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Kurzfassung

Mello, Pedro Barbosa:

a r s-und Desorptionsvermigen des Arb stoff-
paares CaCl,-NH; bei unterschiedliche eraturen.

Die Auslegung und Wirtschaftlichkeit von periodischen Absorptions-
kdlteanlagen ist in starkem MaBe vom Verhalten des verfiigbaren
Arbeitsstoffpaares, insbesondere von den thermischen und kalorischen
Eigenschaften der beteiligten Stoffe abhdngig.

Hier wurde die Reaktionsgeschwindigkeit der Desorption und Absorption
von Ammoniak an Kalziumchlorid in Abhangigkeit von Druck und von der
Temperatur untersucht. Die Vorginge beziehen sich auf zwei stabile
Konzentrationsstufen des Arbeitsstoffpaares. Wahrend beim Aus-
treibungsprozeB in der ersten Stufe das gesdttigte Okta- zum
Tetraammoniakat zerlegt wird, folgt in der nichsten Stufe aus dem
stabilen Tetra- das Diammoniakat. Bei der Absorption ist der Verlauf
umgekehrt.

Des weiteren wurde die Zyklenabhingigkeit der Reaktionsgeschwindig-
keit untersucht wund das Quellen des Salzes bei Aufnahme von Ammoniak
beobachtet.

Bei der Umsetzung sowohl von Okta- zu Tetra- als auch von Tetra- zu
Diammoniakat wurde ein modifizierter Warmeiibergangskoeffizient
zwischen Salzschicht und Warmeaustauschfliche und ein modifizierter
Stoffibergangskoeffizient bestimmt.



Inhaltverzeichnis
Seite

Kurzfassung 3
No atu 6
1. Einleitung 8
2. Literaturiibersicht 9
3. Zielsetzung 12
4. Theoretische Grundlagen 13
4.1 Ammoniak als Kdltemittel 13
4.2 Ammoniakate von Kalziumchlorid 13
4.2.1 Kinetisches Verhalten der Ammoniakate 13

4.2.2 Thermische und kalorische Anforderungen
an das Ammoniakat 16
4.3 Warme-und Stoffiibergang 20
5. Experimentelle Untersuchungen 23
5.1 Die Versuchsanlage 23
5.1.1 Aufbau 23
5.1.2 Befiillung 28
5.2 MeBmethode und MeBtechnik 31
5.2.1 Temperaturmessung 31
5.2.2 Druckmessung 33
5.2.3 Ammoniakmenge 34
5.2.4 Warmestrom 34
5.3 Versuchsprogramm 35
5.3.1 Desorption 35
5.3.2 Absorption 38
5.4 Versuchsdurchfiihrung 40
5.4.1 Desorption 40
5.4.2 Absorption 41

5.5 Fehlerbetrachtung 44



Seite
6. Ergebnisse 49
6.1 Quellung des Salzes 49
6.2 Abhdngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit von

verschiedenen EinfluBgrdBen 57

6.2.1 Temperatur 57

6.2.2 Druck 67

6.2.3 Konzentration 72

6.2.4 Zyklenzahl 73

6.3 Modifizierter Warmeiibergangskoeffizient 79
6.4 Modifizierter Stoffiibergangskoeffizient 85

7. Zusammenfassung 89
8. Schrifttum 9]

9. Anhang 102



Nomenklatur

1. Lateinische Buchstaben

n O >

[e]
b=

»

3 x A T O

= - &+ ®» o T I 3

*

Flache

Konzentration
Stoffmengenkonzentration
Spezifische Warmekapazitidt
Diffusionskoeffizient

Molare Verdampfungsenthalpie
Gleichgewichtskonstante
Reaktionsgeschwindigkeitskonstante
Masse

Massenstrom

Molstrom

Druck

Warmestrom

Universelle Gaskonstante
Zeit

Thermodynamische Temperatur
Molares Volumen

2. Griechische Buchstaben

®mod

18mod

BT S b

Wirmeiibergangskoeffizient
Modifizierter Warmeilbergangskoeffizient
Stoffibergangskoeffizient

Modifizierter Stoffibergangskoeffizient
Dicke

Differenz

Temperatur

Dichte

kg/m3
mol/m
J/kg K
mZ/s
J/kg

min~
kg
kg/s
mol/s
bar

J/mol K

m3/kg

W/me K
W/mé K
m/s
m/s

o
kg/m3



1 2 s ¥ w T o0 =\’ a > E

-7 -

Ammoniak

Dampf

Gleichgewicht

Eintritt

Austritt

01

Konstanter Druck

Sattigung

Wand

Flissigkeit im Sdttigungszustand
Dampf im Sdttigungszustand
Mittelwert



1. Einleitung

In den letzten 20 Jahren gewinnen die Absorptionsprozesse wieder an

Bedeutung. Als Anwendungsméglichkeit kommen in Betracht:

- Kdlteerzeugung,

- Warmepumpen zu Heizzwecken,

- Warmetransformatoren zur Nutzung von Abwdrme (Anhebung von einem
mittleren auf ein hohes Temperaturniveau) und

- die chemische Wirmespeicherung.

Es stehen zwei Arten von periodisch wirkenden Absorptionskdltema-
schinen zur Diskussion. Erstens die seit mehr als 100 Jahren bekannte
nasse Absorptionskdltemaschine, in der zwei Fliissigkeiten als Arbeits-
stoffpaar verwendet werden, und zweitens die trockene Absorptions-
kdltemaschine mit einem Feststoff als Absorptionsmittel. Bei trockenen
Maschinen braucht man weder Dephlegmator noch Rektifikationssiule,
weil wihrend der Heizperiode nur Kdltemitteldampf erzeugt wird.

Als Arbeitsstoffpaare fiir die trockene Absorptionskdltemaschine werden
hdufig anorganische Metallsalze als Absorptionsmittel und Ammoniak als
Kdltemittel verwendet. Die praktische Anwendung beschriankt sich
allerdings auf die Alkalihalogenide Strontiumchlorid und Kalzium-
chlorid. Die Schwierigkeit fiir die Entwicklung eines Apparates unter
Verwendung der o0.g. Arbeitsstoffpaare besteht darin, daB die physi-
kalischen Kenngriossen des Komplexes Salz/Kdltemittel (wie Warmeleit-
fahigkeit X und Dichte p) bis jetzt noch nicht ausreichend bekannt
sind und auch die sehr geringe Wirmeleitfahigkeit nachteilig ist
(Niebergall /1/ und Buffington /2/). Da der Wiarmedurchgangswiderstand
durch die Salzschicht groB ist, muB man z.B. diesen Nachteil durch
eine besondere geometrische Auslegung des Austreibers/Absorbers kom-
pensieren, wie Plank /3/ vorgeschlagen hat.

In der vorliegenden Arbeit wurde die trockene Absorption untersucht
und dabei in erster Linie die fiir den Absorptions- und Desorptions-
prozeB wichtige Reaktionsgeschwindigkeit zwischen Ammoniak und
Kalziumchlorid bei verschiedenen Arbeitsdriicken und verschiedenen
Temperaturdifferenzen gegeniiber der Gleichgewichtstemperatur gemessen.



2. Literaturibersicht

Das Absorptionsverfahren gehért zu den &ltesten Kithlverfahren (Raldow
und Wenthwoth /4/). Die Autoren /4/ berichteten, daB Faraday schon im
Jahre 1824 die Entwicklung einer Kiltemaschine mit Hilfe eines
Absorptionsprozesses zwischen AgCl und NH3 vorschlug. Faraday hat
schon im Jahre 1818 festgestellt, daB Kalziumchlorid gasférmiges
Ammoniak unter Bildung einer weiBen pulverigen Substanz absorbiert
(Gmelin /5/). Im Jahre 1862 baute Carré nach mehrfachen Versuchen die
erste kontinuierliche arbeitende Absorptionskdltemaschine der Welt
(Stefeld /6/).

Die trockenen Absorptionskdltemaschinen fanden vor 40 Jahren eine
breite Anwendung als Haushaltkdhlschranke (Scholl /7/, /8/, Plank
/3/). Sie wurden damals auch fir die Kilteerzeugung wihrend des Trans-
portes von Lebensmitteln verwendet, wobei der Abdampf von Dampf-
maschinen als Warmequelle diente (Andrews /9/).

Die Mehrheit der publizierten Arbeiten i{iber trockene Absorptions-
prozesse beschreibt die Nutzung des Ammoniaks als Kdltemittel. Wahl
/10/ (1934), Balat und Crozat /11/ (1988) befaBten sich mit Methylamin
als Kiltemitttel fiir die festen Absorptionsprozesse.

Ephraim /12/ 1913 und Hittig /13/ 1922 betrachteten die Paarung Kal-
ziumchlorid/Ammoniak. Sie haben das thermische Gleichgewicht im
Temperaturbereich von 0 °C bis 32 °C gemessen. Hart und Partington
/14/ untersuchten 1943 die Reaktion zwischen den beiden Komponenten
und die Paarung Kalziumchlorid/Trideuterammoniak.

Die erste umfassende Verdffentlichung {iber die thermischen und kalo-
rischen Eigenschaften des Ammoniakates von Kalziumchlorid stammt von
Linge /15/. Er hat im Jahre 1929 das thermische Gleichgewicht fir das
System CaCl,-NH3 im Temperaturbereich von 32 OC bis 95 °C und die Re-
aktionswirme bei 20 °C gemessen.
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In weiteren Verdffentlichungen 1961 und 1980 haben Bonauguri /16/ und
Furrer /17/ ebenfalls das thermische Gleichgewicht bei hohen Driicken
gemessen.

Einen allgemeinen Uberblick iiber die Kinetik der Ammoniakatbildung im
Hinblick auf die Anwendung in Absorptionsprozessen gab Mehl /18/ 1934.

Als relativ neue Literatur liegen die Arbeiten von Jaeger u.a. /19/
und Worsoe-Schmidt /20/ iiber die Reaktionskinetik des
Ammoniakates vor. Diese Autoren haben die kinetischen und
thermodynamischen Eigenschaften dieses Salzes bei groBeren, in der
Praxis verwendeten Schichtdicken mittels eines Simulationsprogrammes
ermittelt.

Furrer /17/ befaBte sich mit kinetischen Messungen und der Reaktions-
wirme fir verschiedene chemische Verbindungen zwischen Ammoniak und
Metallsalzen. Er zeigte auch, daB bei der Desorption des Tetra- zum
Diammoniakat (Kalziumchlorid/Ammoniak) bzw. bei der Absorption ein
Druck - bzw. Temperaturbereich existiert, in dem kein Umsatz von Am-
moniak beobachtet werden kann. Das bedeutet, es existiert ein ausge-
prdgter Hysteresebereich in der Nihe der Gleichgewichtslage, in dem
die gesamte Gasreaktion nicht oder sehr langsam ablduft. Bei der
kleinen Probemenge (5 bis 15 mg) und einer Schichtdicke von etwa 1 mm
sind makroskopische Effekte (Diffusion durch die pordse Schichtdicke)
vernachldssigt. Furrer hat also Reaktionszeiten unter Idealbedingungen
bestimmt.

Angaben iiber die physikalischen Kenngréssen des Kalziumchlorid-Ammo-
niakats z.B. Warmeleitfahigkeit A und Dichte p, sind in der Literatur
sehr mangelhaft. Shadyev /21/ fithrte im Jahre 1972 Messungen der
Warmeleitfdhigkeit des Ammoniakats wihrend der Absorption von Ammoniak
durch und stellte fest, daB der Wert stark mit der Temperaturdifferenz
zur Gleichgewichtstemperatur zunimmt. Er erhielt fir A¢ = 17K A=
0.76 W/m K und fiir A = 37K X = 2.79 W/m K (bei Gleichgewichtstempe-
ratur 106 °c).



Die Warmeleitfdhigkeit des Strontiumchlorid-Ammoniakats ist wvon
Buffington /2/ zu A = 0.08 W/m K angegeben worden. Dieser Wert ist von
der GroBenordnung eines Isolierstoffes.

Uber die Verdichtung (Verbackung) oder das Zusammensacken des
Komplexes berichten mehrere Autoren. Es wird aber nicht gesagt, ob
dieses Phanomen das Absorptions- bzw. Desorptionsvermigen des Salzes
beeinfluBt.

Plank /22/ hat die Leistung einer periodisch arbeitenden Absorptions-
kdltemaschine mit Kalziumchlorid/Ammoniak von 1925 bis 1935 gemessen.
Er hat festgestellt, daB die Leistung unverdandert blieb.

Zur Erhohung der Reaktionsgeschwindigkeit schlugen viele Autoren den
Zusatz anderer chemischer Stoffe zum Arbeitsstoffpaar vor. Kambeitz
/23/ hat 1936 die Reaktionsgeschwindigkeit eines mit Ammoniumchlorid
versetzten Kalziumchlorid/Ammoniak-Komplexes untersucht. Dabei wurde
allerdings keine wesentliche Erhohung der Reaktionsgeschwindigkeit
festgestellt.

Reaktionswirmen und Dampfdruckkurven fiir die Berechnung von trockenen
Absorptionskdltemaschinen mit CaCl, und NH3 als Arbeitsstoffpaar
stehen zur Verfiigung (/24/ bis /28/).

Bonauguri /29/ schlagt vor, die trockenen Absorptionsprozesse zur
Kdlteerzeugung mittels Sonnenenergie zu verwenden. Fir seine Arbeit
hat er einen Sonnensimulator benutzt und das Arbeitsstoffpaar CaCl,-
NHy verwendet. Seither ist die Zahl der Veréffentlichungen auf diesem
Gebiet stark angewachsen. (/30/ bis /43/).

In der Literatur sind zahlreiche Verdffentlichungen insbesondere iber
Absorptionswarmepumpen und chemische Warmespeicherung mittels Ab-
sorptionsprozessen zu finden (/44/ bis /57/). Die Mehrheit der publi-
zierten Arbeiten beschreibt die Nutzung eines inerten Trdgermediums
(z.B. Kerosin), um die festen Absorptionsmittel zu suspendieren.



3. Zielsetzung

1) Absorptionskidlteanlagen enthalten Reaktionsbetten.

2) In den Reaktionsbetten findet die Feststoff-Gas-Reaktion und Warme-
ténung statt. Warme und Gas muB im Reaktionsbett (sowie hinein und
heraus) transportiert werden.

3) Zur Entwicklung effektiver Absorptionskdltemaschinen auf der Basis
von Feststoff/Gas-Reaktionen ist daher die Kenntnis der Wdirme- und
Stoffiibergangsvorginge in den Reaktionsbetten von entscheidender
Bedeutung. Es miissen Vorkehrungen fiir einen effektiven Transport der
freigesetzten oder aufzunehmenden Wirme getroffen werden. Die Wirme-
leitfihigkeit des porisen Feststoffes ist gering. Durch gut leitende
metallische Einbauten in die Reaktionsbetten, groBe Ubertragungs-
flichen und kurze Ubertragungswege wird fiir schnellen Wirmetransport
gesorgt.

Hinsichtlich der Stoffiibertragung gilt Entsprechendes. Das Verbacken

des pordsen Materials steigert wohl die Wdrmeleitfahigkeit, doch hemmt

es den Transport des Ammoniakgases.

Der Wirme- und Stofftransport in Festbetten ist kompliziert. Der
Wirmetransport in der pordsen Materialschicht wird bestimmt durch:

- die Wirmeleitung im pordsen Kérper,

- die Warmeleitung im Gas und

- die konvektive Gasstromung und die Warmestrahlung.

Es sind Wirmequellen und Wiarmesenken vorhanden und auBerdem ist der
Warmetransport orts- und zeitabhangig.

Ziel dieser Arbeit ist die Messung der Reaktionsgeschwindigkeiten bei
der Absorption und Desorption von Ammoniak an Kalziumchlorid bei
konstantem Druck und verschiedenen Temperaturen. Dies wird an Kon-
struktionen von Reaktionsbetten, die reprdsentativ fir praktische An-
wendungen sind, durchgefiihrt.

Desweiteren sollen das Quellen des Salzes bei Aufnahme von Ammoniak
beobachtet und in der pordsen Materialschicht Warme- und Stoffiber-
gangskoeffizienten experimentell bestimmt werden.
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4. Theoretische Grundlagen

1. Ammonial dltemittel

Ammoniak ist sowohl bei Absorptions- als auch bei Kompressionskalte-
maschinen ein zuverldssiges Kdltemittel, seine Stoffwerte sind gut
bekannt (Déring /58/, Plank /59/).

