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Schwerwasser-Kernkraftwerke haben den Vorteil, daß sie
mit Natururan betrieben werden können. Neben den
schnellen Brutreaktoren ergeben sie die beste Ausnützung
des Uranvorrats und die höchste Plutonium-Produktions
rate. Eine Wiederaufarbeitung der verbrauchten- Brenn
elemente ist für den wirtschaftliChen Betrieb von Schwer
wasserreaktoren niCht erforderlich. Sie kann solange zu
rückgestellt werden, bis die Kosten für die Wiederauf
arbeitung durch den Verkauf des Plutoniums an die
Betreiber von schnellen Brutreaktoren gedeckt werden
können.

Das Interesse an Schwerwasserkernkraftwerken hat in der
letzten Zeit durch die Fortschritte beim Bau großer
Reaktordruckgefäße beträchtlich zugenommen. Es erscheint
heute möglich, Schwerwasserreaktoren in Einheiten von
600 MWel und mehr zu bauen, wodurch ein Strompreis
erwartet werden kann, der mit dem von Leichtwasser
reaktoren konkurrieren kann.

Bisherige Versorgung mit D20
Ein Problem beim Aufbau der Schwerwasserr(laktorlinie
ist die Versorgung mit schwerem Wasser. pro 100 MWel
Installierter Leistung werden für die Erstausstattung etwa
80 t D20 benötigt. Der Ersatzbedarf ist demgegenüber
unbedeutend.

Die USA haben in den Jahren 1950-52 für die Erstausstattung
Ihrer Plutonium-Produktionsreaktoren in Dana (Indiana) und
Savannah River (South Carolina) je eine nach dem Schv.refel=
wasserstoff-Verfahren arbeitende Schwerwasser-Produktionsan
lage mit einer Jahreskapazität von je etwa 450 t D20 errichtet [I].
Bei der Anlage in Dana wurde offenbar kein besonderer Wert
,mf lange Lebensdauer gelegt. Sie wurde schon 1957 stillgelegt
und anschließend abgerissen. Auch bei der Anlage in Savannah
River traten beträchtliche Korrosionsprobleme auf. Sie wurde
im Jahre 1958 auf ein Drittel ihrer Kapazität reduziert. Mit der
,Restproduktion von etwa 150 t D20/Jahr und dem erzeugten
Vorrat wurden bisher die meisten Forschungs- und Leistungs
reaktoren der westlichen Welt versorgt.

In Kanada sind gegenwärtig zwei Schwefelwasserstoff-Anlagen
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Auf Grund umfangreicher, mit einer Pilotanlage durchge
.führter experimenteller Untersuchungen wurde eine Studie
über die optimale. Auslegung und Produktkosten einer
H2/NH3-Zweitemperaturanlage mit Zweitemperatur-Abstreif
system angefertigt, deren Ergebnisse in dieser Arbeit mit
geteilt werden. Mit den in der Bundesrepublik üblichen
Energie- und Kapitalkosten ergibt sich für die betrachtete
100-jato-Anlage ein Gestehungspreis tür das schwere Was
ser, der deutlich unter dem des anderen Verfahrens liegt.
Sollten bei weiterer Steigerung des Schwerwasserbedarfs
{fie industriellen Wasserstoffquellen nicht ausreichen, kann
das Verfahren durch Verwendung von Wasser als Ausgangs
l11~tElrj~1 jn sElin.Elr Kapa~itä.t beliebig erweitert werden.

mit je .400 jato D20 im Bau (Glace Bay und Port Hawkesbury,
Nova S~otia), mit deren Fertigstellung in diesem bzw. im nächsten
Jahr gerechnet wird [2]. Wegen der erwarteten starkeiLZunahme
des Schwerwasserbedarfs wird die Erstellung weiterer D20-Pro
duktionsanlagen in Erwägung gezogen. Die beiden jetzt gebauten
400-jato-Anlagen stellen Weiterentwicklungen der US-amerikani
sehen Anlagen dar, wobei besonders durch Korrosionsinhibitoren
die Lebensdauer der Anlageteile erhöht werden soll.

