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Patentanspruch:

Verfahren zur Ansduerung von Extraktionswasser und Sulfitation von Dinnsaft bei der Gewinnung
von Zucker aus Zuckerriiben unter Nutzung von weitgehend entstaubtem Rauchgas schwefelhaltiger
Brennstoffe als Schwefeldioxidquelle und ammoniakhaltigem Kondensat aus Erwarmungs- und/oder
Verdampfungsprozessen der Zuckertechnologie, gekennzeichnet dadurch, da in Teilstrom von
10...40% der anfallenden Rauchgasmenge zur Absorption des darin enthaltenen Schwefeldioxids in
Direktkontakt mit ammoniakhaltigem Kondensat gebracht, das mit einem SO,-Gehalt unterhalb der
S0,-Sattigungskonzentration enthaltene saure Kondensat durch indirekte Beheizung mit Rauchgas
auf 90...98°C erwarmt, das durch das Absinken der SO,-Sattigungskonzentration unter die im sauren
Kondensat vorliegende SO,-Konzentration desorbierende Schwefeldioxid, dessen Menge durch eine
Veranderung der in den Absorptionsprozel’ eingefihrten Menge an ammoniakhaltigem Kondensat
geregelt wird, in Direktkontakt mit dem zu sulfitierenden Diinnsaft gebracht und das zurlckbleibende
saure Kondensat vermischt mit ammoniakhaltigem Kondensat als Extraktionswasser eingesetzt wird.

Hierzu 1 Seite Zeichnung

Anwendungsgebiet der Erfindung

Das erfindungsgemaBe Verfahren zur Ansiuerung von Extraktionswasser und Sulfitation von Diinnsaft ist im technologischen
ProzeR der Gewinnung von Zucker aus Zuckerriiben in Zuckerfabriken, in denen SO,-haltige Rauchgase anfallen, anwendbar.
Weitere Anwendungsgebiete sind die Behandlung von PreBwasser bei der Zuckerriibenverarbeitung sowie von
Saccharoseldsungen bei der Umarbeitung von Rohrzucker zu WeilRzucker mit Schwefeldioxid.

Charakteristik des bekannten Standes der Technik

Zur Sicherung der Qualitit des WeiBzuckers und zur Einhaltung der ProzeRparameter in den Verfahrensabschnitten
Extraktgewinnung, Extraktreinigung und Einengung werden verschiedene Technologien angewandt. Dazu gehéren auch die
Ansauerung des Extraktionswassers und die Sulfitation des Diinnsaftes. Bisher wurden beide Prozesse getrennt voneinander
durchgefihrt.

Esist bekannt, als Extraktionswasser ammoniakhaltiges Kondensat aus Erwdrmungs- und Verdampfungsprozessen der
Zuckertechnologie einzusetzen. Das Kondensat hat infolge des darin geldsten Ammoniaks einen pH-Wert von 8,5...9,0. Durch
Ansauern soll ein fiir die Extraktion optimaler Wert von 5,5...5,8 eingestellt werden. Bei mittleren Ammoniak-Gehalten von
200...300mg/I sind fiir diese pH-Wert-Anderung 0,02...0,03kg SO,/dt Riiben erforderlich.

Diese SO,-Menge verringert sich, wenn vor dem Ansauern ein Verfahren zur desorptiven Entfernung des Ammoniaks, wie es 2.B.
in DD-WP 145545 beschrieben wird, zum Einsatz kommt, auf 0,003...0,004kg SO,/dt Riiben fiir die Restansduerung mit einer
pH-Wert-Anderung von 6,5 auf 5,5.

Es ist weiterhin bekannt, daf? die volle pH-Wert-Anderung oder auch nur eine Restansduerung nach desorptiver Entfernung des
Ammoniaks mittels Rauchgas aus der Dampferzeugungsanlage, wie es z.B. DD-WP 243042 beschrieben wird, erreicht werden
kann. Dabeiwird das Rauchgas pH-Wert-geregelt in einem Rauchgasreaktor in intensiven Kontakt mit dem Kondensat gebracht,
wobei das darin enthaltene Schwefeldioxid groRRtenteils vom Kondensat absorbiert wird.