Hervorzuheben sind die geringe Viskositit, die groBe Léslichkeit in
Wasser und in anorganischen Salz-Ammoniak-Losungen, sowie die grofie
Polaritat zu verschiedenen Absorptionsmitteln. Ammoniak besitzt eine
gute chemische Stabilitat bei normalen Arbeitsbedingungen einer Kilte-
apparatur. Ein weiterer Vorteil ist die groBe Verdampfungsenthalpie.
Ammoniak ist billig und iiberall verfiigbar. Es greift Eisen, Kupfer und
seine Legierungen nicht an, wenn es vo6llig rein ist. Ammoniak mit
Wasser greift aber Kupfer sofort an.

Sicherheitstechnische Gesichtspunkte miissen allerdings bedacht werden;
sein maximaler Arbeitsplatzkonzentrations - Wert (MAK) betrdgt 50 ppm;
seine Geruchsschwelle liegt bei 0,02 ppm (Hommel /60/), so daB es ein
Leckwarnvermogen besitzt.

Ein Nachteil von Ammoniak 1ist sein niedriger Siedepunkt. Dadurch
fallen z.B. bei einer Temperatur von 58 °C Driicke bis 25 bar an. Dies
erhioht sowohl die Kosten als auch die BaugrdoBen der Anlage. Trotzdem
hat fir Festabsorptionsstoffe (Salze) kein anderer Stoff eine breitere
Anwendung als Kdltemittel gefunden.

4.2 Ammoniakate von Kalziumchlorid

4.2.1 Kinetisches Verhalten der Ammoniakate

Wasserfreies Kalziumchlorid bildet mit Ammoniak vier bekannte stabile
Komplexe, namlich 8, 4, 2 und 1 mol Ammoniak je mol Kalziumchlorid. Im
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Oktaammoniakat, als der hochsten Konzentrationsstufe, findet sich also
die Sattigungskonzentration.

Die Ammoniakaufnahme erfolgt bei konstanter Temperatur und konstantem
Druck - dem sogenannten Plateaudruck. Es wird dabei die Absorptions-
wirme freigesetzt. Wird umgekehrt Wirme zugefihrt, so wird bei kons-
tanter Temperatur und konstantem Druck Ammoniak abgespalten.

Der Plateaudruck ist eine Funktion der Temperatur, die zwischen zwei
benachbarten Abbaustufen konstant bleibt. Das bedeutet, daB sich das
thermische Gleichgewicht aus der Beziehung zwischen Druck und
Temperatur eines jeden Plateaus ergibt. Bild 4.1 zeigt die schema-
tische Darstellung der Konzentrations-Druck-Isothermen.

61 = Konst.
P1
!
P2 T
]
1
Py [ _|"ﬁ1
P4 [ 1 1
8 4 2 1 0

mol NH3/mo'I Ca(:12 ——
Konzentration

Bild 4.1: Konzentrations-Druckisothermen des CaClz-NHa-Paares.

Die chemischen Reaktionen zwischen den beiden Reaktanten lassen sich
durch die folgenden Gleichungen darstellen:

CaCly-8NHy <===> CaCl,-4NH; + 4NH; (4.1)
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CaCl,-4NHy <=—> CaCl,-2NH3 + 2NHg (4.2)
CaCly+2NHy <===> CaCl,-NH3 + NHy (4.3)
Catlz-NH3 (=m0 Cac]z + NH3 l4°4}

Die thermische Dissoziation von 2 mol auf 1 mol Ammoniak (G1. 4.3) ist
zwar miglich, sie liegt jedoch bei hoheren Temperaturen (z.B. bei 750
mbar 180 °C, Gmelin /5/, Pascal /61/), so daB diese Abbaustufe nicht
fiir Absorptionsprozesse geeignet ist. Es bleiben deshalb fir die An-
wendung in Absorptionskdltemaschinen nur die zwei oberen Umwandlungs-
stufen; Oktaammoniakat zu Tetraammoniakat (und umgekehrt) und Tetra-
ammoniakat zu Diammoniakat. Das bedeutet, daB bei jedem Austreibungs-
oder Absorptionsvorgang sechs Molekile Ammoniak je Molekidl Salz fir
die Kidlteerzeugung genutzt werden kénnen (G1. 4.1 und 4.2). Da die
Molmasse von Kalziumchlorid 111 kg/kmol und von Ammoniak 17 kg/kmol
betrigt, 18t sich maximal die Masse von 0,918 kg NHy je kg CaCl, fir
die Kidlte-erzeugung verwenden.

Die Gesetze der Kinetik fiir heterogene monomolekulare reversible
chemische Verbindungen erster Ordnung sind in /62/ bis /66/ be-
schrieben. Dieses gilt auch fir die chemischen Reaktionen zwischen
Kalziumchlorid und Ammoniak (Mehl /18/).

Die Differentialgleichung fiir die zeitliche Anderung der Konzentration
c (Zeitgesetz) lautet:

dc
— = ke(cg - €) (4.5)
dt

worin cg = Sdttigungskonzentration
k = Reaktionsgeschwindigkeitskonstante

Diese Gleichung 1adBt sich auch auf der Basis der absorbierten oder
desorbierten Masse m darstellen, mit m; = Masse bei Sdttigungszustand.
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dm
— = ke(mg - m) (4.6)
dt

Mit der Anfangsbedingung t = 0, m = 0 ergibt sich nach Integration:
m o= mge(1 - ekt (4.7)

Wegen des exponentiellen Verlaufs des Zeitgesetzes (G1.(4.7)) wird der
Sdttigungszustand erst nach einer unendlichen Zeit erreicht. Die Reak-
tionszeit wird daher {blicherweise in Form der sogenannten Halb-
wertszeit t% dargestellt. Dies ist die Zeit, in der die Halfte der
maximalen Masse reagiert. Nach Einfihren der Bedingung m = m,/2 in die
obige Gleichung folgt:

1
t, = — M2 (4.8)
k
ermische und A derungen an a

Eine einfache Darstellung der Gleichgewichtskurven des Ammoniakats,
als Plateaudruck iiber der Temperatur bietet das In p - 1/T Diagramm
(Bild 4.2). Das Diagramm zeigt den Dampfdruck bei verschiedenen Tempe-
raturen fir reines Ammoniak und Okta- bzw. Tetraammoniakat. Die Kurven
heiBen in dieser Darstellungsform die Van’t Hoff’schen Geraden
(Gleichgewichtsgeraden) und beschreiben den Zusammenhang (Van’t Hoff
/61/)
d(1n K) H

. (4.9)
dr RT2

mit = Gleichgewichtskonstante
= molare Reaktionsenthalpie
Universelle Gaskonstante

= Thermodynamische Temperatur

- ™ T X
]
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Bild 4.2: Schematische Darstellung eines idealisierten Reaktions-
verlaufes zwischen Kalziumchlorid und Ammoniak.

Die G1. (4.9) ist der Ausdruck fiir das Gesetz der chemischen und
physikalischen Gleichgewichte im Zustande hinreichender Verdiinnung.
Diese Gleichung 138t sich auch schreiben als:

d(1n K)/d(1/T) = - H'/R (4.10)

Hierbei kann die Reaktionsenthalpie als unabhangig von der Temperatur
angenommen werden, da sie nur in geringem Grade von ihr abhingt. Damit
wird der Logarithmus der Gleichgewichtskonstante K eine lineare Funk-
tion des Kehrwerts der Temperatur (1/T).

Eine entsprechendes Gesetz erhdlt man nach einer Vereinfachung der
Clausius-Clapeyron’schen Zustandsgleichung (Plank /68/)



dp
H* = To(v™ - V) — (4.11)
dr

wobei V" = R-T/p und das molare Volumen der Flissigkeit Thll gegen das
molare Volumen V*" des Dampfes vernachldssigt werden kann.

Man erhdlt dann:

*

H* dT T
dinp) > — 5 = il (4.12)
R T R T

bzw. nach Integration
: H* dT
np = —

R T2

Tragen wir nun 1n p iber 1/T bei konstantem H* auf, so ergeben sich

gerade Linien.

Integriert man (4.12) in den Grenzen p;, p, und Ty, T, so ergibt sich

die molare Reaktionsenthalpie folgendermaBen:

x Py 8 B
H = In|— : . = 7 i (In p; - 1n py) (4.13)
P2

T, i T, T

Aus den Druck- und Temperaturdifferenzen erhdlt man nach G1. (4.13)
die Reaktionswarme.

Die Reaktionswdrme fiir die chemische Bindung von 2, 4 und 8 Molen
Ammoniak (pro Mol CaCl,) bei 20 OC jst von Linge /15/ experimentell
bestimmt worden. Die gemessenen Werte hat er mit den berechneten
Werten (4.13) verglichen. Da sich gute Ubereinstimmung zwischen den
experimentell und theoretisch ermittelten Werten bei 20 °C ergab, hat
er mit Hilfe der Gleichung (4.13) auch die Reaktionswdrmen im Tempera-
turbereich von 0 °C bis 100 °C berechnet. Sie sind in der Literatur
(/24/ bis /28/) fir die Kdltemaschinen-Berechnung anerkannt.
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Die von Furrer /17/ im Temperaturbereich von 45 °C bis 110 °C gemes-
senen Reaktionswdrmen weichen wenig von den berechneten Werten (Linge)
ab.

Im Bild 4.2 ist auch schematisch ein idealisierter Reaktionsverlauf
zwischen Kalziumchlorid und Ammoniak gezeigt. Es ist dabei eine 2-Be-
hdlteranordnung zugrunde gelegt: Austreiber/Absorber sind in einem
Behdlter vereinigt, Kondensator/Verdampfer im anderen. Die Pfeile ge-
ben an, ob Warme zu- oder abgefihrt wird.

Die Desorption des Ammoniaks aus dem Kalziumchlorid geschieht gleich-
zeitig mit der Kondensation des NHy. Bei der Desorption im Austreiber
muB Energie aufgebracht werden, welche bei der Absorption wieder frei-
gesetzt wird.

Zu Beginn des Desorptionsvorganges befindet sich der Austreiber/
Absorber auf der Temperatur &) (Punkt 1, Bild 4.2). Beim hohen Druck
pg = const. (Kondensationsdruck des Ammoniaks) wird Warme zugefihrt.
Bei Uberschreiten der Gleichgewichtsgeraden (1, 4 des Oktaammo-
niakats), d.h. beim Verlassen der Gleichgewichtstemperatur ﬂg = 9 zu
héheren Temperaturen hin, setzt bei konstantem Druck die Desorption
von NHy ein.

FlieBt von auBen standig Warme nach, wird so lange Ammoniak bei der
entsprechenden Konzentrationsstufe desorbiert, bis kein NHy mehr ge-
bunden ist. Das Ammoniak wird im Kondensator bei der zu p, gehdrenden
Kondensationstemperatur #, verflissigt. Die Reaktion kommt zum Still-
stand, wenn keine Wiarme mehr von auBen zugefiihrt wird.

Bei weiterer Erhdhung der Temperatur wird die Gleichgewichtstemperatur
(Punkt 2) auf der zweiten Gleichgewichtsgeraden erreicht. Bei kon-
stantem Druck wird Ammoniak ausgetrieben, wobei die Salztemperatur 9,
konstant bleibt bis das gesamte gebundene Ammoniak fur die ent-
sprechende Konzentrationsstufe freigesetzt ist.

Die Absorption von reinem Ammoniak in Kalziumchlorid ist mit Wirme-
freisetzung verbunden. Damit ergibt sich bei konstantem Druck p, (Ver-
dampfungsdruck des NHy) der umgekehrte Verlauf der Temperatur wie beim
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Austreibungsvorgang. Hierbei muB die Wandtemperatur (Kiihltemperatur)
etwas tiefer liegen als die Gleichgewichtstemperaturen 93 und ¢, der
entsprechenden zwei Konzentrationsstufen. Dies ist erforderlich, da
Reaktionswdrme abgefiihrt werden muB, um noch frei vorhandenes Ammoniak
wieder absorbieren zu kénnen. Die Verdampfung des Ammoniaks erfolgt
bei der Temperatur #,. Es wird also nur Ammoniak absorbiert, wenn die
Wandtemperatur des Austreibers/Absorbers bei konstantem Druck unter
die Gleichgewichtstemperatur sinkt.

4.3 Wirme- und Stoffiibergang

Fir eine ndhere Betrachtung der Vorgdnge bei gleichzeitiger Wirme- und
Stoffiibertragung in einer pordsen Materialschicht kann von folgendem
Modell ausgegangen werden.

Ein gasférmiger Stoff strdomt {ber ein pordses Festbett und wird ab-
sorbiert.

Der AbsorptionsprozeB (exotherme chemische Reaktion) bewirkt einen
Warme- bzw. Stoffstrom im pordsen Material.

Dabei erfolgt ein Warmetransport im Festmaterial durch konvektive Gas-
strémung, Warmestrahlung und Warmeleitung.

Wegen der nicht bekannten Warmeaustauschfldche des porésen Materials
muB man eine bestimmte Austauschfliche definieren und erhdlt einen
modifizierten Warmelbergangskoeffizienten. Zur Beschreibung des Wirme-
ibergangs unter dieser Annahme bei einer Wirmeaustauschfliche A und
bei einer mittleren Temperatur des pordsen Materials wird ein
modifizierter Wiarmeiibergangskoeffizient gebildet:

/A
A9

14

2o (4.14)

Als Temperaturdifferenz A® wird die zwischen einem mittleren Tempera-
turwert des Festmaterials #g;7, und der Temperatur der Wirmeaustausch-
fliche 8, gewdhlt. Ein dhnliches Verfahren benutzt Gnielinski /69/. Er
hat den Warmeiibergangskoeffizienten in einem Schiittungsrohr berechnet,
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dabei wurde die Differenz zwischen der mittleren Schiittungs- und Rohr-
wandtemperatur als Temperaturdifferenz gewahlt.

Es folgt fiir eine definierte Warmeaustauschflache A

/A
Opod = ———— (4.15)

%y - 9sa12
Die Diffusion im Festbett wird mit dem 1. Fick’schen Gesetz be-
schrieben, welches die Proportionalitdt zwischen dem Diffusionsstrom h
und dem Konzentrationsgradienten dc/dx mit folgendem Ausdruck
darstellt (Kamenetzki /71/, Astarita /72/):

dc
h = -DA— (4.186)
dx

Dabei ist D der Diffusionskoeffizient und A der Diffusionsquerschnitt.

Beim Stofftransport zwischen einer fluiden Phase und einer pordsen
Materialschicht wird unmittelbar an der Phasengrenze eine Grenzschicht
gebildet, in welcher der Stofftransport durch Diffusion erfolgt. In
dieser Grenzschicht der Dicke & kann der Konzentrationsverlauf in
erster Ndherung als linear angenommen werden (Wittenberger /73/).

Die Stoffibertragung von der fluiden Phase in die Phasengrenze erfolgt
dann nach der Gleichung (4.16)

Acy,

§

n = -DA (4.17)

mit Acp als dem molaren Konzentrationsunterschied uber die Grenz-
schicht hinweg. Der Quotient aus Diffusionskoeffizient D und Grenz-
schichtdicke § wird als Stoffiibergangskoeffizient bezeichnet.

8 a5 (4.18)

Damit erhdlt man aus Gleichung (4.17)
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i o=- B A A, (4.19)

Setzt man anstelle des Stoffstroms n einen Massenstrom m und anstelle
der Stoffkonzentration Ac, eine Massenkonzentration AC (kg/m3}. S0
ergibt sich ein modifizierter Stoffiibergangskoeffizient B 4:

By ™ < (4.20)

A AC
In einem abgeschlossenen System, wie es hier vorliegt, ist das trei-
bende Potential, die Konzentrationsdifferenz, zeitlich verdnderlich.
Sie dndert sich von einem Anfangswert AC., auf den Endwert AC, = 0.
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5. Experimentelle Untersuchungen
i,] ng Uer;ugnsgnlgge
5.1.1 Aufbau

Es wurde eine miglichst einfache Versuchsanlage gewdhlt. Sie besteht
aus zwei Behidltern, einem Austreiber/Absorber und einem kombinierten
Kondensator/Verdampfer. Die Behdlter sind Glasrohre, sie stehen senk-
recht und sind durch eine Stahlrohrleitung miteinander verbunden. In
Bild 5.1 ist der Versuchsaufbau schematisch dargestellt.

