KERNFORSCHUNGSZENTRUM

KARLSRUHE

Mai 1969 KFK 1008
Institut fir Kernverfahrenstechnik

D20=Versorgung nach dem HZ/NH - Zweitemperaturverfahren

3

E.W. Becker, G. Lang, U. Schindewolf

CHUNG M. B.H.







Sonderdruck aus atO
Jhrg. XIV, Nr. 5, Mai 1969 B -

mwi%tsghaﬂ

Verlag Handelsblatt GmbH
4 Disseldorf, Kreuzstr. 21

ecn

D.O-Versorgung
nach dem H./NH.-
Zweitemperatur-
verfahren

Von E. W. Becker, G. Lang
und U. Schindewolf, Karlsruhe

Schwerwasser-Kernkraftwerke haben den Vorteil, daB sie
mit Natururan betrieben werden koénnen. Neben den
schnellen Brutreaktoren ergeben sie die beste Ausniitzung
des Uranvorrats und die héchste Plutonium-Produktions-
rate. Eine Wiederaufarbeitung der verbrauchten Brenn-
elemente ist fiir den wirtschaftlichen Betrieb von Schwer-
wasserreaktoren nicht erforderlich. Sie kann solange zu-
rickgestellt- werden, bis -die Kosten' fir die Wiederauf-
arbeitung durch den Verkauf des Plutoniums an - die
Betreiber von schnellen Brutreaktoren gedeckt werden
konnen.

Das Interesse an Schwerwasserkernkraftwerken hat in der
letzten Zeit durch die Fortschritte beim Bau groBer
ReaktordruckgeféBe betrdchtlich zugenommen. Es erscheint
heute méglich, Schwerwasserreaktoren in Einheiten von
600 MW, und mehr zu bauen, wodurch ein Sirompreis
erwartet werden kann, der mit dem von Leichtwasser-
reaktoren konkurrieren kann.

Bisherige Versorgung mit D20

Ein Problem beim Aufbau der Schwerwasserreaktorlinie
ist die Versorgung mit schwerem Wasser. Pro 100 MWy
installierter Leistung werden fiir die Erstausstattung etwa

80 t D20 benotigt. Der Ersatzbedarf ist demgegeniiber
unbedeutend.

Die USA haben in den Jahren 1950—52 fiir die Erstausstattung
ihrer Plutonium-Produktionsreaktoren in Dana (Indiana) und
Qavannah Rivar (Qanth (Carnlinal i arh dom Qn'l«-nrefo‘l_

Savannah River {Scuth Carclina) je eine nach dem Schwefel-
wasserstoff-Verfahren arbeitende Schwerwasser-Produktionsan-
lage mit einer Jahreskapazitdt von je etwa 450 t D:O errichtet [1].
Bei der Anlage in Dana wurde offenbar kein besonderer Wert
auf lange Lebensdauer gelegt. Sie wurde schon 1957 stillgelegt
und anschlie8end abgerissen. Auch bei der Anlage in Savannah
River traten betrdchtliche Korrosionsprobleme auf. Sie wurde
im Jahre 1958 auf ein Drittel ihrer Kapazitit reduziert. Mit der
Restproduktion von etwa 150 t D:0O/Jahr und dem erzeugien
Vorrat wurden bisher die meisten Forschungs- und Leistungs-
reaktoren der westlichen Welt versorgt.

In Kanada sind gegenwdértig zwei Schwefelwasserstoff-Anlagen
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Auf Grund umfangreicher, mit einer Pilotanlage durchge-
fihrter experimenteller Untersuchungen wurde eine Studie
liber die optimale Auslegung und Produktkosten einer
H2/NHs-Zweitemperaturaniage mit Zweitemperatur-Abstreif-
system angefertigt, deren Ergebnisse in dieser Arbeit mit-
geteilt werden. Mit den in der Bundesrepublik iblichen
Energie- und Kapitalkosten ergibt sich fiir die betrachtete
100-jato-Anlage ein Gestehungspreis filr das schwere Was-
ser, der deutlich unter dem des anderen Verfahrens liegt.
Soliten bei weiterer Steigerung des Schwerwasserbedarfs
die industriellen Wasserstoffquelien nicht ausreichen, kann
das Verfahren durch Verwendung von Wasser als Ausgangs-