Bei Verwendung von Schwefeldioxid zur Ansduerung tritt als positiver Nebeneffekt eine antibakterielle Wirkung ein, die bei
Verwendung anderer Ansduerungsmittel nicht erfolgt und nur durch Zugabe eines speziellen Desinfektionsmittels, z.B.
Formalin, erreicht werden kann.

Die Sulfitation des Diinnsaftes wird nach der Diinnsaftfiltration durchgefiihrt, um den Farbindex des Saftes niedrig zu halten. Um
einen wesentlichen Entfarbungseffekt zu erzielen, ist eine SO,-Menge von 0,10...0,02kg SO./dt Riben erforderlich. Dem durch
die Sulfitation verursachten pH-Wert-Abfall kann, sofern die natiirliche Alkalitat des Saftes nicht ausreicht, in bekannter Weise
durch Zugabe von Alkalien entgegengewirkt werden.

Als SO,-Quelle fiir Ansauerung und Sulfitation kommen praktisch zwei Méglichkeiten in Betracht: Eskann elementarer Schwefel
in einem sogenannten Schwefelofen verbrannt werden, wobei ein mit dem Stickstoff der Luft verdiinntes SO; gewonnen wird,
oder es wird groBtechnisch erzeugtes filissiges SO, eingesetzt. Nachteilig bei der Gewinnung von SO, durch
Schwefelverbrennung sind die Bildung von in Gegenwart von Feuchtigkeit stark korrosivem SO;, die Sublimation des Schwefels,
welche zur Verstopfung von Rohrleitungen fiihren kann, sowie die niedrige Konzentration des SO, im Gasgemisch, die bei
10...20% liegt. Zur Anwendung des durch Schwefelverbrennung gewonnenen SO, bei der Ansduerung oder Sulfitation ist ein
spezieller Reaktionsapparat erforderlich, in dem das SO,~N,-Gasgemisch mit einem Geblédse oder lber einen
Flussigkeitsstrahlventilator eingebracht wird, um in intensiven Kontakt mit dem Kondensat bzw. Diinnsaft zu treten und dabei
absorbiert zu werden. Das flissige SO, wird nach der Entspannungsverdampfung im gasférmigen Zustand (iber eine Dise in
einen Rohrleitungsteil, vorzugsweise in den Aufwirtsteil einer Rohrschleife, in das Kondensat bzw. den Diinnsaft eingeleitetund
darin absorbiert.

Nachteilig bei der bekannten getrennten Durchfithrung von Ansauerung und Sulfitation ist, daB® bei Bereitstellung des SO, miteinem
Schwefelofen ein erheblicher apparativer Aufwand entsteht und bei der Bereitstellung des flissigen SO, ein relativ hoher Aufwand
an laufenden Kosten erforderlich ist. AuRerdem ergeben sich sicherheitstechnische Probleme. Energieeinsparungen kdnnen mit
diesen bekannten Verfahren ebensowenig wie eine Verringerung der Umweltbetastung mit Schwefeldioxid erreicht werden.
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Ziel der Erfindung

Das Ziel der Erfindung besteht in der Einsparung von Hilfsstoffen fiir die Ansduerung von Extraktionswasser und die Sulfitation
von Dinnsaft unter Gewéhrleistung hoher Funktionssicherheit, Schutzglite und technologischer Effektivitit bei gleichzeitiger
teilweiser Nutzung der Warme von Ra uchgasen und deren teilweiser Entschwefelung, verbunden mit einer Senkung des
Primérenergiebedarfes der Zuckerfabrik und der Verringerung der schidlichen Emissionen an Schwefeldioxid.