In der UdSSR, der Bundesrepublik Deutschland, der Schweiz, in
Frankreich und in Indien wurden SG.~werwasserproduktions

anlagen auf der Basis der Wasserstoffdestillation gebaut [3]. Von
diesen Anlagen konnten aus wirtschaftlichen Gründen 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 Prozeß, z. B. der NH~-Synthese,

getragen. Da mit Wasserelektrolyse arbeitende chemische Pro
zesse nur an Stellen mit besonders niedrigen Stromkosten durch
geführt werden können, ist die Anwendbarkeit der Kombination
von Wasserelektrolyse und Wasserstoffdestillation sehr begrenzt.

Möglichkeiten zur Anwendung von Wasserstoff
Austauschverfahren
In unserer Arbeitsgruppe haben wir uns seit längerer Zeit
mit der Möglichkeit befaßt, die sehr viel größeren, durch
Umsetzung~ von Kühle, Erdgas. oder Erdöl erzeugten v'las
serstoffmengen durch Anwendung von Hochdruck-Aus
tauschverfahren tür die Schwerwassergewinnung nutzbar
zu machen. Unsere Bemühungen konzentrierten sich auf
die Anwendung der Austauschsysteme Wasserstoff/Was
ser[4, 5,6] und vVasseistoff/Anlll1oniak[7] in einern Zwei
temperaturverfahren. Gegenüber dem Austauschsystem
H2S!H20, 'das die Grundlage des ebenfalls nach dem Zwei
temperaturprinzip arbeitenden Schwefelwasserstoff-Ver
fahrens ist (siehe oben), haben die mit Wasserstoff arbei
tenden Systeme einmal den Vorteil eines wesentlich grö
ßeren elementaren Trennfaktors. Darüber hinaus bieten
sie die Möglichkeit, die im Gleichgewicht an Deuterium
verarmte Phase (Wasserstoff) als Ausgangsmaterial zu
verwenden, wodurch die bei einem Zweitemperaturverfah
ren für eine bestimmte Produktionsleistung erforderlichen
M.aterialströme im Vergleich zum Schwefelwasserstoff
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 800/0 erhöht werden.

Bei den mit Wasserstoff arbeitenden Austauschsystemen
ist eine genügende Austauschgeschwindigkeit der Isotope
nur mit Katalysatoren zu erreichen. Für das System Was
serstoff/Wasser wurde ein Platinsuspensionskatalysator
entwickelt, der mit der flüssigen Phase umläuft [5]. Bei
dem System Wasserstoff/Ammoniak konnte die von
Claeys, Dayton und Wilmarth [9] gefundene katalytische
Aktivität von in flüssigem NH3 gelösten KNH2 ausgenutzt
werden. In beiden Fällen haben wir, in Zusammenarbeit
mit der Fa. Friedrich Uhde GmbH., Dortmund, zunächst in
einer Vorversuchsanlage geeignete Siebböden mit Uber
laufwehren entwickelt, die dann in einer halbtechnischen,
nach dem Zweitemperatur-Prinzip arbeitenden Hochdruck
Anreicherungsanlage zum Einsatz kamen [6, 7] (Abb. 1).
Dil:! Anreicherungsanlage wurde von Uhde auf dem Ge
lände der Farbwerke Hoechst AG. in Frankfurt/M.-Höchst
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 überein.

Die auf der Basis der erzielten experimentellen Ergebnisse
durchgeführten Abschätzungen dl:!r Wirtschaftlichkeit der
beiden Verfahren ließen im Fall des Zweitemperatur-Be-

_.lrie.be.s 5Üne Uber:leg.enheit ..des S~stemsH2/NH3.erwarten,
bei dem mit keinerlei Korrosionsproblemen zu rechnen ist.
Nach einer eingehenden Untersuchung über die Feinst
reinigung des a[s Ausgangsmaterial zu verwendenden
Wasserstoffs bzw. Synthesegases durch Wäsche mit flüs
sigem NH3 bzw. NH3/KNH2-Lösung [11] haben wir eine
genauere Studil:! über die optimale Auslegung und die zu

