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Fiir eine mit dem Ammoniak/Wasserstoff-Austauschpaar arbeitende Heifl/Kalt-An-
lage zur Anreicherung von schwerem Wasser wurden die Betriebsbedingungen hin-
sichtlich kleinster Produktionskosten optimiert, wobei neben den bekannten Trenn-
faktoren sowie der experimentell bestimmten Austauschleistung und Gasbelastung
der Boéden auch die durch Angebote der Industrie erhaltenen Kostenfaktoren fir
Anlageteile und Energie verwendet wurden. Die Optimierung erstreckt sich auf ein-
bis dreistufige Anreicherungssysteme, die dreistufige Anreicherungskaskade mit Ab-
streifteil und das dreistufige Anreicherungs-Abstreifsystem mit Ubertragungskolonne,
die von Wasserstoff als Deuterium-Quelle ausgehen, sowie auf die von Wasser aus-
gehende dreistufige Anreicherungs-Abstreifkaskade mit Regenerierkolonne. Es wird
gezeigt, daB die in relativ kleinen Anlagen erzielbaren Produktionspreise bei sorg-
taltiger Optimierung aller Verfahrensparameter weit unterhalb des gegenwirtigen

Schwerwasser-Preises liegen diirften.

Zur grofBtechnischen Produktion von schwerem Wasser
stand bisher nahezu ausschlieBlich das sog. Schwefel-
wasserstoff-Verfahren zur Verfiigung, das von Wasser als
Deuterium-Quelle ausgeht [1]. Die hohe Agressivitdt des
Schwefelwasserstoffs bringt jedoch Korrosionsprobleme
mit sich, die noch immer nicht gelést sind [2].

Im Hinblick auf diese Schwierigkeiten sind die fritheren,
gemeinsam mit der Friedrich Uhde GmbH, Dortmund,
durchgefuhrten Untersuchungen {3] iiber das Wasserstoff/
Ammoniak-Austauschsystem mit geléstermn Kaliumamid-
- Katalysator von erhohtem Interesse, das ebenso wie das
Schwefelwasserstoff-Verfahren nach dem Zweitempera-
turprinzip arbeitet. Die Pilotplant-Versuche [3] hatten
die technische Realisierbarkeit des keine Korrosions-
probleme aufgebenden Ammoniak-Systems zur Deute-
rium-Anreicherung erwiesen und die Daten fiir die Aus-
legung einer Anreicherungsanlage und zur Abschitzung
ihrer Wirtschaftlichkeit geliefert.

In Frankreich (Mazingarbe) wurde in der Zwischenzeit
eine mit dem Wasserstoff/Ammoniak-System arbeitende
Eintemperaturanlage mit einer Jahreskapazitit von etwa
25 t Schwerwasser in Betrieb genommen [4]. Dabei ist die
heiBle Kolonne durch einen Ammoniak- Spaltofen ersetzt.

R T £ <nl
Neuer d.l.ugb befallt sich auch die fr ranzosische Gru ppe mit

dem HeiB/Kalt-Betrieb [5], der wegen Fortfalls der ener-
gieverbrauchenden Ammoniak-Spaltung wirtschaftlicher
als der Eintemperaturbetrieb ist.

In dieser Arbeit soll gezeigt werden, dafB3 die in relativ
kleinen Anlagen nach dem Hei/Kalt-Prinzip erzielbaren
Produktionspreise bei sorgfaltiger Optimierung aller Ver-
fahrensparameter weit unterhalb des gegenwértigen
Schwerwasser-Preises liegen diirften. Den Abschatzungen

* Die Arbeit wurde im Institut fiir Kernverfahrenstechnik der
Universitét und des Kernforschungszentrums Karlsruhe durch-
gefiihrt.
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wurden die folgenden Anlagekonzeptionen und Ver-
fahrensparameter zugrunde gelegt:

a) Das ein- und mehrstufige Heifl/Kalt-Anreicherungssy-
stem mit Synthesegas (Wasserstoff/Stickstoff-Gemisch fiir
die Ammoniak-Synthese) als Deuterium-Quelle ; frei wihl-
bare Parameter: Temperaturen 7; und 7', der kalten
(Index 1) und der heiflen (Index 2) Austauschkolonnen,
Gegenstromverhaltnis y = I/L (I und L molarer Gas- bzw.
Flissigkeitsstrom) und relative Isotopenausbeute 4 (Aus-
beute n = Pg; &= (o — mn\ /n( Elementareffekt der

Trenmmg = mammale Ausbeute des Heil/Kalt-Systems;
a; Trennfaktoren).

b) Das Heil/Kalt-Anreicherungssystem mit Kalt/Heil3-
Abstreifsystem zur Ausbeuteerh6hung; zusétzliche Para-
meter: Ty, T, 71 sowie Gesamtausbeute .

¢) Das Anreicherungs-Abstreifsystem mit Ubertragungs-
kolonne, durch welche die Betriebsbedingungen der An-
reicherungs-Abstreifanlage von denen des Wasserstoff-
Erzeugers entkoppelt werden konnen; zusdtzliche Para-
meter: Ty und vi.

d) Das Anreicherungs-Abstreifsystem mit Regenerierko-
lonne, mit der — von Wasser als Deuterium-Quelle ausge-
hend — unbegrenzte Produktionskapazitaten erzielt wer-
den kénnen ; zuséitzliche Parameter: T'g und yg sowie Bo-
denzahl S der Regenerierkolonne.