Darlegung des Wesens der Erfindung

Der Erfindung liegt die Aufgabe zugrunde, ein Verfahren zu entwickeln, das es erméglicht, die Ansduerung des
Extraktionwassers kombiniert mit der Sulfitation des Dinnsaftes, mittels des den Rauchgasen von mit schwefelhaltigen
Brennstoffen beheizten Dampferzeugungsanlagen enthaltenen Schwefeldioxides durchzufiihren, wobei das zur Gewinnung des
Schwefeldioxides genutzte Rauchgas abzukiihlen ist, daB eine Warmeriickgewinnung auf mdglichst hohem Temperaturniveau
méglich wird, die eine Verwendung derzu rickgewonnenen Wéarme im technologischen ProzeR der Zuckergewinnung gestattet,
und daB neben der sensiblen Warme auch ein Teil der latenten Wirme des im Rauchgas enthaltenen Wasserdampfes
zurlickgewonnen wird. ErfindungsgemiR wird die Aufgabe dadurch gelst, daR ein weitgehend entstaubter Teilstrom von
10...40% der Rauchgasgesamtmenge, die durch Verbrennung von schwefelhaltigen Brennstoffen in der
Dampferzeugungsanlage einer Zuckerfabrik anfalit, zur Absorption des darin enthaltenen Schwefeldioxids in Direktkontakt mit
ammoniakhaltigem Kondensat aus Erwédrmungs- und Verdampfungsprozessen der Zuckertechnologie gebracht wird. Das so
erhaltende saure Kondensat, das einen SO,-Gehalt unterhalb der SO,-Sittigungskonzentration aufweist, wird durch indirekte
Beheizung mit Rauchgas auf 90...98°C erwarmt. Das durch das Absinken der SO,-Sattigungskonzentration unter die in diesem
Kondensat vorliegende SO,-Konzentration desorbierende Schwefeldioxid wird in Direktkontakt mit dem zu sulfitierenden
Diinnsaft gebracht und das zuriickbleibende saure Kondensat mit ammoniakhaltigem Kondensat vermischt als
Extraktionswasser eingesetzt, ErfindungsgemaR wird die Menge des aus dem sauren Kondensat desorbierenden
Schwefeldioxids durch die Verdnderung der in den Absorptionsproze eingefithrten Menge an ammonikhaltigen Kondensat
geregelt. Dabei bewirkt die Erhdhung der eingefiihrten Kondensatmenge eine Absenkung der desorbierenden S0,-Menge, die
Absenkung der eingefiihrten Kondensatmenge eine Erhéhung der desorbierenden SO,-Menge.

Es hat sich als vorteilhaft erwiesen, wenn der anfallende Rauchgasgesamtstrom zunéchst in einem Desorptions- und
VerdunstungsprozeR von der Temperatur am Fuchs, die bei 180...200°C liegt,um 2...8K abgekiihlt und anschlieBend aufgeteilt
wird. Der Teilstrom kann einem Gegenstromwérmetbertrager zugefiihrt werden, um einen GroRteil seiner sensiblen Warme an
ein Kiihimittel abzugeben. _

Als Kiihimittel dient ein im Kreislauf gefiihrter Wirmetrédger, vorzugsweise enthirtetes Wasser, das zur Erhdhung der
Siedetemperatur mit einer geeigneten Substanz versetzt werden kann, Die Austrittstemperatur des Wirmetrigers ist damit auf
Temperaturen oberhalb 100°C einstelibar, ohne da eine Verdampfung eintritt. Die Nutzwirme wird vorzugsweise an einen
Waérmeverbraucher im technologischen ProzeR der Zuckergewinnung abgegeben. Die Eintrittstemperatur des Wérmetragers
soll méglichst niedrig sein, um hohe Abkiihlung des Rauchgasteilstromes zu erzielen. Erwirmt man mit dem Warmetrager
Zwischenprodukte der Extraktreinigung, so sind Eintrittstemperaturen von 65...80°C mdéglich. Demzufolge werden
Austrittstemperaturen des Rauchgasteilstromes von 75...90°C erreicht. Damitist gewshrleistet, daR eine Kondensation von
Rauchgasfeuchte erstim nachsten Verfahrensschritt erfolgt, da die Tautemperaturen des Wasserdampfes im Rauchgas
entsprechend dem Wasserdampfgehalt im allgemeinen zwischen 45°C und 70°C liegen,

