt.
Wenn man daran denkt, dass die Absorptionsenthalpie von MEA 85 kJ/molcoz betragt und jene
von DEA 75 kJ/molco2 [20], so entspricht die Absenkung des Energiebedarfs nahezu exakt der
verringerten Absorptionsenthalpie von 11,8 %.

Bei der Energiebetrachtung nicht vergessen werden aber darf, dass die dynamische Viskositat
von DEA mit einem Wert von 1,6 mPa*sec um 60 % Uber dem Wert von MEA von 1,0 mPa*sec
liegt, gemessen jeweils fur typische kommerziell eingesetzte Aminkonzentrationen [18]. Damit ist
DEA wesentlich zaher, was die Riesel- und Transportfahigkeit herabsetzt.

Wl TU Clausthal
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Abb. 6.3-3: Abzufiihrende Sumpfrate und Energiebedarf Desorber bei 65 % DEA

Auch der Verlauf der CO2-Anreicherung im Losungsmittel bei veranderter Sumpfrate ahnelt nun
sehr den Kurven der betrachteten MEA-Absorption (vgl. Abb. Abb. 6.3-2). Die Differenz zwischen
der CO»-Konzentration in ab- und angereichertem Ldsungsmittel bei einer 90%igen CO--
Abscheidung ist identisch (s. Abb. 6.3-4).
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Abb. 6.3-4: Léslichkeitsdifferenz CO- in an- und abgereichertem Absorbens bei 65 % DEA
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6.4 Vergleich der Aminwasche mit einem physikalischen Verfahren

Gemal Stand der Technik kommen bei geringen CO2-Konzentrationen unter 15 Vol.-% im
Rohgas physikalische Waschen nicht in Betracht (s. Kap. 4). Zum Abschluss der Simulationen
sollte gepruft werden, ob flr die CO2-Abscheidung hinter Abfallverbrennungsanlagen nicht doch
eine Chance des Einsatzes besteht.

Dazu wurde das vorhandene GrundflieBbild der Aminwasche verwendet; allerdings auf
Temperatur- und Druckparameter einer physikalischen Wasche mit dem Absorbens Selexol
geandert. So wurde der Arbeitsdruck im Absorber auf 30 bar angehoben mit einer Temperatur
des eintretenden Absorbens von -10 °C. Der Desorber arbeitete nun mit Partialdruckabsenkung.
Die Rohgaszusammensetzung blieb gleich.

Wie Abb. 6.4-1 anhand des L- zu G-Verhaltnisses exemplarisch zeigt, ist mit den Prozess-
bedingungen der Aminwasche nicht annahernd ein Abscheidegrad von 90 % zu erreichen.

100

L
< 80 : _
— Gultig fur: Arbeitsdruck Absorber = 30 bar
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§ 70 Desorber mit Partialdruckabsenkung
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Abb. 6.4-1: CO2-Abscheidung als Funktion des L- zu G-Verhéltnisses bei einer Selexolwésche

Auffallig an der Selexolwasche ist, dass der elektrische Energiebedarf von 0,6 MJ/kgcoz,abs der
Aminwasche [19] signifikant auf mehr als 10 MJ/kgcoz,abs Steigt. Ursache ist, dass das gesamte
Rohgas aus der AVA mit einem niedrigen CO2-Gehalt von 10,5 Vol.-%: von ca. einem bar auf 30
bar in der Baugruppe Abgasverschaltung verdichtet werden muss (s. Abb. 6.4-2).
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Abb. 6.4-2: Elektrischer Energiebedarf = f (L- zu G-Verhéltnis) bei einer Selexolwésche

Um zu sehen, ob die AVA den elektrischen Energiebedarf aus eigenen Mitteln aufbringen kann,
wurde eine Bilanzrechnung durchgefiihrt. Bei einem angenommenen Kesselwirkungsgrad von 80
% ergibt sich eine heizwertabhangige Energieverfugbarkeit an thermischer Energie im Bereich
von 9,10 bis 9,45 MJ/kgcoz,ab (S. Abb. 6.4-3).
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Abb. 6.4-3: Spez. Energieverfiigbarkeit im Kessel als Funktion des Abfallheizwertes
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Nimmt man nun an, dass die elektrische Energie von der AVA selber mit einem Turbinen-
wirkungsgrad von 20 % produziert wird und addiert die dafir notwendige Kesselenergie mit dem
thermischen Energiebedarf der Selexolwasche zu einer GréRe Thermisches Aquivalent des
Kessels, so ergibt sich die Abb. 6.4-4. Eingetragen ist der Bereich verfligbarer Energie bei einem
Kesselwirkungsgrad von 80 % und als Funktion des L zu G-Verhaltnisses. Die Annahmen
unterliegen in der Praxis gewissen Schwankungen, so dass sich ein Bereich von im Kessel
verfugbarer Energie einstellt. Eines aber ist aus der Abbildung klar ersichtlich: Der Energiebedarf
der Selexolwasche liegt weit oberhalb der Méglichkeiten einer Abfallverbrennungsanlage, ihn zur
Verfuigung zu stellen. Die Betrachtungen sind zwar nur als Abschatzungen durchgefiihrt, bei
denen sicherlich Optimierungen moglich sind. Der Abstand zwischen Bedarf und Verfligbarkeit
an Energie ist aber so hoch, dass sich weitere Arbeit ertibrigen durfte. Dies gilt besonders, da der
Stand des Wissens mit den Rechnungen bestatigt wurde.
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80 —e—Therm. Energieaquivalent
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Bereich verfugbarer Energie

Aufwand thermischer Energie [MJ,, / kg CO,]

w
N
(8]
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o

o

2,00 2,25 2,50 2,15 3,00
Verhaltnis L zu G [ kg/kg ]

y

Abb. 6.4-4: Bedarfthermischer Energie der Selexolwésche im Verhéltnis zur verfiigbaren Kessel-
energie
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7 Versuche in Labor und Technikum (AP 4)
7.1  Auswahl Waschlosung

Gesetzt fur das Vorhaben war das Amin Monoethanolamin (MEA), welches gemald Literatur-
recherche als Standard fur die meisten anwendungsnahen F&E-Projekte mit Aminwasche dient.
Um seine Stabilitat gegenlber Rauchgasbestandteilen aus der Abfallverbrennung zu testen,
kamen kommerzielle Stabilisatoren als Additive nicht in Betracht. Als sekundares Amin fiel die
naheliegende Wahl auf Diethanolamin (DEA). Gesucht bei Anbietern wurden ferner:

MDEA N-Methyldiethanolamin
DIPA Di-Isopropanolamin
1DMA2P 1-Dimethylamino-2-Propanol

AMP Aminomethyl Propanol
DGA Diglycolamin
PZ Piperazine.

Verflugbar fir die relativ geringen Mengen der Versuche im Technikumsmalfistab waren die Amine
MDEA, DIPA, DGA und PZ gewesen.

Angefragt wurde ein deutscher Chemiekonzern, welcher an eine Spezialfirma verwies. Auflerdem
wurden eines der weltweit groRten Familienunternehmen des Chemie-Marketings mit Sitz
ebenfalls in Deutschland sowie zwei Online-Handler kontaktiert und Preise eingeholt. Die
Beschaffungsmadglichkeiten von Aminen fir das Projekt waren als recht gut zu bezeichnen.

Bestellt wurde in Gebinden von 195 kg bei MEA, welches in einer Konzentration von 85 Ma.-%
vorlag, sowie 200 kg bei DEA mit der gleichen Konzentration. Die Verdlinnung auf die
gewUlnschten Einsatzkonzentrationen fur die Versuche erfolgte bei CUTEC.

7.2  Abbauprodukte und Analytik

Um die Stabilitat der Waschlésung unter verschiedenen Betriebsbedingungen und bei Belastung
mit potenziellen Schadstoffen zu beurteilen, war es erforderlich, sich Uber die Vorgange bei
Absorption und Desorption und den nebenher ablaufenden mdglichen chemischen Reaktionen
Klarheit zu verschaffen. Parallel zu der gewtinschten chemischen Absorption von CO- finden am
MEA auch unerwlinschte Reaktionen statt, die das Amin schadigen. Die Zersetzung reduziert die
Leistungsfahigkeit der Waschflussigkeit und kann zu Schaumbildung fuhren. Die Produkte
kénnen unter Umstanden zudem das Korrosionspotential erhéhen. Grundsatzlich kann zwischen
thermischer und oxidativer Degradation unterschieden werden, wobei oxidative Vorgange
prozessbedingt im Absorber und thermisch induzierte Prozesse im Desorber ablaufen [9]. Eine
Auflistung mehrerer Abbauprodukte und die ablaufenden Mechanismen sind in [21] aufgefuhrt (s.
Tab. 7.2-1).

Typische flussige Abbauprodukte sind Ameisen-, Essig- und Oxalsaure, die in einem weiteren
Reaktionsschritt mit Gber das Rauchgas eingebrachter Anorganik wie Schwefeldioxid (SO.),
Stickoxiden (NO,) und Chlorwasserstoff (HCI) Salze bilden kénnen. Die genannten Carbonsauren
mussten bei einem Abbau der Waschlésung in selbiger zu finden sein. Als gasférmige
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Degradationsprodukte werden Ammoniak (NHs) und Aldehyde (Formaldehyd und Acetaldehyd)
genannt [21,22]. Die gasférmigen Abbauprodukte sollten im Reingas nachzuweisen sein. Auf
diese Degradationsprodukte wurde im Rahmen des Projektes daher analysiert. Hinzu kamen
Untersuchungen der Waschldsung auf enthaltene Metalle bei den Technikumsversuchen mittels
ICP-OES, um das Korrosionsverhalten abzuschatzen. pH-Wert und Dichte der Waschflussigkeit
gaben einen Hinweis auf die Beladung mit CO,. Bei den Versuchen mit Schadstoffen (Zugabe
von HCI und SOy) erfolgten Untersuchungen von Waschlésungen und Gas auf die entsprechen-
den Chlor- oder Schwefelverbindungen.

Tab. 7.2-1: Abbauprodukte von MEA [21], mit Daten aus [23,24]

Table | Degradation products of MEA induced by OO0

(Strazisar ¢f al.. 2003),

No  Compound name and formula

Table 2 Degradation products of MEA induced by
COsand Oy (Supap ef al., J006)

N-formiylethanolanuneg (CyH,N08)
Macerylethanolamine (CyHeNO3)
2-oxazolidone (CiHNOs)

& A e b e e

1=hivdroxvethyl-3-homopiperazine

(T M0

T 1={ 2=hydroxyethyl =2 -imidarolidinone
(CiHpaN04)

& L-hiydroxyethivl-2-piperazinone (CgHyNOs)
9 4-lyydroxyethyl-2-piperizinone (CgH,; N04)

10 d-hydroxyerhylamdno-N-hydroxy-
ethylpropananude (CyH N3Oy )

i1 1-Il}ﬂ:ax}':ﬁll}'huluun-.'h’-

hydroxvethylacetanide (CgH;N104)

Ammoma (NH; )

Acehc acud (O HL0:)

Propionic acid {CyHgO,)

15 n-butyncac A fah

16 Monoethanolamine (CsHNO)

17 2.6-dimwethyl-d-pyridinamine (C:Hys)

(F Z-mudazolecarboxaldehyde (CHN0)

19 l-methyl-2-imudazelecarboxaldelivde
(CsHaMN-0)

Ne{hvdroxyvethvDsuccimmide (CgHaNOy)
N-{2-hydroxyvethyvl - lanthamide (CaH; NOs)

Major DGP were identified

I-methyvlazetidine.
D.L-homosenne lactone; Inudazole:
Ne( 2=hydroxyethylacetamide;
N-methyl formamide:
1. 3-dioxane; 2-ethyl-1H-mndazole:
S-hydmzinocarbouyl-1H-imudazole:
Uracil:
Ne{ 2=-hydroxcyethv]jsuccinimide:
I =umine-d-methylpiperazine,
Zpyrolidinene:
=-methyl-d-imidazale-S-carboxylic acid;
N-methylens ethanamine:
S-anunovaleric acid.
D, L-aspartic acid;
2=[{ Z-aminoethiyljamine] ethanol;
Ethy lnmine:
4. 5dimethyloxazole:
18-cromm=6; Etliylirea:
Neglveviglveine dunethylhyvdrazong-2-
propanons;
1< 2-hydroxyethyl)-2-imidazolidinone

Additiona! Products

Found

ANUTOT
Formic acud:
Acetic acid:

Acetanmide;
-methylamamoethanol:
Acetaldehyde;

Etharnol

(Rher

Compounds

Orxalic acid;
Glyeolic acid;
Biging
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7.3 Laboranlage
7.3.1 Versuchsaufbau und -durchfiihrung

Fur Vorversuche mit der ausgewahlten Waschlésung wurde eine Laboranlage errichtet. Den
prinzipiellen Versuchsaufbau zeigt die folgende Abb. 7.3-1. Ziel der Experimente an der Labor-
anlage war, eine breite Datenbasis zu schaffen, die mit Versuchen an einer Anlage im Techni-
kumsmalstab nicht méglich waren. Die Laboranlage erlaubte vielfaltige Parametervariationen.
Im Rahmen der Versuche wurden die Gaszusammensetzung und die MEA-Konzentration variiert
sowie potenzielle Schadgase wie Chlorwasserstoff (HCI) und Schwefeldioxid (SO-) zugefiihrt.

*; Themostat

‘:< ‘,__T
- =
| Gaskuhler
Absorptions- / £33 Z|
Desorptions- £ L [
kolonne 29 Rucklauf -
5% Online-
2 <+ Gasanalysatoren: >
53 0,, CO, u.a.
2
R
~ Heizung C> W hfl hen:
a) aschflaschen:
N, 02.902. g NH,, SO, & HCI
SO Priifgas @

Abb. 7.3-1: Aufbau der DrACO_-Laboranlage

Die Waschlésung lag in einem beheizbaren Rundkolben vor. Uber elektronisch geregelte
Durchflussregler erfolgte die Zufuhr der Gasbestandteile Stickstoff (N2), Sauerstoff (O2) bzw. Luft
und Kohlendioxid (COy). Erganzend konnte als Schadstoff SO»-Priifgas addiert werden. Der
weitere mégliche Schadstoff HCI wurde hingegen flissig direkt in die Vorlage injiziert. Aus dem
Sumpf des Vorlagekolbens heraus forderte eine im Durchfluss einstellbare Pumpe die Wasch-
I6sung zum Kolonnenkopf. In der Kolonne passierten aufwarts stromendes Gas und abwarts
rieselnde Waschlésung im Gegenstrom. Prinzipbedingt fanden diese Versuche satzweise statt,
das heil’t es liefen abwechselnd Absorption und Desorption. Die Waschflissigkeit wurde bis zu
einem CO.-Durchbruch beladen (Absorption). AnschlieBend wurde durch stufenweise
Temperaturerhdhungen das in der Waschldésung eingelagerte CO. ausgetrieben (Desorption).
Typischerweise wurde zu jeder Versuchsreihe eine MEA-LOsung angesetzt und an ihr drei- bis
funfmal eine Absorption mit folgender Desorption durchgefiihrt. Gasflisse und Gaszusammen-
setzung wurden protokolliert und dienten der Auswertung.

Zwei Fotos in der folgenden Abb. 7.3-2 zeigen die Laboranlage.
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AM
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Abb. 7.3-2: Fotos der Laboranlage

Die folgenden beiden Diagramme veranschaulichen die Vorgange wahrend der Absorption (Abb.
7.3-3) und Desorption (Abb. 7.3-4) exemplarisch anhand eines Versuchsablaufes.
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Abb. 7.3-3: Absormptionsvorgang in der DrACO.-Laboranlage

Ausgehend von einem CO2-Gehalt (schwarze Linie) von etwa 21 Vol.-% im Rohgas fallt um-
gehend nach dem Einschalten der Gaswasche der CO.-Gehalt auf etwa 3 Vol.-%. Aufgrund der
zunehmenden Beladung der Waschlésung mit CO, sinkt die Abscheideleistung und der CO»-
Gehalt im Reingas steigt. Nach 25 Minuten werden 5 Vol.-% erreicht, nach 50 Minuten 15 Vol.-%
und nach 90 Minuten sind 20 Vol.-% tUberschritten. Damit wird der Ausgangswert nahezu erreicht
und es findet lediglich noch eine minimale Abscheidung von CO; statt. Wahrenddessen sinkt der
pH-Wert (orange Linie) von anfanglichen 11,6 auf 9,1 nach 100 Minuten durch die Einlagerung
von CO: in der MEA-L6sung. Bei der Einlagerung des CO, wird Warme freigesetzt. Diese
Exothermie ist Uber den Temperaturanstieg in der Waschlésung (rote Linie) erkennbar. Zum Start
noch etwa 20°C warm, steigt die Temperatur in der Lésung nach 40 Minuten auf bis zu 40°C. Die
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Ubergehende Menge von CO; aus dem Gas in die Waschflissigkeit (gruine durchgezogene
Doppellinie) ist zu Beginn am hdchsten und sinkt durch bereits in die Waschlésung eingelagertes
CO2 mit der Zeit. In Summe wurden Uber die Dauer des Versuchs von etwa 100 Minuten 88 g
CO; in die Loésung gebracht (grin gestrichelt). Unter Berlicksichtigung der aus vorherigen
Absorptions- und Desorptionsvorgangen resultierenden Startbeladung in Hohe von 379
entspricht dies einer Endbeladung von 125 g bzw. 0,579 molco2/molvea.