Trennaufgabe der Anreicherungsanlage, Spezifikation und
Vorbehandiung der Ausgangsstoffe

Die Konzeption und die Betriebsbedingungen der An-
reicherungsanlage hingen entscheidend von der Trenn-
aufgabe ab, die durch die Deuterium-Konzentrationen im
Ausgangsmaterial und im gewonnenen Produkt sowie
durch die Produktionsleistung oder durch die Menge des
zur Verfiigung stehenden Ausgangsmaterials definiert ist.
Bei den unten mitgeteilten Ergebnissen fir das ein- und
mehrstufige Heil/Kalt-Anreicherungssystem, die drei-

stufige Anreicherungskaskade mit HeiB/Kalt-Abstreif-
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system sowie das Anreicherungs-Abstreifsystem mit Uber-
tragungskolonne werden beziiglich des Ausgangsgases als
Beispiel die ungefdhren Verhéltnisse des grofiten deut-
schen Ammoniak-Herstellers mit einer gegenwértigen
Produktionsleistung von ca. 1700 t NH;/Tag = 187000
Nm3 Synthesegas/h zugrunde gelegt. Fiir den Wasserstoff
wird eine Deuterium-Konzentration von 125 ppm! einge-
setzt. Das der Anreicherungsanlage als Produkt entnom-
mene Ammoniak soll eine Deuterium-Konzentration von
10 Mol-% (bezogen auf Wasserstoff) haben. Die Hoch-
konzentrierung kann wegen der vergleichsweise geringen
Materialstrome ohne wesentliche Kostenbelastung durch
ein spezifisch teureres, dafiir aber besonders betriebs-
sicheres Verfahren (Wasserdestillation oder Wasserelek-
trolyse nach Deuterium-Austausch von Ammoniak auf
Wasser) erfolgen. Die Produktionsleistung ist nicht vorge-
geben, sie variiert bei konstantem Wasserstoff-Strom je
nach Betriebsbedingungen oder Anlagekonzeption zwi-
schen 37 und 105 t/Jahr.

Fiir die Berechnung der Produlktionskosten bei variabler
Produktionsleistung, vgl. S. 808, werden unter sonst glei-
chen Bedingungen Wasserstoff-Kapazitdten unterschied-
licher GroBe (45000 bis 280000 Nm3 Synthesegas/h) zu-
grunde gelegt.

Bei der von Wasser ausgehenden Anlage mit Regenerier-
kolonne zur Erzielung unbegrenzter Produktionskapazi-
taten, vgl. S. 808, wird der natiirliche Deuterium-Gehalt
des Wassers (etwa 150 ppm) vorausgesetzt. Bei allen be-
schriebenen Anlagekonzeptionen wird ein Arbeitsdruck
von 300 at angenommen, entsprechend dem Arbeitsdruck
moderner Ammoniak-Synthesen.

Das Synthesegas der Ammoniak-Fabrik enthélt als Ver-
unreinigung im wesentlichen Wasserdampf, Kohlendioxid,
Kohlenmonoxid und Sauerstoff, die zur Zerstérung des
Kaliumamid-Katalysators fihren. Um die Katalysator-
Ersatzkosten in ertriglichen Grenzen zu halten, werden
Wasserdampf- und Kohlendioxid-Spuren durch eine
Wasche mit fliissigem Ammoniak nahezu quantitativ ent-
fernt [3]. Die verbleibenden Verunreinigungen, fir die
20 ppm KNH,-Aquivalente angesetzt werden, lassen sich

in einer zweiten Waschstufe mit Kaliumamid/Ammoniak-

Losung quantitativ entfernen [6].

Bei dem von Wasser ausgehenden Verfahren tritt der ge-
léste Sauerstoff in der Regenerierkolonne vollstindig in
den Wasserstoff iiber. Bei ungereinigtem Wasser beliefe
sich damit der Sauerstoff-Gehalt des Wasserstoffs je nach
Gegenstromverhiltnis auf 2 bis 8 ppm. Durch Abpumpen
des Ausgangswassers kann dieser Wert jedoch unter
0,1 ppm gesenkt werden, so dal dann die Amid-Verluste
in der Waschstufe vernachlissigt werden kénnen.

Kostenfaktoren der Optimierungsrechnungen

Die in der Literatur [7] beschriebene analytische Behand-
lung der Optimierung der Betriebsbedingungen von Heil3/
Kalt-Anreicherungsanlagen verschiedener Konzeptionen
geschieht nur im Hinblick auf kieinstes Kolonnenvolumen.
Sie geht von der Voraussetzung aus, daB die Anlagenko-
sten dem Austauschvolumen der Kolonnen proportional

sind und dal der Kapitaldienst fiir die Investitionen er-
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-heblich tiber den laufenden Betriebskosten liegt. Die erste

Voraussetzung, ohne die eine geschlossene analytische Be-
handlung nicht moglich wire, ist jedoch grundsitzlich
nicht erfilit (Kostendegression mit steigender Anlagen-
groBe). Die zweite Voraussetzung ist fiir den Fall einer mit
dem Austauschpaar Wasserstoff/Wasser arbeitenden An-
lage kleiner Produktionskapazitdt gegeben. In dem hier
betrachteten Fall des Ammoniak-Systems mit teilweise
groBen Produktionskapazititen sind jedoch die Betriebs-
kosten und die Kosten fiir den Kapitaldienst etwa gleich
groB. Es ist daher nicht mehr gerechtfertigt, die Optimie-
rung nur in bezug auf kleinstes Kolonnenvolumen durch-
zufithren, sondern es sind alle Kostenanteile, wie Investi-
tionskosten, Kosten fir elektrische und thermische Ener-
gie, fiir Kihlwasser, Chemikalien, Betriebspersonal usw.,
zu beriicksichtigen. Die verwendeten Kostenfaktoren wer-

den im folgenden angegeben. '