Der néchste Verfahrensschritt ist ein Absorptions- und KondensationsprozeR. Er beinhaltet den Direktkontakt des abgekihlten
Rauchgasteilstromes mit im Kreislauf geflihrtem, zuvor auf30...55°C abgekiihltem Kondensat, wobei SO, ausdem Rauchgasin
das Kondensat absorbiert wird und Wasserdampf infolge des verringerten Sattigungswassergehaltes bei derEndtemperatur
des Prozesses aus dem Rauchgasin das Kondensat austaut. Der Entfeuchtungsgrad des Rauchgasesist um so héher, je niedriger
die Temperatur und je hher die Menge des eintretenden Kondensates ist. Vorzugsweise ist die Eintrittstemperatur des
Kondensates in den ProzeR etwa 15K unterhalb der Tautemperatur des Wasserdampfes zu wihlen. Die Austrittstemperatur des
Kondensates und des Rauchgasteilstromes nach dem Kontakt liegen zwischen der Eintrittstemperatur des Kondensates und der
Temperatur des Wasserdampfes, d. h. zwischen 30°C und 70°C. Die SO,-Konzentration im Kondensat liegt weit unter der
Sattigungskonzentration, so daf eine ausreichende Treibkraft fiir den Stofflibergang vorhanden ist. Bei der Abkihlung des im
Kreislauf gefiihrten Kondensates in einem zweiten Gegenstromwirmedibertrager fillt eine zweite Nutzwdrmemenge auf
niedrigerem Temperaturniveau an.

Als Kiihimittel ist vorzugsweise Trink- oder Brauchwasser mit Eintrittstemperaturen von 5...15°C zu verwenden, das sich in
Abhédngigkeit vom Wasserdampfgehalt im Rauchgas auf Temperaturen von 40..,65°C erwirmt und damit als
Gebrauchswarmwasser eingesetzt werden kann.

Die bei dem beschriebenen KontaktprozeR vom Kondensat zu absorbierende SO,-Menge entspricht der Summe der fiir die
Ansduerung und Sulfitation erforderlichen Schwefeldioxids. Die eingesetzte Rauchgasmenge ist in Abhiangigkeit von diesem
S0,-Bedarf und dem SO,-Gehalt des Rauchgases festzulegen. Dabei ist zu beriicksichtigen, daR etwa 60...70% der darin
enthaltenen SO,-Menge absorbiert werden.

Der behandelte Teilstrom mit dem darin enthaltenen restlichen SO, und Wasserdampf wird mit dem unbehandelten
Rauchgasstrom vermischt, wobei Mischtemperaturen von 125...160°C auftreten und damit ein ausreichender Auftrieb bei der
Abflihrung des Rauchgases durch den Schornstein gegeben istund bei tiblichen SO;-Gehalten kein Austauen von Schwefelsdure
zu erwarten ist. Von dem im Kreislauf gefiihrten Kondensat wird vor der Abgabe der Nutzwirme auf niedrigerem
Temperaturniveau ein Teilstrom abgezweigt und dem Desorptions- und VerdunstungsprozeR zugefiihrt. In diesem ProzeR wird
der abgezweigte Kondensatteilstrom indirekt mit dem Rauchgasgesamtstrom auf 90...98°C erwarmt, wodurch die SO,-
Sattigungskonzentration unter die im Kondensatteilstrom vortiegende SO;-Konzentration absinkt und infolgedessen soviel S0,
in die Gasphase desorbiert wird, daR die SO,-Konzentration im Kondensatteilstrom gleich der neuen Sittigungskonzentration
wird. Gleichzeitig tritt durch Verdunstung soviel Wasserdampfin die Gasphase (iber, daR das desorbierte S0, mit Wasserdampf
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nahezu gesittigt wird. Das so gebildete SO,-Wasserdampf-Gemisch ist in direkten Kontakt mit DG nnsaft zu bringen, wobei eine
Absorption des SO, und ein Austauen von Wasserdampf in die Lésung erfolgt, sofern die Diinnsafttemperatur unterhalb der
Temperatur des SO,-Wasserdampf-Gemisches liegt. Wesentlich ist, daB die zur Sulfitation gefiihrte Dinnsaftmenge so grof®
sein muR, dal das SO, geldst wird, ohne die Sattigungskonzentration zu erreichen.