_material in seiner Kapazitét beliebig erweitert werden.

mit je 400 jato D:O im Bau (Glace Bay und Port Hawkesbury,
Nova Scotia), mit deren Fertigstellung in diesem bzw. im néchsten
Jahr gerechnet wird [2]. Wegen der erwarteten starkeriZunahme
des Schwerwasserbedarfs wird die Erstellung weiterer D2O-Pro-
duktionsanlagen in Erwédgung gezogen. Die beiden jeizt gebauten
400-jato-Anlagen stellen Weiterentwicklungen der US-amerikani-
schen Anlagen dar, wobei besonders durch Korrosionsinhibitoren
die Lebensdauer der Anlageteile erhdht werden soll.

In der UdSSR, der Bundesrepublik Deutschlai'ld, der-Schweiz, in
Frankreich und in Indien wurden Schwerwasserproduktions-
anlagen auf der Basis der Wasserstoffdestillation gebaut [3]. Von
diesen Anlagen konnten aus wirtschaftlichen Griinden nur die-
jenigen in Betrieb gehalten werden, die in Kombination mit
einer zur Vorkonzentrierung benutzten Wasserelektrolyse arbei-
ten. Die Kosten der Wasserelektrolyse werden dabei weitgehend
von einem anderen chemischen ProzeB, z. B. der NHs-Synthese,
getragen. Da mit Wasserelektrolyse arbeitende chemische Pro-
zesse nur an Stellen mit besonders niedrigen Stromkosten durch-
gefithrt werden kénnen, ist die Anwendbarkeit der Kombination
von Wasserelekirolyse und Wasserstoffdestillation sehr begrenzt.

Mdoglichkeiten zur Anwendung von Wasserstoff-
Austauschverfahren ‘

In unserer Arbeitsgruppe haben wir uns seit l&ngerer Zeit
mit der Moglichkeit befaBt, die sehr viel gréBeren, durch
Umsetzung von Kohle, Erdgas oder Erddl erzeugten Was-
serstoffimengen durch Anwendung wvon Hoddrudk-Aus-
tauschverfahren fiir die Schwerwassergewinnung nutzbar
zu machen. Unsere Bemiihungen konzentrierten sich auf
die Anwendung der Austauschsysteme Wasserstoff/Was-
ser [4; 5, 6] und Wasserstoff/Ammoniak [7] in einem Zwei-
temperaturverfahren. Gegeniiber dem Austauschsystem
H2S/H:20, das die Grundlage des ebenfalls nach dem Zwei-
temperaturprinzip arbeitenden Schwefelwasserstoff-Ver-
fahrens ist (siche oben), haben die mit Wasserstoff arbei-
tenden Systeme einmal den Vorteil eines wesentlich gro-
Seren elementaren Trennfaktors. Dariiber hinaus bieten
sie die Moglichkeit, die im Gleichgewicht an Deuterium
verarmte' Phase (Wasserstoff) als Ausgangsmaterial zu
verwenden, wodurch die bei einem Zweitemperaturverfah-
ren fiir eine bestimmte Produktionsleistung erforderlichen
Materialstréme im Vergleich zum Schwefelwasserstofi-
Verfahren weiter erheblich reduziert werden [4]. Die
relativ kleine Deuteriumausbeute des Zweitemperatur-
Anreicherungssystems kann mit einem Zweitemperatur-
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Abstreifsystem [8] ohne wesentliche Kostensteigerung bis
auf etwa 80%¢ erh6ht werden.