Spezifische Preise der Hochdruck-Kolonnen und Wiirme-
austauscher

Die Kostenfaktoren fiir die Austauschkolonnen und War-
meaustauscher sind Angeboten der deutschen Apparate-
bau-Industrie entnommen, dic Kolonnen mit 25 bis
300 cm Dmr. und Wirmeaustauscher mit maximal
1200 m?2 Fliche umfassen. Die Kosten fiir die Kolonnen
(300 at) liegen zwischen 50000 DM/m? fiir 25 cm und
10000 DM/m3 fiir 300 cm Dmr.

Die spezifischen Preise der indirekten Warmeaustauscher
hingen auller von der GroBe stark von der Druckdifferenz
zwischen Rohr- und Mantelseite und von den im Warme-
austausch stehenden Medien ab. Da die Investitionen fiir
Wirmeaustauscher klein sind gegeniiber denen fiir die
Kolonnen, wurde — ohne einen groBen Fehler zu machen
— der spezifische Preis aller Warmeaustauscher entspre-
chend dem Mittelwert der Angebote zu 860, DM/m?2
angesetzt. Die Wirmeiibergangszahlen sind in Uberein-
stimmung mit den Erfahrungen der chemischen Industrie
[8] eingesetzt.

Kosten fiir Nebenanlagen

Die Kosten der weiteren Anlageteile (Rohrleitungen,
Pumpen, Kéltemaschinen, MeB- und Regelgerédte, Hoch-
anreicherung, Gebdude usw.) wurden nicht einzeln er-
mittelt, sondern durch von den Kolonnen- und den Wér-
meaustauscherkosten abhingige globale Zuschlagsfakto-
ren beriicksichtigt, denen wiederum die Erfahrungen der
chemischen Industrie zugrunde liegen [9].

Kapitalabhingige Kosten und laufende Betriebskosten

Die kapitalabhingigen Kosten, die Zinsen, Repara-
turen, Versicherung usw. einschlieBen, wurden fiir eine
zehnjihrige Abschreibung mit 17,6% angesetzt.

1)} Der D-Gehalt des Synthesegases ist niedriger als der von natiir-
lichern Wasser (ca. 150 ppm). D-Verluste des Wasserstoffs er-
geben sich bei der mit Wasserdampfiiberschufl ablaufenden
Erdgas- oder Erddlspaltung und der sich anschlieBenden CO-
Konvertierung. Das Deuterium reichert sich dabei durch
Isotopenaustausch im Wasserdampf an. Die D-Verluste kénnen

. durch Riickfithrung des Kondenswassers in den ProzeB ver-

mieden oder wenigstens vermindert werden.

miecen oG WO,
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Dielaufenden Betriebskosten setzen sich zusammen
aus den Aufwendungen fiir thermische und elektrische
Energie, fiir Chemikalien, Kithlwasser und Bedienungs-
personal. Die thermische Energie zum Aufheizen der Pro-
zeBstrome in der Anreicherungsanlage wird durch Damipf,
in der Regenerierkolonne durch Erdgasheizung aufge-
bracht. Die elektrische Energie wird hauptséchlich fur die

Tabelle 1. Die spezifischen Kostenfaktoren der Betriebskosten
der von Synthesegas ausgehenden Anlagen.

Strom 0,04 DM/kWh
2-at-Dampf (4,6 x 105 keal/t) 8,— DM/pt
Kithlwasser 0,025 DM/m3
Kalium 22,— DM/kg
Natriumhydroxid 0,3 DM/kg
Bedienungspersonal 6 x 105 DM/Jahr

Kiltemaschinen bendtigt, welche die ProzeBstrome auf die
kalte Verfahrenstemperatur abkiithlen. Die Kosten fir
Chemikalien bei der von Synthesegas ausgehenden Ver-
fahrensweise entstehen durch den Verbrauch des Kalium-
amids in der Gasreinigungskolonne [6]. Bei der von Was-
ser ausgehenden Verfahrensweise dienen die Kosten fiir
Chemikalien vor allem der Deckung des Verbrauchs an
Natriumhydroxid,’das als Katalysator dem ProzeBwasser
zugesetzt wird [10]. Das Bedienungspersonal wurde unab-
héngig von der Anlagengréfe mit 25 Mann angenomimen.
Die Betriebszeit wurde auf 8000 h/Jahr veranschlagt. In
Tab. 1 sind die spezifischen Kostenfaktoren zusammenge-
faB3t.