Op V2

DurchfluB3-
Mefgerat *
X Absperrventil
2y
wiq| -CallanNH; 120 —
3 -q>
=) | _ Austreiber/ ‘i
o Absorber = |2
E Kondensator/ L e =3
E g Verdampfer :-/-..
pide = ‘>
—~~—
59 Schalen
Warmetrager
|—Wusser/6| ykol
120 — Kryostat

ol

Bild 5.1: Schematische Darstellung der Versuchsanlage.
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In den Glasrohren 148t sich einerseits die Verinderung des Feststoffes
beobachten und andererseits das kondensierte Ammoniak leicht messen.

5.1.1.a Beschreibung des Austreibers/Absorbers

Der Austreiber/Absorber-Glaszylinder ist 1300 mm hoch, er hat einen
AuBen- und Innendurchmesser von 120 mm bzw. 102 mm. Beide Enden des
Glaszylinders sind mit je einem 25 mm dicken Metalldeckel (normaler

Baustahl, Bild 5.2 und 5.4, 5.29) versehen.

it

i

F assamuny
L%

/
i

\//

- ~. Alu-
N \ dichtung

AN,

i

L Glaszylinder

e
/////{//ﬂ

4 Zuganker

/,Teflon (PTFE)

\ / Metall -
: | deckel
L [ J
0-Ring =1
Bild 5.2: Darstellung des unteren Teils des Austreibers/-

Absorbers.
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Die Dichtung Glas/Metall erfolgt mit einem glasfaserverstarkten PTFE
(Teflon) 0-Ring und einem weiteren 0-Ring aus Athylen-Propylen, die
beide in einer Nut liegen, (Bild 5.2).(*)

Konzentrisch im Austreiber/Absorberglasrohr befindet sich ein Stahl-
rohr (normaler Baustahl) von der Lange 1200 mm, einem AuBen- und In-
nendurchmesser von 21.3 mm bzw. 16 mm. Auf diesem Stahlrohr sind 59
ringformige Schalen (normaler Baustahl) befestigt. Schalen und Rohr
sind miteinander verschweiBt. Der Abstand der dquidistant angeordneten
Schalen ist 20 mm, der Schalendurchmesser betrdgt 98 mm .

Das untere Ende des Rohres ist spiralférmig gewunden, um die Lingsaus-
dehnung aufzunehmen (Bild 5.2).

Am oberen Ende des Austreibers/Absorbers ragt das freie Ende des
Rohres aus dem Metalldeckel heraus und ist mit ihm verschweiBt.

Eine Aluminiumdichtung sorgt am unteren Deckel fiir die dichte Heraus-
fiihrung des Spiralrohres.

Beide Metalldeckel werden von 8 Zugankern (Durchmesser 12 mm) auf die
Glaszylinderenden gepreBt.

Um die unterschiedliche Lingeninderung (Wirmeausdehnung) des Glas-
zylinders und der Stahlstibe ausgleichen zu kdnnen, ist das obere Ende
jedes Zugankers mit einer Tellerfedersdule versehen.

Die Tellerfedersdulen (DIN 2092, /74/) bestehen aus 14 wechselsinnig
angeordneten Tellerfederpaketen. Jedes Tellerfederpaket ist aus zwei
einzelnen (gleichsinnig angeordneten) Tellern gebildet.

Die im Austreiber/Absorber (sowie im Kondensator/Verdampfer) ange-
brachten Themoelemente (zur Temperaturmessung) befinden sich in Edel-
stahlrdohrchen, deren AuBen- und Innendurchmesser 2 mm bzw. 1,5 mm
betrdgt. Sie durchstoBen den oberen nicht abnehmbaren Metalldeckel des
Austreibers/Absorbers bzw. den des Kondensators/Verdampfers, ragen in
die Glaszylinder mit einer bestimmten unterschiedlichen Lénge hinein
und bilden die verschiedenen TemperaturmeBstellen. Sie wurden an die

(*) Konstruktionszeichnung mit detaillierten Angaben befindet sich im
Anhang Al
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Metalldeckel mittels des ElektronenstrahlschweiBverfahrens einge-
schweiBt. Die SchweiBndhte wurden mittels eines Helium-Lecksuchgerdts
unter hohem Vakuum auf Dichtigkeit geprift. Bild 5.3 zeigt den oberen
Metalldeckel des Austreibers/Absorbers mit der Lage der TemperaturmeB-
réhrchen.

Bild 5.3: Darstellung des oberen Metalldeckels des Aus-
treibers/Absorbers mit der Anordnung der ein-
geschweiBten Edelstahlrdhrchen.



- 27 -

Die Edelstahlréhrchen durchstossen, je nach Lange, mehrere der im
Glaszylinder &quidistant angeordneten Schalen. Die Bohrungen in den
Schalen haben einen Durchmesser von 3 mm, so daB zwischen Réhrchen und
durchstossenen Schalen ein Spalt bleibt, der Warmeleitung von den
Schalen zum Réhrchen unterbindet.

Der Austreiber/Absorber ist iiberall wirmegedimmt. Seine Wirmeddmmung
besteht aus einer 50 mm dicken zylindrischen Steinwolleschicht, die
mit einer 25 mm dicken Schaumstoffschicht (Armaflex) umhiillt ist.

Eine diinne Aluminiumfolie umgibt die Warmedimmung auBen als
Strahlungsschutz.

.b reib a

Der zweite Glaszylinder hat eine Hohe von 600 mm, einen AuBen- und
Innendurchmesser von 120 mm bzw. 102 mm. Dieser Kondensator/Verdampfer
Glaszylinder ist ebenso abgedichtet wie der Austreiber/Absorber. Im
Innern befindet sich ein Spiralrohr mit einem AuBen- und Innendurch-
messer von 12 mm bzw. 10 mm und der ungewendelten Lidnge von 3200 mm.
Es hat 20 Windungen mit einem Durchmesser von 80 mm und einem &quidi-
stanten Abstand von 20 mm.

Das Spiralrohr dient als Warmeaustauscher fiir die Kondensation und
Verdampfung des Kdltemittels (NH;). Seine beiden Enden durchstossen
den unteren Metalldeckel wie die Abb. 5.1, 5.23 zeigt und sind mit ihm
verschweiBt.

Der Kondensator/Verdampfer ist ebenfalls dberall wiarmegedimmt. Seine
Wirmedammung besteht aus einer 35 mm dicken Styroporschicht, die von
einer 16 mm dicken Schaumstoffschicht umschlossen ist.

In der Wirmeddammung des Kondensators/Verdampfers ist ein 30 mm breites
und 450 mm hohes Fenster freigelassen zum Ablesen des Ammoniak-
Flissigkeitsspiegels.
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Ferner ist in der Verbindungsrohrleitung (Kdltemittelleitung) zwischen
den beiden Glaszylindern ein Sicherheitsventil (Fabr. Herl Typ T21,
Druckbereich 4,5 bis 40 bar) angebracht, das bei einem Druck von 25
bar 6ffnet. Das Sicherheitsventil ist nach DIN 50049-31A technisch
iberpriift. Die Kiltemittelleitung ist mit einer 30 mm dicken Stein-
wolleschicht wirmegedammt, die wvon einer 12 mm dicken Schaumstoff-
schicht umschlossen ist.

Beide Glaszylinder wurden in einem Priifstand auf Druck bei einer Tem-
peratur von 150 °C gepriift. Der maximale Druck bei der Priifung betrug
30 bar. Nach mindlicher Angabe des Herstellers koénnen die gelieferten
Glaszylinder einem Druck von 35 bar bei Temperaturen bis zu 200 °C
standhalten.

5.1.2 Befiillung

Die Fiillung des Austreibers/Absorbers mit reinem CaCl, ist proble-
matisch, da dieses sehr stark hygroskopisch ist. Die Fiillung mit 1.7
kg fein gekdrntem entwdssertem Salz(*) wurde innerhalb sehr kurzer
Zeit (ca. 5 Minuten) in einer Klimakammer vorgenommen, deren relative
Feuchtigkeit etwa 20% betrug. Das Kalziumchlorid wurde auf die 58
kreisformigen Schalen verteilt. Es wurde locker etwa 8 mm hoch
aufgeschiittet. Bei einem Schalenabstand von 20 mm verhdlt sich das vom
Salz eingenommene Volumen zum Gesamtvolumen des Austreibers/Absorbers
etwa 1:4. Im Bild 5.4 ist der obere Teil des Austreibers/Absorbers
nach der Fiillung mit dem reinen Salz gezeigt. Die oberste Schale wurde
frei gelassen, da sie sich dicht (28 mm) an der Offnung fir die Kalte-
mittelzufuhr am Metalldeckel befindet und befiirchtet wurde, daB bei
der Quellung des CaCl, die Offnung fiir die NHy - Zufuhr verstopft oder
zumindest die Kdltemittelzufuhr teilweise beeintrichtigt werden
kénnte. Die Versuchsanlage wurde nach Beendigung der Fiilllung mit
Stickstoff auf Dichtigkeit gepriift.

(*) Die Typenanalyse des Caclz (Fa. Merck) ist im Anhang A2 angegeben.
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Um den Kondensator/Verdampfer mit dem Kdltemittel (NH3) befullen zu
kdnnen, ist eine Evakuierung der gesamten Versuchsanlage und das
Trocknen des CaCl,-Salzes auf den 58 Schalen erforderlich.

Bild 5.4: Darstellung des oberen Teils des Austreibers/Absorbers
nach der Fiillung mit reinem Salz (CaCl,).
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Zur Kontrolle der Wasserabgabe und um das Trocknen zu beschleunigen,
wurde zwischen der Vakuumpumpe und dem Austreiber/Absorber ein
doppelwandiges GlasgefdB eingebaut, dessen Innenseite mit Eis bzw.
Eiswasser gefiillt war.

Die Iwischenschaltung des GlasgefdBes und die Abkopplung des Ver-
flussigers/Verdampfers konnte mittels eines Eckabsperrventils in der
Kdltemittelleitung bewerkstelligt werden (siehe Bild 5.1, 5.23).

Das im Austreiber/Absorber verteilte CaCl, wurde bis auf 130 % bei
gleichzeitiger Evakuierung des Glaszylinders erhitzt. Dabei wurde das
an das CaCl, gebundene Wasser ausgetrieben.

Der iberhitzte Wasserdampf erreicht das bis auf 0 °C abgekihlte dop-
pelwandige GlasgefidB, verfliissigt sich darin und bleibt dort als
Kondensat bestehen. Der Trockenvorgang ist erst dann beendet, wenn
kein Niederschlag mehr an dem zwischengeschalteten Kondensator be-
obachtet wird. Dies dauert etwa 5 Stunden; dabei stellt sich ein aus-
reichendes Vakuum ein.

Die Evakuierung des Kondensators/Verdampfers wurde nach Abkopplung des
Austreibers/Absorbers bei Raumtemperatur vorgenommen. Der spiral-
formige Wiarmeaustauscher im evakuierten Verflissiger/Verdampfer wurde
einige Grad unter die Umgebungstemperatur abgekiihlt. Aus einer
handelsiiblichen mit flissigem NHy technischer Qualitdt gefillten
Stah1flasche wurden 2.15 kg Ammoniak in den Verflissiger/Verdampfer
eingeleitet. Diese Ammoniakmasse ist stdéchiometrisch bestimmt: Da eine
Menge von 1700 g CaCl, maximal 2080 g HNHj absorbieren kann, bleibt
stets der fehlende Rest von 70 g im Kondensator/Verdampfer, um die
Druckhaltung zu erméglichen. Die Masse des NHy lasst sich entweder
durch Abwiegen der Stahlflasche (vor und nach der NHy-Entnahme) oder
aus der Anderung des Flissigkeitsspiegels bestimmen.
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5.2.1 Temperaturmessung

Die Temperaturmessungen im Austreiber/Absorber erfolgen direkt mittels
mehrerer Thermoelemente, die im Salz und an der Schalenoberfldche an-
gebracht sind. Im Kondensator/Verdampfer wird durch einen MeBfiihler
die Temperatur des flissigen Ammoniaks gemessen.

Samtliche aus Nickelchrom/Nickel-Draht (Durchmesser jeweils 0,2 mm)
bestehenden Thermopaare wurden fir Temperaturen zwischen -15 °C und
150 °C mit einer Genauigkeit von 0,04 K kalibriert.

Als Referenzthermometer fiir die Kalibrierung im Temperaturbereich von
5 OC bis 95 °C wurde ein geeichtes Quecksilber-Thermometer mit einer
Ablesegenauigkeit von t 0,02 K benutzt. Zur Kalibrierung der Thermo-
paare zwischen den Temperaturen -15 °C und 0 °C sowie im Temperaturbe-
reich von 100 °C bis 150 °C wurde ein Digital Quarz- Thermometer
(Fabr. H.P. Model 2804 A) verwendet. Die absolute MeBunsicherheit des
Quarz-Thermometers zwischen den Temperaturen -15 Oc und 150 °C betrigt
0.04 K. Als Referenztemperatur diente ein Eis-Wasser-Gemisch, wobei
auch das Eis aus destilliertem und deionisiertem Wasser stammt. Die
Schmelztemperatur wurde mit einem geeichten Nullpunkt- Thermometer,
von der Ablesegenauigkeit + 0,01 K gemessen.

Die Thermospannung wurde an einem Digital-Voltmeter (Fabr. Schlum-
berger 7081) abgelesen, das iiber einen MeBstellenumschalter wahlweise
auf jedes Thermoelement geschaltet werden konnte. Aus den MeBwerten
simtlicher Thermoelemente wurde mit Hilfe der Methode der kleinsten
Fehlerquadrate ein Polynom dritten Grades als Ausgleichskurve be-
stimmt.. Im Anhang A3 sind die Koeffizienten der Ausgleichskurve auf-
gefiihrt.

Bild 5.5 zeigt den Austreiber/Absorber mit der Anordnung der Tempera-
turmeBstellen. Sie sind in verschiedenen Hohen angebracht.
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Bild 5.5: Darstellung des Austreibers/Absorbers
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Die Temperatur im Cac12- Salz wird an 6 Stellen und zwar von den
Thermoelementen 3, 4, 6, 7, 8 und 9 gemessen. Die MeBstellen 6, 7 und
8 befinden sich auf gleicher Hohe. Der Abstand der MeBstellen vom
oberen Metalldeckel betrigt 104 mm.

Um den Temperaturgradienten im Salz einer Schale in axialer Richtung
zu messen, waren die MeBstellen 6 und 9 in der selben Salzschicht auf
dem selben Radius aber in unterschiedlicher Héhe eingebaut worden.

Zur Messung der Schalentemperatur wurden die MeBstellen 1, 2, und 5
mit einem Abstand vom oberen Metalldeckel von 693 mm und unter-
schiedlichen radialen Abstinden von der Achse eingebaut. (siehe Bild
5.3,5.26).

Um einen guten thermischen Kontakt zwischen Stahlréhrchen und MeBperle
der Thermoelemente herzustellen, wurden einige Tropfen Paraffindl in
die Rohrchen hineingespritzt.

uck

Zur Messung des Drucks des in der Kiltemittelleitung stromenden Am-
moniakdampfes diente ein FeinmeBmanometer (Fabr. Haenni, Giiteklasse
0,6 und MeBbereich 0 bis 25 bar) sowie ein piezoresistiver Druckauf-
nehmer (Fabr. Keller, Giiteklasse 0,1 und MeBbereich 0 bis 20 bar).

Das vom Aufnehmer erzeugte elektrische Signal, welches dem Druck
proportional ist, erscheint Uber einen Analog/Digital-Wandler als An-
zeige in der Druckeinheit bar. Der Druckaufnehmer wurde vom Deutschen
Kalibrierdienst geeicht.(*)

Die Verbindungsrohre zwischen Kaltemittelleitung und DruckmeBgerat
sind in U-Form gefertigt. Die kurzen U-fdormigen Rohrstiicke sind mit
flissigem, kondensiertem Ammoniak gefiillt und schirmen somit die tem-
peraturempfindlichen Gerdte vom stromenden iberhitzten Ammoniakdampf
ab. Damit wird eine Beeinflussung der Gerdate vermieden; die DruckmeB-
stelle ist immer auf Umgebungstemperatur.