Die Vorgange, welche der Absorption in der Desorption folgen, zeigt Abb. 7.3-4.

25 9 ——Ahgas-CO. [Vol -%) == 100
pH-Wert [-] [/ \
—=Desothiertes CO [Lh] 1N} o
] —
= eDesorbiertes CO, [g] = &
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sk- P
/ i 5
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- J &
S [\_ 1 k 9,9 g
210 ¢ % W - - ==L 40 3
= [SEA LN ¢ 2
3 g
/ \ [ \ j N o= %
‘& =
& 2
l \
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%&9 \/ M%mﬁ
0 - 0
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Versuchsdauer [min]

Abb. 7.3-4: Desorptionsvorgang in der DrACOz-Laboranlage

Grundsatzlich ist die im Vergleich zur Absorption deutlich langere Versuchsdauer von 450
Minuten zu erwahnen. Rot ist die Temperatur im Vorlagekolben dargestellt, nach der bei der
Desorption auch die Temperatur geregelt wurde. Erkennbar sind die nacheinander angefahrenen
Temperaturstufen von 40, 60, 80 und 100°C. Jeder Temperaturstufe folgt eine CO»-Spitze im
Abgas (CO.-Gehalt: schwarze Linie), die auf die verbesserte Desorption mit zunehmender
Temperatur zurlckzuflihren ist. Sinkende CO.-Gehalte in der Waschlésung bewirken bei jeder
Temperaturstufe einen abnehmenden CO»-Austritt aus der Losung in die Gasphase. Durch die
Vorgabe einer hdoheren Temperatur kann dem entgegengewirkt und der CO,-Austrieb neu
angestollen werden. Der pH-Wert (orange Linie) steigt im Verlaufe der Desorption von anfangs
8,8 auf 9,9 zum Ende. Die im Rahmen dieses Versuchslaufes ausgetriebene Menge an CO: (blau
gestrichelt) liegt bei etwa 83 g. Von den wahrend der Absorption eingebrachten 88 g CO; (siehe
Abb. 7.3-3 und folgender zugehdriger Beschreibung) konnte also nicht die gesamte Menge
ausgetrieben werden, sondern lediglich 93%. Eine weitere Temperaturerh6hung hatte hier weiter-
geholfen. Jedoch lielRe sich eine hohere Temperatur nur in einer druckbestandigen Apparatur
umsetzen. Die flr die Laborversuche eingesetzte Glasapparatur ist daflir ungeeignet. Ausgehend
von der aus der Absorption resultierenden Startbeladung an CO, von 125 g wurde so nach
siebeneinhalb Stunden Desorption eine Restbeladung von 42 g oder 0,19 molcoz/molvea erreicht.
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7.3.2 Ergebnisse
Bestimmung der CO;-Beladung in der Waschlésung

Zunachst sollte eine einfache Methode zur Bestimmung der CO2-Beladung in der Waschlésung
entwickelt werden. Uber die eingesetzten elektronischen Durchflussregler zur Mischung des Roh-
gases und die roh- und reingasseitig eingesetzten Online-Gasanalysatoren konnte die einge-
lagerte CO2-Menge berechnet werden. Vergleichend hinzu kamen gravimetrische und analy-
tische Verfahren. Angewandte gravimetrische Methoden sind die Ein- und Auswaage der Wasch-
I6sung sowie die Dichtebestimmung. Aus der Dichtedifferenz zwischen beladener und unbe-
ladener Flussigkeit kann auf die CO2-Beladung geschlossen werden [22]. Durch eingelagertes
CO; wird die WaschflUssigkeit schwerer, die Dichte nimmt zu. Als analytische Methode stand die
Bestimmung des TIC-Gehaltes zur Verfligung. Die Ergebnisse von Versuchen mit einer 20-
prozentigen MEA-L&sung sind in der folgenden Tab. 7.3-1 zusammengefasst. Dargestellt werden
die Messwerte der Bestimmungsverfahren und die daraus resultierenden Beladungen mit CO..

Tab. 7.3-1: Gegenliberstellung verschiedener ermittelter Waschmittelbeladungen

Versuch 9 10 1 12
20%-MEA-LGsung
Messwerte
Bilanziell 82,3 85,9 85,1 81,5
£ [Einwaage [a] 1000 1000 1000 1000
5 Auswaage 1075 1077 1081 1039
é Dichte, beladen gL] 1,081 1,085 1,084 1,083
TIC, C als CO, 69,9 61,3 71,0 68,6
Resultierende CO,-Beladungen
Bilanziell 82,3 85,9 85,1 81,5
Waage/Masse 74,8 77,3 80,8 39,2
£ |pichte o] 81,2 85,3 83,9 82,3
E TIC, C als CO, 69,9 61,3 71,0 68,6
@ |Bilaniel 0571 | 05% | 0,591 0,566
8 Waage/Masse T 0,519 0,536 0,561 0,272
Dichte 0,563 0,592 0,582 0,575
TIC, C als CO, 0,485 0,425 0,493 0,476

Mit eher leichten, im Versuch 12 gréfkeren Abweichung nach unten wurden mit den
verschiedenen Methoden CO.-Beladungen von 70 bis 85 g/L, entsprechend ca. 0,5 bis
0,6 molcoz/molvea ermittelt. Als am nachsten dem wahren Wert entsprechend wird der bilanziell
ermittelte  Wert angenommen, da mit Hilfe der Gas-Durchflussregler und der Online-
Analysegerate sehr prazise die Gasdurchflisse erfasst werden.

Der Vergleich von eingewogener und ausgewogener Menge Waschflussigkeit fihrt im Vergleich
zu den bilanziell und Uber die Dichte bestimmten Werten zu durchgangig niedrigeren Zahlen.
Immerhin ist aber auch bei der eingesetzten Menge von 1L eine Massenzunahme messbar.
Jedoch kommt es zu Verlusten an mehreren Stellen, die schwer fassbar sind. Einerseits ist mit
nicht unerheblichen Verlusten an Flussigkeit bei der Desorption zu rechnen, die auf eine
unzureichende Kihlung des Abgases zurickzufiihren sind. Durch die nicht vollstandige
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Kondensation im Gaskuhler wird ein Rest an Flussigkeit mit dem Gas ausgetragen. Auf der
anderen Seite verbleiben nicht erfassbare geringe Mengen an Waschflissigkeit in der Anlage.
Damit ist diese Methode fehleranfallig und eher weniger fiir eine Auswertung geeignet.

Mittels Dichtebestimmung werden erstaunlich exakt den bilanziell ermittelten Beladungen
entsprechende Werte bestimmt. Die Unterschiede sind vernachlassigbar gering. Verluste in der
Anlage flhren bei einer Bestimmung der Beladung Uber die Dichte nicht zu fehlerhaften Werten.
Damit erweist sich diese Methode als robust.

Die TIC-Bestimmungen weisen auf eine Minder-Beladung im Vergleich zu den bilanziell
berechneten Werten hin. Hier kam es zu Ausgasungen von CO; aus den Waschflissigkeits-
proben beim Umftllen und Verdinnen sowie den mitunter langeren Standzeiten bis zur Analyse.
Auch diese Methode erweist sich somit als unzuverlassig und eher unbrauchbar.

Auf Grund der recht prazisen Bestimmung der Beladungen mittels Dichtemessung sowie der
Robustheit gegentber Fehlern wie Waschflissigkeitsverlusten wurde im Rahmen des Projektes
durchgangig sowohl bei den Labor- als auch Technikumsversuchen diese einfach zu hand-
habende und schnell umsetzbare Methode zur Bestimmung der CO2-Beladungen herangezogen.

Analytik auf Abbauprodukte

Auf das Degradationsverhalten bei unterschiedlichen Belastungsfaktoren sollte durch die Bestim-
mung der Abbauprodukte der Waschflissigkeit geschlossen werden. Bei den Zersetzungen von
MEA und DEA werden sowohl flissige (Azetat, Formiat) als auch gasférmige (Ammoniak [NHs])
Verbindungen frei. Das im Folgenden dargestellte Diagramm zeigt die Ammoniak-Werte im
Reingas bei verschiedenen Versuchsbedingungen (s. Abb. 7.3-5).

20

‘\ o/ReingasMNH; [mgin 5] | @|1.87
15
‘;:F |
E @|1.31 | i)
E..
310
g
5 @|0.35
3
05
@.13
0,0
20% MEA, 30% MEA, 30% MEA, 20% MEA, 30% MEA,
N, & CO, Luft & CO, Luft, CO, & HCI Lutt, CO, & SO, Luft, CO, & SO,

Abb. 7.3-5: NHs-Werte im Reingas bei verschiedenen Versuchsbedingungen

Verglichen mit den 20-prozentigen MEA-LOsungen weisen beide 30-prozentigen MEA-L6sungen
einen etwa 50-prozentig héheren Ammoniak-Gehalt im Reingas auf. Bei den beiden zuerst
dargestellten Gehalten geht der Wert von 0,85 auf 1,31 mg/mx® hoch. Bei den letzten beiden
Werten ist eine Zunahme von 1,26 auf 1,87 mg/mn?® zu erkennen. Die Zunahme korrespondiert
direkt mit dem héheren MEA-Gehalt. Dadurch, dass die Waschlésung 50% mehr MEA enthalt,
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wird auch 50% mehr Ammoniak produziert. Auffallig niedrig ist der mittlere Wert aus den
Versuchen mit HCI. Hier wird vermutet, dass die Bildung von Ammoniumsalzen den Austritt von
Ammonium-lonen in die Gasphase verhindert. Die Ammonium-lonen bleiben in der Flissigphase.
Ein Vergleich der ersten beiden mit den rechten zwei Werten zeigt, dass die Zugabe von SO, die
Zersetzung beschleunigt und mit h6heren Ammoniak-Gehalten im Reingas zu rechnen ist.

Abgleich der Versuchsdaten mit einer Gleichgewichtsbetrachtung

Parallel zu den Versuchen im Labor wurden die erzielten Ergebnisse mit Gleichgewichtsunter-
suchungen mittels der Simulationssoftware ChemCAD abgeglichen. Eine Gegenuberstellung von
Versuchs- und Gleichgewichtsdaten zeigt das nachfolgende Diagramm (s. Abb. 7.3-6).

07
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@
ol" 100°C-
Qo2 - J Gleichgewicht

bei 0,210

01 4
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1. Absorption & D esorption 2. Absorption & Desorption 3. Absorption & Desorption

Abb. 7.3-6: Gegenliberstellung von Gleichgewichts- und Versuchsdaten

Die Saulen geben Ergebnisse einer Versuchsserie tber drei Absorptions-/Desorptionsvorgange
wieder. Die horizontalen Linien stellen die Gleichgewichte dar: Die obere blaue Linie stellt das
Gleichgewicht bei 30°C unter Absorptionsbedingungen dar. Das Gleichgewicht liegt hier bei
0,597 molcoz/molvea. Die untere braune Linie zeigt den Gleichgewichtswert bei 100°C, also bei
im Labor herrschenden Desorptionsbedingungen. Der Wert liegt bei 0,21 molcoz/moluvea. Mit den
drei aufeinander folgenden Versuchen wurden die erwarteten Werte erreicht. Mit 0,61 bis
0,62 molco2/molvea liegen die Absorptionswerte leicht Uber den berechneten Gleichgewichten.
Die minimal héheren Werte sind auf die Temperaturen im Labor zurtickzufiihren, die zumindest
anfangs und zum Ende der jeweiligen Versuche unter 30°C lagen und damit die Absorption positiv
beeinflussen. Bei den Desorptionsversuchen konnten die CO»-Beladungen auf Werte zwischen
0,23 und 0,17 molcoz/molvea abgesenkt werden. Die damit teils unter dem Gleichgewicht
liegenden Ergebnisse sind dadurch zu erklaren, dass einerseits die Desorptionstemperaturen
leicht Gber den fur die Simulation herangezogenen 100°C lagen und andererseits die Anlage mit
Stickstoff gesplilt wurde und somit eine Partialdruckabsenkung stattfand und die Desorption
begunstigte.
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7.4 Technikumsanlage
7.41 Anschluss der Gaswasche an die Miillverbrennungsanlage

Im Antrag war vorgesehen, die am CUTEC im Technikumsmalfstab vorhandene Forschungs-
Muillverbrennungsanlage mit einem Teilstrom des Reingases aus der Gasreinigung an die CO,-
Wasche anzuschlieen. Hierzu war es nétig, Rohrleitungen neu zu legen. Einen Eindruck der
Arbeiten im Technikum zum Anschluss des Rickschubrostes an die Gaswasche veranschau-
lichen die beiden Fotos in der folgenden Abb. 7.4-1.

preeR 7
-

Quénch

v
= = hra

' Rohrbleitheizungen /
mit Folie umwickelt '

?‘;»F >

Abb. 7.4-1: Verrohrungsarbeiten im CUTEC-Technikum zum Anschluss der Miillverbrennungs-
anlage an die Gasreinigung

Die Vorbereitungsarbeiten fir den Koppelbetrieb wurden in Abstimmung mit dem Projekttrager
und den Projektpartnern abgebrochen, da sich im Versuch maligebliche Effekte Uberlagern
wirden. Staub, HCI und SO treten hier in Kombination auf. Der gezielte Einfluss einer Kompo-
nente auf die Stabilitdt der Waschlésungen ware so nicht zu untersuchen gewesen. Stattdessen
wurden Laborversuche erganzend in das Arbeitsprogramm aufgenommen, bei denen das
Verhalten des Amins in Anwesenheit von verschiedenen einzelnen Schadstoffen untersucht
wurde. Ferner konnten die Versuche an der Technikums-Gaswasche mit Gas aus Flaschen
gefahren und die Waschfllissigkeiten mit Schadstoffen genau definiert belastet werden.

7.4.2 Umbauten

Nach Auswahl eines Konzeptes zur CO2-Abscheidung und Festlegung der erforderlichen
Betriebsparameter wurde erkannt, dass die am CUTEC vorhandene Wasche flr die Anfor-
derungen im Rahmen des Projektes DrACO- geeignet sein wirde. Urspringlich als dreistufiges
Verfahren zur Reinigung von Synthesegasen aus der Biomassevergasung ausgelegt, sollte nun
ein Teil der Anlage fur die Versuche im Technikumsmafstab im Rahmen dieses Projektes dienen.
Neben der falligen Druckprifung waren Reparaturen und Umbauten sowie eine abschlieliende
Wiederinbetriebnahme durchzufihren. Einen Vergleich der urspriinglichen Auslegung mit den
Erfordernissen des DrACO2-Projektes zeigt die folgende Tab. 7.4-1.
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Tab. 7.4-1: Vergleich urspriingliche Auslegung und DrACO2-Erfordernisse

T T
Einheit DrACO, j Urspriingliche
__Auslegung
Temperatur| [°C] 30-40 I -10
Absorber T
Druck [baraps] 2 ] 40
Temperatur| [°C] 125 i 60
Desorber i
Druck [baraps] 2-23 : 1,2
Temperatur| [°C] 7 i -
Kondensator i
Druck [barps] 1,7-2,0 : -
Strom [kg/h] 5-7 i 30
Gas
Art [] Rauchgas ! Synthesegas
~ |umiauf [kg/h] 20-50 250
Waschmittel :
Typ [] MEA,DEAua.!  Genosorb

Die signifikant anderen Temperaturen sowohl im Absorber (30 statt urspriinglich -10°C) als auch
Desorber (125 statt 60°C) machten ein abgeandertes Warmemanagement erforderlich, zu denen
zusatzliche Heizungen und Kihler sowie der Einbau weiterer Warmeulbertrager gehorten. Zum
Einbringen von ausreichender Warme in den Desorbersumpf wurde ein Sumpfumlauf und eine
zugehdorige externe Sumpfheizung installiert. Die hohen Temperaturen im Desorber von deutlich
Uber 100°C und den damit einhergehenden Austrag von dampfférmiger Waschflissigkeit
(insbesondere Wasser) machten eine Abkihlung des Abgases und die Rickfiihrung des dabei
ausfallenden Wassers notwendig. Zu diesem Zweck wurde ein Kondensator (Kihler) mit folgen-
dem Gas-Flussig-Separator installiert, wobei hauptsachlich auf vorhandene Aggregate sowie
Mess- und Regeltechnik nicht genutzter Anlagenteile zurlickgegriffen werden konnte. Die Um-
gehung nicht verwendeter Anlagenteile und der Einbau genannter Aggregate erforderten
umfangreiche Anderungen der Verrohrungen. Die nachfolgend zusammengefassten Fotos
veranschaulichen einige Arbeiten an der Anlage im CUTEC-Technikum (s. Abb. 7.4-2).