Durchfithrung und Ergebnisse der Optimierung

Bei der Optimierung muB der Einflu8 aller auf S. 804 ange-
gebenen irei wiahlbaren Parameter auf die Produktkosten
des schweren Wassers untersucht werden. Da die einzelnen
AufwandsgréBen in uniibersichflicher und teilweise ent-
gegengesetzter Weise von den Betriebsbedingungen ab-
hingen, wird die Optimierung schrittweise so durchge-
fithrt, daB von den vielen frei wihlbaren Parametern a,
b, ¢, d usw. zunichst a bei ,giinstig” abgeschéitztem kon-
stantem b, ¢ ... so lange variiert wird, bis ein Kosten-
minimum erreicht wird. Die Optimierung des Parameters
b geschieht sodann mit konstanten Parametern agpt, ¢ . . .
und einer nachfolgenden neuen Optimierung von a bei
b = bopt usw. Die vielen erforderlichen Rechnungen wur-
den mit den Rechenmaschinen IBM 7074 und /360-65 der
Datenverarbeitungszentrale des Kernforschungszentrums
Karlsruhe durchgefiihrt.

Die Austauschkolonnen werden mit Hilfe der Theorie des
HeiB/Kalt-Systems [7] unter Benutzung der experimentell
bestimmten Trennfaktoren o [11] und der Austauschlei-
stungen k sowie der zuldssigen Bodenbelastung o be-
rechnet?. Zu den erhaltenen Kolonnenldngen werden Zu-
schlige fiir Kolonnensumpf (2 m), Zwischenflansche fiir
Gas- und Flissigkeitszu- und -abfliisse (1 m), Kolonnen-
deckel (1 m) sowie evtl. direkte Wiarmeaustauscher (s. u.)

T30k Nae Thorgiahkadant s Al otron hoxar B Thlan
aadiert. Uer Ener giepedary 2um Aufheizen bzw. Abkiihlen

2) Fiir k und ¢ wurden zur Sicherheit um 10% kleinere Werte ein-

gesetzt als frither [3] ermittelt.
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der Materialstrome hingt stark von der Intensitit des
Wirmeaustausches ab. Den Rechnungen fiir das einstufige
Heifl/Kalt-System liegt das in Abb. 1 gezeigte Warmeaus-
tauschsystem zugrunde: die direkt kompensierbaren
Wirmestrome zwischen Gas- und Flissigkeitsstrom am
Ful} bzw. am Kopf der heilen Kolonne werden durch
direkte Warmeaustauscher (), das sind kurze Kolonnen-
stiicke (3 m) mit Glockenbéden, ausgetauscht. Die weitere

{-__z;r Synth;e_——[ Ammoniak
| ]
{/Synthesegus ! a
l 4 1N,
| L e | 1.1
1 |
[N e M
I | zur Hochan-
o = reicherung
I o
=
} O i b
: -
|
I d i ‘
g
t | (rz,dzl
i
b
1
|

von Gastabrik

Abb. 1. Flie- und Wéirmeaustauschschema einer einstufigen
Heil/Kalt-Anreicherungsanlage. (Die Pfeile in den Warmeaus-
tauschern geben die Richtung des Warmetransportes an.)

a1, az kalte bzw. heile Kolonne, b direkte Warmeaustauscher,
¢1, ¢3 indirekte Warmeaustauscher, d Dampfheizer, ¢ Kaltema-

1 ot arariana

crntitemo e AT T A1~ I ar laa A 2y e 1ot
schine; 7' Kolonnentemperabur, ¢ Trennfaktor.

austauschfshige Warme wird durch die indirekten Wérme-
tauscher ¢, und ¢, iibertragen, wobei als kleinste Tempera-
turdifferenz 5 grd festgesetzt wird. Die notwendige Rest-
autheizung geschieht durch Damptheizer (d), die Restkih-
lung durch eine elektrisch betriebene Kaltemaschine (e).

Die FlieB- und Warmeaustauschschemata fiir die mehr-
stufige HeiB/Kalt-Kaskade unter Einbeziehung eines Ab-
streifsystems, einer Ubertragungskolonne und schlieBlich
einer Regenerierkolonne lassen sich aus Abb. 1 mit ent-
sprechenden verdffentlichten Schemata ableiten [7, 12].

Der ProzéBwasserstoff durchlauft im Gegenstrom zum im
Kreis gefilhrten Ammoniak nacheinander die kalte und
die heile Kolonne des Heif/Kalt-Systems und wird an
Deuterium verarmt an den Wasserstoff-Verbraucher
weitergegeben. Angereichertes Ammoniak wird zwischen
den beiden Kolonnen entnommen (vgl. Abb. 1).

Der Elementareffekt des Heifl/Kalt-Systems (¢ = [o; —|
— o]/ oy) steigt wegen der negativen Temperaturabhingig-
keit des Trennfaktors « mit steigender Temperatur 7', der
heillen und mit abnehmender Temperatur 7'; der kalten
Kolonne an: Da die erzielbare Deuterium-Ausbeute und
die Trennwirkung eines Heifl/Kait-Kolonnenpaares ge-
gebener theoretischer Bodenzahl mit ¢ zunimmt, sollte 7',
moglichst hoch und 7T'; moglichst niedrig gehalten werden.
T, ist aber wegen des steigenden Warmebedarfs zur S&tti-
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gung der Gasphase mit Ammoniak-Dampf und wegen der
durch den Dampfanteil bedingten Isotopenriickvermi-
schung nach oben begrenzt. 7', ist wegen der abnehmen-
den Austauschgeschwindigkeit und wegen des abnehmen-
den Wirkungsgrades der Kiltemaschinen nach unten be-
grenzt. Als optimale Temperaturen ergeben die Rechnun-
gen T, = —34°C, Ty, = +67,5°C.