(*) Im Anhang A4 sind die Kalibrierungswerte des Druckaufnehmers
aufgefihrt.
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5.2.3 Ammoniakmenge

Die Menge des freien Ammoniaks wird in Abhdngigkeit vom Druck, von der
Temperatur und der Hohe des Flissigkeitsspiegels im Verfllssiger/
Verdampfer aus Volumen und Dichte bestimmt.

Das Volumen des fliissigen Ammoniaks wird aus der Hohe des Fliissig-
keitsspiegels bestimmt, der an einem an der AuBenwand des Kondensa-
tors/Verdampfers angebrachten MaBband abgelesen wird.

Um das Volumen im Glaszylinder abhdngig von der Héhe zu erhalten,
wurde der senkrecht stehende Verflissiger/Verdampfer mit Hilfe einer
Wasserwaage ins Lot gebracht und eine abgewogene Masse destillierten
Wassers der Temperatur 20 °C in den Glaszylinder eingefiillt. Das MaB-
band wurde markiert, nachdem sich der Wasserspiegel eingestellt hatte.

Die Masse des eingebrachten Wassers wurde mit einer genauen elektro-
nischen Laborwaage (Fabr. Sartorius) gewogen, die Ablesegenauigkeit
betrug 0,01 g.

Die Kalibrierung bei einem Wasserstand wurde mehrmals wiederholt und
dann der Mittelwert aus allen Messungen berechnet. Da die Stoffwerte
von Wasser sehr gut bekannt sind, kann man aus der im Kondensator ent-
haltenen Masse das Volumen berechnen.

5.2.4 Wirmestrom

Die von einem Thermostaten abgegebene Austreiber- und Absorptions-
wirmeleistung § ist direkt proportional dem Massenstrom f, der
spezifischen Warmekapazitiat p und der Differenz zwischen Austritts-
und Eintrittstemperatur (9; - 9,) des Warmetragers:

Q = fecye (95 - 9,) (5.1)

Als Wirmetrdger dient Thermoél (Marlotherm S, Fabr. Hils), das in
einem Kreislauf umgewdlzt wird. Der Kreislauf besteht aus einem Ther-
mostaten mit Arbeitstemperatur zwischen 20 Oc und 200 °C (Fabr.
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Haake), einem Pufferbehdlter (30 1), einem DurchfluBmeBgerit und einer
Ricklaufleitung. Der Pufferbehdlter befindet sich zwischen dem Ther-
mostaten und dem Austreiber/Absorber, um die Temperaturschwankungen
des Thermo6lstromes zu eliminieren (siehe Bild 5.6).

Der Massenstrom des Thermodls wird durch einen kalibrierten Schwebe-
korperdurchfluBmesser bestimmt. Zur Kalibrierung des DurchfluBmeB-
geridtes wurde der Olstrom in einen sich auBerhalb des Kreislaufes be-
findenden Behalter geleitet und die Zeit gestoppt. Die aufgefangene
timasse wurde auf einer elektronischen Pridzisionswaage gewogen, deren
Ablesegenauigkeit 1 g betrug.

Die spezifische Wirmekapazitdt des Thermodéls wird als Funktion seiner
mittleren Temperatur berechnet [(8; + 6,)/2 = O5¢41]-

Die Ein- und Austrittstemperaturen des 01s am Austreiber/Absorber
werden unmittelbar vor dem unteren bzw. nach dem oberen Metalldeckel
des Glaszylinders gemessen. Die Thermoelemente zur Temperaturmessung
sind in Edelstahlréhrchen mit 1,5 mm Innendurchmesser und einer Wand-
stdarke von 0,25 mm untergebracht. An jeder MeBstelle sind zwei Thermo-
elemente angebracht, aus deren Mefwerten ein Mittelwert errechnet
wird.

Ve ro

3.1 D tio

Die Untersuchungen der Desorptions- und Absorptionsvorginge von Am-
moniak an Kalziumchlorid beziehen sich auf zwei Konzentrationsstufen
des Arbeitsstoffpaares. Wihrend des Austreibungsprozesses wird in der
e;sten Stufe das gesdttigte Okta- zu Tetraammoniakat zerlegt und in
der ndchsten Stufe wird aus dem Tetra- das Diammoniakat erzeugt.
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Durchfluf3 -
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Bild 5.6: Schematische Darstellung des Olskreislaufes mit der
Kalibriereinrichtung des DurchfluBmeBgerdtes.
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Die Desorption von Okta- zu Tetraammoniakat wurde bei 9 verschiedenen
Driicken zwischen 3.2 bar und 16 bar durchgefiihrt. Die Umwandlung von
Tetra- zu Diammoniakat wurde bei 8 unterschiedlichen Driicken zwischen
3,4 bar und 16 bar durchgefiihrt.

Der Ablauf der Desorption, sowohl von Okta- zu Tetra- als auch von
Tetra- zu Diammoniakat, wurde bei jedem Druck bei 4 verschiedenen
Temperaturen oberhalb der Gleichgewichtstemperatur untersucht.

Tabelle 5.1 und 5.2 geben eine Ubersicht iiber die Versuchsbedingungen.
Die Gleichgewichtstemperatur wurde aus der Literatur als Mittelwert
aus den Arbeiten von Linge /15/ und Furrer /17/ ermittelt.

bar oc oc

3.2 54.0 59.6 61.9 63.9 66.5
4.1 59.2 63.6 65.4 69.1 70.9
7.6 74.2 77.8 81.2 82.7 86.9
9.9 81.1 83.3 87.7 91.7 94.6
10.7 83.1 86.0 88.8 90.5 94.5
11.7 84.8 85.6 89.0 94.3 100.0
12.4 87.0 88.8 92.3 96.0 98.0
13.9 90.0 91.1 93.9 96.0 98.3
16.0 94.0 98.9 101.9 104.7 107.3

Tabelle 5.1: Desorption von Okta- zu Tetraammoniakat bei konstantem

Druck und 4 verschiedenen Temperaturen oberhalb der
Gleichgewichtstemperatur.

Um eine mogliche Zyklusabhingigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit und
des Wirme- und Stoffiibergangskoeffizienten wahrend der Desorption von
Okta- zu Tetraammoniakat festzustellen, wurden die Versuche bei den
Dricken 9.9, 10.7, 11.7 und 12.4 bar bei zwei Temperaturen oberhalb
der Gleichgewichtstemperatur nach dem 231-ten Zyklus wiederholt. Hier-
bei wird jeder Austreibungs - bzw. Absorptionsvorgang als ein Zyklus
definiert.
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Bei der Desorption von Tetra- zu Diammoniakat wurden entsprechend die
Versuche bei den Driicken 8.2, 9.2, 10.4 und 11.3 bar wiederholt.

Pq 96 9
bar 0c L
3.4 68.1 8l.1 82.1 83.6 86.8
4.2 73.0 83.8 86.3 88.7 90.9
8.2 89.6 99.3 102.3 105.2 108.6
9.2 92.6 100.6 104.1 106.7 109.7
10.4 95.5 103.0 105.3 107.8 110.5
11.3 97.7 106.8 108.4 110.4 112.6
13.9 103.6 111.8 113.4 115.5 118.8
16.0 108.2 115.8 117.7 124.1 127.4
Tabelle 5.2: Desorption von Tetra- zu Diammoniakat bei konstantem
Druck und 4 verschiedenen Temperaturen oberhalb der
Gleichgewichtstemperatur.
5.3 io

Es wurde die Absorptionsgeschwindigkeit bei der Uberfihrung von Di- zu
Tetraammoniakat und von Tetra- zu Oktaammoniakat gemessen. Die Ab-
sorption von Di- zu Tetraammoniakat wurde bei den selben Driicken wie
die Desorption durchgefiihrt. Die Absorption von Tetra- zu Okta-
ammoniakat wurde bei 7 Dricken im Bereich von 3.2 bis 16 bar durch-
gefilhrt. Tabelle 5.3 und 5.4 geben eine Ubersicht dber die Ab-
sorptionsversuche.

Um die Abhdngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit von der Zyklenzahl
festzustellen, wurde der Absorptionsvorgang fir die Uberfiihrung von
Di- zu Tetraammoniakat bei den Driicken 3.15, 3.4, 4.2 4.5 und 8.20 bar
unter den gleichen Bedingungen nach dem 231-ten Zyklus wiederholt.
Entsprechend wurde bei der Uberfilhrung von Tetra- zu Oktaammoniakat
bei den Driicken von 2.9, 3.2, 4.1, und 7.6 bar verfahren.
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bar oc o¢
3.2 54.0 48.7 48.6 48.1 47.4 46.7
4.1 59.2 53.3 52.5 52.2 50.8 49.6
7.6 74.2 67.3 65.8 64.4 63.1
9.9 81.1 71.7 71.2 70.0 68.8
12.4 87.0 79.1 78.7 77.2 76.5
13.9 90.0 80.6 79.6 11.7 76.8
16.0 94.0 83.0 81.8 80.1
Tabelle 5.3: Versuche zur Absorption von Tetra- zu Oktaammoniakat bei

der Gleichgewichtstemperatur.

konstantem Druck und verschiedenen Temperaturen unterhalb

Pg "G b

bar 9 o¢

3.4 68.1 57.4 55.1 54.0

4.2 73.0 62.2 60.5 59.3 58.0
8.2 89.6 83.5 81.8 79.9 78.3
9.2 92.6 85.2 84.8 83.4 81.5
10.4 95.5 89.3 88.3 86.4 83.9
11.3 97.7 90.6 89.6 88.9 87.1
13.9 103.6 95.3 94.4 93.2 90.9
16.0 108.2 101.9 100.8 99.8 97.0

Tabelle 5.4: Versuche zur Absorption von Di- zu Tetraammoniakat

bei konstantem Druck und verschiedenen Temperaturen
unterhalb der Gleichgewichtstemperatur.
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5.4 durchfii
5 ti

Vor der Durchfiihrung eines Versuchs war eine Vorbereitungszeit von 2
bis 3 Stunden erforderlich.
Vor Beginn des Austreibungsvorgangs ist die Verbindung zwischen Aus-
treiber/Absorber und Kondensator/Verdampfer durch das Absperrventil
getrennt (Bild 5.1, §.23).

Der Kondensator/Verdampfer-Kreis wird mit dem Wirmetriger einem
Wasser-Glykol-Gemisch und einem Kryostaten einige Grad unter die
angestrebte Kondensationstemperatur abgekiih1t. Diese Temperaturdif-
ferenz ist erforderlich, um die Kondensationswidrme abzufiihren. Im Kon-
densator/Verdampfer ergibt sich dabei ein Druck, der gleich dem Dampf-
druck des fliissigen Rest-Ammoniaks (ca. 70 g) im Behdlter ist.

Der Austreiber/Absorber wird mithilfe des Thermostaten so erwdrmt, daB
sein Druck gleich dem des Kondensators/Verdampfers ist (Bild 4.2,
S.17, Punkt 1).

Dann wird das 01 im Thermostaten um 30 bis 40 K {iber die Gleichge-
wichtstemperatur im Austreiber/Absorber erhitzt. Der DurchfluB durch
den Austreiber/Absorber ist dabei unterbunden. AnschlieBend wird das
Absperrventil zwischen Austreiber/Absorber und Kondensator/Verdampfer
gedffnet und auch das erhitzte 01 durch den Austreiber/Absorber ge-
leitet.

Wegen der nunmehr erhdhten Arbeitstemperatur erhéht sich auch der
Druck um etwa 200 mbar; dieser erhohte Druck bleibt ber den gesamten
Versuch sehr gut konstant.

Da der Wirmebedarf am Anfang des Desorptionsprozesses im Austreiber/
Absorber sehr groB ist, weil viel Ammoniak ausgetrieben wird und die
Massen des Austreibers/Absorbers weiter erwdrmt werden (um 1 - 10 K),
nimmt die Temperatur des Thermodls im Thermostaten sehr rasch ab (in-
nerhalb 30 sec. um etwa 20 K). Die Schalentemperatur erhoht sich bis
zum gewiinschten Wert und wird durch Nachregeln des Thermostaten
konstant gehalten, dies geschieht innerhalb von 2 bis 3 Minuten.
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Die Oltemperatur liegt bei Versuchsbeginn etwa 15 K ilber der einge-
stellten Schalentemperatur, am Ende etwa 8 K, weil immer weniger NH3
ausgetrieben wird.

Um den Temperaturgradienten in der Salzschicht in axialer Richtung
klein zu halten, wurde der Durchsatz des durch den Wiarmeaustauscher
flieBenden Thermodls relativ hoch (6 bis 7 1/min.) gewdhlt. Der
Temperaturgradient in axialer Richtung wurde vernachldssigt.

Die Dauer des Versuchs liegt zwischen 120 und 300 Minuten.

5.4.2 Absorption

Vor Beginn des Absorptionsprozesses ist die Verbindung zwischen Aus-
treiber/Absorber und Kondensator/Verdampfer ebenfalls geschlossen. Das
Wasser-Glykol-Gemisch, das durch den Spiralrohrwarmeaustauscher im
Kondensator/Verdampfer stromt, wird im Kryostat einige Grad uber die
gewiinschte Verdampfungstemperatur aufgeheizt, dabei stellt sich der
zugehorige Verdampfungsdruck ein. Diese Temperaturdifferenz ist er-
forderlich, um die Verdampfungswirme zuzufiihren.

Der Austreiber/Absorber wird mit dem Thermodlkreislauf bis auf einige
Grad unter die vorgesehene Gleichgewichtstemperatur des Ammoniakates
aufgeheizt. Die Temperatur muB mindestes 25 K iber der Umgebungstem-
peratur liegen. Danach wird das Thermoélbad (ohne Kreislauf) um etwa
20 K unter die Gleichgewichtstemperatur abgekihlt. Der Versuch beginnt
mit dem Einschalten des Olkreislaufs und dem Offnen des Absperr-
ventils in der Verbindungsleitung zwischen Austreiber/Absorber und
Kondensator/Verdampfer.

Etwa 5 bis 10 Minuten nach der Verbindung des Absorbers mit dem
Verdampfer stellt sich der stationdre Zustand ein; d.h. der Verlauf
des Prozesses erfolgt bei konstantem Arbeitsdruck und entsprechend
konstanter Schalentemperatur. Die Temperatur des Thermostaten wird
wieder geregelt, um die Schalentemperatur konstant zu halten.

Die Versuchsdauer liegt zwischen 120 und 300 Minuten.
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Die Messungen bei den Austreibungs- und Absorptionsvorgdngen gelten
erst dann als beendet, wenn mindestens 75% der maximal moglichen Am-
moniakmasse bei den entsprechenden Konzentrationsabstufungen umgesetzt
worden sind.

Bei einer Filllmenge von 1700 g CaCl, ergibt sich die maximal mogliche
Ammoniakmasse bei Desorption von Okta- auf Tetraammoniakakt zu

4.17.1700
4 mol NHy/mol CaCl, = ———— = 1040 g NH, wund
3 2 m 3

von Tetra- auf Diammoniakat (2 mol NH3) = 520 g NH5.

Bei der Absorption von Di- auf Tetraammoniakat bzw. von Tetra-auf
Oktaammoniakat sind entsprechend die maximal mdglichen Ammoniakmassen
520 bzw. 1040 g NH5.

Theoretische Betrachtungen (Zeitgesetz, Gl. 4.7) sagen aus, daB die
Umsetzung von 75% der Ammoniakmasse innerhalb der doppelten Halbwerts-
zeit stattfindet (siehe Bild 5.7).

Eine genaue Ubereinstimmung des Zeitgesetzes mit den hier experimen-
tell ermittelten Werten ist aufgrund der MeBunsicherheit nicht zu
erwarten.

Beim Austreibungsvorgang wird eine Messung akzeptiert, wenn eine
maximale Abweichung der Doppelhalbwertszeit bis + 5 Minuten beobachtet
wurde. Dies bedeutet eine maximale Abweichung der Halbwertszeit von
+ 2,5 Minuten. Es soll hier betont werden, daB die meisten Messungen
mit viel kleinerer Abweichung durchgefiihrt wurden.

Die Abweichung kommt auch zustande, weil der stationdre Zustand zu
Beginn jedes Versuches erst nach einigen Minuten erreicht wird.