Bei den mit Wasserstoff arbeitenden Austauschsystemen
ist eine geniigende Austauschgeschwindigkeit der Isotope
nur mit Katalysatoren zu erreichen. Fiir das System Was-
serstoff/Wasser wurde ein Platinsuspensionskatalysator
entwickelt, der mit der fliissigen Phase umléuft [5]. Bei
dem System Wasserstoff/Ammoniak konnte die von
Claeys, Dayton und Wilmarth [9] gefundene katalytische
Aktivitat von in flissigem NHs geltsten KNHz ausgenutzt
werden. In beiden Féllen haben wir, in Zusammenarbeit
mit der Fa. Friedrich Uhde GmbH., Dortmund, zunéchst in
einer Vorversuchsanlage geeignete Siebbdden mit Uber-
laufwehren entwickelt, die dann in einer halbtechnischen,
nach dem Zweitemperatur-Prinzip arbeitenden Hochdruck-
Anreicherungsanlage zum Einsatz kamen [6, 7] (Abb. 1).
Die Anreicherungsanlage wurde von Uhde auf dem Ge-
lande der Farbwerke Hoechst AG. in Frankfurt/M.-Hochst
errichtet und unter der Leitung von S. Walter betrieben.
Bei beiden Austauschsystemen stimmten die in der An-
reicherungsanlage erzielten Anreicherungsfaktoren inner-
halb der Fehlergrenze mit den auf Grund der Vorversuche
mit der Theorie von K. Bier [10] vorausberechneten Wer-
ten iiberein.

Die auf der Basis der erzielten experimentellen Ergebnisse
durchgefithrten Abschétzungen der Wirtschaftlichkeit der
beiden Verfahren liefen im Fall des Zweitemperatur-Be-

_triebes eine Uberlegenheit des Systems He/NHs erwarten,

bei dem mit keinerlei Korrosionsprobiemen zu rechnen ist.
Nach einer eingehenden Untersuchung iiber die Feinst-
reinigung des als Ausgangsmaterial zu verwendenden
Wasserstoffs bzw. Synthesegases durch Wéasche mit fitis-
sigem NHs bzw. NHs/KNH:-Losung [11] haben wir eine
genauere Studie iliber die optimale Auslegung und die zu

Abb. 1: Ansicht der nach dem Zweitemperaturprinzip arbeitenden

Versuchsanlage, mit der die Eignung der Austauschsysteme

Hp/H9O [6] und Ho/NHg [7] fiir die technische Schwerwasser-
erzeugung erprobt wurde.
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erwartenden Produktkosten einer mit dem System Fe/NHs
arbeitenden Zweitemperatur-Anlage durchgefiithrt. Das Er-
gebnis dieser Studie wird im folgenden mitgeteilt. Es zeigt
sich, daB bei einer Anlage mit einer Jahreskapazitit von
100 t D20, in der das Zweitemperaturprinzip sowohl fiir
die Anreicherung als auch fiir die Abstreifung benutzt
wird, mit den in der Bundesrepublik tiblichen Energie- und
Kapitalkosten ein Gestehungspreis fiir das Schwere Was-
ser von etwa 165 DM/kg erreicht werden kann. Dieser
Wert liegt deutlich unter den fiir die anderen Verfahren
bekannt gewordenen Preisen. Besonders bemerkenswert
ist, daB sich der relativ niedrige Gestehungspreis bereits
mit einer verhdlinismé&B8ig kleinen Produktionskapazitét
erzielen 13Bt, wodurch das finanzielle Risiko bei der Ein-
fiihrung der Schwerwasserreaktorlinie erheblich reduziert
werden kann.

Nach der beschriebenen Methode lieSen sich bei Ausniit-
zung der Wasserstoffkapazitdten der gré8eren NHs-Syn-
theseanlagen in der Bundesrepublik insgesamt etwa 400
jato schweres Wasser erzeugen. Damit kénnte jedes Jahr
ein neues 500-MWgi-Schwerwasserkraftwerk ausgeriistet
werden. Durch die stufenweise Ausniitzung der verschie-
denen Wasserstoffquellen lieBe sich die Schwerwasser-
erzeugung auf besonders wirtschaftliche Weise dem all-
maéhlich steigenden Schwerwasserbedarf anpassen.