Dargestellt sind der Bypass um den nicht genutzten Hydrolyse-Reaktor (blaue Umrahmung, oben
links), die installierte Sumpfheizung (rote Umrandung, unten links) und die teilweise erforderliche
neue oder geanderte Verrohrung, da die beiden Waschkolonnen miteinander anders verschaltet
und die Sumpfheizung installiert wurden.
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Die auf Grund der hohen Desorbertemperaturen
erforderlich gewordenen zusatzlich installierten Kihler
und Abscheider flr das Abgas zeigt nebenstehende
Abb. 7.4-3. Das heilte Abgas aus dem Desorber (ca.
120°C) wurde mehrstufig im dargestellten Kihler bis auf
etwa 5 bis 6°C gekuhlt. Hierzu stand ein Kihlaggregat
zur Verflgung, welches auch weitere Kiihlaufgaben,
wie das zwischenzeitliche Herunterkihlen der aus dem
Desorbersumpf kommenden heilen Waschflissigkeit,
Ubernahm. Beim Herunterkihlen fiel Kondensat aus,
welches hauptsachlich aus Wasser bestand und
vernachlassigbar geringe Mengen MEA oder DEA ent-
; 2 hielt. Das Kondensat wurde nach Erreichen eines
N e bestimmten Fiillstandes im folgenden Abscheider
1‘%‘,5 KT automatisiert in den Vorlagebehalter zuriickgefiihrt.

abs cheider {

i orptions- ~
=~ Kolonne l =
P,

Abb. 7.4-3: Desorptionskolonne mit folgendem Kiihler und Kondensatabscheider

Anlagenbedingt wurden die Versuche im CUTEC-Technikum leicht abweichend von ansonsten
an kommerziellen Anlagen erwartbaren Bedingungen gefahren. Wie aus Tab. 7.4-1 ersichtlich
ist, lag der Druck im Absorber bei etwa 2 bara,s und damit hoher als er in kommerziellen Aus-
fuhrungen gefahren wirde. Der erhdhte Druck war einerseits nétig, um die Waschflissigkeit aus
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dem Absorber gezielt abflieRen zu lassen. Zum anderen kamen die Druckregel-/Druckhalteventile
am Ende der Anlage auch wegen des im Vergleich zur Auslegung verminderten Gasmengen-
stromes an ihre Regelgrenze. Ebenso war der Druck im Desorber mit knapp Uber 2 baraps leicht
Uberhoht. Grundsatzlich weitgehend zur Atmosphare offen bewirkten folgende Einbauten wie
Rickschlagventile, Kuihler und Abscheider fur das Kondensat den stark temperaturabhangigen
Uberdruck im Desorber. Die Auswirkungen der Druckerhéhung wurden in einer Simulation
modelliert. Die Ergebnisse hinsichtlich der CO.-Beladung und der Abscheideeffektivitat in
Abhangigkeit vom Druck im Absorber zeigt Abb. 7.4-4, die Abscheideeffektivitdt abhangig vom
Desorberdruck Abb. 7.4-5.
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Arbeitsdruck Absorber [bar,,.]

Abb. 7.4-4: Abscheideeffektivitét fiir CO, als Funktion des Absorberdrucks

Zwar werden mit Hilfe eines erhéhten Drucks im Absorber sowohl hohere CO»-Beladungen in der
Waschlésung als auch héhere Abscheideleistungen erzielt. Jedoch liegen die Werte mit dem
gefahrenen Druck um 2 baras nicht ganz abwegig. Die Beladung steigt bspw. von 0,413 auf etwa
0,422 molcoz/molvea bei einer Druckanhebung von 1,1 auf 2 bar.s. Die Abscheideeffektivitat
steigt in diesem Bereich leicht von 92,8 auf 93,2 %.

Eine Anhebung des Druckes im Desorber fiihrt lediglich zu einer minimalen Verbesserung der
Abscheideeffektivitat im Bereich der zweiten Nachkommastelle.
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Abb. 7.4-5: Abscheideeffektivitét fiir CO. als Funktion des Desorberdrucks

7.4.3 Druckpriifung und Wiederinbetriecbnahme

Die CUTEC-Gaswasche zur Abscheidung von unter anderem CO:; ist eine im Betrieb unter Druck
stehende und arbeitende Anlage. Dementsprechend sind die verbauten Aggregate als Druck-
behalter ausgefiihrt und bediirfen einer regelmaRigen Uberpriifung durch geeignete Sachverstan-
dige. Die zum Projektbeginn anstehende Prifung bestand aus einer Inneren Priifung und einer
Festigkeitspriifung. Bei der Inneren Priifung werden insbesondere die inneren Oberflachen
optisch begutachtet und so auf Korrosion Uberprtift. An der CUTEC-Anlage wurden die Wasch-
kolonnen demontiert und Vorlagebehalter gedffnet. Kleinere Behalter (z. B. Abscheider oder
Speicher) wurden endoskopisch inspiziert. Fur die Festigkeitspriifung mussten die Behalter
wieder zusammengebaut, verschlossen und samtliche Rohrleitungen abmontiert werden. Die
Behalter wurden dann mit Wasser beflillt und durch den Sachverstandigen bis Uber den Aus-
legungsdruck aufgedriickt. Im Anschluss an die bestandenen Prifungen mussten schliel3lich die
Rohrleitungen montiert werden. An der eingesetzten Anlage handelte es sich um etwa 60 Rohre,
die an ihre Anschlisse an Kolonnen, Abscheidern, Vorlagebehaltern, Druckluftspeicher und
weitere Behalter angeschlossen werden mussten.

Die Wiederinbetriebnahme erfolgte schliellich mit Wasser und Druckluft auf verschiedenen
Temperatur- und Druckniveaus. Dabei zeigten sich einige defekte Bauteile, wie undichte Ventile
auf Grund von verschlissenen Sitzdichtungen. Exemplarisch sind zwei defekte Ventile in der
folgenden Abb. 7.4-6 aufgefiihrt. Sie konnten durch Beschaffung von Ersatzteilen repariert und
wieder eingebaut werden. Zusatzlich wurde die Reparatur des Kuhlaggregates erforderlich,
welches entsprechend ausgebaut, die elektrischen Anschlisse entfernt und zum Hersteller
eingeschickt werden mussten. Nach der Ruckgabe erfolgten der Einbau und die Verdrahtung.
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Undichtes Vorsteuerventil|
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Abb. 7.4-6: Beispielhafte Darstellung zweier als undicht erkannter Ventile wéhrend des
Inbetriebnahmeprozesses

7.4.4 Versuche

Die CUTEC-Technikumsanlage besteht aus Absorber, Desorber, Vorlagebehalter sowie Warme-
tauschern und Pumpen. Hinzu kommen die erforderliche Aktorik und umfangreiche Sensorik zum
Messen von Dricken, Temperaturen, Durchflissen und Fullstdnden. Ergdnzend kommen im
Rohgas, Reingas und Abgas (abgeschiedenes CO.) Messgerate zur Bestimmung der Gaszusam-
mensetzung hinzu. In Abb. 7.4-7 ist ein GrundflieRbild der Anlage zu sehen.

Der Absorber ist als Fillkdrperkolonne ausgefiihrt. Er wird mit leichtem Uberdruck (knapp
2 baraps) und in einem Temperaturbereich zwischen 30 und 40°C gefahren. Im Desorber, eben-
falls eine Fullkérperkolonne, werden Temperaturen um 125°C, beim DEA etwas niedrigere
120°C, eingestellt. Der resultierende Druck bei diesen Temperaturen liegt dann bei knapp Gber
2 baras. Die Beheizung erfolgt Uber die heild zugeflihrte beladene Waschflissigkeit und die
nachgerustete externe Sumpfheizung. Die beiden Kolonnen sind 6 m lang. Beim Absorber
besteht die Moglichkeit, nicht die vollstandige Lange zu nutzen, sondern die Waschflissigkeit auf
2/3- Hohe einzudusen, sodass noch etwa 4 m Kolonnenlange zur Verfiigung stehen. Von dieser
Méglichkeit wurde bei den MEA-Versuchen Gebrauch gemacht, da sich zeigte, dass die
Kolonnenlange flir eine annahernd vollstandige Abscheidung des CO. genligte. Im Reingas
konnte trotz empfindlicher Messgerate kein CO2 nachgewiesen werden. Bei den DEA-Versuchen
musste die gesamte Lange genutzt werden, da noch messbare Mengen CO: (ca. 0,8 Vol.-%) im
Reingas zu finden waren.

Der eingehende Gasstrom bewegt sich zwischen 5 und 7 kg/h. Der Waschmittelumlauf betragt in
etwa 30 kg/h, kann jedoch in einem weiten Bereich von 20 bis 50 kg/h variiert werden.
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Als Rohgas kann eine Mischung technischer Gase aus CO», N> und Druckluft zusammengestellt
werden. Erganzend helfen Durchflussregler bei der Addierung von Schadstoffen wie beispiels-
weise SO,. Alternativ ist die Versorgung mit Rauchgasen aus einer ebenfalls am CUTEC vorhan-
denen Abfallverbrennungsanlage maglich.

In den durchgefuhrten Versuche wurde auf eine Mischung aus technischen Gasen zurlck-
gegriffen mit einem CO2-Gehalt von etwa 10,5 Vol.-% und einem Sauerstoff-Anteil von 5 bzw.
11 Vol.-%. Der Rest war N2 oder bei den Versuchen mit Schadstoff-Zugabe N2 mit ent-
sprechendem Prifgasgemisch. Die Zugabe von HCI erfolgte flissig als Lésung in den Vorlage-
behalter. Proben konnten an verschiedenen Stellen des Flissigkeitsumlauf sowie vom Gas
gezogen werden.

Im Absorber erfolgt die Herausnahme des CO, aus dem Rohgas und die Aufnahme in die
Waschflussigkeit. Im Desorber wird unter Zuhilfenahme von héheren Temperaturen das CO; aus
der Waschflussigkeit entfernt. Der Waschfllssigkeitsumlauf wird tGber drei Pumpen sichergestellt.
Mehrere elektrische Heizungen und Warmelbertrager sowie ein Kiihlaggregat sorgen fir die
unterschiedlichen Temperaturniveaus in Absorber (ca. 40°C) und Desorber (ca. 125°C). Im Laufe
der Versuche erkannte Unzulanglichkeiten wurden durch Umbauten oder zusatzliche Aggregate
(z. B. Einbau zusatzlicher Warmeubertrager) gerade wahrend der ersten Versuchsserie behoben.
Anlage und Fahrweise wurden dahingehend optimiert, dass von einem Stunden- auf einen
Tages- und zuletzt gar Wochenbetrieb (Montag hochfahren, Freitag abschalten) gewechselt
werden konnte. Die Versuche liefen weitestgehend kontinuierlich. Sporadisch wurden Phasen
eingelegt, in denen allein Absorption oder Desorption betrieben wurden.

Absorber Desorber

Rl 40°C 120-125°C Kondensator
e | e Q)
........ Abgasi/CO,
| MEA-Umlauf, -G

Flussig-

(? CZ Separator
Sumpf-
H, Dichte , Metall
Druckluft, CO,, N, 50 - 210 pH, Dichte, Metalle

Schadstoffe: i iy 125¢
SO, HCI 2.2 Vorlage
Alternativ: Rauchgas

Rohgas

20-50 Uh

Analytik MEADEA
pH, Dichte, Metalle, Azetat,
Formiat, Oxalat

Analytik MEA/DEA4:
pH, Dichte, Metalle, Azetat,
Formiat, Oxalat

Abb. 7.4-7: Flielbild der im Rahmen des Vorhabens DrACQO; eingesetzten Versuchsanlage

Tab. 7.4-2 vermittelt einen Eindruck uber die durchgefuhrten Versuche und den Umfang.
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Tab. 7.4-2: Ubersicht (iber die im Rahmen des Vorhabens DrACO; durchgefiihrten Versuche
an der Technikumsanlage

Versuchsreihe 1. Serie 2. Serie 3. Serie 4. Serie 5. Serie 6. Serie : >
Versuchsnummer 1-37 38-68 69 -90 91-109 110- 140 141-163 | 163 Versuchspunkte
Waschmittel 30% MEA-Ldsung 30% DEA-Lésung! 1100 L Waschlésung
Degradationsversuche i | Start: Januar 2024
Beschreibung Referenzversuche g IReEiEITY DEA :
HCI SO, | 0, Referenz & HCI ! Ende: September 2025
- " Absorber: 2 bara, ca. 40°C, Desorber: 2-2,3 bara, 125°C (DEA: 120°C), L/G = 5 (MEA/DEA-L6sung: 30 kg/h, Gas: 6 kg/h)
arameter
275Bh 209 Bh 287 Bh 340 Bh 409 Bh 442 Bh ! 2000 Bh
T
-9 :
5Vol.-% O, 5Vol.-% O, e 11 Vol.-% O, 5Vol-% O, 5Vol-% 0, !
-9 1
Gas +11Vol-% CO, | +11 Vol.-% CO, FUIELSL 00 | 11Vol-% CO; | + 11 Vol-% CO; | + 11 Vol-% CO, ; 2t(70 Flaschen) CO;
+Rest N, +Rest N, st 1\12 *80-- +RestN, +RestN, +RestN, |
Priifgas 1
i Anfangs
Optimierungen Zugabe von 20 Wiederholung | DEA Referenz, |  Stundenversuche,
Zugabe von 8 L 53 i .
Betriebshinweise Anlage, 15% HCI- ppmv ( angehobener O,- | Referenz, zum zumEnde |  spater Tages- &
Fahrweise & L6 mg/mp®) SO,- Gehalt Ende HCI- Zugabe HCI- | Mehrtagesversuche &
Umbauten osung Priifgas Lésung Lésung : Wochenbetrieb Mo. -
f Fr.
1
pH- & Dichte-Bestimmung jeweils von MEA/DEA aus Absorber und Desorber, MEA/DEA, Azetat, Formiat, Oxalat, Ammonium
Analytikhinweise - - -
Reingas-NHj, teils Abgas-NHj, teils HCI

Insgesamt fanden sechs Versuchsserien statt. Die ersten funf Serien liefen mit einer 30-
prozentigen MEA-LOsung als Waschfllssigkeit. In einer abschlieRenden sechsten Versuchsserie
wurde vergleichend eine 30-prozentige DEA-LAOsung verwendet. Die MEA-Versuche teilten sich
in zwei Referenz-Serien (erste und fiinfte Serie) und Versuchsreihen durch Schadstoff-Zugaben
auf. Zunachst wurde in der zweiten Serie in den Waschmittelumlauf HCI-Lésung injiziert. Die
Zugabe von SO; erfolgte in Form eines Prlifgases, welches in das Rohgas gemischt wurde. Die
vierte Serie beschaftigte sich mit einem erhdhten Sauerstoff-Anteil im Rohgas. Daran schloss
sich eine wiederholende Referenzserie mit MEA an, in der dann zum Ende nochmals HCI
untergemischt wurde.

Abb. 7.4-8 verdeutlicht anhand der sechsten Versuchsserie die Verlaufe der CO,-Beladungen
der DEA-L6sungen und der zugehorigen pH-Werte Uber der Versuchsdauer.

pH-Wert und Beladung verlaufen grundsatzlich gegenlaufig, da eingelagertes CO- zur Bildung
von Sauren (Kohlensaure) fuhrt und damit eine pH-Wert-Absenkung bewirkt. Entsprechend ist
der pH-Wert der aufbereiteten, COz-armen Waschfllssigkeit (lean) héher als der der beladenen,
aus dem Absorber kommenden Waschlésung (rich). Zur Vermeidung von UbermaRigen
Beladungen des DEAs wurde in dieser Versuchsserie nach etwa 125 und dann wieder nach 275
Betriebsstunden ausschlieRlich die Desorption betrieben (Zeitbereich grau hervorgehoben).
Dabei kam es zlgig zu Angleichungen von pH-Wert und ermittelten Beladungen. Bei einer
typischen rich-Beladung um 0,32 molco2/molpea liegt der pH-Wert um 9,2. Bei einer lean-
Beladung von etwa 0,17 molcoz/molpea liegt der pH-Wert bei ca. 9,7.
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Abb. 7.4-8: Beladungen und pH-Wert der Waschfliissigkeit (iber die Betriebszeit

7.4.5 Untersuchungen auf Abbauprodukte

Die wesentlichen Abbauprodukte durch oxidative und thermische Zersetzung sind wie zuvor
berichtet in flissiger Form verschiedene Carbonsauren (hauptsachlich Azetat & Formiat) sowie
gasformiges NHa.

Einfluss von Metalleintrag auf Abbauprodukte

In der ersten Versuchsserie kam es zu einem unbeabsichtigten Metalleintrag auf Grund des
Einbaus zweier nicht MEA-vertraglicher Warmeubertrager nach etwa 170 Betriebsstunden
zwecks besserer Warmeabfuhr. Zwar bestanden die genutzten Warmeulbertrager grundsatzlich
aus Edelstahl. Jedoch waren die Platten mittels Kupferlot verlétet. Den Einfluss dieses
Metalleintrages auf den Gehalt an den Zersetzungsprodukten des MEAs zeigt die folgende Abb.
7.4-9.
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Abb. 7.4-9: NHs-Austrag mit dem Reingas und Azetat- und Formiatgehalte durch Metalleintrag
in die Waschlésung

Reingas-NHs;: Bei 94 Betriebsstunden noch bei 12,3 mg/my® und damit im Rahmen der
Referenzserie S5 liegend, schnellte der NHz-Gehalt dieser Serie auf schlie3lich 170 mg/mn® nach
225 Betriebsstunden hoch (Quadrat-Symbol ®). In der Referenzserie wurden zu einem vergleich-
baren Zeitpunkt nach 206 Betriebsstunden etwa 29 mg/mn® gemessen (Stern-Symbol X).

Azetat und Formiat: Ein vergleichbares Verhalten ist bei den beiden Abbauprodukten Azetat und
Formiat auszumachen, die sich in der Waschlésung wiederfinden. Auch hier stiegen die Werte in
Folge des Metalleintrags nach dem Einbau der Warmedubertrager drastisch an. Nach 264
Betriebsstunden wurden in der ersten Serie in der MEA-L6sung 0,431 g/L Formiat (gelb, Quadrat-
Symbol ") und 0,377 g/L Azetat (griin, Quadrat-Symbol [J) gemessen, wohingegen in der
Referenzserie dauerhaft und Uber eine langere Betriebszeit Werte von merklich unter 0,1 g/L
ermittelt wurden.