Bei allen Rechnungen wurde das in bezug auf kleinstes
Kolonnenvolumen optimale Gegenstromverhéltnis vy [7]
eingesetzt, das fiir die angegebenen Temperaturen den
Wert 3,52 annimmt. Einsparungen im Wéirmehaushalt
durch Wahl kleinerer Gegenstromverhiltnisse werden
kompensiert durch erhéhte Ausgaben fiir die Kolonnen.
Dagegen bringt eine Erhéhung der relativen Isotopenaus-
beute 9 iiber den fiir minimales Kolonnenvolumen giin-
stigsten Wert durch Einsparungen an Energie (bei glei-
chen Material- bzw. Warmestrémen erhohte Produktion)
eine Senkung der Produktionskosten. Der optimale Wert
von 9 liegt bei 0,95.

Mit den angegebenen optimalen Betriebsparametern 7,
Ts, & und y, sowie der vorgegebenen Synthesegas-Quelle
von 187000 Nm3/h ergibt sich eine D,O-Produktionslei-
stung von 56,5 t/Jahr ( = 45,2%) bei einem Produktions-
preis von 224 DM /kg.

Die mehrstufige Heifs| Kalt- Anreicherungskaskade

Der vorangereicherte Produktstrom der ersten (zweiten)
Stufe wird als Ausgangsstrom in die zweite (dritte) Stufe
eingespeist. Entsprechend dem Anreicherungsfaktor der
einzelnen Stufen nehmen die Materialstréme und damit
die Kolonnenquerschnitte der hoheren Stufen ab.

Die Produktionskosten nehmen von der einstufigen bis
zur dreistufigen Anlage von 224 auf 199 DM/kg D,O ab.
Die Kostenersparnisse ergeben sich erstens durch die Ab-
nahme des Kolonnenvolumens, zweitens durch den ver-
minderten Dampfverbrauch, der auf die Senkung der
optimalen Verfahrenstemperatur 7', von 67,5°C bei der
einstufigen auf 62,5°C bei der dreistufigen Anlage bei
nahezu unveridnderten Werten von 7'y und ¥ zuriickgeht.
Die Abnahme von T, bedingt jedoch eine Senkung des
Elementareffektes ¢ und damit der Produktionsleistung
von 56,5 auf 55,3 t/Jahr.

Bei weiterer Staffelung steigen die Produktkosten wieder
an, da die kleiner werdenden Ersparnisse an Kolonnen-
volumen durch erhéhten Aufwand an MeB- und Regelge-
riten, Pumpen, Kompressoren usw. tberkompensiert
werden,

Die dreistufige Anreicherungskaskade mit Kalt/Heif-
Abstreifsystem

Der Prozef8gasstrom wird zusammen mit einem Hilfsgas-
kreisstrom nach Durchlaufen des Heil/Kalt-Anreiche-
rungssystems, in dem bis zu % = 45% (maximal) des ein-
gespeisten Deuteriums entnommen werden kdnnen, in
ein Kalt/Hei-Abreicherungssystem (Abstreifsystem) ge-
schickt. Ein dem ProzeBgasstrom entsprechender Teil as-
strom wird zwischen den beiden Abstreifkolonunen ent-
nommen. Die Gesamtausbeute 7 des kombinjerten Sy-
stems kann dadurch bis zu 100% (unendlich lange Ab-
streifkolonnen) gesteigert werden. Der zusétzliche Hilfs-
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gaskreisstrom bedingt eine Querschnittserweiterung des
Anreicherungssystems gegeniiber den vorher betrachteten
Fillen um den Faktor /7. ;

Zu den frei wihlbaren Betriebsbedingungen des Anreiche-
rungssystems 7'y, T, & und der Stufenzahl kommen bei
der kombinierten Anlage die Parameter T';, T%, y, und 7
des Abstreifsystems hinzu. Die Kolonnentemperaturen
des Abstreifsystems T, uwnd T, werden jedoch zur Ver-
meidung weiterer Temperaturspriinge und den damit ver-

180 ' 120
OM/kg / thahr
170 i 0 g
- £
160 e 80 3
‘/' F &
ClSG/ 50
=%
e —— = V.
ket
"""""" #
10
05 05 o7 _ 98 03 10
[EsY) 7

Abb. 2. Kosten (P) und Produktmenge (PM) einer dreistufigen
Anreicherungs-Abstreifanlage bei Variation der Gesamtausbeute
7 (T1=—28°C, T = +60°C, & = 0,85).

7 Kolonnenkosten, D und E Kosten fiir Dampf und elektrische
Energie, K Kosten fiir Kaliumamid-Ersatz, alle bezogen auf
1 kg D»0:

bundenen hoheren Aufwendungen denen des Anreiche-

rungssystems gleichgesetzt: T; = Ty, Ty = Ts. Aus glei-
chen Griinden wie beim Anreicherungssystem empfiehlt
sich, auch beim Abstreifsystem ein in bezug auf minimales
Kolonnenvolumen optimales Gegenstromverhaltnis.7; zu
wihlen. Zur Beschrankung der Anzahl der verbleibenden
Parameter wird die Stufenzahl des Anreicherungssystems
entsprechend den Ergebnissen des vorhergehenden Ab-
schnitts auf drei festgelegt. Fiir jede vorgegebene Gesamt-
ausbeute # zwischen 0,5 und 0,9 wurden analog den bis-
herigen Rechnungen die Parameter 7', 7, und & des An-
reicherungssystems solange variiert, bis sich ein Kosten-
minimum ergab. Die Ergebnisse der Rechnungen sind in
Abb. 2 als Funktion der Qesamtausbeute 7 bei gleicher
Trennaufgabe wie oben fir 7T, = —28°C, T, = +60°C
und ¢ = 0,85 aufgetragen.