Der Abzug eines Kondensatteilstromes aus dem Absorptions- und KondensationsprozeR erfordert die Zugabe von
ammoniakhaltigem Kondensat zum im Kreislauf gefiihrten Kondensat. Die Menge des zugegebenen Kondensates wirdin
Abhingigkeit vom Entfeuchtungsgrad des Rauchgasteilstromes — auskondensiertes Wasser ersetzt teilweise die ausgekreiste
Kondensatmenge — und dem technologischen SO,-Bedarf fiir Ansduerung und Sulfitation bestimmt. Durch Erh8hung der
zugegebenen Kondensatmenge wird die Aufteilung des SO, im Desorptions-/VerdunstungsprozeR auf Fllissig- und Gasphase in
Richtung Fliissigphase gelenkt und durch die Absenkung der zugegebenen Kondensatmenge die Menge an desorbiertem SO,
erhoht. Dieser Effekt ist ein wesentlicher Aspekt des erfindungsgeméRen Verfahrens. Er beruht darauf, da3 durch die
differenzierte Zugabe von ammoniakhaltigem Kondensat bestimmt wird, wie weit die SO,-Konzentration im ausgekreisten
Kondensatteilstrom von der Sattigungskonzentration bei der Absorptionsstemperatur entfernt ist. Bei einer hdheren
Anniherung an diese Sittigungskonzentration wéchst bei der Desorption der Anteil des desorbierten und fur die Sulfitation zu
Verfiigung stehenden SO,, da der Anteil SO,, der nach der Desorption im Kondensatteilstrom verbleibt, ausschlieBlich von der
Desorptionstemperatur abhingt und etwa gleich der dabei vorliegenden Sattigungskonzentration ist.

Das aus dem Desorptions-/Verdundunstungsproze abgezogene, mit SO, gesittigte, stark saure Kondensat, dessen pH-Wert
unter 2 liegt, wird zum Ansauern des Extraktionswassers eingesetzt. Ausgangsstoff flir das Extraktionswasser ist
ammoniakhaltiges Kondensat miteinem pH-Wertvon 8,5...9. Bei einer Vermischung der fiir die Extraktion erforderlichen Menge
an ammoniakhaltigem Kondensat mit diesem Ansduerungsmittel kommt es zum Absinken des pH-Wertes des Kondensates auf
5,0...5,5. Durch geregelte Zugabe von wiBriger Calciumhydroxidiésung kann der gewiinschte pH-Wert des Extraktionswassers
von 5,5...5.8 eingestellt werden. Das iberschiissige SO, reagiert dabei mit der Calciumhydroxidiésung zu CaSOs, welches bei
Luftzutritt zu CaSQ, oxidiert wird.

Das erfindungsgemiRe Verfahren ist vorzugsweise anwendbar bei Anfall von Rauchgasen mit einem SO,-Gehalt von mehr als
0,0025kg/m?i.N. und einem Wasserdampfgehalt von mehr als 0,05kg Wasser/kg Gas und einem SO,-Bedarf fir die Sulfiftation
von 0,01...0,02 kg/dt Riiben sowie einem SO,-Bedarf fiir die Ansduerung von 0,02...0,03kg/dt Rilben. Im Falle geringerer
$0,-Gehalte als 0,0025kg/m?i. N. ist das Verfahren noch anwendbar, jedoch steigt die einzusetzende Rauchgasmenge auf Uber
40% der Gesamtmenge, wodurch bei der apparativen Realisierung erheblich héhere Kosten entstehen. Der fiir die Realisierung
des erfindungsgemaBen Verfahrens erforderliche apparative Aufwand kann in Anhangigkeit von den angestrebten zusatzlichen
wirmewirtschaftlichen Effekten reduziert werden. So kann der zur Kithlung des Rauchgasteilstromes eingesetzte
Gegenstromwirmeiibertrager eingespart werden. Man nimmt dabei in Kauf, daR keine Wérme auf héherem Temperaturniveau
zuriickgewonnen wird, was zu hohen Eintrittstemperaturen des Rauchgasteilstromes in den Absorptions- und
Kondensationsproze von 170...190°C fiihrt und eine Erhdhung der Nutzwérme auf niedrigerem Temperaturniveau zur Folge
hat. Diese Verfahrensfihrung ist vorteilhaft in den Fallen, in denen kein zusétzlicher technologischer Warmebedarf auf héherem
Temperaturniveau besteht und der Bedarf an Gebrauchswarmwasser hoch ist.