Sollten bei weiterer Steigerung des Schwerwasserbedarfs,
die-industriellen Wasserstoffquellen nichit ausreichen, kani
das He/NHs-Zweitemperatur-Verfahren durch Verwendung
von Wasser-als Ausgangsmaterial in seiner Kapazitit be-
liebig erweitert werden. Dazu wird die Anlage mit Was-
serstoff betrieben, der im Kreis gefahren und dessen Deu-
teriumgehalt in einer Regenerierkolonne durch Isotopen-
austausch mit Wasser bei hoher Temperatur und hohem
Druck fortlaufend ergénzt wird. Die notwendige Beschleu-
nigung des Isotopenaustausches 1&8f sich mit dem frither
entwickelten Platinsuspensionskatalysator [5] oder mit
verdiinnter Natronlauge [12] erreichen.

Auch bei Einsatz einer Regenerierkolonne kann die Ver-
wendung eines Zweitemperatur-Abstreifsystems vorteil-
haft sein, da durch das Abstreifsystem die in der Re-
generierkolonne umzusetzenden Materialstréme vermin-
dert werden. Die Ankoppelung an Wasser bedingt zwar
ein um etwa 35%0 hoheres spezifisches Anlagevolumen und
eine entsprechende Steigerung des spezifischen Energie-
verbrauches. Dieser Nachteil wird sich aber in den Schwer-
wasserkosten kaum bemerkbar machen, da infolge der
Kostendegression bei steigender Anlagengréfe die einzel-
nen Anlageteile spezifisch billiger werden und der Mehr-
verbrauch an Energie durch die gewonnene Freiheit be-
zliglich der Wahl des Standortes (niedrigere Energiepreise)
kostenméBig aufgefangen werden kann.

In Mazingarbe (Frankreich) wurde in der Zwischenzeit
eine mit dem System Hz/NHs arbeitende Eintemperctur-
anlage mit einer Jahreskapazitdt von etwa 25 t D=0 in
Betrieb genommen [13]. Die ebenfalls etwa 80% betra-
gende Deuteriumausbeute dieser Anlage wird durch beid-
seitige Phasenumkehr mit Ammoniaksynthese bzw. Am-
monjakspaltung erreicht. Neuerdings befaBt sich auch die
franzdsische Gruppe mit der Mdéglichkeit, das Austausch-
system H:/NHs in-einer Zweitemperaturanlage anzuwen-
den [14].

In den letzten Jahren ist auch von der kanadischen Atom-
energiekommission  eine Studie angefertigt worden [2],
die zu einem fiir das He/NHs-Zweitemperaturverfahren
sehr ginstigen Ergebnis kommt.

Prinzip der Zweitemperatur-Anreicherungsanlage
mit Zweitemperatur-Abstreifsystem

Das den Wirtschaftlichkeitsbetrachtungen zugrunde ge-
legte Anlagenschema ist in Abb. 2 wiedergegeben.
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Das als Ausgangsmaterial vorgesehene Synthesegas durchlduft,
zusammen mit einem etwa gleich groBen im Kreislauf durch alle
_Kolonnen gefiithrten Synthesegasteilstrom, zunéchst die heiBe und
die kalte Kolonne K. und K; des Anreicherungssystems. In der
heiBen Kolonne K; wird der D-Gehalt des aufwirtsstrdmenden
‘Gases auf Kosten des entgegensiromenden D-reichen Ammoniaks
erhoht. In der kalten Kolonne Kj, in die D-armes Ammoniak so-
woh! asus der heiBen Kolonne K: als auch aus der kalten Ab-
streifkolonne Ki eingespeist wird, gibt das angereicherte Syn-
thesegas seinen D-UberschuBl wieder an das Ammoniak ab. Durch
den D-Aunfwértstransport mit dem Gas in der heifen Kolonne
und den D-Abwaértstransport mit dem Ammoniak in der kalten
Kolonne ergibt sich zwischen beiden Kolonnen eine D-Anreiche-
rung in beiden Phasen. Auf Grund der Isotopenentnahme zwi-
schen K und Ko ist der Ki verlassende Gasstrom gegeniiber dem
in K» eingespeisten Gas an D verarmt. Bei den in der Praxis an-
wendbaren Kolonnentemperaturen (K1 —20 bis —30° C, K= 50 bis
70° C) ist die Ausbeute des einfachen HeiB-Kalt-Anreicherungs-
kolonnenpaares:auf 30—40%¢ beschrankt.