Bei den Absorptionsvorgdngen, insbesondere bei denen, die mit nie-
drigen Dricken (5 bar bis 7 bar) durchgefiihrt wurden, wurden Ab-
weichungen bis + 10 Minuten akzeptiert. Da das Thermodl als Wdrme-
trdger bei niedrigen Temperaturen sehr ungiinstige Eigenschaften (groBe
Zdhigkeit, niedrige spezifische Warmekapazitdt) besitzt und die grofle
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Reaktionswirme, die zu Beginn des Absorptionsprozesses entsteht, nicht
abfithren kann, ist der Zeitraum bis zum Eintritt des stationiren Zu-
standes relativ groB.

el N —

—

1 f
Zeit —e

Bild 5.7: Idealisierter Verlauf der zeitlichen Abnahme der
gasférmigen Komponente (NH3) im Ammoniakat beim
Desorptionsvorgang (Zeitgesetz 1. Ordnung).

Nach Beendigung der Messungen bleibt die Anlage so lange in Betrieb,
bis die ganze maximal mégliche Ammoniakmenge ausgetrieben ist. Dies
dauert weitere 4 bis 5 Stunden. Dann wird der Austreiber/Absorber vom
Kondensator/Verdampfer mittels des Absperrventils getrennt. Die Anlage
kann fiir eine neue Messung vorbereitet werden.
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5. ehle rac

Untersucht wird die MeBunsicherheit der EinzelmeBgrdssen. Der maximal
mégliche relative Fehler der Messung wird mit Hilfe des Fehlerfort-
pflanzungsgesetzes beschrieben, DIN 1319 /75/ und VDI/VDE /76/, /77/,
angesetzt als arithmetische Summe der maximalen Einzelfehler.

Im folgenden werden die Auswirkungen der MeBunsicherheit auf die MeB-
grdBen und die Ergebnisse untersucht.

Die umgesetzte Masse (NH3) pro Zeit (Bilder 6.6 ff):

Die desorbierte bzw. absorbierte NHy Menge wurde folgendermaBen be-
stimmt: Die Hohe des flissigen NHy im Kondensator/Verdampfer wurde
alle 15 Minuten abgelesen. Bei kalibrierter Hohen/Volumenabhdngigkeit
und bekannter Dichte (entsprechend dem Druck und der Temperatur)
konnte daraus die Menge errechnet werden.

Die Unsicherheit der Mengenmessung hidngt ab von der Hohen- und Zeitbe-
stimmung, wenn man Unsicherheiten fiir die Dichte ausschliefit.

Unsicherheiten in der Bestimmung der Ammoniakmasse m:

Kalibrierunsicherheit Am = + 5 g (geschatzt)
Ableseungenauigkeit + 2 mm: 4Am = + 8 g (geschatzt)

Unsicherheit in der Bestimmung der MeBzeit t:
At = t 2 sec. (geschatzt)

Relative Fehler:

Am 13

—: o he— AR E

m 520 _

(Bei der Uberfithrung von Okta- zu Tetraammoniakat)

bzw.

Am 13

—wog—mk 103 B

m 1040

(Bei der Uberfithrung von Tetra- zu Diammoniakat)

und
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At 2
—= & g—— =3 02%
t 15-60

Fiir die Halbwertszeit t* der NH3-Umsetzung ergibt sich nach Gl. (4.7) .

m
— =1 - ek, fir m/mg = 0,5 die Unsicherheit:
Mg

Aty At

I -

Am
— | *
m

t

t

Mit obigen Werten erhdlt man die maximalen Fehler der Einzelgrossen:

Atk
— =t 2,7%

ty

(Tetra- zu Diammoniakat)
bzw.

Atk
— W L8

ty

(Okta- zu Tetraammoniakat)

Da sich der stationdre Zustand erst nach 2 bis 3 Minuten einstellt (s.
Kap. 5.4.2), kommt ein zusdtzlicher Fehler von At¥ t 2,5 Minuten zum
Gesamtfehler. Fiir typische Werte von t% = 60 Minuten wird damit

Atk
— =t 4,2%
tk

Relative Gesamtfehlergrenze fir die Halbwertszeit der Raktionsge-
schwindigkeit:

At
— = % 6,9%
th

(Tetra- zu Diammoniakat)

bzw.
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Atk
= w Fi H5%
ti
(Okta- zu Tetraammoniakat)
Warmeiibertragung:

Der maximale relative Fehler des Wiarmeiibergangskoeffizienten Aa/a
ergibt sich nach folgendem Ausdruck:

Ao
— = t
a

AQ
Q

A0y - 95a1,)
{ﬂw - 95a12)

Die maximalen Fehler der Einzelgréssen sind:

Warmestrom Q:

AQ i Ac, A(AD)
= w R e | i | o ] | e———
Q fi <p Ad
DurchfluB:
Am Am A
— mF e + | —
m m Messung m Messung
Kalibrierung Ablesung
Am Am At
— = ¢ g + e
M Messung m t
Kalibrierung
Wagung: Am = t+ 1,5¢
Zeitmessung: At = t 0,15 sec.
AR 1,5 0,15
- =t +|— | =t0,54%
m Hessung 3600 30

Kalibrierung
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Am 0,05
—i =+ —=10,74% (
M Messung 6,8
Ablesung

Ableseungenauigkeit 0,05 1/min.)

Mit obigen Werten erhdlt man die relative Fehlergrenze fir den Durch-
fluB:

Am
— = t 1,28%
m
Spezifische Wirmekapazitit: Der Fehler wird vernachldssigt.
Temperaturdifferenz:
A(Ad) A(Ad) A(Ad)
Ad A9 | Thermoelemente 40 MeBgeridte

Thermoelemente (Aus der Kalibrierung der Thermoelemente).
A(Ad) = + 0,04 K

MeBgerdte (Aus der Geridtebeschreibung).
Voltmeter + MeBstellenumschalter: + 0,9 pV =£0,03 K

Man erhdlt dann:

Z A(A9) = t (0,04 +0,03) =4+ 0,07 K
Die Temperaturdifferenz am Anfang und am Ende eines Versuches liegt
bei etwa 1,3 K bzw. 0,5 K. Fiir einen mittleren Wert ergibt sich die

relative maximale Fehlergrenze zu:

A(Ad) 2.0,07
i

Ad 0,9

= 1]15,5%
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Mit obigen Werten erhilt man die relative Gesamtfehlergrenze fiir den
Warmestrom:

= t 16,78%

Ib-
r=tlF=T

Bei der Fehlerbestimmung der Wdrmeiilbergangskoeffizienten tritt ein zu-
sitzlicher Fehler relativ zum Wirmeverlust auf. Wegen der ziemlich
komplizierten Geometrie des Austreibers/Absorbers ist eine genaue
Bestimmung der Warmeverluste besonders schwierig durchzufiihren. Es
wird deshalb ein zusdtzlicher Fehler von 3 bis 5% in Bezug auf den
Warmestrom angenommen.

Fiir eine Temperaturdifferenz von 5 K zwischen Salz- und Schalentempe-
ratur ergibt sich der relative maximale Fehler zu:

Aldw - 0 2.0,07
= % = + 2,8%

(d“ - 0sa]z] 5

sa1z)

Relative Gesamtfehlergrenze fiir den Warmeiibergangskoeffizienten:

Ao
— = t (16,78 + 2,8 + 5) = + 24,53%
a
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6 sse

6.1 1lung des S

Der durchsichtige Glaszylinder des Austreibers/Absorbers ist gegeniiber
den {blichen verwendeten Schauglisern (Schauglasfenstern) besonders
vorteilhaft, da die Verinderungen der Absorptionsmasse im Detail und
auf allen Schalen beobachtet werden kénnen.

Im folgenden soll ganz allgemein {iber den Teilchenzerfall des
Ammoniakats bei Absorption und Desorption (Dissoziation) wvon Kilte-
mitteln berichtet werden. Es ist bekannt (Niebergall /28/), daB das
Kalziumchlorid die unangenehme Eigenschaft besitzt, bei der Absorption
von Ammoniak und Bildung eines Ammoniakates auf etwa das Zehnfache
seines reinen Salzvolumens anzuwachsen und bei der Desorption wieder
etwas zu schrumpfen.

Durch die groBe Volumendnderung bei der Ammoniakatbildung bekommen die
Salzteilchen eine groBe innere Spannung, so daB nach einigen Zyklen
die Salzkdérner zerfallen und das gesamte Ammoniakat nur noch als
feines Pulver vorliegt. Die Bildung dieses feinen Pulvers hat Aus-
wirkungen auf den Wirme-und Stofftransport durch die Materialschicht.
Er wird erheblich verschlechtert, daher sind an ein gut funktionie-
rendes Wirmetransportsystem im Austreiber/Absorber hohe Anforderungen
bei der Auslegung zu stellen.

Die Konvektion ist im Pulver sehr viel geringer als in der porosen
Schiittung, damit wird Wirme vorwiegend durch Leitung und Stoff durch
Diffusion transportiert.

Durch gut wirmeleitende metallische Einbauten wird Wirme gut dissi-
piert und entlang solcher Einbauten konnen sich Spalte fiir eine Stoff-
stromung ausbilden.

Um Veranderungen im Zustand des Ammoniakats zu erkennen, wurden iber
die gesamte Versuchsdauer photographische Aufnahmen gemacht.

Der Zustand des frisch eingefiillten I:aC]z ist in Bild 5.4, 5.29, ge-
zeigt. Nach der Aufnahme von Ammoniak dehnt sich das Ammoniakat aus.
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Die Beschaffenheit des nach vier Zyklen (4 Absorptionen und 4 De-
sorptionen) entstandenen Komplexes ist im Bild 6.1 festgehalten:

Die Tinken Bilder zeigen das CaCl,-NH; im unteren und oberen Teil des
Austreibers/Absorbers nach Beendigung des 4. Absorptionsvorgangs (Sit-
tigungszustand). Es ist hier deutlich zu sehen, daB die Schalen fast
voll mit Ammoniakat belegt sind. Die rechten Bilder zeigen ebenfalls
das CaClz-NH3 im unteren und oberen Teil des Austreibers/Absorbers
nach der 4. Desorption des Tetra- zum Diammoniakat. Der Zustand des
Komplexes ist sowohl nach dem Absorptions- als auch nach dem De-
sorptionsvorgang kérnig, locker und etwas flockig. Die Schrumpfung des
Ammoniakats war trotz der ziemlich groBen ausgetriebenen Ammoniakmasse
sehr klein.

Die Bilder 6.2 und 6.3, bestehend aus je zwei Photos, zeigen die Be-
schaffenheit des Salzes im oberen und mittleren Teil des Aus-
treibers/Absorbers nach 290 Zyklen. Die oberen Photos zeigen das
Ammoniakat nach der Desorption des Tetra- zum Diammoniakat, wihrend
die unteren Photos den Komplex nach der Absorption des Tetra-zum Okta-
ammoniakat darstellen. Die Volumenzunahme des Salzes nach 290 Zyklen
gegeniiber dem Zustand nach einigen Zyklen (siehe Bild 6.1) ist gut er-
kennbar. Die AuBenseiten der Schalen sind nun von dem Komplex CaCl,-
NH3 iiberzogen. Zu diesem Zeitpunkt ist das Ammoniakat nicht mehr so
kdérnig und Tlocker wie es am Anfang des Absorptions- und Desorp-
tionsprozesses war. Es sieht kompakt und zusammengepreBt aus. Nach dem
AbsorptionsprozeB fiil1t das Material das ganze Volumen aus. Nach dem
Austreibungsvorgang schrumpft es und es bilden sich Risse.

Ein groBer RiB (siehe Bild 6.2) entlang des Stahlréhrchens der
MeBstelle 2 mit etwa 15 mm Breite und 600 mm Hohe erlaubt einen Blick
in das Innere des Austreibers/Absorbers. Die SpaltgrdBe zwischen dem
Salz und der inneren Wand des Glaszylinders an dieser Stelle betrigt
etwa 6 mm. Dieser RiB erlaubt es, einen Teil des Komplexes CaCly-NH3,
der nicht gegen den Glaszylinder gepreBt ist, zu beobachten. Die an
dieser Stelle sichtbaren Salzteilchen sehen &ahnlich aus wie die
Teilchen des Komplexes in Bild 6.1. Aus dieser Betrachtung ergibt
sich, daB hier kein sehr groBer Unterschied in der Makrostruktur des
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Bild 6.1: Beschaffenheit des Ammoniakates nach vier Absorptions-und
Desorptionsablaufen. Die linken Photos zeigen den oberen und unteren
Teil des Austreibers/Absorbers nach der Uberfiihrung des Tetra- zum
Oktaammoniakat (totale Sdttigung); die rechten Photos die Herabsetzung
des Tetra- zum Diammoniakat.
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Bild 6.2: Zustand des Ammoniakates im oberen Teil des Austreibers/Ab-
sorbers nach 290 Zyklen. Das Photo oben zeigt das Diammo-
niakat nach der Desorption, das Photo unten das Oktaammo-
niakat nach der Absorption (totale Sattigung).
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Bild 6.3: Zustand des Ammoniakats im mittleren Teil des Austreibers/
Absorbers nach 290 Zyklen.
Oberes Photo: Diammoniakat (mach Desorption)
Unteres Photo: Oktaammoniakat (nach Absorption)
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Komplexes nach Durchfiihrung einiger Zyklen wund nach 29C Zyklen
erkennbar ist.

Im Anhang A5 befinden sich die Aufnahmen des Ammoniakates nacy 80 und
160 Zyklen (Bilder A 5.1 bis A 5.3). Damit 1dBt sich die Beschaffen-
heit des Salzes zu den beiden Zeitpunkten vergleichen.

Das aus zwei Photos bestehende Bild 6.4 (nichste Seite) zeigt die auf
dem Boden des Austreibers/Absorbers 1liegenden Salzteilchen nach 80
(oberes Photo) bzw. 160 Zyklen (unteres Photo). Die Salzmenge ist nach
160 Zyklen griBer geworden.

Bild 6.5 zeigt denselben Teil des Austreibers/Absorbers nach 290 Zyk-
len. Jetzt ist die auf dem Boden liegende Salzmenge wesentlizh ange-
wachsen. Es ist daher anzunehmen, daB die Teilchen des dort angesam-
melten Salzes aus den dariiber liegenden Schichten stammen. Vermutlich
werden beim Absorbieren und Desorbieren Bewegungen hervoygerufen,
welche die Salzteilchen iiber den Schalenrand treiben; sie fallen dann
auf den Boden herab.

Die Beschaffenheit des auf dem Boden angesammelten Salzes ist wieder
kornig und locker. Es wurde bisher keine Feinpulverbildung des CaCl,-
NH; beobachtet.

Das, nach Literaturangaben, 10 fache Quellen und das Schrurnfen des
Ammoniakats bei Absorption und Desorption von Ammoniak wurde bei
vorliegender experimenteller Untersuchung nicht beobachtet. s wurde
lediglich ein ca. 4 faches Quellen des frischen Salzes bei dur ersten
Absorption festgestellt. Die folgenden Absorptions- und Descrptions-
vorgingen wurde ein Quellen bzw. Schrumpfen nur in geringem [lafe be-
obachtet. Es kann nicht vorausgesagt werden, ob bei eingr Fo: tfihrung
des Prozesses in dieser Anlage ein Zusammensacken des “Amroniakats
auftreten wird.



- 58 .

Bild 6.4: Ammoniakat auf dem Boden des Austreibers/Absorbers
Photo oben: nach 80 Zyklen
Photo unten: nach 160 Zyklen
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Bild 6.5: Ammoniakat auf dem Boden des Austreibers/
Absorbers nach 290 Zyklen.
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6.2 Ab keit der Reaktionsgeschwindigkeit von verschiedenen

EinfluBgrdBen.

Die Reaktionsgeschwindigkeit bei der Desorption und Absorption von
Kdltemitteln spielt im Hinblick auf die technische Anwendung des
Systems eine entscheidende Rolle. Es soll eine bestimmte Ammoniakmenge
aus dem Komplex CaCl,-NH; bei vorgegebener Temperatur und dem sich
dabei einstellenden konstanten Kondensationsdruck freigesetzt werden.
Dies ist apparatespezifisch. Fir die hier vorliegende Schalenanordnung
soll diese Reaktionsgeschwindigkeit untersucht werden und die Ab-
hingigkeit von Temperatur, Druck, Konzentration und Anzahl der Zyklen
untersucht werden.