Abb. 1: Ansicht der nach dem Zweitemperaturprinzip arbeitenden
Versuchsanlage, mit der die Eignung der Austauschsysteme
H21H20 [6J und H21NH3 [7J für die technische Schwerwasser-

erzeugung erprobt wurde.
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erwartenden Produktkosten einer mit dem System H2INH3
arbeitenden Zweitemperatur-Anlage durchgeführt. Das Er
gebnis dieser Studie wird im folgenden mitgeteilt. Es zeigt
sich, daß bei einer Anlage mit einer Jahreskapazität von
100 t D2ü, in der das Zweitemperaturprinzip sowohl für
die Anreicherung als auch für die Abstreifung benutzt
wird, mit den in der Bundesrepublik üblichen Energie- und
Kapitalkosten ein Gestehungspreis für das Schwere Was"
ser von etwa 165 DMikg erreiCht werden kann. Dieser
Wert liegt deutlich unter den für die anderen Verfahren
bekannt gewordenen Preisen. Besonders bemerkenswert
ist, daß sich der relativ niedrige Gestehungspreis bereits
mit einer verhältnismäßig kleinen Produktionskapazität
erzielen läßt, wodurch das finanzielle Risiko bei der Ein
führung der Schwerwasserreaktorlinie erheblich reduziert
werden kann.

Nach der beschriebenen Methode ließen sich bei Ausnüt
zung der Wasserstoffkapazitäten der größeren NH3-Syn
theseanlagen in der Bundesrepublik insgesamt etwa 400
jato schweres Wasser erzeugen. Damit könnte jedes Jahr
ein neues 500-MWer-Schwerwasserkraftwerk ausgerüstet
werden. Durch die stufenweise Ausnützung der verschie
denen Wasserstoffquellen ließe sich die Schwerwasser
erzeugung auf besonders wirtschaftliche Weise dem all
mählich steigenden Schwerwasserbedarf anpassen.

Sollten bei weiterer Steigerung des Schwerwasserbedarfs,
dieindustrietlenWasserstaffqmdten-nidrrarrsreichen;-kanfi
das H2INH3-Zweitemperatur-Verfahren durch Verwendung
von Wasserais Ausgangsmaterial in seiner Kapazität 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 ergänzt wird. Die notwendige Beschleu
nigung des Isotopenaustausches läßt sich mit dem früher
entwickelten Platinsuspensionskatalysator [5] oder mit
verdünnter 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 Materialströme vermin
dert werden. Die Ankoppelung an Wasser bedingt zwar
ein um etwa 350/0 höheres 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 Anlagengröße die einzel
nen Anlageteile spezifisch billiger werden und der Mehr
verbrauch an Energie durch die gewonnene Freiheit be
züglich der Wahl des Standortes (niedrigere Energiepreise)
kostenmäßig aufgefangen werden kann.

In Mazingarbe (Frankreich) wurde in der Zwischenzeit
eine mit dem System H2/NH3 arbeitende Eintemperrtur
anlage mit einer Jahreskapazität von etwa 25 t D20 in
Betrieb genommen [13]. Die ebenfalls etwa 800/0 betra
gende Deuteriumausbeute dieser Anlage wird durch beid
seitige Phasenumkehr mit Ammoniaksynthese bzw. Am
moniakspaltung erreicht. Neuerdings befaßt sich auch die
französische Gruppe mit der Möglichkeit, das Austausch
system H2/NH3 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 für das H2INH3-Zweitemperaturverfahren
sehr günstigen Ergebnis kommt.

Prinzip der Zweitemperatur-Anreicherungsanlage
mit Zweitemperatur-Abstreifsystem

Das den Wirtschaftlichkeitsbetrachtungen zugrunde ge
legte Anlagenschema ist in Abb. 2 Wiedergegeben.



Abb. 2: Schema der den Wirt
schaitlichkeitsbetrachtungen zu
grunde gelegten Zweitemperatur
Anreicherungsanlage mit Zwei
temperatur-Abstreifsystem. Die
angegebenen Stromstärken gel
ten für eine Jahresproduktlon

von 100 t D20.