Mit zunehmender Gesamtausbeute 77 steigt das spezifische
Kolonnenvolumen besonders durch die wachsenden
Querschnitte im Anreicherungssystem. Die spezifischen
Kolonnenkosten (V) nehmen dagegen nur schwach zu, da
die auf die Volumeneinheit bezogenen Kolonnenkosten
mit dem Querschnitt abnehmen. Umgekehrt nehmen die
Kosten fiir Kaliumamid-Ersatz (K) und Warmeenergie (D)
mit steigendem 7 ab. Durch den gegenlaufigen Einfluf} der
einzelnen Aufwendungen ergibt sich ein Minimum der
Produktkosten (P) von 158 DM/kg bei 77 = 0,84 und einer
Jahresproduktion (PM) von 105 t.

Das kombinierte Am‘eicherungs-Abstfeifsystem ermog-
licht damit gegeniiber dem reinen Heil/Kalt-System
nicht nur eine betrichtliche Steigerung der Produktmenge
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bei vorgegebener Wasserstoff-Quelle, sondern auch eine er-
hebliche Senkung des Gestehungspreises des schweren
Wassers.

Produktionskosten bei variabler Produktionsleistung

Den soweit dargelegten Rechnungen lag eine Anreiche-
rungsanlage in Verbindung mit einer Ammoniak-Fabrik
mit einer Jahresproduktion von 1700t zugrunde, mit
der optimal etwa 100 t Schwerwasser pro Jahr produziert
werden konnen. Die Abhédngigkeit der Produktionskosten
von der Produktionsleistung bei optimaler Auslegung
eines Anreicherungs-Abstreifsystems, das mit einer Am-
moniak-Fabrik entsprechender Kapazitdt kombiniert ist,
wird dargestellt durch:

log P =293 — 0,378 log PM

(P Produktkosten [DM/kg], PM Produktmenge [t/Jahr]).
Die Kosten liegen zwischen 250 DM/kg DO fiir eine Anlage
mit 25t/Jahr (Weltmarktpreis 238 DM/kg) und 130 DM/kg
fiir eine Anlage mit 150 t/Jahr. Selbst wenn groBere
Wasserstoff-Quellen zur Verfiigung stdnden, diirfte eine
weitere wesentliche Kostendegression nicht mehr erzielt
werden konnen, da dahn wegen der Begrenzung des
Durchmessers der Hochdruckkolonnen auf 3 m die An-
lage in zwei oder mehr parallelen StraBen gebaut werden
miilte. :

Das Anreicherungs-Abstreifsystem mit Ubertragungskolonne

Das Ausgangsgas durchlduft im Gegenstrom zum Ammo-
 niak die Ubertragungskolonne und wird dann — an
Deuterium verarmt — an den Gasverbraucher zuriickge-
geben. Das an Deuterium angereicherte Ammonia
Ubertragungskolonne -wird in das kombinierte Anreiche-
rungs-Abstreifsystem eingespeist, in dem ihm ein Teil
seines Deuteriums entzogen wird. Das abgereicherte
Ammoniak wird dann erneut auf den Kopf der Ubertra-

gungskolonne gegeben.

Avv\w\r\“':ok der

Wegen der negativen Temperaturabhingigkeit des Trenn-
faktors werden die Deuterium-Konzentration der die
Ubertragungskolonne verlassenden fliissigen Phase um so
grofer und damit die Materialstrome durch das Anreiche-
rungs-Abstreifsystem um so kleiner, je kleiner die Tem-
peratur T der Ubertragungskolonne ist. Die optimale
Temperatur wiirde sich aus dem gegeneinander wirkenden
EinfluB des Trennfaktors und der Austauschgeschwindig-
keit unter Beriicksichtigung des Energiebedarfs zum Ab-
kithlen der Materialstréme in die Ubertragungskolonne
ergeben.

Einige Vorabschitzungen zeigten jedoch, dafl die kleinsten
Produktgestehungskosten erhalten werden, wenn die
Temperatur 7'y der Ubertragungskolonne um 2,5 grd
unter dem Wert von 7', gewahlt wird. Da die Kostenvor-
teile jedoch gering sind und es technisch einfacher ist,
wenn alle kalten Kolonnentemperaturen gleich sind, wird
im folgenden Ty = T'; gesetzt.

Fir die Rechnungen wurden die frei wéhlbaren Para-
meter des dreistufigen Anreicherungs- Abstreifsystems (77,
T., ¥, 7) und das molare Gegenstromverhiltnis yy der
Ubertragungskolonne bis zum Erreichen des Kostenmini-
mums variiert.
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In Abb. 3 sind wieder fiir einen Ausgangsstrom vol
187000 Nm? Synthesegas/h die Kostenanteile und di
Produktkosten (P) des schweren Wassers als Funktiol
von yy fir T, = —26°C, T, = +75°C, ¥ = 0,85 un
7 = 0,8 angegeben (Produktionsleistung 100 t/Jahr).