Der Metalleintrag hat somit einen erheblichen Einfluss auf die Zersetzung der MEA-L&sung.
Sowohl der Ammoniak-Gehalt im Reingas als auch die Azetat- und Formiatwerte nahmen im
Vergleich zu den folgenden Serien Extremwerte an, die selbst bei Zugabe von HCI (Serie 2) oder
SO, (Serie 3) so nicht wieder erreicht wurden.

Den stattgefundenen Metalleintrag verdeutlicht das nachfolgend abgebildete Diagramm (Abb.
7.4-10).
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Abb. 7.4-10: Metalleintrag der Serie 1

Gerade der Eintrag von Kupfer (Cu) war in der ersten Serie auffallig (orange, Quadrat-Symbol

). Mit 1.880 mg/L nach 225 Betriebsstunden und gar 7.370 mg/l nach 264 Stunden bedarf es
hier sogar einer separaten y-Achse, um die Werte sinnvoll darzustellen. Bei 169 Betriebsstunden
lag der Kupferwert hingegen noch bei 2,36 mg/L. Wenn auch weniger stark stiegen die Mangan-
(Mn, W), Zink- (Zn, O) und Nickelgehalte (Ni, @) nach dem Einbau der Warmetibertrager bei 170
Betriebsstunden erkennbar an. In der ersten Messung dieser Serie bei 169 Betriebsstunden vor
dem Einbau der Warmeubertrager lagen die Mangan- und Nickelgehalte noch unter der
Nachweisgrenze von 0,5 mg/L, der Zinkgehalt bei 1,86 mg/L. Bis 225 Stunden nahmen die Werte
bereits bis auf 22,8 mg/L (Nickel) und 31 mg/L zu, nach 264 Stunden sogar auf 71 mg/L (Nickel)
bzw. 77,8 mg/L (Zink). Im Vergleich dazu sind die Werte der Referenzserie S5 mit der gewahlten
Achsenauflésung nicht darstellbar. Lediglich der Nickelgehalt (Ni, Stern-Symbol X) stieg bis auf
etwa 17 mg/L nach 396 und 409 Stunden an.

Einfluss von HCI auf Abbauprodukte

Der Einfluss durch die Zugabe von HCI lasst sich sowohl in der zweiten Versuchsreihe als auch
in der Referenzserie anhand der nachgewiesenen Abbauprodukte ablesen. Dargestellt in der
Abb. 7.4-11 sind die Analysenergebnisse dieser beiden Serien fir Ammoniak, Azetat und
Formiat.

Im Vergleich zur Referenzserie S5 (Stern-Symbole X) liegen samtliche dargestellten Werte der
HCI-Serie (Kreis-Symbole O) hoher. Gleich zu Beginn mit der Zugabe von HCI nach 20 Stunden
ergaben sich in der zweiten Serie stark steigende Werte. Mit 46 mg/mn® nach 25 Betriebsstunden
und bis auf 159 mg/my® nach 201 Betriebsstunden zunehmend liegen die NH3-Gehalte im
Reingas dieser HCI-Serie Uber den ansonsten gemessenen Werten. Eine Ausnahme bildete
lediglich der Reingaswert fir NHs; der ersten Serie auf Grund des Metalleintrages mit leicht
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héheren 170 mg/mn®. Zum Ende der Serie 5 wurde HCI zugegeben. Infolgedessen wurde ein
zunehmender NHz-Wert ermittelt. Gerade die Azetatgehalte stiegen hingegen nur wenig.
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Abb. 7.4-11: Ammoniak-, Azetat und Formiatgehalte unter HCI-Einfluss

Einfluss von SO, auf Abbauprodukte

In der dritten Versuchsreihe wurde dem Rohgas SO; als Prifgas zugefihrt. Es wurde ein SO»-
Gehalt von etwa 20 ppmv (ca. 53 mg/mN?) gefahren. Die Auswirkungen auf die MEA-LGsung in
Bezug auf die Abbauprodukte NH3, Azetat und Formiat zeigt die folgende Abb. 7.4-12.

Das zugefiihrte SO, verursachte héhere Gehalte an Abbauprodukten als in der Referenzserie
entstanden. Der NHs-Gehalt (Raute-Symbol <) stieg von Beginn an schneller an als in der
Vergleichsserie S5 (Stern-Symbol X). Nach 91 Stunden wurden in der SO2-Reihe 35 mg/my?
gemessen, wahrend es in der Vergleichsreihe nach 93 Betriebsstunden 12 mg/mn® waren. Nach
287 Stunden lagen die NHs-Werte der SO2-Reihe bei 84 mg/ma? und in der Referenzserie nach
268 Stunden bei 38 mg/mn3. Zu diesen Zeitpunkten liegen die Formiatwerte bei 0,126 mg/L in der
SO,-Serie (gelbe Raute-Symbole <*) und mit 0,06 mg/L etwa halb so hoch in der Vergleichsreihe
(orange-gelbe Stern-Symbole ). Mit 0,089 mg/L zu 0,02 mg/L ist der Unterschied zwischen der
SO.- und der Referenzreihe groRer.
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Abb. 7.4-12: Einfluss von SO, auf Abbauprodukte

Einfluss eines erhohten O;-Gehaltes im Rohgas auf Abbauprodukte

In der vierten Serie wurde der Einfluss eines erhéhten Sauerstoffgehaltes auf das Degradations-
verhalten der MEA-L&sung untersucht. Dazu wurde ein Teil des zugefuhrten Stickstoffes durch
zusatzliche Luft ersetzt. In der Summe erhdhte sich der Sauerstoffgehalt im Rohgas von 5 auf
11 Vol-%. Der Rohgas-Massenstrom blieb gleich. Die Ergebnisse der Untersuchung des
Reingases auf das Abbauprodukt NHs und der Waschldsung auf die beiden Abbauprodukte
Azetat und Formiat der Sauerstoffserie S4 und zur Einordnung der Referenzserie S5 sind der
folgenden Abb. 7.4-13 zu entnehmen.

Zwar wurden anfangs leicht erhdhte NHz-Werte im Reingas gemessen. Grundsatzlich liefen die
Werte der Sauerstoffserie S4 (Dreieck-Symbole A) jedoch weitgehend parallel und dhnlich den
Werten der Referenzserie S5 (Stern-Symbole X). Im Detail ergaben sich folgende Werte: Der
Startwert von NH; bei 28 Stunden lag in der Sauerstoffserie S4 (A) bei 6,7 mg/my2. In der
Referenzserie S5 (X) wurde nach 26 Stunden ein Wert von lediglich 2,7 mg/mx® gemessen.
Anschlie3end glichen sich die Werte weitgehend an. So wurden in der Sauerstoffserie nach 176
Stunden und in der Referenzserie nach 169 Stunden beide Male 22 mg/mN? ermittelt. Bei 340
Stunden in der Sauerstoffreihe und 335 Stunden in der Referenzreihe lagen die Werte bei 29,1
(O2) und 34,6 mg/m\® (Referenz). Wahrend sich die Azetatgehalte in der Waschlésung
weitestgehend gleichen (griine Linien und Symbole, Sauerstoff-Reihe mit Dreieck-Symbolen A
und Referenzserie mit Stern-Symbolen X), liegen die Formiatwerte (gelb-orange Linie und
Markierungen) teilweise weiter auseinander. Zu den zuvor angefiihrten Zeiten von 176 bzw. 169
Stunden wurden Werte von 0,016 g/L in der Sauerstoffserie (4) und mit 0,033 g/L etwa doppelt
so viel Formiat in der Referenzserie (/<) analysiert. Bei 340 Stunden wurden in der MEA-Probe
der Sauerstoffserie ein Formiatgehalt von 0,052 mg/L und in der Referenzserie bei 335 Stunden
von leicht héheren 0,066 mg/L ermittelt.
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Der Anstieg der Ammoniak- und Formiatgehalte zum Ende der Referenzserie 5 ist auf die Zugabe
von HCI zurtckzufihren.
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Abb. 7.4-13: Einfluss eines erhbhten Sauerstoffgehaltes auf MEA-Abbauprodukte

Einfluss der Verwendung von DEA

Die abschliel’ende Versuchsreihe wurde mit Diethanol-Amin (DEA) durchgefihrt. Wahrend in den
vorangegangenen funf Versuchsserien eine 30-prozentige MEA-L6sung Verwendung fand,
wurde flr diese sechste Serie eine 30-prozentige DEA-L6sung angesetzt. Die Ergebnisse der
Analysen auf NHs; im Reingas sowie Azetat und Formiat in der DEA-L6sung im Vergleich zur
Referenzserie S5 mit MEA-L6sung stellt Abb. 7.4-14 dar.

Die gemessenen Werte der DEA-Versuche S6 (Plus-Symbole +) sind im Vergleich zur MEA-
Referenzserie S5 dauerhaft auffallend niedrig, was auf eine geringe Zersetzung des DEAs
schlieBen lasst. Wahrend in der Referenzserie S5 zum Ende nach 409 Betriebsstunden
51,6 mg/mn® Ammoniak im Reingas gemessen wurden, waren es bei den DEA-Versuchen nach
442 Stunden 1,93 mg/my®. Beim Formiat lagen die Werte in der Referenzserie zum Ende bei
0,083 mg/L und bei den DEA-Versuchen bei 0,012 mg/L.
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Abb. 7.4-14: Ammoniak-, Azetat- und Formiatgehalte bei den DEA-Versuchen

HCI-& Cl-Messungen

Bei den drei Versuchsserien mit HCI-Zugabe stellte sich die Frage, ob der eingebrachte
Schadstoff in der Anlage und somit der Waschlosung verbleibt oder tber Rein- oder Abgas
zumindest teilweise ausgetragen wird. Das HCI wurde als 15-prozentige wassrige Losung flissig
Uber eine Schlauchpumpe in den Vorlagebehalter injiziert (s. Abb. 7.4-15).

¥

HCI-Dosierung liber
#  Schlauchpumpe i

In der zweiten Serie (HCI-Serie) begann die
HCI-Zufuhr ab 18 Betriebsstunden mehrstufig.
In der eigentlich als Referenzserie gefahrenen
Versuchsreihe S5 erfolgte die Zufuhr zum
Ende ab 314 Betriebsstunden in zwei Stufen
mit jeweils 2L HCI-Lésung. In der DEA-
Versuchsreine S6 wurde ab 345 Betriebs-

=% stunden zweimalig 2 L HCI-L6sung zugege-

Abb. 7.4-15: Zugabe von HCI-Lésung (ber
Schlauchpumpe

flissigkeitsvolumen gesetzten Werte an Chlorid.

ben. Die HCI-Bestimmung in Abgas und Rein-
gas erfolgte nasschemisch Uber die Durch-
leitung eines Teilstroms des Gases durch mit
Wasser gefillte Waschflaschen.

Abb. 7.4-16 zeigt die in den Waschlésungen
ermittelten Chlorid-Konzentrationen und die
Uber die Zugabemenge berechneten und ins
Verhaltnis zum im Umlauf befindlichen Wasch-
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Abb. 7.4-16: Chlorid-Gehalte in den Waschlésungen, gemessen und berechnet

Die berechneten Werte werden Uber die gepunkteten Linien in blau (HCI-Serie S2), lila (Referenz-
Serie S5) und magenta (DEA-Serie S6) dargestellt. Die Messwerte werden Uber Markierungen in
grin/grau angezeigt. Messwerte und berechnete Werte liegen sehr nah beieinander. Bei den
berechneten Werten ist die Abschatzung des noch in der Anlage vorhandenen Volumens an
Waschlésung mafgeblich und mit leichten Ungenauigkeiten behaftet. Zwar wurde in den
Versuchen zu Beginn einheitlich 170 kg (ca. 170 L) Waschlésung vorgelegt. Uber die Dauer
nahm das Volumen auf Grund der Probennahmen und von Verlusten Gber das Reingas und das
Abgas kontinuierlich ab. Je nach Betriebspunkt schwankte somit das umlaufende Volumen in der
Technikumsanlage zwischen anfanglichen 170 L und minimal 120 L zum Ende der Versuche.
Dem Verlust wurde durch regelmafiges Nachfillen von Wasser unter Beachtung der momentan
vorliegenden MEA- oder DEA-Konzentration sowie dem Zuruckfillen von bereits analysierten
Waschldsungsproben entgegengewirkt. Trotz allem ergaben sich sehr gut passende Werte.

In Tab. 7.4-3 werden die Chloridgehalte der MEA-L&sungen der zweiten Serie zusammengefasst.

Tab. 7.4-3: Chlorid-Gehalte in der Waschlésung der zweiten Versuchsreihe

Serie 2, HCl-Zugabe
Betriebsstunden [h] 17,6 | 52,0 | 720 | 94,4 | 1091 | 1232 | 1453 | 178.4 | 200,6 | 209,1
Chlorid [g/L] Chlorid [g/L] - Waschlésung
MEA aus Absorber - 461 | 488 | 734 | 715 | 957 | 976 | 977 | 9.62
MEA aus Desorber - 463 499 7.30 7,24 958 9,74 977 9,58 -
Berechnet 194 | 432 | 449 | 700 | 700 | 933 | 972 | 972 | 972 | 9,72

Die Messwerte der MEA-Proben aus Absorber und Desorber bestatigen sich gegenseitig. Sie
liegen nah beieinander. GréfRere Unterschiede waren auch nicht zu erwarten gewesen.
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Tab. 7.4-4 zeigt die gemessenen und berechneten Chlorid-Gehalte in den Waschlésungen sowie
die HCI-Werte in Reingas und Abgas der Versuchsserien 5 und 6.

Tab. 7.4-4: Chlorid-Gehalte in den Waschlésungen und HCI-Werte fiir Rein- und Abgas der
Versuchsserien 5 und 6

Serie 5, Referenz, zum Ende HCI-Zugabe | Serie 6, DEA, zum Ende HCI-Zugabe
Betriebsstunden [h] 93,1 | 168,7 | 205,6 | 267,8 | 335,3 | 396,4 | 400,0| 47,9 | 124,3 | 201,3 | 343,5| 398,1 | 441,6
Chilorid [g/L] Chlorid [g/L] - Waschlésung Chlorid [g/L] - Waschlésung
Kondensat, Abgas - - - - - - - - <0,0002 - <0,0003 - 0,0073
MEA aus Absorber <001 | <001 | 0,001 | 0,014 | 214 | 440 | 428 | 0,016 [ 0,017 | 0,019 ] 0,024 | 4,07 | 417
MEA aus Desorber <0,01 |0,0002]| <007 | 0,016 | 2,16 | 4,39 | 4,32 | 0,019 | 0,020 | 0,021 | 0,026 | 4,06 | 4,20
Berechnet 0 0 0 0 2,08 | 4,17 | 4,32 0 0 0 0 4,17 | 4,17
HCI-Messungen [mg/my’] HCI-Messungen [mg/my?] - Gas HCI-Messungen [mg/my?] - Gas
HCI Reingas - - <0,11]|<0,11 | <0,10 - - <0,15
HCI Abgas - - <018 |<015]<0,13 - - <0,23
Reingas Reingaskondensat Reingaskondensat
Chlorid [g/L] | 10,0058 10,0007{0,0008]| 10,0015

Reingas- und abgasseitig konnte in keiner der durchgefiihrten Gas-Probennahmen HCI nachge-
wiesen werden. Die Werte lagen allesamt unter der Nachweisgrenze zwischen 0,1 und
0,23 mg/m\3. Lediglich in deren Kondensaten wurden geringste Spuren an Chlorid nachge-
wiesen. Beim Reingas-Kondensat der fiinften Serie waren es 0,0058 g/L. Beim Reingas-
kondensat der sechsten Serie wurden zum Ende 0,0015 g/L und im Abgaskondensat 0,0073 g/L
ermittelt. Zumindest das dem Desorber entstammende Abgaskondensat wird in der CUTEC-
Anlage zurtickgefiihrt und verlasst die Anlage nicht auf dem Gasweg (s. auch Fliel3bild der Anlage
in Abb. 7.4-7). Anders verhalt es sich mit dem Reingas-Kondensat, das am Kopf des Absorbers
die Anlage verlasst. An einer kommerziellen Anlage wurde sich hier ein zusatzlicher Wascher
befinden, der aus dem Reingas das im MEA-Prozess entstehende Ammoniak auswuische.
Nebenbei entfernte er Chlorwassersstoff, sodass schlussendlich nicht mit einem nennenswerten
Durchbruch von Chlorwasserstoff durch eine Aminwasche zu rechnen ist.

Sulfat- und SO2-Messungen

Wahrend der dritten Versuchsreihe erfolgte die Zugabe von SO»-Prifgas. Ein Teil der sonst
zugegebenen Menge an Stickstoff wurde hierbei durch die N2-/SO,-Gasmischung ersetzt.