Zur Ausbeuteerhohung wird das bereits an D verarmte Synthese-

gas aus Ki durch die kalte Abstreifkolonne K; geschickt, in der
sein D-Gehalt durch Gegenstrom mit D-armem Ammoniak aus der

heifien Abstreifkolonne K weiter vermindert wird (hier auf 20%0

der Ausgangskonzentration). Der die Kolonne E1 verlassende
Gasstrom wird aufgespalten: ein dem Ausgangsstrom entspre-
chender Teilstrom wird an das Synthesegaswerk zuriickgegeben,

der Reststrom wird in der heifien Abstreifkolonne K» wieder bis
zur Ausgangskonzentration angereichert, bevor er zusammen mit
dem Ausgangsgas in die heile Anreicherungskolonne K: einge-
speist wird.

Die zwischen dem Kopf der heiBen und dem FuB der kalten An-
reicherungskolonne (K: bzw. Ki) erzielte Deuteriumanreicherung
kann durch Verldngern der Kolonnen im Prinzip beliebig gestei-
gert werden. Zur Verminderung der Investierungskosten und der
zum Aufbau des stationdren Konzentrationsprofils erforderlichen
Zeit wird in der Praxis die von Kj und K bewirkte Anreicherung
jedoch auf einen Faktor 5 bis 10 beschrénkt. Die weitere An-
reicherung erfolgt in zwei zusidtzlichen Heif/Kalt-Kolonnenpaa-
ren K4/Ks und Ke/Ks mit vermindertem Durchsatz. Fiir die Hoch-
konzentrierung kann wegen der vergleichsweise geringen zu
verarbeitenden Materialstréme ein spezifisch teureres, dafiir aber
besonders’ betriebssicheres Verfahren gewdhlt werden.. Infrage
kommt vor allem die Wasser- bzw. Ammoniakdestillation.

Die untersten Abschnitte der Kolonnen Ki, K und K; haben die
Funktion von Direktwdrmetauschern (DWT), Sie werden, auBer
von den ProzeBstrémen, von den Ammoniak-Hilfsstrémen qi, ge

und q: durchflossen. Diese Hilfsstréme tibertragen in den Wéarme-
tauschern WTy o und WTj 2 die durch den Synthesegasstrom von
der Kolonne K: in die Kolonne K; iiberfithrte, an dieser Stelle
nicht kompensierbare Warme auf die unteren Enden der Kolon-

nen K und Ki. Der Ammoniakhilfsstrom q: wird in dem Wirme-
tauscher WTg durch den an das Ammoniakwerk zuriickzugeben-
den Synthesegasstrom weiter abgekiihlt. Die Endtemperatur von
@1 wird in dem Wérmetauscher WTK mit einer Kéltemaschine so

eingeregelt, daB sich in der kalten Kolonne K;i die vorgesehene
Temperatur T1 ergibt. Zwischen den auf verschiedenen Tempera-
turniveaus arbeitenden Wéarmetauschern WTj 2 und WT1 2 kann
ein Teil der UberschuBwérme im Warmetauscher WTyy mit Kihl-

_wasser abgeftihrt werden. Die vorgeschene Temperatur Te der

heiBen Kolonnen K: und Ke: wird durch weitere Wéarmezufuhr
iber die Wéarmetauscher WTp mit Dampf eingestellt.

Der mit dem Ausgangsgas aus der Feinstreinigungsanlage [11]
eingeschleppte Ammoniakstrom wird in dem Verdampfer KM bei
niedrigem Druck aus dem die Abstreifkolonnen iiberbriickenden
NHs-Teilstrom abgepumpt und in die Reinigungsanlage zurick-
geleitet [15]. Der mit hoher Temperatur anfallende Ammoniak-
Teilstrom kiihit sich dabei soweit ab, daB er ohne Wéirmeaus-
tausch auf den Kopf der kalten Kolonne K; gegeben werden
kann.