Die spezifischen Kolonnenkosten (V) der Gesamtanlag
steigen mit zunehmendem yy4 an; denn eine durch di
Ubertragungskolonne bewirkte Verminderung der Koster
der Anreicherungs-Abstreifanlage wird iiberkompensier

180
DM/kg

170

160

150

N
//
3[}__\_~ _:__,’ v
T VAR Y R R
Vi

Abb. 3. Kosten (P) einer dreistufigen Anreicherungs-Abstreifan
lage mit Ubertragungskolonne bei Variation des molaren Gegen
stromverh#ltnisses yy der Ubertragungskolonne (7T = — 26 °C
Ty =+175°C, & =10,85, 7= 0,8; 100t D20/Jahr; V,E und D s
Abb. 2).

durch die ansteigenden Kosten.der Ubertragungskolonne
Dagegen sinken die spezifischen Kosten fiir Energie (E, D
entsprechend der Abnahme der Materialstrome mit stei
gendem yy. Die Kosten fiir den Kaliumamid-Ersatz sinc
nicht eingetragen, da sie bei konstantem Ausgangsgas
strom und gleicher Produktmenge nicht variieren. Die
spezifischen Produktkosten (P) durchlaufen bei einer
Produktionsleistung von 100 t/Jahr fir yy = 4,5 eir
schwaches Minimum von 159 DM/kg D,0.

Die Vorschaltung einer Ubertragungskolonne vor das An
reicherungs-Abstreifsystem erbringt keinen weiteren Preis
vorteil. Von Vorteil ist jedoch die Entkoppelung der An
reicherungsanlage vom Wasserstoff-Produzenten, die auck
die Ausnutzung von Wasserstoff-Quellen niederen Druck:

ohne zusitzliche Komnresgsion cgestattet

ohne zusitzliche Kompression gestattet.

Die Regenerierkolonne

Ein Nachteil der bisher beschriebenen Betriebsweisen ist
die Kapazititsbegrenzung durch die Wasserstoff-Quelle
Diese Begrenzung kann durch eine Regenerierkolonne
aufgehoben werden, in welcher der abgereicherte Wasser
stoff aus der Anreicherungsanlage durch Isotopenaus
tausch mit Wasser

HDO + Hy, = H,0 -+ HD
wieder aufgeladen wird, bevor er erneut in die Anreiche
rungsanlage eingespeist wird. Wegen der negativen Tem
peraturabhéingigkeit des durch
= (PHz0

T (D,
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definierten Trennfaktors mufl zur Erzielung einer mog-
lichst hohen Deuterium-Konzentration im Gas die Tem-
peratur der Regenerierkolonne so hoch wie moglich ge-
wihlt werden. Sie ist jedoch wegen des mit der Tempera-
tur exponenticll steigenden Wasserdampf-Gehaltes der
Gasphase bel Verwendung von 300-at-Wasserstoffgas auf
etwa 240 °C beschrankt. '

Bei den hohen Temperaturen konnen die sonst fir den
Wasserstoff/ Wasser- Austausch erforderlichen Edelmetall-
katalysatoren [13], die wiedergewonnen werden miissen,
durch billigere Katalysatoren, z. B. geloste Natronlauge,
ersetzt werden, die mit dem Abfallwasser verworfen wer-
den. Nach unseren Untersuchungen® kann dabei durch
Zusatz von 1 g NaOH/l Wasser bei 230°C ein Bodenwir-
kungsgrad von 26% erzielt werden [10].

Diese von Wasser ausgehende Schwerwasseranlage kann
an einem von der chemischen Industrie unabhingigen
Standort aufgebaut werden, an dem billigere Energie zur
Verfiigung steht. Ein solcher Standort in Deutschland
wire das Rheinische Braunkohlenrevier, wo elektrische
Energie zu 0,025 DM/kWh, Dampf zu 4,— DM/t und
Erdgas zu 6,— DM/10¢ keal angeboten wird.

Da in der Regenerierkolonne der Trennfaktor og bei
200°C den Wert 2 hat und daher der Wasserstoff hoch-
stens bis zur halben Ausgangskonzentration des Wassers
aufgeladen werden kann, miissen zur Erzielung gleicher
Produktionsstrome groBere Wasserstoff-Mengen durch die
Anreicherungsanlage gepumpt werden als im bisher be-
trachteten, von Synthesegas mit 125 ppm atsgehenden
Fall. Auch unter Beriicksichtigung, daB der Ballaststick-
stoff entfillt, miissen dem groBeren Gasdurchsatz ent-
sprechend Kolonnen grofieren Durchmessers verwendet
und groBere Wiarmemengen zu- bzw. abgefiihrt werden.

Dieser Nachteil wird sich jedoch in den Schwerwasser-
Kosten kaum bemerkbar machen, da der erhéhte Energie-
bedarf durch niedrige Energiepreise und durch die stark
sinkenden Kosten fiir die Reinigung des Wasserstoffs auf-
gefangen werden kann. Die Optimierung der Betriebsbe-
dingungen der Regenerierkolonne geht davon aus, daf —
zumindestens bei hohen Temperaturen — der Bedarf an
thermischer Energie stark ins Gewicht fallt. Deshalb
wurde bei allen Temperaturen das Gegenstromverhiltnis
so gewahlt, dall der Enthalpiegehalt des Wasserstoffes
und des Wassers weitgehend in direkten Warmetauschern
ausgeglichen werden kann. Als ginstigste Anzahl theore-
tischer Boden ergibt sich acht, so dall der einzige freie
Parameter der Regenerierkolonne die Temperatur 7'y ist.