6.2.1 tu

Fir den Absorptions- bzw. Desorptionsverlauf ist eine Differenz
zwischen den jeweiligen Gleichgewichtstemperaturen und der tatsach-
Tichen Temperatur der Wirmeaustauschflichen erforderlich.

Messungen zur Reaktionsgeschwindigkeit bei CaCl,-NH; Reaktionen 1iegen
von Furrer /17/ vor. Wegen der apparaturspezifischen Einfliisse sind
sie kaum vergleichbar fiir praktische Anwendungen: die Salzmenge ist
sehr gering (5 bis 15 mg) und in sehr diinnen Schichten angebracht. Bei
einer Temperaturdifferenz von ca. 11 K ergab sich eine Reaktionszeit
von 1 bis 1,5 Minuten, wihrend der die Hilfte der Ammoniakmasse umge-
sezt wurde. Bei diesen Experimenten kann angenommen werden, daB
makroskoskopische Effekte, insbesondere diffusions- und warme-
transporthemmende Vorginge durch die Schicht, vernachlassigbar sind.

Andere kinetische Daten fir die Reaktion zwischen Ammoniak und
Kalziumchlorid stammen von Restani /44/. Die Reaktionen wurden jedoch
in einem Suspensionssystem (inerte Trigermedien), in einem Rihr-
kessel, durchgefiihrt. Dabei machen sich die makroskopischen Effekte
auf die Reaktionsgeschwindigkeit stark bemerkbar. Immerhin fand er,
daB bei einer Temperaturdifferenz von ca. 8 K die Hilfte der Ammoniak-
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masse in 16 - 18 Minuten umgesetzt war. Diese Zeiten sind wesentlich
gréBer als die, welche Furrer /17/ bei diinnen Schichten gemessen hat.

In den Bildern 6.6 und 6.7 ist fir den Desorptionsvorgang von Okta- in
Tetraammoniakat die ausgetriebene Masse NHy uber der Reaktionszeit
aufgetragen. Die ausgetriebene Masse ist auf der Ordinate von oben
nach unten aufgetragen. Jeder Punkt gibt die Menge an, die in 15 Minu-
ten-Abstinden bis zur angegeben Zeit freigesetzt wurde. Eine Ausnahme
bilden die ersten Punkte, die fir den Zeitraum von 4, 9 und 19 Minuten
ab Beginn der Reaktion (Offnen des Absperrventils) gelten. Bei sehr
langsam ablaufenden Reaktionen wurde nur alle 30 Minuten abgelesen.
Neben der ausgetriebenen Masse NHy ist auch der Massenanteil gezeigt.
Der Massenanteil ist das Verhdltnis der ausgetriebenen Masse zur maxi-
mal austreibbaren Masse. Fir die Desorption von Okta- zu Tetraammo-
niakat ist die maximal austreibbare Masse 1040 g (siehe Kap. 5.4.2,
5.41).

Parameter in den Bildern ist die eingestellte Schalentemperatur. Die
Schalentemperatur wurde iber die Oltemperatur reguliert. Die in den
Bildern angegebenen Werte sind Mittelwerte mit einer Schwankungsbreite
von £ 0,5 K.

Fiir verschiedene Driicke ergeben sich verschiedene Bilder; weitere
Bilder fir die Driicke 3.2, 4.1, 7.6, 9.9, 10.7, 11.7 und 12.4 bar
sind im Anhang A6 wiedergegeben.

In den Bildern 6.8 und 6.9 ist die ausgetriebene Masse NHy fir die De-
sorption von Tetra- zu Diammoniakat aufgetragen. Zur Darstellung des
Anteils der ausgetriebenen Masse sind 520 g maximal austreibbare Masse
zugrundegelegt. Im Anhang A6 sind weitere Bilder (A6.8 bis A.13) fir
die Desorption von Tetra- zu Diammoniakat wiedergegeben.

Tabelle 6.1 und 6.2 geben eine Zusammenstellung der Gleichgewichts-
werte pg, ¥ (Mittelwerte aus den Angaben in /15/ und /17/), der vor-
gegebenen Schalentemperaturen ¢ sowie der berechneten Reaktionsge-
schwindigkeitskonstanten k (G1. 4.8, S$.16) fiir die Halbwertsmasse bei
allen Desorptionsversuchen. In den Bildern 6.14 bis 6.16 ist k iber #
aufgetragen.
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Bild 6.7: Masse des freigesetzten NHy und Anteil des freigesetzten zu
freisetzbarem NH3 in Abhéngigkeit von der Heizzeit bei ver-
schiedenen Schalentemperaturen © und konstantem Druck (nach

190 Zyklen).
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e | % | o kit o ka0t 9 ka0t 8 ka0
bar 9 o min! % min! % min? %  min!
3.2 | 54.0 [59.6 47 |61.9 64 |63.9 8 |66.5 120
4.1 | 59.2 [63.6 33|65.4 60|69.1 71709 107
7.6 | 74.2 [77.8 47|81.2 8 |82,7 12 |86.9 165
9.9 | 81.1 (833 51 [87.7 90|91.7 126 |94.6 156

10.7 | 83.1 |86.0 47 |88.8 76| 9.5 95 94.5 133
11.7 | 8.8 [85.6 28| 89.0 47|94.3 102 [100.0 161
12.4 | 87.0 (8.8 39 |92.3 74|9.0 103|98.0 144
13.9 | 90.0 |91.1 36| 93.9 58| 9.0 77983 9l
16.0 | 94.0 | 98.9 66 [101.9 99 [104.7 117 [107.3 147

Tabelle 6.1: Geschwindigkeitskonstante k fiir gemessene Halbwertszeiten
bei der Desorption von Okta- zu Tetraammoniakat.

Pg 95 o kao* ¢ k10* 9 k10t 0 ka0t
bar oc o min! %  min! %  min! % min!
3.4 68.1 81.1 45 82.1 58 83.6 94 86.8 126
4.2 73.0 83.8 29 86.3 48 88.7 91 90.9 131
8.2 89.6 99.3 39| 102.3 84 | 105.2 116 | 108.6 139
9.2 92.6 100.6 36 | 104.1 67 | 106.7 112 | 109.7 136

10.4 95.5 103.0 24 | 105.3 43 | 107.8 69 | 110.5 105
11.3 97.7 106.8 35 | 108.4 55 | 110.4 69 | 112.6 108
13.9 103.6 111.8 36 | 113.4 58 | 115.5 86 | 118.8 116
16.0 108.2 115.8 47 | 117.7 98 | 124.1 147 | 127.4 204
Tabelle 6.2: Geschwindigkeitskonstante k fiir gemessene Halbwertszeiten

bei der Desorption von Tetra- zu Diammoniakat.
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Sdmtliche Messungen wahrend der Desorption fanden bei einer ausge-
wihlten Differenz zwischen der Gleichgewichtstemperatur und der
Schalentemperatur statt. Diese Differenz liegt zwischen 1 K bis 19 K.

Bei der Desorption des Okta- zum Tetraammoniakat darf die Differenz
zwischen Gleichgewichtstemperatur und Schalentemperatur nicht gréBer
als ca. 15 K sein, da sonst ein Teil des Ammoniakats die Gleichge-
wichtstemperatur der ndchsten Konzentrationsstufe (Tetra-Diammoniakat)
erreicht und weiter zu Diammoniakat zerfdllt. Diese simultane De-
sorption wurde durch die Wahl der Versuchsbedingungen ausgeschlossen.

Bei kleinen Differenzen (unter 1 K) zwischen Gleichgewichtstemperatur
und Schalentemperatur verlauft die Reaktion sehr langsam und die umge-
setzte Ammoniakmasse ist sehr gering. Damit ist die MeBunsicherheit
groB.

Bei einer treibenden Temperaturdifferenz von 5 K - 6 K, d.h. bei einer
Abweichung von der Gleichgewichtslage um 5 K - 6 K, wurde eine Halb-
wertszeit von ca. 90 Minuten ermittelt.

Typisch bei der Desorption von Tetra- zu Diammoniakat ist das Auf-
treten eines Temperaturbereiches in der Nihe der Gleichgewichtstempe-
ratur mit extrem geringen Reaktionsgeschwindigkeiten. Die Messungen
wurden deshalb bei dieser Abstufung mit Differenzen zwischen Gleich-
gewichtstemperatur und Schalentemperatur von 8 K bis 19 K durchge-
fihrt. Eine treibende Temperaturdifferenz von 8 K ergibt eine Halb-
wertszeit von ca. 200 Minuten (Abb. 6.8). Dieser Wert ist etwa 3 mal
so groB wie bei der Desorption von Okta- zu Tetraammoniakat mit der-
selben treibenden Temperaturdifferenz. Dies ist auf den’Hysteresebe-
reich zuriickzufiihren, der im ndchsten Abschnitt naher erldutert wird.

Die zwei Bilder 6.10 und 6.11 sowie die Bilder A6.14 bis A6.19 (siehe
Anhang A6) zeigen die absorbierte Ammoniakmasse iber der Zeit. Die
Druckwerte betragen 13.9 und 16.0 bar bzw.3.4, 4.2, 8.2, 9.2, 10.4 und
11.3 bar bei der Absorption von Di- zu Tetraammoniakat.

Der Massenanteil der absorbierten NHy-Menge ist auf die maximal
migliche von 520 g bezogen bei der Umwandlung von Di- zu Tetraammo-
niakat und auf 1040 g fiir Tetra- zu Oktaammoniakat.
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Die Messungen wurden bei Temperaturdifferenzen zwischen Gleichge-
wichtstemperatur und Schalentemperatur von 7 K bis 15 K durchgefiihrt.

Die Ammoniak-Absorption von Tetra- zu Oktaammoniakat ist in den zwei
Bildern 6.12 und 6.13 bei Driicken von 13.9 und 16.0 bar und in den
Bildern A6.20 bis A6.24 (siehe Anhang A6) bei Driicken von 3.2, 4.1,
7.6, 9.9 und 12.4 bar dargestellt.

Tabelle 6.3 und 6.4 geben eine Ubersicht der berechneten Reaktionsge-
schwindigkeitskonstante k (G1. 4.8, S.16) samtlicher Absorptionsver-
suche.

Die Messungen wurden bei einer Differenz zwischen Gleichgewichtstempe-
ratur und Schalentemperatur von 5 K bis 14 K durchgefiihrt. Bei
niedrigem Druck (3 - 5 bar) wurde eine maximale Temperaturdifferenz
zwischen Gleichgewichtstemperatur und Schalentemperatur von nur ca.
10 K erreicht. Eine groBere Temperaturdifferenz konnte dabei nicht
erzielt werden, da das Thermodl als Warmetriger bei Temperaturen unter
60 °C sehr unginstige Eigenschaften (wie groBe Zihigkeit, niedrige
spezifische Wirmekapazitdt) besitzt. Daher kann auch die Reaktions-
warme nicht abgefiihrt werden, die zum Beginn des Absorptionsprozesses
bei niedrigen Driicken anfdllt. Es dauert ziemlich lange (ca. 30
Minuten), bis der stationdre Zustand eintritt.

Die Ungenauigkeit der Messungen bei niedrigen Driicken ist etwas groBer
als die der Messungen, die bei mittleren Dricken (ab 5 bar) durch-
gefiihrt wurden. Es wurde darauf verzichtet, Messungen im Temperatur-
bereich unter 54 OC durchzufiihren.
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Pg 05 9 k.10 9 ka10* o k10 8 k0% 8 k.10
bar O o min! 9% min! °% min! O min! O min’!
3.2 | 540 | 48.7 -25 | 48.6 -26 | 48.1 -28 | 47.1 -42 | 46.7 -46
4.1 | 59.2 | 53.3 -38 | 52.5 -53 | 52.2 -58 | 50.8 -60 | 49.6 -82
7.6 | 74.2 | 67.3 -32 | 65.8 -50 | 64.4 -62 | 63.1 -72
9.9 | 81.1]|71.7 -51 | 71.2 -52 | 70.0 -69 | 68.8 -87

12.4 | 87.0 | 79.1 -38 | 78.7 -43 | 77.2 -67 | 76.5 -78
13.9 | 90.0 | 80.6 -54 | 79.6 -69 | 77.7 -98 | 76.8 -100
16.0 | 94.0 | 83.0 -62 | 81.8 -91 | 80.1 -110

Tabelle 6.3: Geschwindigkeitskonstante k fiir gemessene Halbwertszeiten
bei der Absorption von Tetra- zu Oktaammoniakat.

Pg 8¢ o k10* o k10* o ka0t 8 k.0
bar ¢ ° min'l 9%  min’l °¢  min! O min!
3.4 | 68.1 | 57.4 -23 | 55.1 -55 | 54.0 -100

4.2 | 73.0 | 62.2 -39 | 60.5 -63 | 59.3 -103 | 58.0 -193

8.2 | 89.6 | 83.5 -29 | 81.8 -64 | 79.9 -102 | 78.3 -136

9.2 | 92.6 | 8.2 -47 | 84.8 -59 | 83.4 -96 | 81.5 -154

10.4 | 95.5 | 89.3 -25 | 88.3 -54 | 86.4 -80 | 83.9 -154

11.3 | 97.7 | 90.6 -55 | 89.6 -94 | 88.9 -124 | 87.1 -165

13.9 | 103.6 | 953 -69 | 94.4 -95 | 93.2 -117 | 90.9 -187

16.0 | 108.2 | 101.9 -23 | 100.8 -61 | 99.8 -98 | 97.0 -161

Tabelle 6.4: Geschwindigkeitskonstante k fir gemessene Halbwertszeiten
bei der Absorption von Di- zu Tetraammoniakat.
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6.2.2 Q[uck

Bei vorgegebenem Druck muB das System auf die Reaktionstemperatur
gebracht werden.

Bei einer bestimmten Salzschichtdicke ist die Reaktionsgeschwindigkeit
sowohl von der Temperatur als auch von dem Druck sowie von der Anzahl
der Zyklen abhingig.

Wie im letzten Abschnitt erwidhnt wurde, ist eine Differenz zwischen
Gleichgewichtstemperatur und Schalentemperatur (Temperatur der Warme-
austauschflache) sowohl bei der Absorption als auch bei der Desorp-
tion erforderlich. Diese Temperaturdifferenz bewirkt eine ganz be-
stimmte Druckdifferenz.

Die Druckabhingigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit zwischen NH3
CuS04.5NH3 wurde durch eine kinetische Betrachtung von Predwoditelew
/78/ dargestellt.

Bei dieser Betrachtung wird die Reaktionsgeschwindigkeit gleich Null,
wenn der Druck p der gasformigen Komponente den Wert des Gleichge-
wichtsdruckes P des Komplexes erreicht hat; die Reaktionsgeschwindig-
keit ist eine Funktion der Druckdifferenz (p - pg).

Aufgrund eines Druckgefdlles und einer sich entsprechend einstellenden
Temperaturdifferenz diffundiert das Gas in das Salz und reagiert mit
dem noch nicht gesdttigten Teil. Das Ammoniak besitzt bei Raum-
temperatur 20 °C einen Dampfdruck von 8,6 bar. Es besteht also ein
geniigend hohes Druckgefdlle, so daB fir einen fortlaufenden
AbsorptionsprozeB die erforderliche Abkithlung nur einige Grad zu be-
tragen braucht.

Die Druckabhangigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit wird in diesem
Abschnitt betrachtet. Die Abhdngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit
von der Druckdifferenz, wie sie von Predwoditelew /78/ behandelt
wurde, ist eine Konsequenz der Temperaturdifferenz, die im vorherge-
henden Abschnitt diskutiert wurde.

Als ein MaB fir die Reaktionsgeschwindigkeit wird die Geschwindig-
keitskonstante herangezogen. Ihr Wert wird nach G1 (4.8, S$.16) fir den
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Fall berechnet, daB die Hdlfte der umsetzbaren NH;-Menge umgesetzt
ist. Die diesem Fall zugehdrige Halbwertszeit t% ist aus den Bildern
6.6 bis 6.13 zu entnehmen als die Zeit, fir die der Massenanteil 50 %
betragt.