Ausgangsg,~a=-s-+·~L,;==::-=+::::!:=t~~+J
~.

+-.~ q2 ._. I
Gaswäsche L ....... __J Synthesegas E:) 703 N m3/h

Ammoniak c::J 703 kg / h

Tabelle 1: Bei der Wirtschaftlichkeitsberechnung
benutzte Kostenfaktoren

') Der D-Gehalt des Synthesegases i50t niedriger aJls der von natÜlrLicliem
Wasser (ca. 150 ppm). D,Verluste des Wa:sser5otoffs ergeben sich bei
der mit Was5oerdampfübe.-schuß ablaufenden Erdgas- oder Erdöl
spaltung und der sich anschließenden CO-KonvertieI11Il9'. Das D
reichen sich dabei durch Isotopenaustausch im Wasserdampf an. Die
D-Verluste können durch Rückführung des Kondenswas,s,ers in den
Prozeß vermieden oder wenigstens vermindert wexden.

Wirtschaftlichkeitsberechnung für eine 100-jato-Anlage
Die angenommene Jahreskapazität von 100 t D20 ent
spridJ.t bei einer D-Ausbeute von 800/0, einer Betriebszeit
von 8000 h/a und einem Deuteriumgehalt des Synthese
wasserstoffs von 125 ppm1) einer Ammoniak-Tagespro
duktion von 1700 t. Ammoniakfabriken dieser Größenord
nung gibt es an verschiedenen Stellen der Welt.

Die Optimalrechnung wurde mit den bei den Labor- und
PilotversudJ.en [7] gewonnenen experimentellen Daten
unter Benutzung der in Tab. 1 zusammengestellten Kosten
faktoren durchqeführt. Für die Kolonnenlänqen wurde ein
SidJ.erheitszuschlag von 15% vorgesehen. E~ wurde ange
nommen, daß das Synthesegas mit 400 C unter 300 at
zur Verfügung steht und unter gleichem Druck an das
Ammoniakwerk zUTÜckgegebenwerdenmuß [16]. Als
optimale Temperaturen für die heißen und kalten Kolon
nen ergaben sich 600 C bzw. - 250 C. Die Anreicherung in
der HdNH3-Anlage nach Abb. 2 wurde auf 10 Atom-% D
begrenzt. Die erforderlichen Materialströme sind in Abb. 2
angegeben.

17,6 %ja
0,04 DMjkWh
S,-DMjt
0,03DMjm3

25,-DMjkg

Kapitaldienst (zeitlich konstant).
Elektrische Energie
Dampf (2 at)
Kühlwasser. .
Kalium .

eingeregelt, daß sich in der kalten Kolonne K, die vorgesehene
Temperatur T, ergibt. Zwischen den auf verschie~enenTempera
turniveaus arbeitenden Wärmetauschern WTl,2 und WT1] kann
ein Teil der Dberschußwärme im Wärmetauscher WTW mit Kühl
wa.sser <ibll:",führt werd,,-n'l'ie vor!]€,sehe.nElTemper<itur T. der
heißen Kolonnen K. und K. wird durch weitere Wärmezufuhr
über die Wärmetauscher WTD 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 überbrückenden
NH3-Teilstrom abgepumpt und in die Reinigungsanlage zurück
geleitet [15]. Der mit hoher Temperatur anfallende Ammoniak
Teilstrom kühlt sich dabei soweit ab, daß er ohne Wärmeaus
tausch auf den Kopf der kalten Kolonne K, gegeben werden
kann.