In Abb.4 sind die Produktkosten (P) des schweren
Wassers einer Anlage mit 100 t/Jahr und ihre Aufteilung
in die Energiekosten der Regenerierkolonne (ER) sowie
die Kosten der Anreicherungsanlage (A) dargestellt. Die
Kosten fiir das Anreicherungssystem nehmen wegen der
Erhéhung der D-Ausgangskonzentration im Gas mit stei-
gender Temperatur ab. Dagegen steigen die Energiekosten

3} Da fir den Isotopenaustausch mit Wasser keine Austausch-
leistungen (mol/m3 - hj), sondern Bodenwirkungsgrade ge-
messen wurden, kann hier zur Berechnung der Kolonnenlinge
nicht auf die Theorie von Bier zuriickgegriffen werden. Die
Kolonnen wurden mit Hilfe des McCabe-Thiele-Diagramms

berechnet.
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der Regenerierkolonne wegen der steigenden Sittigungs-
menge des Wasserdampfes im Gas stark an. Als Folge

‘dieses Gegeneinanderwirkens ‘der .beiden Kostenanteile

durchlduft der Produktionspreis ein Minimum von
164,— DM/kg D,0 bei 220 °C. Hiervon entfallen 150, — DM
auf das Anreicherungssystem, das mit Wasserstoff einer
D-Konzentration von 73,4 ppm gespeist wird. Eine Er-
héhung der Produktionsleistung iiber 100 t/Jahr bringt
auch hier wegen der Begrenzung des Durchmessers der
Kolonnen keine wesentlichen Kostenersparnisse mehr.
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Abb. 4. Produktionskosten (P), Kostenanteil des Anreicherungs-
systems (4) und Energiekosten (FR) der Regenerierkolonne der
von Wasser ausgehenden Anreicherungsanlage in Abhingigkeit
von der Temperatur (Anlage mit 100 t/Jahr; alle anderen Para-
meter optimal).

Wirtschaftlichkeitsvergleich

Beim gegenwértigen Schwerwasser-Preis in den USA von
30 $/1b = 238 DM/kg [14] diirften einem europédischen
Verbraucher bei Import aus den USA einschlieBlich
Transport und Versicherung Kosten in Hohe von 275,—

- DM/kg D,0 entstehen. Zu diesem Preis kénnte nach unse-

ren Abschétzungen das Schwerwasser einer mit dem
NH,-Heil/Kalt-Prinzip arbeitenden, von Synthesegas
ausgehenden Produktionsanlage einer Kapazitit von nur
30 t/Jahr unter Zuschlag von 20% fiir Verdienst, Trans-
port und Versicherung verkauft werden. Bei der groft-
moglichen Produktionskapazitdt (150 t/Jahr) der von
Synthesegas ausgehenden Anreicherungsanlage wiirde
sich unter gleichen Bedingungen ein Preisvorteil von
123,— DM/kg ergeben; bei der von Wasser ausgehenden
Anlage mit 100 t/Jahr bliebe noch immer ein Kostenvor-
teil von 77,—DM/kg.

In Zukunft diirften die angegebenen Preisvorteile gegen-
iiber importiertem Schwerwasser jedoch sinken; denn die
gegenwirtig in Kanada gebauten Anlagen (H,S-Prinzip)
sollen besonders infolge grofer Baueinheiten (400 bis
800 t/Jahr) zu erheblich niedrigeren Gestehungskosten
fihren. Der von kanadischer Seite fiir den Inlandsverkauf
bei zwolf Abnahmejahren angegebene Durchschnittspreis
liegt bei 18,15 $/1b = 144,— DM/kg [15], der sich fiir den
européischen Verbraucher — sofern er tiberhaupt beliefert
werden kann — infolge der Zuschlige auf 165 DM/kg er

LATLL 111 UCL Aunliii ul 200 oiajng Oi-
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hohen diirfte. Ob allerdings die von kanadischer Seite
vorausgesagben Verkaufskosten eingehalten werden kon-
nen, erscheint wegen der bisher gemachten Erfahrungen
mit den Schwefelwasserstoff-Anlagen recht zweifelhaft.

Das zu weiteren Preisreduktionen filhrende Entwicklungs-
potential des H,S-Prinzip durfte begrenzt sein, da bei den
gegenwirtig gebauten Anlagen die mehr als 15-jdhrige
Produktionserfahrung der US-amerikanischen Anlagen
bereits ausgenutzt wird. Dagegen diirfte das von Wasser-
stoff ausgehende Heifi{Kalt-System, das bisher nur im
halbtechnischen Betrieb realisiert worden ist, weitere
kostensenkende Entwicklungsmdoglichkeiten haben (z. B.
Gasreinigung mit Natrium anstelle des zehnmal teureren
Kaliumamids, Verwendung von dampfgetriebenen Tur-
binen anstelle der elektrischen Motoren fiir die Kalte-
maschinen, Weiterentwicklung der Siebbdden usw.). Des-
halb diirfte sich auf lange Sicht das von Wasserstoff aus-
gehende Austauschverfahren als das wirtschaftlichere er-
weisen, zumal mit relativ kleinen Anlagen durch stufen-
weise Ausnutzung der verschiedenen Wasserstoff-Quellen
die Schwerwasser-Gewinnung dem allméhlich steigenden
Bedarf besonders giinstig angepaBt werden kann.

Eingegangen am 19. Méarz 1971 [B 3195]
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