Weiter ist es mdglich, das erfindungsgemaRe Verfahren ohne den Gegenstromwarmeiibertrager zur Kihlung des zur Absorption
des SO, im Kreislauf gefithrten Kondensatstromes durchzufiihren. Dabei stellt sich eine Absorptionsendtemperatur ein, die
oberhalb der Tautemperatur des im Rauchgas enthaltenen Wasserdampfes liegt. Dadurch kommt es nicht zum Austauen,
sondern zum Verdunsten von Wasserdampf. Die erforderliche Verdunstungswarme stammt dabei aus der bei der Abkiihlung
des Rauchgasteilstromes von der Austrittstemperatur aus dem Gegenstromwarmedibertrager auf die
Absorptionsendtemperatur gewonnenen sensiblen Warme.

Diese Verfahrensfihrung istin den Fallen einzusetzen, in denen kein Warmebedarf auf niedrigem Temperaturniveau besteht.
Da die Absorption des SO, und die Verdunstung des Wassers in entgegensetzter Richtung ablaufen, ist der Direktkontakt
vorteilhaft unter intensiver Durchmischung von Gas und Flissigkeit zu voliziehen.

Esistmdglich, das auf die beschriebene Weise gewonnene SO,-Wasserdampf-Gemisch auB8er zur Sulfitation von Diinnsaftauch
zur SO,-Behandlung von anderen Medien, wie z. B. Dicksaft oder Ldsegut zu nutzen. Weiterhin ist es mdglich, dal® das aus dem
Desorptions-/VerdunstungsprozeR abgezogene stark saure Kondensat auf3er zur Ansduerung von ammoniakhaltigem
Kondensat auch zur Ansiduerung anderer Medien, z.B. von PreBwasser, eingesetzt wird.

Ausfiihrungsbeispiel

Eine vorteilhafte Ausgestaltung des erfindungsgemaBen Verfahrens soll anhand der Figur erlautert werden:

In einer Zuckerfabrik mit einer Verarbeitungsleistung von 1300t Riben/d erfolgt die Beheizung der Dampferzeugungsanlage mit
einer schwefelhaltigen Rohbraunkohle aus einem westelbischen Fordergebiet. Fiir die Erzeugung von 24,9t Dampf/h werden 8,4t/h
dieser Rohbraunkohle verheizt. Die feuchte Rauchgasmenge von 47860m?®i.N./h bzw. 61,74t/h verlaBt die Dampferzeugungsanlage
mit einem SO,-Gehalt von 0,0038kg SO,/m?i.N. entsprechend 181,9kg SO,/h, einem Wassergehalt

von 0,15kg H,0/kg trockenes Gas mit einer Wasserdampf-Tautemperatur von 53°C und mit einer Temperatur von 180°C durch den
Rauchgaskanal. Das Rauchgas gelangt im Rauchgaskanal 1 zu einem Desorber 2 fiir SO, und kihlit sich um etwa 5K ab, wéhrend es
die Heizrohre passiert. AnschlieBend wird durch die Rauchgasverteilungsklappe 3 eine Aufteilung des Gasstromes derart bewirkt,
dafl etwa 20% der Rauchgase in die Leitung4 eintreten, wihrend der Rest im Rauchgaskanal 1 zum Schornstein § gelangt. Der
abgezweigte Rauchgasteilstrom (12,3t/h, darin 36,4kg SO,/h und 1600kg H,0/h) gelangt in den Gegenstromwé&rmelbertrager 6.
Hier kiihit er sich im Gegenstrom zu einem Wirmetréger (8,4t/h enthértetes Wasser) von 1756°C auf 80°C ab.