Wirtschaftlichkeitsberechnung fiir eine 100-jato-Anlage

Die angenommene Jahreskapazitdt von 100 t D:0 ent-
spricht bei einer D-Ausbeute von 80%, einer Betriebszeit
von 8000 h/a und einem Deuteriumgehalt des Synthese-
wasserstoffs von 125 ppm?) einer Ammoniak-Tagespro-
duktion von 1700 t. Ammoniakfabriken dieser GroBenord-
nung gibt es an verschiedenen Stellen der Welt.

Tabelle 1: Bes der Wirtschajftlichkeitsberechnung
benutzte Kostenfaktorern

Kapitaldienst (zeitlich konstant). . . . . . . . . .. 17,6 %/a
Elekirische Energie . . . . . . . . . « . .« v . .. 0,04 DM/kWh
Dampf(2at) . . . . . « . . . . 0. 8,— DM/t
Kithlwasser. . . @ . . « . ¢ v v v v v o v v v . 0,08 DM/m®
Kalium., . . . . . . . . . v 0w o v e e e e 25,— DM/kg

Die Optimalrechnung wurde mit den bei den Labor- und
Pilotversuchen [7] gewonnenen experimentellen Daten
unter Benutzung der in Tab. 1 zusammengestellten Kosten-
faktoren durchgefiihrt. Fiir die Kolonnenldngen wurde ein
Sicherheitszuschlag von 15% vorgesehen. Es wurde ange-
nommen, daf das Synthesegas mit 40° C unter 300 at
zur Verfiigung steht und unter gleichem Druck an das
Ammoniakwerk zuriickgegeben werden mufi [16]. Als
optimale Temperaturen fiir die heien und kalten Kolon-
nen ergaben sich 60° C bzw. — 25° C. Die Anreicherung in
der Hz/NHs-Anlage nach Abb. 2 wurde ‘auf 10 -Atom-%/o D
begrenzt. Die erforderlichen Materialstréme sind in Abb. 2
angegeben.

1) Der D-Gehalt des Synthesegases ist niedriger als der von natiirliciem
Wasser (ca. 150 ppm}). D-Verluste des Wasserstoffs ergeben sich bei
der mit WasserdampfiiberschuB ablaufenden Erdgas- oder Erdél-
spaltung und der sich anschlieBenden CO-Konvertierung, Das D
reichert sich dabei durch Isotopenaustausch im Wasserdampf an, Die
D-Verluste konnen durch Riidkfiihrung des Kondenswassers in den
Proze8 vermieden oder wenigstens vermindert werden.
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In Tab. 2 sind die errechneten Abmessungen und die durch
Anfragen bei der Industrie ermittelten Preise der Hoch-
drudkkolonnen einschlieBSlich Flansche und Einbauten zu-
sammengestellt. Die gesamten Kolonnenkosten betragen
demnach 17,7 Mio. DM. ’

Die weitere Kalkulation zeigte, daB die néchst teureren
Anlagenelemente die Warmetauscher sind. Thr Gesamt-
wert betrdgt jedoch nir etwa 15% des Kolonnenwertes.
Die Kolonnen kénnen damit als finanzielle Hauptpositio-
nen im Sinne von Kolbel und Schulze [17] angesehen
werden, so daB alle Nebenpositionen wie Warmetauscher,
Rohrleitungen, Pumpen, Ventile, MeB- und Regeleinrich-
tungen zusammen mit den Gebdude-,- Montage- und son-
stigen Nebenkosten mit hinreichender Genauigkeit durch
einen globalen Zuschlag erfaBt werden kénnen. Nach den
bei Destillationsanlagen gemachten Erfahrungen wurde
der Zuschlag mit 200% der Kolonnenkosten angesetzt.

Damit ergibt sich ein Gesamtpreis der Anlage von

53 Mio. DM.

Die Betriebskosten der.Anlage werden tliberwiegend durch
den Energieverbrauch bestimmt. Elekirische Energie ist vor
allem fiir den Antrieb der Gasgebldse, der Kéltemaschinen
und der Fliissigkeitspumpen erforderlich. Die Anlage be-
noétigt eine Netto-AnschluBleistung von 7 MW, Fiir die
Restaufheizung der in die heien Kolonnen eintretenden
Gasstrome sind 28 t Dampf pro Stunde erforderlich. Der
Kihlwasserbedarf betrdgt 2100 m%h.