Die so ermittelten k sind in den Tabellen 6.1 bis 6.4 zusammenge-
stellt. Die angegebenen Gleichgewichtstemperaturen 9; sind die Mittel-
werte aus den Angaben in /15/ und /17/.

Diese Geschwindigkeitskontanten und die zugehdrigen Halbwertszeiten
sind iiber der Schalentemperatur in den Bildern 6.14 bis 6.16 aufge-
tragen. Parameter ist der Gleichgewichtsdruck bzw. die -temperatur.

Die zu jedem Druck gehorige Gleichgewichtstemperatur ist auf der Linie
k = 0 durch einen Punkt gekennzeichnet. Hier wurde die von Furrer /17/
angegebene Temperatur gewihlt. Bei Okta- Tetra- Umwandlungen weichen
die Literaturwerte um 1 bis 2 K vom Verlauf der Versuchswerte ab.

Aus den Bildern ist zu erkennen, daB- Desorption wie Absorption um so
schneller verlaufen, d.h. mit kirzerer Halbwertszeit, je grdBer die
Differenz zwischen Schalen- und Gleichgewichtstemperatur ist.

Die Neigung aller Kurven im Bild 6.14 ist in der Nihe des Gleichge-
wichtszustandes (k = 0) ungefdhr gleich; damit ist auch die Reaktions-
geschwindigkeit in diesem Bereich fiir alle Driicke ungefihr gleich.

Iwischen der Desorption von Tetra- zu Diammonikat und der Absorption
von Di- zu Tetraammoniakat liegt ein Hysteresebereich, welcher bei
niedrigen Driicken (3 bar bis 5 bar) stdrker ausgepragt ist als bei
mittleren Driicken (10 bis 16 bar). Die Bilder 6.15 und 6.16 zeigen
deutlich zwischen Desorption Tetra-Di und Absorption Di-Tetra (k - 0)
ein Gebiet, worin der Reaktionsverlauf sehr langsam ist. AuBerhalb
dieses Gebietes findet ein sehr schneller Reaktionsablauf statt.



sl

min

501

‘ 601
80T
1501
2001
2001

1501

80+

tie

40

180
min-t
150
Desorption
' 100
Gleichgewichts-
k-10* temperatyr nach /17
50
0 \
k-10° / fj
-100 7
Absorption
=g Okta/ Tetra
-180 !
40 50 60 70 80 90 100 °C 110
3

Bild 6.14: Geschwindigkeitskonstante und zugehdrige Halbwertszeit in Abhingigkeit von Schalentemperatur

- 69 -



01 s
min zw______ ixare e .. . S R ——————— N—— -
L0t ™ e corption
150 =] S ENet.] EEEPCSS R T, A = A —
I 60t
80l 1 Gleichgewi_c-iis? e
tn k10 temperatur nach a4
™~
150t O 1
200¢ .
@ 0 !
i - o~d
o
2004 f 1
150+ -50

P
b W
o 3.6 70.0

o 8.2 90.0

tip 80 k0% o j

x 104  96.0

504 5 Absorption 4139 1040
_1 i I — - = - =

40 Tetra /D
200 ] —_—— =
-225

30+ 50 60 70 80 90 100 110 120 °C 130

Bild 6.15: Geschwindigkeitskonstante und zugehérige Halbwertszeit in Abhdngigkeit von Schalentemperatur:
fiir verschiedene dg bzw. pg.



307

min

L0

501

‘ 6o}
80}

(3

150
200

200¢
1501

e gyl

60}
504

40T

304

-150

-200
=225

Desorption
AN/ 1/
Ay ]
Gleichgewichts- /
temperatur nach /17/] /’
/.‘ = x —— a
G x/ /
7 4
7 N S e
o R e o s :
B/ 71 7 / =
4 ,'V 7 7 1
P o 1]
F{ L/ gr, -%r:.c!‘l?!
: ar
Absorphon/ 11( o 4.2 0
- h o 9.2 930
x 11.3 9.0
a 16.0 109.0
Tetra/Di x f
'_.4. = — - o s —
50 60 10 80 90 10 120 °C 130

3

Bild 6.16: Geschwindigkeitskonstante und zugehdrige Halbwertszeit in Abhidngigkeit von Scha'lentemperatulr



= 92 =

6.2.3 Konzentration

Wie in Abschnitt 4.2.1 erwdhnt wurde, 1dBt sich der zeitliche Ablauf
chemischer Reaktionen in heterogenen Medien, speziell Reaktionen zur
Bildung der Ammoniakate, gut durch eine Gleichung erster Ordnung
darstellen G1.(4.7, S.16). '

Bei Reaktionen von gasformigem Ammoniak mit festem Salz gilt das
Gesetz zwischen zwei benachbarten stabilen Konzentrationsstufen wie
(1.) Okta- Tetraammoniakat und (2.) Tetra- Diammoniakat nur dann, wenn
die Schalentemperatur die Gleichgewichtstemperatur der (2.) Konzen-
trationsstufe nicht berschreitet (siehe Bild 4.2, S.17).

Es darf deshalb sowohl bei der Absorption als auch bei der Desorption
die Temperatur der Wirmeaustauschfliche nicht grdBer als die Gleichge-
wichtstemperatur der nichsten Umwandlung sein.

Nach der Gleichung (4.7) ist bei konstantem Reaktionsdruck und
konstanter Temperatur fir die Umsetzung der Hadlfte der gesamten
Ammoniakmasse eine Halbwertszeit tk erforderlich. Nach einer weiteren
Halbwertszeit t%¥ sind % der gesamten Ammoniakmasse umgesetzt. Dies
wiederholt sich so lange, bis kein Ammoniak mehr gebunden ist.
Theoretisch ist deshalb eine unendlich lange Zeit fiir die totale Re-
aktion notwendig.

Wihrend der Absorption und Desorption des Gases finden im festen Mate-
rial Verdnderungen (z.B. der Dichte) statt.

Die tatsdchliche Wdrmeaufnahme und -abgabe des Ammoniakats hdngt von
der Temperatur, dem Druck und der momentanen Ammoniakkonzentration ab.
Daher sind Auswirkungen auf die Reaktionsgesschwindigkeit zu erwarten.

Der Transport in den oberen Schichten des Ammoniakates zu Beginn des
Austreibungs- bzw. des Absorptionsprozesses findet sehr rasch statt.
Bei Fortschreiten der Reaktion sind immer dickere Schichten zu durch-
dringen. Da die Warmeleitfdhigkeit des Ammoniakats gering ist, bleibt
beim DesorptionsprozeB noch Ammoniak gebunden. Eine extrem lange Zeit
ware erforderlich, um die Warme in die entferntesten Schichten des Am-
moniakates zu Teiten.
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Da die verwendete Versuchsanlage fir kleine Massenumsdtze ziemlich
ungenaue MeBergebnisse liefert, wurden die Messungen bis zu einem
umgesetzten Ammoniakanteil zwischen 80% und 90% ausgedehnt.

Besonders widhrend der Desorptionsvorginge, sowohl bei der Herab-
setzung von Okta- zu Tetraammoniakat als auch von Tetra- zu Diammo-
niakat war die Abweichung zwischen der  Halbwertszeit t% und der
doppelten Halbwertszeit 2l¥ héchstens + 5 Minuten 1im gesamten
Druckbereich. Das bedeutet, daB der Komplex mit einer 10%- bis 20%-
Volumenkonzentration von Ammoniak im Konzentrationsintervall noch gute
Warmeiibertragungsbedingungen gewdhrleistet.

6. er Ei d

Bei Kihlanlagen, deren Arbeitsprinzip auf Desorptions- und Absorp-
tionsprozessen von Gasen durch Feststoffe basiert, wird die Unabhan-
gigkeit der Kdlteleistung der Apparatur von der Anzahl der Zyklen ge-
fordert. Daher ist die Zyklenabhingigkeit des Absorptions- und Desorp-
tionsvermiogens des Feststoffes unerlaBlich.

Nach {iber 200 Zyklen wurden unter sonst gleichen Bedingungen Ver-
gleichsmessungen zu fritheren Versuchen gemacht.

Wie im Abschnitt 6.1 gezeigt ist, erfolgt eine Zunahme des Ammoniakat-
Volumens im Austreiber/Absorber mit fortschreitender Zyklenzahl. Dies
bewirkt die Verschiebung der Ammoniakatmasse und ein Pressen gegen die
Innenfliche des Glaszylinders.

Die Bilder 6.17 und 6.18 zeigen den Vergleich zwischen Messungen bei
der Desorption des Okta- zum Tetraammoniakat nach unterschiedlicher
Zyklenzahl. Entsprechend zeigen die Bilder 6.19 und 6.20 den Vergleich
zwischen den Messungen der Desorption des Tetra- zum Diammoniakat nach
verschiedener Zyklenzahl.

Es zeigen sich kaum Unterschiede in den Ergebnissen bei unterschied-
lichen Zyklenzahlen.
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Anfangswerte bei sehr kleiner Zyklenzahl sind hier allerdings nicht
betrachtet.

Weitere Bilder fiir unterschiedliche Driicke sind im Anhang A6.25 bis
A6.27 wiedergegeben.

In den Bildern 6.21 und 6.22 sind die Vergleiche bei der Absorption
des Tetra- zum Oktaammoniakat festgehalten.

Hier zeigt sich eine Verminderung der Reaktionsgeschwindigkeit
zwischen den fritheren und den spdteren Versuchen. In gleicher Zeit
wurde spdter 10 - 15% weniger Ammoniak aufgenommen.

Die Werte der Reaktionsgeschwindigkeit ab dem 108-ten Zyklus zeigen
keine Verdnderung (Bilder A6.28 und A6.29) und liegen innerhalb der
Fehlergrenzen der MeBanordnung.

Die Bilder 6.23 und 6.24 zeigen die Reaktionsgeschwindigkeit wahrend
der Absorption von Di- zu Tetraammoniakat.

Die Verminderung der Aufnahmefdhigkeit des Komplexes bei dieser Ab-
stufung (Di- 2zu Tetraammoniakat) ist etwas grdoBer als die des
Komplexes bei der Abstufung von Tetra- zu Oktaammoniakat.

Aus den o.g. Bildern ist zu entnehmmen, daB die Absorption von Ammo-
niak zwischen dem 39-ten und dem 277-ten bzw. dem 42-ten und dem 261-
ten Zyklus fir gleiche Zeiten zwischen 15% und 20% vermindert wird.

Im Bild 6.25 ist der Vergleich der Absorptionsgeschwindigkeit, die
wihrend des 54-ten und des 28l-ten bzw. des 62-ten und des 233-ten
Zyklus gewonnen wurde, dargestellt. Hieraus ergibt sich, daB das
Absorptionsvermigen des Komplexes um ca. 10% abnimmt.

Aus den Bildern A6.30 und 6.31 (s. Anhang A6) ist zu entnehmmen, daB
das Absorptionsvermogen des Ammoniakates ab dem 107-ten Zyklus
unverdndert geblieben ist.

Nach den MeBergebnissen ist eine Verdnderung (Abnahme) der Ab-
sorptionsgeschwindigkeit sowohl bei der Absorption des Di- zum
Tetraammoniakat als auch bei der des Tetra- zum Oktaammoniakat ab dem
39-ten bis zum 100-ten Zyklus feststellbar.
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odifizierter Wirmeiiber

Bei der Absorption und Desorption findet ein Warme- und Stoffaustausch
statt. Die Warmezufuhr bazw.

Absorption durch Warmeleitung iiber die Stahlschalen, durch Konvektion
mit dem Ammoniakgas und durch Strahlung.

Warmeabfuhr erfolgt bei

Desorption und

Die bisher entwickelten Theorien /69/ zur Bestimmung des Wirmeiiber-
gangskoeffizienten zwischen einer Warmeaustauschfliche und einem auf
diese Flache aufgeschiitteten pordsen Feststoff, der von einem Fluid

durchstrémt wird, beschrinken sich auf kugelférmige Feststoffpartikel
mit einheitlichem Radius.

Im System Salz/Ammoniak liegen unregelmiBig geformte Teilchen vor,
deren Gestalt sich mit der Anzahl der Zyklen andert.
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Wie in Abschnitt 4.3 dargestellt wurde, ist zwischen der Wirmeaus-
tauschfliche und der Salzschicht folgender modifizierter Wirmeiiber-
gangskoeffizient definiert.

Q
. — (6.1)
i A (0 -95317)

Als Wiarmeaustauschfldche wurde hierbei die gesamte Stahlrohr- und
Schalenoberfldche angenommen (Bild 5.1, S.23).
A = 1,2269 nl.
Die Wandtemperatur &, wurde als Mittelwert aus den Werten der MeB-
stellen 1 und 2, die Salztemperatur 9.7, als Mittelwert aus den
Werten der MeBstellen 4, 6, 7 und 8 gebildet (Bild 5.5, S.32).
Der Wiarmestrom wurde auf zweifache Weise bestimmt:
aus der Messsung der durch den Austreiber/Absorber strémenden Olmenge
und deren Temperaturdnderung

Q = g1 +Cpg1- (95 - 9) (6.2)
und aus der massenspezifischen Reaktionswiarme Qp /17/ und der
gemessenen pro Zeiteinheit umgesetzten NHz-Menge my,./At.

G = Qg-myy3/At (6.3)
Der NH3 Massenstrom z.B. bei Desorption wird folgendermaBen erhalten:
Alle 15 Minuten (At) wird die Flissigkeitshthe (NHy fliss.) im Kon-
densator/Verdampfer abgelesen ; sie ist proportional der Menge und
wurde kalibriert (Kap. 5.2.3, S.34). Das Verhdltnis der unterschied-
lich bestimmten Wirmestrdme

£ = QQ/Q.Q
ist in den Bildern 6.26 und 6.27 gezeigt.

Den unterschiedlichen Wirmestrdémen entsprechend sind zwei Warmeiiber-
gangskoeffizienten bestimmt worden.

Onods = /A (9y - 95a17) (6-4)
und

®modA = ﬁA/A (9 - 9sa1z) (6.5)
Diese Wiarmeiibergangskoffizienten sind in den Bildern 6.28 bis 6.31 und
A6.32 bis A6.35 (s. Anhang A6) dargestellt.
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Der Abszissenwert Massenanteil ist das Verhdltnis ausgetriebene Ammo-
niakmenge/maximal austreibbare Ammoniakmenge fiir den Fall der De-
sorption.

In der Literatur liegen Angaben iiber Wirmeibergangskoeffizienten bei
Ammoniakaten nicht vor. Es gibt einigen Daten {iber Zeolite.

Ein Vergleich zwischen den in der Literatur vorhandenen Werten mit den
in dieser Arbeit experimentell ermittelten 1dBt sich zumindest be-
ziiglich der GréBenordnung durchfiihren, da Ammoniakate und Zeolite
hinsichtlich der Wirmeiibertragung als Schiittungen gleichartiger
pordser Feststoffe angesehen werden kénnen.

Die von Vo61kl /79/ durchgefiihrten Messungen erlauben die Berechnung
eines Warmeibergangskoeffizienten fir einen mit Zeoliten aufgeschiitte-
ten Ringspalt, dessen Innenrohr als Warmequelle ausgebildet ist.
Wahrend der Messungen wird aus dem Zeolitbett Wasserdampf ausge-
trieben; es ergab sich fir den Wirmelbergangskoeffizienten bei Driicken
zwischen 5 und 90000 H/rnz und Temperaturen zwischen 64 und 216 °C ein
Wert zwischen 25 H/mz-K und 500 H/mz-K.

In einer Abhandlung von Guilleminot u.a. /70/ wird der berippte Aus-
treiber/Absorber einer periodisch arbeitenden Zeolit/Wasser Kilte-
maschine beschrieben. Wihrend der Austreibung von Wasserdampf wird der
Warmeiibergangskoeffizient zwischen der geheizten Fldche und dem
Zeolitbett bestimmt; er wird zu 16.5 H/mZ-K angegeben,

Der Vergleich mit den hier ermittelten Werten liefert gute Uberein-
stimmung.
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4 K i ter Stoffiibergangskoeffizient

Ein modifizierter Stoffiibergangskoeffizient wurde nach G1. (4.20,
$.22) bestimmt:

m/At
Ap-AC

Pmod = (6.6)

Wie in Kap. 6.3 beschrieben wird der mit dem CaCl, umgesetzte Massen-
strom m/At aus Ablesungen der Flissigkeitshohe im Kondensator/Ver-
dampfer alle 15 Minuten bestimmt.