Die Ergebnisse der Schwefelmessungen im Reingas (SOz) und in der MEA-L6sung (als Sulfat)
zeigt folgende Tab. 7.4-5.
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Tab. 7.4-5: Analysenergebnisse der Schwefeluntersuchungen in Versuchsreihe 3

Serie 3, SOz-Zugabe
Betriebsstunden [h] 53 | 364 | 91,4 | 1558 | 202,7 | 233,8 | 239,6 | 286,7
SO, Reingas Reingas-SO, [mg/my?]
| < 0,09 | < 0,09 | < 0,08 | < 0,08 | <0,08 | - | -
Sulfat [g/L] - lonenchromatographie IC
MEA aus Absorber 0,012 | 0,038 | 0,064 | 0,092 | 0,096 | 0,104 | 0,103 | 0,106
MEA aus Desorber 0,010 | 0,024 | 0,048 | 0,081 | 0,088 | 0,097 | 0,100 | 0,105
S aus Sulfat [mg/L] - lonenchromatographie IC
MEA aus Absorber 386 | 12,6 | 215 | 30,7 | 322 | 347 | 344 | 354
MEA aus Desorber 326 | 802 | 160 | 269 | 294 | 322 | 333 | 351
ICP-Messung S [mg/L]
MEA aus Absorber 413 | 915 | 181 | 26,7 | 288 | 32,2 | 349 | 353
MEA aus Desorber 385 | 750 | 174 | 26,7 | 282 | 33,1 | 356 | 36,0

Im Reingas konnte kein SO2 nachgewiesen werden. Die Werte lagen unter der Nachweisgrenze
von 0,08 bis 0,09 mg/mn3. SO wird vollstandig in der MEA-Wasche aus dem Gas entfernt.

In der MEA-L6sung fanden sich Gber die Betriebszeit zunehmende Sulfat-Konzentrationen. Von
anfangs 0,01 mg/L verzehnfachten sich die Werte Gber 287 Betriebsstunden auf Gber 0,1 mg/L.
Auf Grund der kontinuierlichen Durchmischung liegen die Analysenwerte fiir die Absorber- und
Desorberproben dicht beieinander.

Zur Einordnung sollen die Messwerte der Absorberlésung der Uber das Prifgas zugegebenen
Menge Schwefel gegenilbergestellt werden (s. Abb. 7.4-17). Abgezogen wurde bei den IC- und
ICP-Messwerten der Anfangswert (ca. 4 mg/L Schwefel), der als Blindwert betrachtet werden
kann.
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Abb. 7.4-17: Gegenliberstellung zugefiihrte Menge und analytisch nachgewiesene Menge
Schwefel in Versuchsserie 3
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Die Uber das Prifgas zugefuhrte Menge Schwefel (Doppellinie) liegt héher als analytisch
nachgewiesen werden konnte. Zum Ende nach 286,7 Betriebsstunden wurden rechnerisch
63,4 mg/L zugeflhrt und damit etwa doppelt so viel, wie mittels IC und ICP unter Abzug des
Startwertes analysiert wurden (31,2 und 31,5mg/L). Da auch im Reingas kein Schwefel
nachgewiesen werden konnte (s. Tab. 7.4-5), ist anzunehmen, dass ein Teil des Uber das Prifgas
zugeflhrten Schwefels in der Anlage verblieben sein muss. Gerade angesichts des erhéhten pH-
Wertes von etwa 10 bis 10,5 ist davon auszugehen, dass sich ausfallende Ammonium- und
Metallsulfate bildeten, die mit den genutzten Analyseverfahren nicht nachgewiesen wurden. Die
Differenz von ca. 32 mg/L entspricht bei einer Fillmenge an MEA-L6sung zum Ende der
Versuche von 138 L einer Schwefelmenge von 4,4 g. Angesichts des Volumens der Anlage ist es
unmoglich, diese geringe Menge wiederzufinden.

MEA- und DEA-Gehalte in den Waschlésungen

Das nachfolgende Diagramm zeigt die MEA- und DEA-Konzentrationen der aus dem Absorber
kommenden Waschlésungen Uber die Versuchszeit in den einzelnen Versuchsreihen (s. Abb.
7.4-18).
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Abb. 7.4-18: MEA- & DEA-Gehalte der Waschlésung

Grundsatzlich als 30-prozentige Lésung vorgelegt liegen die MEA-Konzentrationen am Ausgang
des Desorbers (entspricht auch Eingang des Absorbers) unter 30 Ma.-%. Erklaren lasst sich der
unter 30% liegende Wert damit, dass auch in der aus dem Desorber kommenden regenerierten
Waschlosung CO; eingelagert ist. Je nach Versuchspunkt lagen die CO,-Beladungen der Wasch-
I6sungen in einem Bereich zwischen etwa 20 bis 50 g/L. Damit verschiebt sich der Bezugspunkt.
Den umgekehrten Effekt verursacht das wegen der hohen Temperaturen standig verdampfende
Wasser. Dieses lieRe die MEA- und DEA-Gehalte kontinuierlich steigen. Wie die Messwerte
zeigen, konnte der MEA-Gehalt bis zum Ende weitgehend stabil gehalten werden, da wiederholt
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Wasser nachgefullt wurde und andererseits durch den Kondensator das verdampfte Wasser
weitgehend zuriickgewonnen werden konnte.

In Serie 6, in der DEA eingesetzt wurde, konnten Uber den Versuchszeitraum leicht steigende,
jedoch auf niedrigem Niveau liegende MEA-Konzentrationen ermittelt werden. Hier ist davon
auszugehen, dass ein kleiner Teil des DEAs in MEA zerfallt. Nach 442 Betriebsstunden wurden
in der Waschlésung 0,136 Ma-% MEA analysiert.

Vergleich MEA & DEA

Die ersten Versuchsreihen liefen mit MEA und dienten der Sammlung einer breiten Datenbasis.
Fir die abschlieBende sechste Versuchsserie wurde als Waschlésung eine 30-prozentige DEA-
Lésung angemischt. Die Prozessbedingungen waren zu den vorangegangenen Versuchen
weitgehend identisch. Waschflissigkeitsumlauf, Gasdurchfluss, Gaszusammensetzung und
Absorbertemperaturen entsprachen den vorherigen Einstellungen. Jedoch konnten fir die DEA-
Versuche die Desorbertemperaturen und der Sumpfumlauf flr eine ausreichende Regeneration
leicht abgesenkt werden, was gerade in dieser Kombination eine nennenswerte Energie-
einsparung (Heiz- und Pumpleistung) verspricht. Andererseits war es bei den DEA-Versuchen
erforderlich, flir eine hohe CO>-Abscheidung die gesamte Kolonnenlange des Absorbers
einzusetzen. Wahrend bei den MEA-Versuchen die Mdglichkeit bestand, die Waschlésung auf
2/3-Hbéhe einzudisen und die dartber liegende Flllkérperschittung als erganzenden Flissig-
keitsabscheider zu nutzen und dabei die COz-Konzentration im Reingas auf unter die
Nachweisgrenze der Online-Analysatoren zu senken, gentigte dies bei den DEA-Versuchen
nicht. Es wurden erkennbar niedrige Restgehalte an CO. im Reingas detektiert. Die beiden
folgenden Diagramme zeigen den Vergleich Uber einen Ausschnitt der Betriebszeiten der flinften
(links, MEA) und sechsten (rechts, DEA) Versuchsserie (s. Abb. 7.4-19).
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Abb. 7.4-19: Vergleich der filinften und sechsten Versuchsserie bezliglich der CO.-Abscheide-
leistung

Dargestellt sind die CO,-Eingangskonzentrationen (Rohgas-CO-, jeweils lila), die CO»-Reingas-
Gehalte (magenta), die CO»-Abscheiderate (schwarz) sowie der CO»-Gehalt im Abgas (gelb). Der
CO2-Rohgaswert konnte weitgehend stabil in einem Bereich zwischen 10, 7 und 11,0 Vol.-%
gehalten werden. Bei den MEA-Versuchen konnte im Reingas kein CO2 nachgewiesen werden,
die Werte sind im hier dargestellten Versuchszeitraum Uber 45 Stunden durchgéngig mit O
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angegeben. Entsprechend liegt die Abscheiderate bei 100 %. Bei den rechts dargestellten DEA-
Versuchen wurden zunachst 0,8 Vol.-% CO- im Reingas gemessen. Die Abscheideleistung liegt
erkennbar unter 100 % bei etwa 91,8 %. Durch Optimierungen, insbesondere desorberseitig beim
Sumpfumlauf konnte der CO.-Wert im Reingas auf zunachst 0,44 Vol.-% gesenkt werden,
wodurch die Abscheiderate auf etwa 96,7 % steigt. Durch Umstellung auf volle Kolonnenlange
beim Absorber war eine Absenkung des CO,-Gehaltes im Reingas auf noch 0,12 Vol.-% mdglich,
womit die Abscheideleistung bei immerhin 99 % liegt. Eine versuchsweise Umstellung zwischen
67 und 68 Betriebsstunden auf 2/3-Kolonnenlange lie3 den CO,-Wert im Reingas auf 0,29 Vol.-
% steigen und die Abscheideleistung auf 97,4 % sinken. Die Wiederherstellung des vorherigen
Betriebes mit voller Kolonnenlange senkte dann wieder den Reingaswert fir CO, auf die zuvor
erzielten Werte.

Ein Vergleich DEA zu MEA zeigt, dass einerseits die Desorption auf Grund niedrigerer
Temperaturen einfacher ist. Andererseits ist die Absorption etwas aufwandiger, was hier aber
anlagenbedingt ist. Durch eine angepasste Auslegung der Absorptionskolonne, andere Fllkérper
und eine optimierte Flissigkeitseindlisung sollten verbesserte Abscheideraten mdglich sein.
Ansonsten lagen die CO,-Beladungen zwischen unbeladener und beladener Waschlésung beim
DEA-Versuch hoher als bei den MEA-Versuchen. Die pH-Werte lagen tendenziell niedriger,
Ausgangsdichte und Viskositat hoher. Der geringe Metalleintrag weist auf ein niedrigeres
Korrosionsvermogen hin. Des Weiteren scheint DEA eine niedrigere Degradationsneigung zu
besitzen, was aus den merklich niedrigeren Azetat-, Formiat- und Ammoniakgehalten zu
schlie3en ist.
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8 Wirtschaftlichkeitsbetrachtungen an einer Modellanlage (AP 8)

8.1 Datensammlung fiir die Modellanlage im Abfallverbrennungsteil

Grundlage der Wirtschaftlichkeitsbetrachtungen des AP 8 sollte gemaf Antrag eine Modellanlage
sein. Um die Frage zu klaren, wie denn ein reprasentatives Mdullheizkraftwerk hinsichtlich
projektrelevanter Parameter eigentlich aussieht, wurde in 2023 eine Anfrage unter Betreibern
deutscher Mullverbrennungsanlagen durch das CUTEC durchgefuhrt. Die eingegangenen
Antworten wurde durch eine Literaturrecherche und durch eine umfangreiche, in der Abt.
Thermische Prozesstechnik bereits bestehende Datensammlung ergénzt. Bei der Auswertung
sollten folgende Fragen beantwortet werden:

1. Entwicklung der Anlagenkapazitét seit 1990
2. Entwicklung der mittleren Anlagengrél3e
3. Entwicklung des Stromverkaufs
4. Entwicklung des Wérmeverkaufs
5. Mittlerer Eigenstrom- und Eigenwérmeverbrauch
Da Ersatzbrennstoff (EBS)-Kraftwerke durch die vorwiegend private Betreiberschaft sehr

zurickhaltend mit der Preisgabe von Betriebsdaten sind, konzentrierten sich Anfragen und
Auswertung auf die klassischen Mullverbrennungsanlagen.

Ausgewertet wurde ab dem Jahr, ab dem durchgéngig mindestens 40 % an Anlagenkapazitat
und Anlagenzahl abgedeckt sind. Dies war flir die massenbezogenen Daten das Jahr 1990 und
fur die Energiewerte das Jahr 2006.

Die Datenerhebung ergab flr den Zeitraum 1990 bis 2009 eine steigende Anlagenzahl von 45
auf 69. Durch Betriebsstilllegungen arbeiteten von 2017 bis 2020 dann 66 Mullverbrennungs-
anlagen. Die Anlagenkapazitat stieg von ca. 9,0 Mio t/a in 1990 auf ca. 20,5 Mio t/a in 2010 an.
Bis 2020 blieb sie nahezu konstant (s. Abb. 8.1.-1).

21

- Anlagenkapazitat —s=—Anlagenzahi

1.06.2005:
Ablagerungsverbot TASI

Anlagenkapazitat [ Miot/a]

003
2004 |
2005 |

2002 |
2003 |

Abb. 8.1-1: Entwicklung von Kapazitit und Zahl deutscher Millverbrennungsanlagen
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Unter diesen Bedingungen wuchs die mittlere Anlagenkapazitat von ca. 200.000 t/(a*Anlage) auf
250.000 t/(a*Anlage) in 2005 und 310.000 t/(a*Anlage) in 2017 (s. Abb. 8.1-2).
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Abb. 8.1-2: Entwicklung der mittleren Anlagenkapazitét deutscher Miillverbrennungsanlagen

Da der 1.06.2005 als Beginn des Ablagerungsverbotes der TASi ein markantes Datum bildet um
welches herum eine hohe Zahl an Neuanlagen in Betrieb ging, wird eine Kapazitat von 250.000
t/(a*Anlage) flr die Modellanlage des AP 8 zugrunde gelegt.

Um die Frage zu beantworten, ob die verfligbare Anlagenkapazitat ausgelastet ist, wurde eine
entsprechende Auswertung durchgefiihrt. Wie Abb. 8.1-3 zeigt, arbeiten die deutschen Muill-
verbrennungsanlagen seit 2004 im Durchschnitt in einem Band von 95 bis 101 % der verflg-
baren Kapazitat. 105
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Ablagerungsverbot TASI
i
100 — /—}\\ 2
/ >

Auslastung [% ]
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Abb. 8.1-3: Durchschnittliche Auslastung deutscher Miillverbrennungsanlagen seit 1990
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Der Milleintrag multipliziert mit dem Unteren Heizwert (Abk.: Hy) ergibt den Energieeintrag aus
Abfall. Wie Abb. 8.1-4 zeigt, schwankt der deutschlandweit durchschnittliche Heizwert seit
Glltigkeit des Ablagerungsverbots der TASi zwischen 10.100 und 10.300 kJ/kg. Anzumerken ist,
dass bei den einzelnen Anlagen davon betrachtlich abweichende Werte nach unten und oben
sowie wesentlich starkere Schwankungen Uber die Jahre auftreten kénnen.
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Abb. 8.1-4: Entwicklung des durchschnittlichen H, an Millverbrennungsanlagen

Fir die Analyse der Energieabgabe wurde der Begriff der Feuerungswarme (Abk: FW) eingeflihrt.
Diese ergibt sich als Produkt von Jahresdurchsatz und dem durchschnittlichen Heizwert des
Jahres. Die Feuerungswarme bezieht sich auf einen Zeitraum von 8.760 h/a. Der Wert ist i.d.R.
niedriger als die Feuerungswarmeleistung, welche aus der tatsachlichen jahrlichen Betriebszeit
errechnet wird.

Die Einfihrung des Begriffs ermdglicht die aussagekraftige Darstellung der Stromabgabe anhand
zweier Kennzahlen:

Spezif. Stromabgabe = YX_,(Durchsatz, * Spez. Stromabgabe,)/m  [% der FW] (1)

Mittlere Stromabgabe = Y.k_,(FW, * Anteil Stromabgabe,,)/k [GWh pro Anlage] )

mit m = Gesamtdurchsatz erfasster Anlagen in [t/a], k = Anzahl erfasster Anlagen, Durchsatz, =
Jahresdurchsatz der Anlage n [twa/a], Spez. Stromabgabe, = 100 * Stromabgabe/FW der Anlage n
[%*kWh/kWh], Anteil Stromabgabe, = Stromabgabe/FW der Anlage n [-]

Die mittlere Stromabgabe ist massen- und heizwertmalig gewichtet; der spezifische Wert nur
massengewichtet.

Die gleichen Formeln finden sinngemaf auch bei der Warmeabgabe Anwendung.
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Wie Abb. 8.1-5 als ein Ergebnis zeigt, stieg im Zeitraum bis 2016 der durchschnittliche Absatz
des Stromverkaufs pro Anlage an. Vor allem die Modernisierung von Kessel und Turbine
ermdglichte vielen Betreibern einen héheren Stromabsatz. AnschlieRend ist ein Absinken der
Absatzkurven zu verzeichnen. Die Schwankungsbreite Gber 17 Jahre ist mit einem Minimalwert
von 11,5 % der Feuerungswarme und einem Maximum von 13,5 % allerdings gering.
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Abb. 8.1-5: Stromabgabe deutscher Miillverbrennungsanlagen von 2006 bis 2022

Vollig anders verhalt es sich mit dem Warmeabsatz der Millverbrennungsanlagen. Fur die
Auswertung wurden Prozessdampf und Fernwdrme zusammengefasst. In Abb. 8.1-6 erkennbar
ist ein kontinuierlicher Anstieg seit dem Erfassungsjahr. Schwankungen kdnnen besonders in
Jahren mit auRergewohnlich harten oder milden Wintern entstehen, da hierdurch der Fernwarme-
absatz mafgeblich beeinflusst wird. In 2022 wurde ein Wert von 28 % der Feuerungswarme
erreicht. Abgegeben wurden durchschnittlich 232 GWh pro Anlage.