Das als Ausgangsmaterial vorgesehene Synthesegas durchläuft,
zusammen mit einem etwa gleich großen im Kreislauf durch alle
Kolonnen geführten Synthesegasteilstrom, zunächst die heiße und

. die kalte Kolonne K2 und K, des Anreicherungssystems. In der
heißen Kolonne K2 wird der D-Gehalt des aufwärtsströmenden
'Gases aufKOsfen des· eiifgegenstI-ömenaen U:iekheriAiiimonlaKs
erhöht. In der kalten Kolonne K" in die D-armes Ammoniak so
·wohJ aus der heißen Kolonne K2 als auch aus der kalten Ab
streifkolonne K, eingespeist wird, gibt das angereicherte Syn
thesegas seinen D-Dberschuß wieder an das Ammoniak ab. Durch
den D-Aufwärtstransport mit dem Gas in der heißen Kolonne
und den D-Abwärtstransport 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 K2 ist der K, verlassende Gasstrom gegenüber dem
in K2 eingespeisten Gas an D verarmt. Bei den in der Praxis an
wendbaren Kolonnentemperaturen (K, -20 bis _30 0 C, K2 50 bis
700 Cl ist die Ausbeute des einfachen Heiß-Kalt-Anreicherungs
kolonnenpaares .auf 30-40°/. beschränkt.

Zur Ausbeuteerhöhung 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

heißen Abstreifkolonne K2 weiter vermindert wird (hier auf 20°/.

der Ausgangskonzentration). Der die Kolonne K, verlassende
Gasstrom wird aufgespalten: ein dem Ausgangsstrom entspre
chender Teilstrom wird an das Synthesegaswerk zurückgegeben,
der Reststrom wird in der heißen Abstreifkolonne K2 wieder bis
zur Ausgangskonzentration angereichert, bevor er zusammen mit
dem Ausgangsgas in die heiße Anreicherungskolonne K2 einge
speist wird.

Die zwischen dem Kopf der heißen und dem Fuß der kalten An
reicherungskolonne (K2 bzw. K,) erzielte Deuteriumanreicherung
kann durch Verlängern der Kolonnen im Prinzip'beliebig gestei
gert werden. Zur Verminderung der Investierungskosten und der
zum Aufbau des stationären Konzentrationsprofils erforderlichen
Zeit wird in der Praxis die von K, und K2 bewirkte Anreicherung
jedoch auf einen Faktor 5 bis 10 beschränkt. Die weitere An
reicheruna erfolat in zwei· zusätzlichen HAiß/K~lt-Kol(mnAnn~~-

ren K4/K3- und K~/K5 mit ve~i~d~~t'~-'D~;.;hs-;;t;~FÜ;-di~-H~&-
konzentrierung kann wegen der vergleichsweise geringen zu
verarbeitenden Materialströme ein spezifisch teureres, dafür aber
besonders betriebssicheres Verfahren gewählt werden. Infrage
kommt vor allem die Wasser- bzw. Ammoniakdestillation.

Die untersten Abschnitte der .Kolonnen K" K2 und K2 haben die
Funktion von Direktwärmetauschern (DWT). Sie werden, außer
von den Prozeßströmen, von den Ammoniak-Hilfsströmen q" q2

und q2 durchflossen. Diese Hilfsströme übertragen in den Wärme
tauschern WTl,2 und WTl,2 die durch den Synthesegasstrom von
der Kolonne K. in die Kolonne K, überführte, an dieser Stelle
nicht kompensierbare Wärme auf die unteren Enden der Kolon-

nen K. und K•. Der Ammoniakhilfsstrom q, wird in dem Wärme
tauscher WTG durch den an das Ammoniakwerk zurückzugeben
den Synthesegasstrom weiter abgekühlt. Die Endtemperatur von
q, wird in dem Wärmetauscher WTK mit einer Kältemaschine so
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Tabelle 3: Gestehungskosten pro kg D.O, berechnet mit den in
Tabelle 1 zusammengestellten Kostenfaktoren

148 $/(kg D20/a), einen spezifischen Stromverbrauch von
etwa 265 kWh/kg D20 und einen spezifischen Dampfver
brauch von etwa 11 tlkg D20. Mit den von uns benutzten,
in Tab. 1 zusammengestellten Kostenfaktoren würde sich
damit ein Gestehungspreis für das schwere Wasser von
über 200 DMikg ergeben. Dabei wurde nicht berücksichtigt,
daß das H2S-Verfahren Dampf unter 24 ata, also spezifisch
teureren Dampf als das H2/NHa-Verfahren benötigt.