Zur Beschreibung der Diffusionsfliche wird angenommen: das Gas (NHg)
strémt an der Wand des Glasbehdlters und dringt idber die Mantelfliche
des Zylinders, der von dem Salz auf den 59 Schalen gebildet wird (Bild
5.1, §.23).

Da der freie Abstand zwischen den Schalen 12 mm betriagt, ist die Dif-
fusionsfliche Ap = 0,2259 me.

Der Konzentrationsunterschied AC wird folgendermaBen festgelegt: bei
der Umwandlung von Tetra- zu Oktaammoniakat (und umgekehrt) koénnen
maximal 1040 g NHy absorbiert werden (bzw. desorbiert) von 1700 g
CaCly. Das CaClp nimmt das Leervolumen des Austreibers/Absorbers von
V = 7.766 dn3 ein. Die maximal mogliche Konzentration und damit das
maximal mogliche treibende Potential betrigt ACy = 1040/7.766 = 134.0
g/dm3.

Ist nach einiger Zeit, z.B. 15 Minuten, eine Menge Am NHj absorbiert
(oder desorbiert) worden, so ist das treibende Potential bzw. die Kon-
zentration entsprechend kleiner, AC = (1040 - Am)/7.766 g/dm3, und
sinkt bei vollstandiger Sattigung (bzw. Desorption) auf den Wert AC =
0.

In den Bildern 6.32 und 6.33 sind die modifizierten Stoffibergangs-
koeffizienten bei sechs unterschiedlichen Driicken wihrend der Desorp-
tion des Okta- zum Tetraammoniakat bzw. des Tetra- zum Diammoniakat
iiber dem Massenanteil (wie im Kap. 6.2) aufgetragen. Bei jedem Druck
und zwei unterschiedlichen Temperaturen oberhalb der Gleichgewichts-
temperatur sind zwei modifizierte Stoffiibergangskoeffizienten aufge-
fiihrt.
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Die Bilder 6.34 und 6.35 zeigen ebenfalls die modifizierten Stoff-
ibergangskoeffizienten wihrend der Absorption des Di- zum Tetra bzw.
des Tetra- zum Oktaammoniakat. Die ermittelten Werte sind bei zwei
unterschiedlichen Temperaturwerten unterhalb der Gleichgewichtstem-
peratur aufgezeichnet.

Uber den Stoffiibergangskoeffizienten von Ammoniak im Komplex CaCl,-NHy
konnte in der Literatur keine einzige Angabe gefunden werden.

Die Festlegung der freien Oberfliche fiir die Diffusion ist aber sehr
willkirlich wie auch das Modell der ungehinderten Gasstrémung entlang
der Glaswand. Dieser Spalt ist teilweise von CaCl, verstopft.
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8. u sun

In der vorliegenden Arbeit sind Untersuchungen zur Absorption und
Desorption von Ammoniak an Kalziumchlorid dargestellt. Dazu wurde eine
Versuchsanlage geplant und gebaut.

Im Austreiber/Absorber der Versuchsanlage wurde bei konstantem Druck
der TemperatureinfluB auf das Absorptions- und Desorptionsvermdgen des
Komplexes CaCl,-NH3 untersucht.

Es treten zwei Umwandlungen auf; die von Tetraammoniakat (CaC]z-SNH3)
aus Oktaammoniakat (CaCl,+8NH3) (bei Desorption) und umgekehrt (bei
Absorption) sowie die von Diammoniakat (CaCl,+2NH3) aus Tetraammo-
niakat (Desorption) und umgekehrt (Absorption).

Wihrend der Desorption vom Okta- zum Tetraammoniakat, die mit einer
Temperaturdifferenz zwischen Schalen- und Gleichgewichtstemperatur von
10 K - 12 K betrieben wird, konnte eine Halbwertszeit t% von ca. 60
Minuten festgestellt werden.

Wihrend der Desorption vom Tetra- zum Diammoniakat ist eine deutlich
groBere Temperaturdifferenz zwischen Schalen- und Gleichgewichtstem-
peratur erforderlich, damit die gleiche Halbwertszeit (60 Min.)
erreicht wird.

Dieser Sachverhalt ist auf die Existenz eines Hysteresegebietes in der
Nihe des Gleichgewichtszustands zuriickzufiihren.

Auf Grund von anlagenspezifischen Effekten sind die in der
vorliegenden Arbeit gemessenen Reaktionen deutlich langsamer als die
von Furrer /17/ bei sehr diinnen Ammoniakatschichten gemessenen.

Aus den photographischen Aufnahmen des Komplexes wahrend der Versuche
konnte kein Zerfall der Ammoniakatschittung in ein feines Pulver
festgestellt werden. Auch auf dem Boden setzt sich kein feines Pulver
ab.

Eine leichte Verminderung der Absorptionsgeschwindigkeit fiir beide
Umwandlungsstufen wurde bis zum ca. 100-ten Zyklus beobachtet; danach
blieb die Absorptionsgeschwindigkeit des Komplexes konstant.
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Eine Verminderung der Desorptionsgeschwindigkeit sowohl von Okta- zu
Tetra- als auch von Tetra- zu Diammoniakat konnte bis zum 290-ten Zyk-
Tus nicht festgestellt werden.

Die Wdrme- und Stoffibertragung am Arbeitsstoffpaar wurde untersucht
und ein modifizierter Warme- und Stoffiibergangskoeffizient ermittelt.
Ein Vergleich dieser Werte mit in der Literatur vorhandenen Werten
konnte nur beziiglich der GroBenordnung durchgefithrt werden.
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A2 Typanalyse des CaCl, Salzes nach Angabe des Herstellers (Fa.Merck).

Kalziumchlorid entwissert, fein gekérnt, rein

Molmasse = 110.99 g/Mol

Gehalt CaCl, 96%

Freies Alkali als (Ca(OH),) 0,1%

Durch Ammoniumoxalat nicht fillbare

Anteile (als Sulfat) 1,5%

KorngrioBe etwa 2 bis 8 mm.
nn =

Thermoelementpaarung NiCr/Ni

4
¢ = (K, .U

n=l

Ky = -1.93737724.10°2

K, = 2.54978517.10!
Ky = -4.47865163.107!
Ky = 4.49634058.1072

Giltigkeitsbereich -0.3758 < U < 6.1360 mV
Entspricht -9.68 < # < 149.96 °C
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A4 Kalibrierungswerte des piezoresistiven DruckmeBaufnehmers

Das DruckmeBgerat wurde bei 20 °C unter Verwendung von Stickstoff als
AbsolutdruckmeBgerdt mit einem Normal verglichen.

Der Absolutdruck entsprach:

bei steigendem Druck bei fallendem Druck

0 bar 0.00 bar 0.00 bar
2 M 2.00 " 2.01 '
4 " 4.01 " 4.01 "
6 " 6.01 " 6.02 "
g8 " g.oz " g.oz "
10 " 10.02 " 10.02 "
]2 W 12.02 " 12,02 "
14 " 14.02 " 14.02 "
15 16.02 " 16.02 "
18 " 18.01 " 18.02 "
20 " 20.01 "

Die Unsicherheit der angegebenen Werte fiir den Absolutdruck ist
kleiner als 0.004 bar.
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Bild A 5.1: Beschaffenheit des Ammoniakates nach 80 Zyklen. Die linken
Photos zeigen den oberen und mittleren Teil des Austreibers/Absorbers
nach der Uberfiihrung des Tetra- zum Oktaammoniakat (totale Sittigung);
die rechten Photos die Herabsetzung des Tetra- zum Diammoniakat.
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Bild A 5.2: Zustand des Ammoniakates im oberen Teil des Austreibers/
Absorbers nach 160 Zyklen. Das Photo oben zeigt das Diam-
niakat nach der Desorption, das Photo unten das Oktaam-
moniakat nach der Absorption (totale Sattigung).
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8ild A 5.3: Zustand des Ammoniakats im mittleren Teil des Austreibers/
Absorbers nach 160 Zyklen.

Oberes Photo: Diammoniakat (nach Desorption)
Unteres Photo: Oktaammoniakat (nach Absorption).
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Bild A6.1: Masse des freigesetzten NHy und Anteil des freigesetzten zu
freisetzbarem NHy in Abhdngigkeit von der Heizzeit bei ver-
schiedenen Schalentemperaturen 6 und konstantem Druck (nach
106 Zyklen}).
Or ‘.% A | 1 1
%| 4 b e D $= 636 °C
6= O 5.
sl 20 P~ 9= 654 °C
N o] A 9= 691 °C
\ x 9 =709 °C
% 440 ,\%%: T
o SN S '
] T | T
75+ e | , )
8L0 |- : g B S s i B SN
[ ™% |
Okto—=Tetra l
1001 1040 | | \

0 30 60 90 120 150 180 210 min 270

Bild A6.2: Masse des freigesetzten NHy und Anteil des freigesetrten zu
freisetzbarem NH3 in Abhangigkeit von der Heizzeit hei vor-
schiedenen Schalentemperaturen ¢ und konstantem Druck (nach
122 Iyklen).
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Bild A6.3: Masse des freigesetzten NH3 und Anteil des freigesetzten zu

freisetzbarem NHy in Abhingigkeit von der Heizzeit bei ver-

schiedenen Schalentemperaturen & und konstantem Druck (nach

80 Zyklen).
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Bild A6.4: Masse des freigesetzten NH3 und Anteil des freigesetzten zu
freisetzbarem NHy in Abhingigkeit von der Heizzeit bei ver-
schiedenen Schalentemperaturen 9 und konstantem Druck (nach
61 Zyklen).
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Bild A6.5: Masse des freigesetzten NH3 und Anteil des freigesetzten zu
freisetzbarem NH3 in Abhi@ngigkeit von der Heizzeit bei ver-
schiedenen Schalentemperaturen & und konstantem Druck (nach
50 Zyklen).
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Bild A6.6: Masse des freigesetzten NH3 und Anteil des freigesetzten 2zu
freisetzbarem NH; in Abhdngigkeit von der Heizzeit bei ver-

schiedenen Schalentemperaturen ¢ und konstantem Druck (nach
60 Zyklen).
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Bild A6.7: Masse des freigesetzten NHz und Anteil des freigesetzten zu
freisetzbarem NH3 in Abhingigkeit von der Heizzeit bei ver-
schiedenen Schalentemperaturen ¢ und konstantem Druck (nach
70 Zyklen).
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Bild A6.8: Masse des freigesetzten NH3 und Anteil des freigesetzten zu
freisetzbarem NHy in Abhdngigkeit von der Heizzeit bei ver-
schiedenen Schalentemperaturen 4 und konstantem Druck (nach
150 Zyklen).
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Bild A6.9: Masse des freigesetzten NHy und Anteil des freigesetzten zu
freisetzbarem NHy in Abhingigkeit von der Heizzeit bei ver-
schiedenen Schalentemperaturen @ und konstantem Druck (nach

120 Zyklen).
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Bild A6.10: Masse des freigesetzten NHy und Anteil des freigesetzten
zu freisetzbarem NHy in Abhdngigkeit von der Heizzeit bei
verschiedenen Schalentemperaturen 4 und konstantem Druck
(nach 50 Zyklen).
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Bild A6.11: Masse des freigesetzten NH3 und Anteil des freigesetzten
zu freisetzbarem NHy in Abhdngigkeit von der Heizzeit bei
verschiedenen Schalentemperaturen & und konstantem Druck
(nach 90 Zyklen).
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Bild A6.12: Masse des freigesetzten NH3 und Anteil des freigesetzten
zu freisetzbarem NH3 in Abhingigkeit von der Heizzeit bei
verschiedenen Schalentemperaturen @ und konstantem Druck
(nach 90 Zyklen).
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Bild A6.13: Masse des freigesetzten NHy und Anteil des freigesetzten
zu freisetzbarem NHy in Abhingigkeit von der Heizzeit bei
verschiedenen Schalentemperaturen ¢ und konstantem Druck
(nach 80 Zyklen).
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Bild A6.14: Masse des aufgenommenen NHy und Anteil des aufgenommenen
zu aufnehmbarem NHy in Abhangigkeit von der Kihlzeit bei
verschiedenen Schalentemperaturen ¢ und konstantem Druck
(nach 110 Zyklen).
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Bild A6.15: Masse des aufgenommenen NHy und Anteil des aufgenommenen
zu aufnehmbarem NHy in Abhangigkeit von der Kihlzeit bei
verschiedenen Schalentemperaturen @ und konstantem Druck
(nach 140 Zyklen).
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Bild A6.16: Masse des aufgenommenen NH3 und Anteil des aufgenommenen
zu aufnehmbarem NHy in Abhdngigkeit von der Kiihlzeit bei
verschiedenen Schalentemperaturen ¢ und konstantem Druck
(nach 60 Zyklen).
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Bild A6.17: Masse des aufgenommenen NH3 und Anteil des aufgenommenen
zu aufnehmbarem NHy in Abhangigkeit von der Kihlzeit bei
verschiedenen Schalentemperaturen & und konstantem Druck
(nach 110 Zyklen).
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Bild A6.18: Masse des aufgenommenen NH3 und Anteil des aufgenommenen

zu aufnehmbarem NH; in Abhingigkeit von der Kihlzeit bei

verschiedenen Schalentemperaturen @ und konstantem Druck
(nach 170 Zyklen).
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Bild A6.19: Masse des aufgenommenen NHy und Anteil des aufgenommenen

zu aufnehmbarem NHy in Abhdngigkeit von der Kihlzeit bei
verschiedenen Schalentemperaturen ¢ und konstantem Druck
(nach BO Zyklen).
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Bild A6.20: Masse des aufgenommenen NHy und Anteil des aufgenommenen
zu aufnehmbarem NHy in Abhdngigkeit von der Kihlzeit bei
verschiedenen Schalentemperaturen ¢ und konstantem Druck

(nach 109 Zyklen
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Bild A6.22: Masse des aufgenommenen NH3 und Anteil des aufgenommenen
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zu aufnehmbarem NHy in Abhéngigkeit von der Kiihl1zeit bei
verschiedenen Schalentemperaturen @ und konstantem Druck
(nach 125 Zyklen).
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Bild A6.23: Masse des aufgenommenen NH3 und Anteil des aufgenommene .

zu aufnehmbarem NH3 in Abhéngigkeit von der Kihlzeit be,

verschiedenen Schalentemperaturen ¢ und konstantem Druck
(nach 182 Zyklen).
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Bilc %5.7%: Masse des aufgenommenen NHy und Anteil des aufgenommenen

zu aufnehmbarem NHy in Abhdngigkeit von der Kihlzeit bei
verschiedenen Schalentemperaturen & und konstantem Druck

(nach 90 Zyklen).
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Bild A6.25: Desorption von Okta- zu Tetraammoniakat bei gleicher
Schalentemperatur nach verschiedener Zahl von Zyklen.
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Bild A6.26: Desorption von Okta- zu Tetraammoniakat bei gleicher
Schalentemperatur nach verschiedener Zahl von Zyklen.
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Bild A6.27: Desorption von Tetra- zu Di:mmoniakat bei gleicher Scha-
lentemperatur nach verschiecener Zahl von Zyklen.
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Bild A6.28: Absorption von Tetra- zu Oktaammoniakat bei gleicher
Schalentemperatur nach verschiedener Zahl von Zyklen.
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Bild A6.29: Absorption von Tetra- zu Oktaammoniakat bei gleicher
Schalentemperatur nach verschiedener Zahl von Zyklen.
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Bild A6.30: Absorption von Di- zu Tetraammoniakat bei gleicher Schalen-
temperatur nach verschiedener Zahl von Zyklen.
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Bild A6.31: Absorption von Di- zu Tetraammoniakat bei gleicher Schalen-
temperatur nach verschiedener Zahl von Zyklen.
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Bild A6.32 und A6.33: Modifizierte Wirmeibergangskoeffizienten wihrend
der Desorption von Okta- zu Tetraammoniakat in

Abhingigkeit vom Massenanteil der ausgetriebenen
Ammoniakmenge.
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Bild A6.34 und A6.35: Modifizierte Wirmeiibergangskoeffizienten wahrend
der Desorption von Tetra- zu Diammoniakat in Ab-

hingigkeit vom Massenanteil

Ammoniakmenge.
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