Insgesamt konnten deutsche Mullverbrennungsanlagen in 2022 also einen Absatz an Energie
von 40 % der freigesetzten Feuerungswarme erzielen mit steigender Tendenz. Es ist zu erwarten,
dass im Rahmen der kommunalen Warmeplanung die Nachfrage nach Abwarme hoch bleiben
wird. Daher wird fur die Modellanlage eine Stromabgabe von 12 % der Feuerungswarme und
eine Warmeabgabe von 28 % der Feuerungswarme ab dem Jahr 2022 angesetzt.
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Abb. 8.1-6: Wéarmeabgabe deutscher Miillverbrennungsanlagen von 2006 bis 2022

Da aus der Energieverfugbarkeit des Miills nicht nur der Verkauf von Energie bestritten wird,
sondern auch der gréf3te Teil des Eigenenergiebedarfs zu decken ist, wurde aus verfligbaren
Daten fir ein beispielhaftes Jahr der anzahlbezogene mittlere Eigenstrombedarf ermittelt. Gemaf
Tab. 8.1-1 liegt der Mittelwert bei 3,9 % der Feuerungswarme im Zeitraum 2020 bis 2022.
Schwankungen resultieren v.a. aus der unterschiedlichen Anlagentechnik.

In Tab. 8.1-2 sind die verfligbaren Daten flr den Eigenwarmeverbrauch aufgefihrt. Demnach
liegt der anzahlbezogene Mittelwert bei 10,4% der Feuerungswarme im Zeitraum 2020 bis 2022.
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Tab. 8.1-1: Eigenstrombedarf deutscher Miillverbrennungsanlagen im Zeitraum 2020 bis 2022

Anlagen- Eigenstrom- Anlagen- Eigenstrom-
nummer bedarf nummer bedarf

[ % der FW ] [ % der FW ]

1 5,0 11 3.4

2 3,5 12 3,8

3 4,3 13 4,5

4 3,6 14 4,4

5 2,7 15 2,1

6 4,3 16 3,7

7 5,1 17 3,1

8 4,2 18 5,1

9 3,1 19 3,6

10 4,2 20 4,2

Durchschnitt: 3,9

Tab. 8.1-2: Eigenwérmebedarf deutscher Miillverbrennungsanlagen im Zeitraum 2020 bis 2022

Anlagen- Eigenwarme-
nummer bedarf

[ % der FW ]

15,6
11,8
57
9,2
12,8
9,9
7,8
13,3
16,0
8,2
11 4,5
Durchschnitt: 10,4

© O N O O A~ W DN -~

RN
o

Um abzuschéatzen, wieviel Strom und Warme die energieeffektivsten Mullverbrennungsanlagen
in Deutschland verkaufen, wurde eine entsprechende Auswertung gemacht (s. Tab. 8.1-3). Nicht
bertcksichtigt wurden dabei Standorte, an denen nur Dampf abgegeben wird.
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Deutlich zu erkennen ist, dass einige Anlagen eine Effizienz von tUber 60 % der Feuerungswarme
erreichen; eine Vielzahl liegt bei 50 %. Daher wurde ein Wert von 60 % auch fur die Modellanlage
mit Aminwasche als technisch realisierbarer Wert angesetzt.

Tab. 8.1-3: Energieverkauf der energieeffektivsten Miillverbrennungsanlagen im Zeitraum 2020
bis 2022 (ohne Anlagen mit reiner Dampfabgabe)

Anlagen- Strom- Warme- Gesamt Anlagen- Strom- Warme- Gesamt
Nr. abgabe abgabe Nr. abgabe abgabe

[% d. FW] | [% d. FW] | [% d. FW] [% d. FW] | [% d. FW] | [% d. FW]
1 9 34 43 12 19 23 42
2 7 44 51 13 10 36 46
3 17 22 39 14 4 54 58
4 9 39 48 15 9 53 62
5 17 35 52 16 4 57 61
6 10 33 43 17 11 50 61
7 18 29 47 18 13 36 49
8 10 40 50 19 8 39 47
9 8 61 69 20 12 35 47
10 12 39 51 21 6 46 52
11 12 39 51 22 18 23 41

Damit ergibt sich zusammenfassend fur die Modellanlage mit einem gemafR Stand der Technik
realistischen Kesselwirkungsgrad von mindestens 80 %:

Kesselverlust =20 % FW
Eigenbedarf Strom =3,9% FW
Eigenbedarf Warme =10,4 % FW
Verkaufbare Energie =60 % FW
Summe =94,3 % FW

eine Reserve von 5,7 % der Feuerungswarme fur sonstige Verluste, Abweichungen von den
angenommenen Mittelwerten beim Eigenenergiebedarf und der Variabilitdt von Turbine und
Wasser-Dampf-Kreislauf bezgl. Strom- und Dampfproduktion.

Die hier an 22 Anlagen flr den Zeitraum 2020 bis 2022 ermittelten Daten stimmen recht gut mit
einer Erhebung von Bilitewski et al aus 2007 an 9 Anlagen Uberein. Hier wurden 3,6% Eigen-
strombedarf und 8,6% Dampfeigenbedarf genannt; auBerdem noch 3,2 % Fremdenergieeinsatz
[25]. Da in den letzten Jahren die Betreiber versuchten, den Fremdenergieeinkauf zu Lasten von
Eigenenergie zu reduzieren, sind die leicht hdheren Werte des aktuelleren Zeitraums begrindbar.
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8.2 Energiebilanz der Modellanlage mit Aminwasche

Gemal des chemisch-physikalischen Modells der Aminwasche stellt der Desorber den Haupt-
Warmeverbraucher dar. Andere Warmesenken fallen kaum ins Gewicht (s. Abb. 8.2-1). Bei
einem Abscheidegrad von 90 % CO, ergibt sich ein Warmebedarf von insgesamt 3,7 MJ/Kgco2,abs-
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Abb. 8.2-1: Aufwand der spezifischen thermischen Energie der Modell-Aminwéasche

Beim elektrischen Verbrauch fallt das Gros flr den Betrieb von Pumpen und Geblasen an.
Angenommen im Modell ist, dass fur Kuhlzwecke ausreichend Wasser einer Temperatur von
10°C zur Verfiigung steht. Damit ergibt sich ein elektrischer Bedarf von 0,19 MJ/kgcoz,abs. Der
Wert bezieht sich nur auf die Baugruppe der Aminwasche. Nicht vernachlassigt werden darf der
Aufwand flr die Bereitstellung des CO: in verflissigter Form bei -20°C/20 bar und einer Reinheit
groRer 99 %. Allein die Verdichtung schlagt mit 0,29 MJ/kgco2,abs. zu Buche. Fir eine Kihlung bis
in den Minusbereich hinab reicht Kihlwasser nicht mehr aus. Rechnet man mit dem Einsatz einer
Kompressionskaltemaschine, so kommen weitere 0,12 MJ/kgco2.abs. hinzu. Insgesamt ergibt sich
somit ein elektrischer Energiebedarf von ca. 0,60 MJ/kgcoz,abs. 0der 166,7 kWh/tco, avs. (S. Abb.
8.2-2). In Summe errechnet sich eine notwendige Energiebereitstellung von 3,7+0,6 = 4,3 MJ/kg
COg,aps fir Aminwasche und CO»-Bereitstellung.
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Abb. 8.2-2: Aufwand spezifischer elektrischer Energie von Wésche und CO-Bereitstellung

Die Modellanlage liefert bei einem Milldurchsatz von 250.000 t/a und einem Heizwert von 10,0
MJ/t einen Energieinput von 694.480 MWh/a. Rechnet man mit einer CO,-Freisetzung 1,0 t CO,
pro t Mull (s. Abb. 8.2-3) und einer 90 %igen Absorption, so muss die Aminwasche eine Kapazitat
von 225.000 t/a besitzen.

T Elementaranalyse Abfall [kg/kg],.¢: €=0,5500; h=0,0750; 0=0,3451; s=0,0032; n=0,0130; c|=0,0135; f=0,0002
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Abb. 8.2-3: CO.-Freisetzung als Funktion des Heizwertes bei einem Modell-Hausmdill
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In der Wirtschaftlichkeitsbetrachtung sollen zwei Betriebsweisen einer Abfallverbrennungsanlage
gerechnet werden:

Variante 1: MVA kauft CO2-Emissionszertifikate ohne MalBnahmen zur CO>-Abscheidung zu
ergreifen

Variante 2: MVA betreibt eine Aminwéasche

Mit den erlauterten 12 % der FW an verkaufbarem Strom ergibt sich ein Zahlenwert von 83.338
MWh/a und bei 28 % der FW an verkaufbarer Warme ein Wert von 194.454 MWh fir die Variante
1 (s. Abb. 8.2-4).

Variante 1
Abb. 8.2-4: Energieverkauf der Modellanlage MVA mit CO, - Abgabe
ohne CO2-Absorption |
! }
28 % Dampf 12 % Strom

194.454MWhysme  83.338 MWhgy,

Fir die Variante 2 ist der Energiebedarf der Aminwasche zu berucksichtigen. Bei den genannten
Massen betragt der Bedarf an Dampf 231.300 MWh/a und der Bedarf an Strom 37.575 MWh/a.
Damit verbleibt bei einer 60 %igen verkaufbaren (intern und extern, wobei interner Abnehmer die
Aminwasche ist) Energiemenge ein Betrag an 102.050 MWh Warme und 45.763 MWh an Strom
(s. Abb. 8.2-5), fiir welche Erl6s jenseits der Anlagengrenze erzielt werden kann.

Variante 2

MVA mit Aminwasche

60 % Verkauf (intern + extern)

416.688 MWh
Aminwasche extern
i | l |
231.300 MWhyyzme 37.575 MWhgyom  102.050 MWhysme 45.763 MWhgyom

Abb. 8.2-5: Méglicher Energieverkauf einer MVA mit Aminwésche
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8.3 Abschatzung Invest- und Betriebskosten Aminwasche
8.3.1 Investkosten

Die Aminwasche der Modellanlage ist mit einer Kapazitat von 225.000 t/a kalkuliert. Die Invest-
kosten der verschiedenen Quellen waren auf diese Kapazitat umzurechnen. Dies geschah nach
einer aus der Chemietechnik bekannten Erfahrungsformel [26]:

I'=lo * (K/Ko)®® (1)

mit: | = Invest zum gewlnschten Zeitpunkt X, lo: Invest im Veréffentlichungsjahr; K: Kapazitat der
gewunschten Anlage, Ko: Kapazitat der Ausgangsanlage

Die Kostenschatzung geht von einem Absorber aus. Nicht bertucksichtigt ist der Umstand, dass
eine stetige Benetzung der Einbauten mit Waschldsung notwendig ist und damit der Betriebs-
bereich der Absorberkolonne nur bedingt verandert werden kann [5]. Sollte die AVA nennens-
werten Lastschwankungen unterliegen, konnte daher eine mehrstrangige Konzeption prifens-
wert sei, welche die Investkosten in die Hbhe triebe.

Das Inbetriebnahmedatum der Aminwasche wird mit dem 01.01.2026 angesetzt. Die Teuerungs-
rate vom Veroffentlichungsjahr der Quellen bis 2026 wird mit einer Rate von 2,0 %/a abgeschatzt.
Ausnahme ist der Zeitraum von 2022 bis Ende 2023, in welchem aufgrund des Ausbruchs des
Ukrainekriegs eine sehr hohe Steigerung der Anlagenkosten in der Chemieindustrie zu
verzeichnen war. Daher wurden fir die Jahre die regelmalig verdffentlichten Preisindizes flr
verschiedene Gewerke des Anlagenbaus in der Zeitschrift Chemietechnik zu Hilfe gezogen [27].

Investkosten von Aminwaschen waren aus der Literatur zu gewinnen. Dabei wurde festgestellt,
dass in den verschiedenen Quellen unterschiedliche CO2-Gehalte im Rohgas vorliegen. Je héher
aber der CO,-Gehalt ist, desto niedriger ist die spezifisch zu behandelnde Rauchgasmenge in
[m3/(h*tco2)] und damit auch desto niedriger der notwendige Durchmesser des Absorbers.

Ferner steigt mit dem CO.-Gehalt die Effizienz der Absorption, d.h. die Hohe des Absorbers sinkt.

Da mit steigendem CO2-Gehalt Absorption und Desorption effektiver verlaufen, wird angenom-
men, dass die AnlagengroRe der Aminwasche sinken kann, wenn die Absolutzahl an zu
behandelndem CO- festgelegt ist (hier 225.000 t/a). Insgesamt wird ein linearer Zusammenhang
zwischen Anlagengrofle und CO»-Gehalt abgeschatzt, welcher Gber die Kapazitatsformel (1) bei
den Investkosten berucksichtigt wird.

Daher war es naheliegend, dass alle genutzten Investzahlen auf den gleichen CO»-Gehalt umge-
rechnet werden muissen, um sie miteinander vergleichen zu kénnen. Aus diesem Grund wurde
aus verschiedenen Quellen eine kleine Zusammenstellung von CO2-Gehalten am Kamin von
Mullverbrennungsanlagen gemacht (s. Tab. 8.3-1). Es ergab sich ein anzahlbezogener Mittelwert
von 10,5 Vol.-%¢. Zu bemerken ist, dass dieser in einem anderen Jahr oder mit mehr Anlagen
anders ausfallen kann; aber wegen der geringen Schwankungsbreite der CO>-Gehalte reicht
seine Genauigkeit an dieser Stelle aus.
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Tab. 8.3-1: Auszug aus CO2-Gehalten deutscher Abfallverbrennungsanlagen in 2023

Anlagen-Nr. CO; — Gehalt Anlagen-Nr. CO; — Gehalt
[ Vol.-%t ] [ Vol.-%t ]
1 8,8 8 10,6
2 9,6 9 9,5
3 10,0 10 12,3
4 11,6 11 12,0
5 10,4 12 9,1
6 10,0 13 12,5
7 10,3
Durchschnitt: 10,5

Bei der Auswertung der Datenrecherche stellte sich schnell heraus, dass bei einem Downscaling
der Preise fir Aminwaschen hinter Kohlekraftwerken auf das Niveau von Millverbrennungs-
anlagen sehr niedrige Investkosten entstehen. Sie widersprechen eklatant den Quellen aus der
Abfallbranche. Daher wurden nur zwei Literaturstellen, welche Aminwéaschen hinter Mull-
verbrennungsanlagen zum Inhalt haben, bertcksichtigt:

Quelle 1 [17]: Stéckmann et al. beschreiben eine Mullverbrennungsanlage mit Aminwasche,
Elektrolyse und Methanolherstellung. Das Rohgas aus der MVA fallt mit einem Volumenstrom
von 107.300 m%h an. Es besitzt einen CO2-Gehalt von 9,7 Vol.-%. Der abgeschiedene CO--
Produktstrom belauft sich auf 150.000 t/a. Als Investbedarf fiir die Aminwasche wird ein Betrag
von 56,25 Mio € genannt. Veroffentlicht wurde [17] in 2020.

Fur die Aminwasche der Modellanlage ergibt sich unter diesen Randbedingungen mit der
Kapazitats- und CO2-Konzentrationsanpassung ein Investbedarf von 69,80 Mio € in 2020.

Quelle 2 [28]: In der Studie wird umfassend das Thema des Aufbaus eines CCS-Systems in der
Schweiz behandelt. Fir die Investkosten der Aminwasche hinter MVAs mit Preisbasis 2020 wird
die Formel genannt:

| = 15,520 * mcoo2833° (2)

mit mco2 = Massenstrom des abgeschiedenen COz: in [kg/sec]

Die Formel gilt fir einen CO,-Gehalt von 13 Vol.-% im Rohgas. Mit der Kapazitats- und CO-
Anpassung ergibt sich ein Preis von 64,19 Mio € fur die Aminwasche im Jahr 2020.

Trotz der unbekannten genauen technischen Ausstattung der Aminwaschen in den beiden
Kalkulationen liegen die Werte relativ nahe beieinander. Daher wurde fur die Modellanlage der
Mittelwert der Ergebnisse aus beiden Quellen genommen, welcher bei 67,00 Mio € liegt.

Mit der beschriebenen Berticksichtigung der Inflation von 2020 bis zum 31.12.2025 ergibt sich fir
die Aminwasche der Modellanlage endgliltig ein Wert von 83,65 Mio €.

In [28] wird darauf hingewiesen, dass die Formel fiir eine N""-Anlage gilt; also Erfahrungen bereits
vorliegen. Erstanlagen seien mit einem hoéheren Aufschlag zu belegen. Vom Investpreis der

Wl TU Clausthal



Schlussbericht DrACO:2 der TU Clausthal, Abt. Thermische Prozesstechnik Seite 62
Wirtschaftlichkeitsbetrachtungen an einer Modellanlage (AP 8)

Erstanlage kénne dann erfahrungsgemaf ein Abschlag von 15 % gemacht werden, um auf die
Investkosten von Anlagen mit Betriebserfahrung zu kommen. Berlcksichtigt man diesen
Einwand, errechnet sich fur die Erstanlage Aminwasche hinter MVA ein Wert von 98,46 Mio €
beim Inbetriebnahmedatum 01.01.2026.

Offen ist, wie sich der Invest auf Einzelposten verteilen konnte. Hilfreich zur Klarung dieser Frage
ist die Quelle [29]. Sie entstammt zwar der Kraftwerkstechnik, listet aber eine Kostenverteilung
anschaulich auf (s. Tab. 8.3-2).