Tabelle 2: Kolonnendimensionen und Preise
einschlieflich Einbauten und Flansche

Bezeichnung innerer innere Linge Preis
der Kolonne Durchmesser einschl. DWT (10° DM)
in Abb. 2 (m) (m)
X, 2,5 80 6,3
K. 2,5 31 2,56
K, 2,5 51 4,0
X, 1,9 39 2,0
s 1,0 80 1,7
K, 1,0 31 0,65
K 0,4 105 0,41
K¢ 0,4 35 0,14
Summe 17,70

Da die Schwerwasseranlage in Verbindung mit einer Am-
moniaksyntheseanlage betrieben wird, ist der auf die
Schwerwasseranlage entfallende zusétzliche Personal-
bedarf verhdltnismaBig gering. Fiir den Betrieb in drei
Schichten werden insgesamt 20 Facharbeiter und 4 Inge-
nieure als' erforderlich angenommen.

Ein verhdltnismdBig groBer Betriebskostenanteil ergibt
sich noch -durch den Chemikalienverbrauch der Gasreini-
gung. Wie frither gezeigt wurde [11], lassen sich zwar
COz- und H2O-Spuren aus dem Synthesegas durch Wa-
schen mit fliissigem Ammoniak ohne nennenswerte Kosten
praktisch vollstindig entfernen. Filir die Beseitigung der
CO- und Og-Spuren ist jedoch nach der bisherigen Kon-
zeption eine Nachwésche mit kaliumamidhaltigem fliissi-
gen Ammoniak erforderlich, bei der eine der durchgesetz-
ten CO- bzw. O2-Menge &dquivalente Kaliummenge fort-
laufend eingesetzt werden mu8. Bei einem angenommenen
Restgehalt an'CO und O: von 15 bzw. 75 ppm ergibt sich
ein Kaliumbedarf der Anlage von 6,5 kg/Stunde.

In Tab. 3 sind die mit den genannten Aufwandsgréfen und
den in Tab. 1 zusammengestellten Kostenfaktoren be-
rechneten Kostenanteile pro kg D20 zusammengestellt.
Als Summe ergibt sich der Gestehungspreis von 1 kg D20
zu 165— DM.

Im Jahre 1962 ‘haben Proctor und Thayer [18] Konstruk-
tionsplane und Wittsdiaftlichkeitsanalysen fiir eine fort-
geschrittene, nach: dem. Schwefelwasserstoffverfahren ar-
beitende 200-]ato Schwerwasseranlage verdffentlicht. Die
Autoren erwarten eine spezifische Investierung von etwa
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Tabelle 3: Gestehungskosten pro kg D,0, berechnet mit den in
Tabelle 1 zusammengestellten Kostenfaktoren

. Kapitaldienst . . . . . . 93,— DM
Personalkosten . . . . 6,— DM
Strom . . . . . . .. 22,40 DM
Dampf. . . . . . .. 17,60 DM
Kalimm. . . . . . . .. 13,— DM
Kihlwasser. . .« . . v v v v v o v v v v 0w . 5— DM
Hochanreicherung und Sonstiges 8,— DM
Summe. . . . ... L0000 165,— DM

148 $/(kg D=20/a), einen spezifischen Stromverbrauch von
etwa 265 kWh/kg D20 und einen spezifischen Dampfver-
brauch von etwa 11 t/kg D20. Mit den von uns benutzten,
in Tab. 1 zusammengestellten Kostenfaktoren wiirde sich
damit ein Gestehungspreis fiir das schwere Wasser von
iiber 200 DM/kg ergeben. Dabei wurde nicht beriicksichtigt,
daB das HeS-Verfahren Dampf unter 24 ata, also spezifisch
teureren Dampf als das He/NHs-Verfahren benotigt.
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