Gleichzeitig erwarmt sich der Warmetriger von 70°C auf 110°C und gibt anschlieend seine Nutzwdrme von etwa 400kW in einem
Gegenstromwirmelibertrager 7 an einen im technotogischen Prozef3 der Zuckergewinnung zu erwadrmenden Stoffstrom ab. Der
abgekiihlte Rauchgasteilstrom wird vom Wasserstrahlventitator 8 mit 92,2m?/h im Kreislauf gefiihrten Kondensat, das mittels
Pumpe 9 geférdert und im Wirmeibertrager 10 auf etwa 45°C abgekiihlt wird, angesaugt. Das Flissigkeits-Gas-Gemisch gelangt in
den Behditer 11, in dem sich die Phasen wieder trennen. Wihrend des intensiven Kontaktes zwischen Rauchgas und Kondensat
erfolgt bei einem Abscheidungsgrad fiir SO, von 60% eine Absorption von 21,7kg SO,/h und eine Kondensation von
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672kg H,0/h aus dem Rauchgas in das Kondensat. Ein Teilstrom von 1625 kg/h des im Gehélter 11 befindlichen Kondensates mit
einem SO,-Gehalt von 13,33kg SO,/m?* H.0 wird abgezogen und gelangt in den Desorber 2. Die Regenerierung des zur Absorption
benédtigten, im Kreislauf gefiihrten Kondensates erfolgt durch Zugabe von 950kg/h ammoniakhaltigem Kondensat mit einer
Temperatur von 60°C aus dem Vorratsbehilter 12 zu 91,25t/h aus dem Behilter 11 abgezogenem Kondensat. Die zugegebene
Menge wird mit dem Regelventil 13 eingestelit, so daR am Desorber 2 die gewinschte Aufteilung des im Kondensatteilstrom
enthaltenen SO, auf die Fliissigkeits- und die Gasphase eintritt. Die Gesamtmenge des so gebildeten Kondensatstromes von 92,2t/h
wird von der Umwilzpumpe 9 (iber den Gegenstromwirmelibertrager 10 zum Strahlventilator 8gefdrdert. Das aus dem Behlter 11
zum Schornstein 6 abgeleitete teilweise entfeuchtete und von SO, befreite Rauchgas mit einer Temperatur von 50°C und einem
Wassergehalt von 0,087kg H,0/kg Gas wird mit dem durch den Rauchgaskanal 1in den Schornstein 5 geférderten Rauchgas
vermischt, wobei sich eine Mischtemperatur von 153°C einstellt und ein ausreichender Auftrieb des Gases gewidhrleistet ist, Im
Gegenstromwérmelibertrager 10 erwérmen sich 14,1t/h Trinkwasser von 10°C auf 45°C unter Abkiihlung des im Kreislauf gefiihrten
Kondensates von 50°C auf 45°C, das entspricht einer Wirmeleistung von 580kW, zur Verwendung als Gebrauchswarmwasser.

Der in den Desorber 2 gelangte Kondensatteilstrom wird durch das Rauchgas vom Dampferzeuger auf 93°C erwirmt, wodurch die
SO;-Loslichkeit auf 8,38kg SO,/m® H,0 sinkt und dementsprechend etwa 8kg SO,/h desorbiert werden. Gleichzeitig verdunstet eine
Wassermenge von etwa 9kg H,0/h. Das Gemisch aus SO, und Wasserdampf wird von einem mit Diinnsaft betriebenen
Strahlventilator 14 Giber die Leitung 15 aus dem Desorber 2 angesaugt und bewirkt die Sulfitation des Diinnsaftes. Der Diinnsaft wird
im Kreislauf (iber die Umwélzpumpe 16 vom Behilter 17 zum Strahlenventilator 14 gefordert, ein Teil davon wird als sulfitierter
Dannsaft zur Verdampfstation abgezogen. Der aus dem Desorber 2 abgezogene mit SO, gesittigte Kondensatstrom von 1630kg/h
wird dem Behdlter fiir Extraktionswasser 18 zugefiihrt und mit etwa 25t/h ammoniakhaltigem Kondensat aus Behilter 12 vermischt,
wodurch dessen Ansauerung realisiert wird, verbunden mit einer Abnahme des pH-Wertes von 9 auf etwa 5,5, Die Ausregelung auf
einen gewlinschten pH-Wert von 5,8...6 erfolgt unter Zugabe von Calciumhydroxidldsung aus Behélter 19 (iber das Regelventit 20.
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