Tab. 8.3-2: Verteilung der Investkosten einer Aminwésche gemal3 [29]

Kostengrofle Anteil an
Gesamtkosten
[% ]
1. Anlagentechnik Absorber 25,7
Desorber 11,4
Warmeubertrager 2,9
Geblase 8,6
Pumpen 8,5
2. Bau Aufbau, Stahlkonstruktion, 27,8
Malerarbeiten, Grundstiicksarbeiten
3. Prozessleittechnik | Instrumente + Kontrolleinrichtungen 5,6
Elektrik 7,1
5. Sonstiges + 24

Kundendienstanlagen

Summe: 100

Hinzu kommen noch die Kosten fir den Kompressor, um das gasférmige CO; zu verflissigen
sowie die begleitenden Warmetauscher und der Kaltetechnik. Hierzu wird in Anlehnung an [29]
ein Wert von 5,62 Mio € abgeschatzt.

Zu addieren sind weitere Ausgaben wie Bauherrenkosten zur Vorbereitung, Planungskosten,
Ausfuhrungsiberwachung, Probebetrieb, Grundstiicksarbeiten, Reservevorhaltung Lésemittel,
Erstausstattung Ersatz- und Verschleillteilelager, Bauzeitzinsen und ein Zuschlag Unvorher-
gesehenes von 10 % auf die Anlagentechnik, um den Gesamtinvest des Bauherren zu definieren.
Insgesamt steigen so die Investkosten von 83,65 auf 120,73 Mio €. Dieser Wert liegt der
folgenden Wirtschaftlichkeitsbetrachtung zugrunde.
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8.3.2 Betriebskosten

Bei den Betriebskosten der Aminwasche werden Dampf und Strom vom MVA-Teil kostenfrei zur
Verfigung gestellt. Die Kosten werden als Einnahmeverlust der Gesamtanlage in der Kalkulation
bertcksichtigt.

Im Versuchsteil DrACO; war ein Ergebnis, dass das Absorptionsmittel MEA sich bei Kontakt mit
Verunreinigungen aus der Anlage wie Kupfer schnell zersetzen kann. Beim Lésen von Emis-
sionen aus dem Rohgas wie HCI und SO im Waschmittel ist die Stabilitdt gefahrdet. Sollten
Hersteller das MEA mit Stabilisatoren oder Inhibitoren versetzen, was allerdings i.d.R. Firmen-
geheimnis ist, I&sst sich die Haltbarkeit erhdhen. Unterschiedliche verfahrenstechnische Rand-
bedingungen und MEA-Lieferanten kénnten die Ursache sein, weshalb Veréffentlichungen
teilweise sehr starke Unterschiede zum MEA-Verbrauch angeben (s. Tab. 8.3-3).

Tab. 8.3-3: Zusammenstellung von Angaben zum MEA-Verbrauch

Quelle CO2-Emittent Menge
[kg MEA-Lsg (30%) / tcoz, abs]
[14] Kohlekraftwerk 14-24
[12,13] “ 0,29
[6] “ 2,6
[29] “ 1,7
[16] Abfallverbrennungsanlage 1,6-2,0
[17] ‘ 0,28
[44] “ 1,0-15

Fir die Wirtschaftlichkeitsrechnung wurde ein MEA-Verbrauch (30%ige Ldsung) in der oberen
Halfte von Abfallverbrennungsanlagen angesetzt, d.h. 1,8 kg MEA-Lsg / kgcoz,as. Gemal der
Preisangaben der Angebote fir Amine im AP 4 erscheint beim zu erwartenden Mengenverbrauch
an MEA-LAsung ein spezifischer Preis von 1,4 € / kguea-Lsg. realistisch.

Die sonstigen Betriebsmittel- und Energieverbrauche wurden aus [26] entnommen, in welcher
Kirchner et. al. eine saubere Aufstellung von Mengen und Kosten angeben. Da der Strom-
verbrauch, welcher sich aus der Aufstellung fir die Modellanlage errechnete, mit 38.172 MWhe/a
nur minimal vom eigenen chemisch-physikalischen Modell (37.575 MWhe/a) und auch der
Dampfverbrauch mit 227.943 MWhiem/a nur minimal vom eigenen Wert (231.300 MWhiherm/a)
abwich, wurden die CUTEC-Zahlen fiur die Wirtschaftlichkeitsbetrachtung verwendet.

Da die internen Dampf- und Stromverbrauche kostenneutral verrechnet werden, bildet der MEA-
Verbrauch mit 567.000 €/a den mit Abstand gréf3ten Posten bei den Betriebsmittelkosten der
Aminwasche.

Gemal [30] fallt bei fir die Eigennutzung selbst erzeugter elektrischer Energie Stromsteuer in
Hohe von 20,5 € pro MWh an. Diese bildet einen weiteren nennenswerten Posten bei den
variablen Kosten.
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8.4 Aufbau der dynamischen Wirtschaftlichkeitsbetrachtung

Die dynamische Wirtschaftlichkeitsbetrachtung baut, wie oben beschrieben, auf zwei unter-
schiedlichen Betriebsweisen einer Modell-MVA auf. Inbetriebnahme ist der 01.06.2005; die
Kapazitat betragt 250.000 t/a. Betrieben wird eine quasitrockene Abgasreinigung mit einer SNCR.

Bei der Betriebsweise 2 wird an die Abgasreinigung vor Kamin eine Aminwasche angeschlossen.
Gemal der Experimente und des chemisch-physikalischen Modells wird der CO2-Abscheidegrad
mit 90 % kalkuliert, d.h. 225.000 t/a an CO: als flissiges Produkt. Die Wasche wird mit dem
Inbetriebnahmedatum 01.01.2026 angesetzt.

In der Wirtschaftlichkeitsrechnung wird der MHKW-Teil als Kostenstelle 1 definiert und Amin-
wasche und Produktaufbereitung als Kostenstelle 2. Die Einnahmen aus der CO»-Abgabe werden
der Aminwasche gutgeschrieben, sodass kein Zahlungsfluss Uber die Anlagengrenze entsteht.
Die Gesamtanlage kauft keine Emissionszertifikate. Beide Kostenstellen werden zu einer
gemeinsamen Kostenstelle zusammengefasst, welche nach auf3en hin als Betreiber auftritt. Dies
bedeutet, dass der Gewinn des einen Betriebsteils mit dem Verlust des Anderen verrechnet wird
und nur auf den Gesamtgewinn auch Steuern bezahlt werden.

Die Laufzeit der wirtschaftlichen Betrachtung fir den MHKW-Teil belauft sich auf 01.06.2005 bis
31.12.2045 und fir die Aminwasche vom 01.01.2026 bis 31.12.2045. Fir die letzten 20 Jahre
wird die Wirtschaftlichkeit der Gesamtanlage errechnet und mit der Betriebsweise 1 des MHKW
verglichen. Dabei wird einerseits eine jahrliche GroRe verwendet, in diesem Fall der
Deckungsbeitrag Ill (DB lll) = Einnahmen minus Kosten incl. Abschreibung und Zinsen.
Andererseits wird auf eine Kennzahl abgestellt, in diesem Fall auf den Internen ZinsfuB als
Kennzahl fur den Zeitraum 2026 bis 2045.

Um die Einnahmen und Ausgaben auf einen konkreten Invest beziehen zu kénnen, wird ange-
setzt, dass der MHKW-Teil nach 22 Jahren Betriebszeit, d.h. in 2027 eine Generalsanierung
erfahrt. Der Invest ist also die Summe der Investitionskosten von Aminwasche und Sanierungs-
kosten+Restwert des MHKW bei der Betriebsweise 2. Das gedankliche Prinzip verdeutlicht Abb.
8.4-1 noch einmal.

MHKW Aminwasche
— +
KSt. 1 KSt. 2
2005 - 2045 2026 - 2045

! J
1

KSt. Gesamtanlage

v 2026 - 2045
‘\.-:é:;\\(\(;5 Ar@":’o-
5 & &
W 2% 1IZ=X %
E il e T « fur Zeitraum 2026 bis 2045
02026 5045 « Basis fir Invest = Invest Aminwasche +

(Sanierungskosten + Restwerte) MHKW
nach Generalsanierung in 2027

Abb. 8.4-1: Grundflie3bild der kaufménnischen Betrachtungen
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Die Idee der Wirtschaftlichkeitsbetrachtung beruht auf der Annahme, dass die Anlagenbetreiber
die Kosten fiir die CO2-Besteuerung bzw. den Erwerb von Emissionszertifikaten nicht unbegrenzt
an die Kunden weitergeben kdnnen. In der vorliegenden Betrachtung wird davon ausgegangen,
dass der Markt maximal eine Verdoppelung des derzeitigen Verbrennungspreises akzeptiert. Das
Niveau liegt in 2025 grob bei 100 €/tavrar gemaf [31]. Mit ca. 50 % biogenem Anteil im Mull ware
dies ein CO2-Preis von 200 €/tcoz, welcher maximal an die Kunden weitergegeben werden kann.
Dies durfte, verfolgt man die Berichte in der Fachpresse, sehr grof3ziigig bemessen sein.

Sollte sich die derzeitige politische Grundstimmung in EU-Kommission und -parlament nicht
andern, ist bis zum Jahr 2045 ein CO»-Preis im Bereich von 250 bis 390 €/tco. zu erwarten fir
den Bereich des EU-ETS Il. Das Umweltbundesamt rechnet mit 275 €/tco2 im Jahr 2040 [32]. Die
Abfallverbrennungsanlagen durften gemafR derzeitiger Erwartung in das EU-ETS | eingeordnet
werden [1]. Hierfur wird gemal Projektionen in 2045 ein Preis in der GréRenordnung 190 €/tCO;
erwartet [33]. Dies lage noch innerhalb des angenommenen Bereichs der Weitergabemoglichkeit
der CO»-Kosten an die Abfalllieferanten. Die Prognos AG als Ersteller der Studie weist aber
ausdricklich darauf hin (Zitat): Insgesamt ist festzuhalten, dass eine Abschétzung der Ent-
wicklung der CO2-Preise im EU-ETS auf Grund des gro8en Einflusses regulatorischer Eingriffe
und der Unsicherheiten (ber die zukiinftige wirtschaftliche Entwicklung mit grol3en Unsicher-
heiten behaftet ist.

Da nach den Erfahrungen der letzten beiden Jahrzehnte bei entsprechender politischer Gesamt-
lage die Gefahr besteht, dass bei Abfallverbrennungsanlagen sehr hohe CO.-Angaben angesetzt
werden und angesichts des Umstandes, dass schon in 2030 mit 100 €/tco2 gerechnet wird [41],
sollen in der vorliegenden Rechnung die Erwartungen des EU-ETS Il angesetzt werden. Damit
wird auch dem Umstand entsprochen, dass eine Preiserhéhung des Abfalls von 100 €/tapran evil.
fur die Betreiber nicht durchsetzbar ist.

Fir die vorliegende Wirtschaftlichkeitsbetrachtung ist der exakte Wert der kinftigen CO2-Kosten
gleichgultig. Wichtig ist, dass der Schatzbereich Uber der vermutlichen Schmerzgrenze der
Kunden fur die Erhéhung des Millannahmepreises liegen kdnnte. Damit muss ein MVA-Betreiber
ohne CO2-Minderungsmalinahmen damit leben, ab der Schmerzgrenze die CO»-Kosten selber
schultern zu mussen.

In der vorliegenden Wirtschaftlichkeitsbetrachtung wurde mit einer jahrlichen Erhéhung des CO»-
Preises um 15 €/t bis auf einen Maximalwert von 350 €/t im Jahr 2045 gerechnet, wie es in den
beiden Positionspapieren des UBA aus 2024 und 2025 fir EU-ETS Il abgeschatzt wird [32,33].

Bei der Ergebnisdarstellung wird bei der graphischen Darstellung darauf geachtet, dass der
Betrachter geanderte Kurvenverlaufe fir Abweichungen der CO.-Preisentwicklung von den
Annahmen selber ableiten kann.

Ziel ist: Die Wirtschaftlichkeitsrechnung soll anhand einer Modellanlage die Frage beantworten,
ob und falls ja, unter welchen Randbedingungen sich eine Aminwasche mit angeschlossener
Produktgasaufbereitung lohnt.

Das bei CUTEC vorhandene und auf die Anforderungen in DrACO. angepasste Rechen-
programm berlcksichtigt Planungskosten, technische Alterung, produktspezifische Inflation,
durchsatzabhangige und -unabhangige Kosten, Personal, Re-Investe, Reparatur/Wartung/
Unterhaltung und Umsatzerldse in jahrlicher Auflésung.
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8.5 Ergebnisse

Bei der Darstellung des DB Il zeigt sich, dass in der Betriebsweise 1 der Betreiber ab dem Zeit-
punkt empfindlich getroffen wird, ab dem die Kosten der Emissionszertifikate nicht weitergegeben
werden kénnen. Mit den angenommenen Randbedingungen der Modellanlage kann dies sogar
zu einem negativen Deckungsbeitrag fihren, wie Abb. 8.5-1 (blaue Kurve) eindrucksvoll zeigt.

Die Kurve der Betriebsweise 1 weist im Jahr 2028 einen Einbruch des DB Il auf, verursacht durch
die Generalsanierung des MVA-Teils in 2027 und der folgenden Erhéhung von Abschreibung und
Zinsen. Nach Uberschreiten der ,Schmerzgrenze*, hier im Jahr 2035, sinkt der Deckungsbeitrag
der MVA ohne Aminwasche deutlich ab. Erst in 2043 ist ein Anstieg zu verzeichnen; ausgelést
durch das Auslaufen der steuerlichen Abschreibungszeit wesentlicher Anlagenkomponenten.

Mit Installation einer Aminwasche sinkt das Niveau des DB lll, bedingt durch die gesteigerten
Kapitalkosten und verminderte Energieerlése, erst einmal deutlich ab (Abb. 8.5-1, orange Kurve).
Nach dem Einbruch des DB Il im Jahr 2026, ausgel6st durch Abschreibung und Zinsen der
Aminwasche, steigt die Grolke in den Folgejahren langsam wieder an. Ursache ist, dass im
Gegensatz zur Betriebsweise 1 die Einnahmeerhdhung durch die Millpreiserhéhung im Unter-
nehmen verbleibt. Im Jahr 2036 lauft die steuerlich zulassige Abschreibungszeit gemal AfA-
Tabellen [34,35,36] wichtiger Komponenten wie Absorber, Desorber, Kompressor uw. aus. Da
die realistische Annahme getroffen wurde, dass die tatsachliche Nutzungsdauer langer ist, kommt
es durch reduzierte Abschreibung zu einem Sprung im Anstieg des DB Ill. Durch Re-Investitionen
im Zeitraum bis 2042 entstehen Schwankungen, wobei das Niveau ungefahr konstant bleibt. In
2043 folgt dann der nachste Anstieg des DB lll, diesmal ausgel6st durch das Auslaufen der
steuerlichen Abschreibungsdauer wesentlicher Komponenten des MVA-Teils.

—e— VA mit COZ2-Zahlung —=—0 £/t COZ-Erlos —e—20 &4 COZ-Erlos B0 £t CO2-Edds

Invest Aminwasche = 120.73 Mio €
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.\“. < MVA
\ Erreichung
Erhohte .Schmerzgrenze.

.\| Abschreibungen

Deckungsbeitrag ll [ Mio €]
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kalk. ND = steuerl. ND
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Abb. 8.5-1: DB Il als Funktion der Betriebsweise der Anlage und des CO,-Erlbses
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Es muss geschaut werden, wo sich Ansatzpunkte einer Verbesserung ergeben. Eine erste
Chance ist, wie oben erwahnt, dass die Erhéhung des Mullannahmepreises im Unternehmen
verbleibt und nicht mehr flir Emissionszertifikate ausgegeben werden muss.

Eine weitere Chance der Verbesserung der Wirtschaftlichkeit durch Installation einer Amin-
wasche liegt darin, dass mit der politisch angestrebten Defossilierung von Wirtschaft und
Gesellschaft der weiterhin benétigte Kohlenstoff bestmoglich im Nutzungs-Kreislauf gefihrt
werden muss. Eine Mdglichkeit ist, CO- als Quelle zu nutzen und die Verbindung fur Synthesen
einzusetzen. Beim Verzicht auf Rohdl und Erdgas konnte der Kohlenstoff aus CO., an Wert
gewinnen. Bei einem Rohdlpreis von ca. 70 US-$ pro Barrel Rohdl und einem Wert von 0,87 €
pro US-$ errechnet sich ein Wert von 37 ct/kg Kohlenstoff im Rohdl (Stand: 10.11.2025).
Eingezeichnet in Abb. 8.5-1 sind die Kurven fir 30 und 60 €/t CO2-Erlés. Dies entspricht einem
Wert von 11 bzw. 22 ct/kg Kohlenstoff unter der Annahme, dass der Sauerstoff des CO2 wertlos
ist. Ein deutlicher Abstand des Kohlenstoffwertes der angenommenen CO,-Schatzwerte zum
Kohlenstoffwert im Rohdl ist einzuhalten, da der chemische Aufschluss des CO;, Energie und
Apparateaufwand bendtigt, was zu bezahlen ist.