DK 621.039.532.46.001.5/.6(43)
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In Tab. 2 sind die errechneten Abmessungen und die durch
Anfragen bei der Industrie ermittelten Preise der Hoch
druckkolonnen einschließlich Flansche und Einbauten zu
sammengestellt. Die gesamten Kolonnenkosten betragen
demnach 17,7 Mio. DM.

Die weitere Kalkulation zeigte, daß die nächst teureren
Anlagenelemente die Wärmetauseher sind. Ihr Gesamt
wert beträgt jedoch nur etwa 15% des Kolonnenwertes.
Die Kolonnen können damit als finanzielle Hauptpositio
nen im Sinne von Kölbel und Schulze [17] angesehen
werden, so daß alle Nebenpositionen wie Wärmetauscher,
Rohrleitungen, Pumpen, Ventile, Meß- und Regeleinrich
tungen zusammen mit den Gebäude-, Montage- und son
stigen Nebenkosten mit hinreichender Genauigkeit durch
einen globalen Zus<:'b.lag erfaßt werden können. Nach den
bei Destillationsanlagen gemachten Erfahrungen wurde
der Zuschlag mit 200% der Kolonnenkosten angesetzt.
Damit ergibt sich eip. Gesamtpreis der Anlage von
53 Mio. DM.

Die Betriebskosten der Anlage werden überwiegend durch
deiJ. Energieverbrauch bestimmt. Elektrische Energie ist vor
allem für den Antrieb der Gasgebläse, der Kältemaschinen
und der Flüssigkeitspumpen erforderlich. Die Anlage be
nötigt eine Netto-Anschlußleistung von 7 MW. Für die
Restaufheizung der in die heißen Kolonnen eintretenden
Gasströme sind 28 t Dampf pro Stunde erforderlich. Der
Kühlwasserbedarf beträgt 2100 m3/h.

Tabelle 2: Kolonnendimensionen und Preise
einschließlich Einbauten und Flansche

Bezeichnung innerer innere Länge Preisder Kolonne Durchmesser einseh!. DWT (lO'DM)in Abb. 2 (m) (m)

K , 2,5 80 6,3
K, 2,5 31 2,5
K, 2,5 51 4,0
K, 1,9 39 2,0
K, 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 zusätzliche Personal
bedarf verhältnismäßig gering. Für den Betrieb in drei
Schichten werden insgesamt 20 Facharbeiter und 4 Inge
nieure als erforderlich angenommen.
Ein verhältnismäßig großer Betriebskostenanteil ergibt
sich noch durch den Chemikalienverbrauch der Gasreini
gung. Wie früher gezeigt wurde [11]. lassen sich zwar
C02- und H20-Spuren aus dem Synthesegas durch Wa
schen mit flüssigem Ammoniak ohne nennenswerte Kosten
praktisch vollständig entfernen. Für die Beseitigung der
CO- und 02-Spuren ist jedoch nach der bisherigen Kon
zeption eine Nachwäsche mit kaliumamidhaltigem flüssi
gen Ammoniak erforderlich, bei der eine der durchgesetz
ten CO- bzw. 02-Menge äquivalente Kaliummenge fort
laufend eingesetzt werden muß. Bei einem angenommenen
Restgehalt an CO und 02 von 15 bzw. 7,5 ppm ergibt sich
.ein Kaliumbedarf der Anlage von 6,5 kg/Stunde.

In Tab. 3 sind die mit den genannten Aufwandsgrößen 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
tionspläne und WiJ:tsCIi,aftlichkeitsarialysem für eine fort
geschrittene, nach dem:Schwefelwasserstoffverfahren ar
beiten<j.e 200-jat07sc1;i:w,erWdsseran:lage veröffentlicht. Die
Autoren erwarten eine :spezifische 'Investierung von etwa
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Kapitaldienst .
Personalkosten
Strom .
Dampf .
Kalium .
Kühlwasser. . . . . . . . . .
Hochanreicherung und Sonstiges.

Summe .

93,-DM
6,-DM

22,40 DM
17,60 DM
13,-DM
5,-DM
8,-DM

165,-DM