Die Kurvenverlaufe zeigen, dass ein evtl. CO»-Erlés im angesetzten Schatzbereich einen signi-
fikanten Einfluss besitzt. Bei 60 €/t CO.-Erlés verlauft die DB llI-Kurve sogar deutlich besser als
bei der Anlage ohne Aminwasche. Dabei darf allerdings nicht vergessen werden, dass der Invest
bei Betriebsweise 2 wesentlich hoher ist. Dies fuhrt dazu, dass auch wesentlich héhere Ein-
nahmeulberschiisse notwendig sind, um die gleiche Verzinsung des eingesetzten Kapitals zu
erreichen, wie Abb. 8.5-2 zeigt. Hier ist zahlenmaRig abzulesen, dass erst mit gezahlten
Bereitstellungskosten von 70 €/tco. eine attraktive Verzinsung von 10 % erzielt wird.
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Abb. 8.5-2: Interner Zinsful3 als Funktion des CO,-Erléses
Einen nicht so ausgepragten, aber immer noch signifikanten Effekt auf die Wirtschaftlichkeit

besitzt die verkaufbare Warmemenge. Wie in Abb. 8.5-3 zu sehen ist, fihrt der Warmebedarf der
Aminwasche zu einem deutlichen Absinken des Deckungsbeitrags. Wiinschenswert ist offen-
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sichtlich, diesen durch technische Mallnahmen im MVA-Teil mdglichst gut auszugleichen oder
den Warmebedarf der Aminwasche gegentiber dem vorliegenden Ansatz zu senken.
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Abb. 8.5-3: DB Ill als Funktion der Betriebsweise der Anlage und der verkaufbaren Warmemenge

Eine Abfederung der Minderung des moglichen Warmeverkaufs schlagt sich in einer Minderung
des CO.-Bereitstellungspreises nieder, um die gewlinschten 10 % Interne Verzinsung zu
erhalten. Allerdings ist deutlich zu sehen, dass in den hier betrachteten GréRenordnungen der
CO2-Erlds eine hohere Signifikanz als der Warmeerlds besitzt (s. Abb. 8.5-4).
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Abb. 8.5-4: |Z als Funktion von Wéarmeverkauf und CO2»-Erlés
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Bei einer kapitalintensiven Anlage wie der Aminwasche durfen die Investkosten nicht vergessen
werden. Unterschiede kdénnen, wie bereits erwahnt, allein schon durch die Unterscheidung
zwischen Erstanlage und n’te Anlage mit Konstruktions- und Betriebserfahrung entstehen.

Natirlich muss auch die Kapazitat der Aminwasche betrachtet werden. Sollte es rechtlich mdglich
sein, dass abgeschiedene CO, vollstandig dem fossilen Teil des Abfalls zuzuordnen, ware auch
eine geringere Kapazitat denkbar. Als Richtwert gilt in Deutschland ein Wert von 50 % fossiler
Anteil an Kohlenstoff. Um Uberschreitungen abzufedern, soll hier mit 60 % des CO,-Rohgas-
stromes, d.h. 150.000 t/a Abscheidekapazitat, gerechnet werden.

Wie zu erwarten, steigt der Interne Zinsfuld mit einer Absenkung des Investes aufgrund reinen
Einsparens bei konstanter Grolie der Aminwasche, wie in Abb. 8.5-5 dargestellt ist. Deutlich ins
Auge aber fallen die beiden Punkte, wenn der Invest auf einer gezielt reduzierten Kapazitat
beruht. Dabei sind zwei Falle zu unterscheiden:

1. FUr das abgetrennte CO, wird kein Erlds erzielt. In diesem Fall steigt der 1Z signifikant um
2,5 % von ca. 3,1 auf 5,6 %

2. Fur das abgetrennte CO, wird Erlos erzielt. In diesem Fall kann die entgangene Einnahme
einer kleinen Aminwasche zu einer Abschwachung der Verzinsungsverbesserung fiihren,
sofern der CO2-Verkaufspreis hoch genug ist

10.0 oo g
—e—() £/t o— A0 €t

g0 B (£ (60 % Kapazitat) 40 €1 (60 % Kapazitat)

Interner Zinsfull [% ]

2.0 !
80 100 110 120 130 1440

Invest Aminwésche [ Mio €]

Abb. 8.5-5: /Z als Funktion des Investes und der Anlagenkapazitét

Aufbauend auf den bisherigen Analysen bieten sich Chancen, die vorgenommene Startrechnung
einer Anlage mit 90%iger CO2-Abscheidung, Inbetriebnahmejahr 2026 und fehlendem CO,-Erlds
zu optimieren. Abb. 8.5-6 zeigt dies fur die Falle:

1. Kapazitat 60 %, fossiler CO.-Anteil des Rohgases lasst sich voll der Aminwasche zuordnen

2. Wie unter 1., aber Inbetriebnahmejahr liegt im Jahr des Erreichens der ,Schmerzgrenze® des
Mdallannahmepreises.
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Deutlich zu erkennen ist, dass unter den gegebenen Randbedingungen schon die Beschrankung
der Kapazitat der Aminwasche zu einer deutlichen Verbesserung des DB lll fiihrt. Ursachen sind
sowohl die verringerten Kapitalkosten als auch die weniger stark reduzierten Energieeinahmen.
Juristisch zu klaren ware, ob die Annahme der vollstdndigen Zuordnung des fossilen CO»-Anteils
im Rohgas zur Aminwasche zulassig ist.

Ebenfalls sehr effektiv ist die Wahl des Inbetriebnahmejahrs der Aminwasche so, dass die
Einnahmen der Gesamtanlage von Anfang an maximiert sind (rote Kurve). Damit lasst sich die
Liquiditat optimieren. Wie der Verlauf zeigt, kann auf eine gegebene Wirtschaftlichkeit
geschlossen werden. Allerdings muss an dieser Stelle darauf aufmerksam gemacht werden, dass
das Niveau in Hohe von ca. 5 Mio €/a DB Il in den ersten Jahren darauf zurlickzufiihren ist, dass
die Abfallanlieferer des MHKW eine Verdoppelung des Millannahmepreises akzeptieren. Sollte
die Akzeptanz geringer ausfallen, wirde sich das Niveau nach unten verschieben.
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Abb. 8.5-6: Einfluss von Anlagengré8e und Inbetriebnahmedatum auf den DB Ill
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8.6 Fazit

Die Betrachtungen an einer Modellanlage zeigen, dass unter Beibehaltung des politischen
Willens zur CO2-Minderung auf EU-Ebene die wirtschaftliche Lage fur die Betreiber von Abfall-
verbrennungsanlagen ab dem Zeitpunkt deutlich schwieriger wird, ab dem der CO.-Preis nicht
mehr an die Abfallanlieferer weitergegeben oder durch zusatzliche Energieerlése ausgeglichen
werden kann.

Mit Installation einer Aminwasche besteht die Chance, keine Emissionszertifikate kaufen zu
mussen. Ferner entfallt die betriebswirtschaftliche Unsicherheit tber die Entwicklung der CO-
Kosten bis 2045. Die Unternehmen haben die Situation wesentlich besser in der eigenen Hand.
Die Frage ist allerdings, wo Hebel ansetzen kénnen, um die Wirtschaftlichkeit zu wahren.

Gemal der vorliegenden Betrachtungen ist eine wichtige GréRRe, den Energiebedarf der Amin-
wasche durch technische MaRnahmen der Anlagentechnik im MVA-Teil auszugleichen. Dies
betrifft besonders die Warme.

Als weiterer Ansatzpunkt erscheint der Zeitpunkt der Investition mit einer durchdachten Planung
zur liquiden Lage der Gesamtanlage, welche Re-Investitionen im MHKW-Teil, die durchsetzbare
Erhéhung der Millgebuhren aufgrund CO»-Kosten, vorhandene Betriebserfahrungen mit Amin-
waschen hinter MVA zur Minimierung des Investes, Infrastruktur in Hy- und CO2-Netze und
mogliche CO.-Verwerter beriicksichtigt. Dann besteht durchaus die Méglichkeit, Okologie und
Okonomie in Einklang zu bringen.

Eine signifikante GroRe fir die Wirtschaftlichkeit sind die CO2-Bereitstellungskosten und die
Frage, inwieweit sie durch Erlése ausgeglichen werden kénnen. Bei der Modellanlage liegen die
Bereitstellungskosten unter den angesetzten Randbedingungen bei 70 €/t. Der Wert des
Kohlenstoffs liegt dann deutlich unter dem augenblicklichen Wert des Kohlenstoffs im Rohdl.
Hinzuzurechnen sind allerdings die Kosten des Transports und des Aufschlusses des CO2, um
den Kohlenstoff verfligbar zu machen. Sollte sich der politische Wille durchsetzen, Kohlenstoff
bei der wirtschaftlichen Nutzung im Kreis zu fahren anstatt den Bedarf durch fossile Quellen zu
decken, besteht die Chance, dass sich in Zukunft die Randbedingungen flr die CO,-Verwertung
verbessern.

Einen weiteren Hebel stellt die Grolie der Aminwasche dar. Ist es rechtlich moéglich, den fossilen
Anteil des Kohlenstoffs im Abfall vollstdndig dem abgeschiedenen CO, zuzuordnen, wére eine
entsprechend niedrige Kapazitat denkbar. Damit ware neben dem verminderten Invest auch eine
Reduzierung des Energiebedarfs der Aminwasche maoglich.

Zusammenfassend ist also festzustellen, dass die Installation einer Aminwasche hinter Abfall-
verbrennungsanlagen durchaus wirtschaftliche Chancen bietet. Da allerdings wesentliche
Faktoren wie die Entwicklung des CO2-Preises oder die Realisierung einer Wasserstoffwirtschaft
und damit die verbesserte Mdglichkeit der technischen Verwertung des CO. noch relativ
unbekannt sind, ist eine Investition zum jetzigen Zeitpunkt mit hohem Risiko verbunden.
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9 Wichtige Positionen des zahlenmaBigen Nachweises

GrofRter Posten in der Finanzplanung waren die Personalkosten. Sie verteilten sich auf Wissen-
schaftler und Techniker, wobei letztere wegen des experimentellen Charakters des Teilvor-
habens der TU Clausthal entsprechend vertreten waren. Es entfiel die Notwendigkeit von Invest,
da die eingesetzte Anlagen- und Messtechnik nicht beschafft werden musste, sondern nur Um-
bauten durchzufiihren waren. Sachkosten wurden v.a. fir Klein- und Ersatzteile sowie
Verbrauchsmaterialien bezahlt. AuRerdem war die Abnahmeprifung der Aminwasche vor der
Inbetriebnahme kostenpflichtig.

Insgesamt konnte das bewilligte Gesamtbudget eingehalten werden.

10 Notwendigkeit und Angemessenheit der geleisteten Arbeit

Wie die Ergebnisse auf den Gebieten Modellbildung & Simulation, experimentelle Entwicklung
und Wirtschaftlichkeitsbetrachtungen zeigen, brachte die geleistete Arbeit etlichen Ertrag hervor,
der in Verdffentlichungen schon frih prasentiert werden konnte. Weitere Publikationen werden
folgen. Es war mdglich, mit der investierten Arbeit effektiv Resultate zu erzielen. Die Ziele des
Teilprojektes der TU Clausthal wurden voll erflillt. Daher kann daraus die Schlussfolgerung
gezogen werden, dass die geleistete Arbeit notwendig und angemessen war.

11 Voraussichtlicher Nutzen des Vorhabens

Das Vorhaben DrACOg, Teilvorhaben Experimentelle Entwicklung des Verbundes Verbrennung-
Gasreinigung-Gasaufbereitung bestatigte Erkenntnisse zur Empfindlichkeit von Aminen gegen-
Uber Rauchgasbestandteilen, welche die Abgasreinigung passieren koénnen. Besonders
dramatisch war die Zersetzung hinsichtlich Metallen, speziell Kupfer. Aber auch HCI und SO-
zeigten deutliche Effekte, weniger signifikant war der gegentber den Kohlekraftwerken meist
hoéhere Oz-Gehalt am Eintritt der Aminwasche. DrACO. leistete somit einen Beitrag zur
Erfahrungssammlung fir Betreiber von Abfallverbrennungsanlagen.

Die Ergebnisse der Modellbildung&Simulation konnten im AP 8 zu Wirtschaftlichkeitsbetrach-
tungen an einer Modell-AVA verwertet werden. In diesem AP konnte anhand systematischer
Betrachtungen und einer dynamischen Wirtschaftlichkeitsbetrachtung die Bedeutung des CO»-
Emissionszertifikatepreises aufgezeigt werden. Es wurde deutlich, dass die politischen Rahmen-
bedingungen sowie die erwarteten Auswirkungen auf den CO»-Preis genau beobachtet werden
mussen, um den richtigen Zeitpunkt fir eine evtl. Investition in eine CO2-Abscheideanlage nicht
zu verpassen. Mittels der Rechnungen wurde deutlich, dass vorbereitende Mallnahmen fir eine
CO2-Abtrennung in zeitnahen, vorherigen Investitionsprojekten an Wasserdampf-Kreislauf oder
Turbine ratsam sein kénnten. Ferner wurde die Bedeutung der deutschlandweiten Planungen flr
CO-- und H2-Netze aufgezeigt. Es wurde deutlich, dass es ratsam sein konnte, dass die Betreiber
von Abfallverbrennungsanlagen daflir zumindest auf lokaler Ebene Lobbyarbeit leisten sollten,
um sich als Kohlenstofflieferanten der Zukunft zu positionieren.
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Die Motivation zur Durchfihrung von DrACOz, namlich Erfahrungen mit der Aminwasche zur CO»-
Abscheidung hinter Abfallverbrennungsanlagen zu sammeln, ist allgemein als notwendig
anerkannt und nach wie vor gultig. Sie fuhrt dazu, dass etliche Betreiber von Abfallverbrennungs-
anlagen eigene Vorhaben starteten. Zu nennen sind, ohne Anspruch auf Vollstandigkeit und nur
auf Deutschland und Aminwaschen beschrankt:

Die RMVA KoéIn berichtete im April 2023 Uber eine Machbarkeitsstudie flir zwei Varianten des
Aminwascheverfahrens an der eigenen Anlage. Beim Einsatz an zwei der vier Verbrennungs-
linien und einer Kapazitdt von 237.646 t/a abgetrenntem CO. rechnete man mit einem
Investbedarf von ca. 140 Mio € bei einer energieoptimierten Ausfliihrung der Aminwasche [37].

Eine Studie fuhrte die GMVA Oberhausen als Konsortialfiihrer mit Partnern durch, um die
Auswirkungen der CO,-Abscheidung und deren Nutzung auf den Betrieb der eigenen Anlage
sowie die CO,-Bereitstellungskosten zu ermitteln. Uber die Ergebnisse wurde in [30] im Mai 2025
berichtet.

Die Stadtreinigung Hamburg gab im Januar 2026 die Forderzusage fur ein Pilotprojekt zur
Abscheidung und Nutzung von CO; bekannt [38]. Im Mittelprojekt des Vorhabens steht die
Mullverwertungsanlage Rugenberger Damm (MVR). Das abgeschiedene CO; soll mithilfe eines
biologischen Verwertungsverfahrens in Produkte umgewandelt werden.

Die SWB veroffentlichte zum gleichen Zeitpunkt ihre Absicht, im Projekt ,Bremen Waste Carbon-
Capture and Storage (Brewaccs)” am Standort des Mittelkalorik-Kraftwerks (MKK) im
Industriehafen die erste grof3e Anlage ihrer Art mit einer Produktionsrate von 300.000 t/a an CO;
zu errichten. Als Gesamtinvestition wird ein Betrag von 130 bis 170 Mio € geschatzt [39].

Der Projektpartner EEW gab im Mai 2025 die strategische Partnerschaft mit dem Maschinen- und
Anlagenbauer GEA bekannt [40]. Ziel sei es, innovative Verfahren zur Abscheidung und
Verwertung von CO; unter realen Bedingungen zu testen und zur grof3technischen Anwendung
weiterzuentwickeln.

Die ITAD Interessengemeinschaft Thermische Abfallbehandlungsanlagen Deutschland (Dussel-
dorf) kimmert sich fiir ihre Mitglieder um die CO2-Thematik mittlerweile intensiv hinsichtlich des
rechtlichen Rahmens, des Verwaltungsaufwandes und der Prognosen Uber die Entwicklung der
Kosten der Emissionszertifikate [1,41]. Das Thema wurde als wichtig fur die Verbandsmitglieder
erkannt.

Mit der Anderung des Kohlendioxid-Speicherungsgesetzes (KSpG), welches am 28.11.2025 in
Kraft trat, wird nicht nur die Speicherung an sich gesetzlich verbessert, sondern auch Bau, Betrieb
und Anderung von CO-Leitungen durch die Feststellung eines ,lberragenden 6ffentlichen
Interesses” erleichtert [42].

Die Firma OGE - Open Grid Europe GmbH (ehemals Ruhrgas Transport AG & Co. KG und
bayernets GmbH) treibt sowohl die Vorbereitungen flir eine bundesweite CO.-Infrastruktur als
auch jene fur Ho-Importkorridore nach Deutschland voran [43]. Damit eréffnen sich fir Betreiber
von Abfallverbrennungsanlagen nennenswerte wirtschaftliche Mdoglichkeiten, sofern sie Anschluf®
zumindest an das CO2-Netz finden.
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Ma.-%
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MEA
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PEGDME
Ppmv
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S1...S6
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Abfallverbrennungsanlage

Azetat

bar absolut, Absolutdruck

Diethanolamin

Di-Glykolamin

Degradation Product, Abbauprodukt
Di-lIso-Propyl-Amin

Ersatzbrennstoff

European Union - Emission Trading System
Forschung und Entwicklung
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Feuerungswarme
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Sterisch gehindertes Amin von Mitsubishi Heavy Industries
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Propylencarbonat

Polyethylenglykol Dimethylether

Parts per Million (volumenbezogen)

Piperazin, 1,4-Diethylendiamin

Referenz

im Rahmen des Projektes durchgeflihrte Versuchsserien 1 bis 6

Sterically hindered Amine, sterisch gehindertes Amin
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