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1 Einleitung	

Seit	Mitte	 des	 20.	 Jahrhunderts	wird	 ein	 Klimawandel	 in	 Form	 einer	 steigenden	

globalen	Mitteltemperatur	festgestellt	[1].	Dieser	Klimawandel	wird	in	verschiede‐

nen	 Forschungsarbeiten	 und	 Berichten	 auf	 den	Menschen	 zurückgeführt	 [1]	 [2].	

Die	Treibhausgasemissionen	in	Form	von	CO2,	Methan	und	anderen	Gasen	werden	

für	den	Klimawandel	verantwortlich	gemacht.	Seit	den	1990er	Jahren	werden	An‐

strengungen	seitens	der	UN	unternommen,	um	diesem	anthropogenen	Klimawan‐

del	 entgegenzuwirken.	 Im	 Kyoto‐Protokoll	wurde	 von	 den	meisten	 Ländern	 eine	

Begrenzung	des	Temperaturanstiegs	auf	2°C	festgelegt	[3].	Um	dieses	Ziel	zu	errei‐

chen,	 ist	 nach	Meinung	 des	 IPCC	 [1]	 eine	 Senkung	 der	 globalen	 CO2‐Emissionen	

notwendig.	Ein	Großteil	 der	CO2‐Emissionen	 entfällt	 auf	die	 Stromerzeugung	 aus	

Kohle.	 In	Deutschland	 sind	 dies	 250	Mt	 [4]	 und	 somit	 31	%	der	 gesamten	 deut‐

schen	CO2‐Emissionen.	

Die	Senkung	der	CO2‐Emissionen	aus	Kohlekraftwerken	ist	somit	ein	wesentlicher	

Punkt,	um	die	Ziele	zur	CO2‐Minderung	zu	erreichen.	Da	der	Brennstoff	weltweit	in	

großen	Mengen	verfügbar	 ist	und	 im	Vergleich	 zu	Erdgas	 auch	kostengünstig	 ist,	

kann	 in	 naher	 Zukunft	 nicht	 auf	 die	Verbrennung	 von	Kohle	 in	Kraftwerken	 ver‐

zichtet	werden,	um	eine	sichere	und	kostengünstige	Stromversorgung	zu	gewähr‐

leisten.	 International	 ist	der	Verbrauch	an	Kohle	 in	den	letzten	Jahrzehnten	stetig	

gewachsen	[5].	Im	Wesentlichen	stehen	drei	Möglichkeiten	zur	Senkung	der	spezi‐

fischen	CO2‐Emissionen	zur	Verfügung:	

 Brennstoffsubstitution	durch	kohlenstoffarme	Brennstoffe	(z.B.	Erdgas),	
 Wirkungsgradsteigerung	der	Stromerzeugung	mit	Kohlekraftwerken,	
 Abtrennung	des	CO2	aus	dem	Rauchgas	und	unterirdische	Speicherung	

(CCS‐Technologien).	
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Die	 Substitution	der	Kohle	 durch	Erdgas	 ist	 aufgrund	der	 hohen	Kosten	und	der	

wenigen	möglichen	Lieferanten	nicht	unbegrenzt	möglich.	Die	Steigerung	des	Wir‐

kungsgrades	 hat	 ebenfalls	 nur	 ein	 begrenztes	 Potential,	 da	 er	 sich	 nicht	 beliebig	

erhöhen	lässt	und	sich	in	Industrieländern	bereits	auf	hohem	Niveau	befindet	[6].	

Die	 Abtrennung	 des	 CO2	 aus	 dem	 Rauchgas	 von	 Kohlekraftwerken	 ist	 daher	 die	

einzige	Möglichkeit,	den	Ausstoß	von	CO2	durch	Kohlekraftwerke	deutlich	zu	min‐

dern.	Das	abgetrennte	CO2	kann	dann	unterirdisch	gespeichert	werden	[7]	[8]	[9]	

oder	 zur	 Förderung	 von	 Erdöl	 (Enhanced	 Oil	 Recovery	 (EOR))	 aus	 erschöpften	

Erdölfeldern	eingesetzt	werden	[10]	[11]	[12]	[13].	Bei	der	CO2‐Abtrennung	wer‐

den	 in	 der	 aktuellen	 Forschung	 drei	 Technologiepfade	 verfolgt,	 die	 sich	 grundle‐

gend	in	der	Art	der	Abtrennung	des	CO2	unterscheiden:	

 Post‐Combustion	CO2‐Abtrennung,	
 Oxyfuel,	
 Pre‐Combustion	CO2‐Abtrennung.	

Bei	den	Post‐Combustion	CO2‐Abtrennungsverfahren	wird	das	CO2	mit	einem	che‐

mischen	 Lösungsmittel	 aus	 dem	 Rauchgas	 abgetrennt.	 Der	 Kraftwerksprozess	

bleibt	dabei	gegenüber	dem	Luftfall	nahezu	unverändert.	Die	Kolonne	zur	Abtren‐

nung	wird	stromabwärts	der	Rauchgasentschwefelungsanlage	eingesetzt	[14].	

Der	Oxyfuel‐Prozess	sieht	eine	Verbrennung	der	Kohle	mit	nahezu	reinem	Sauer‐

stoff	vor,	um	den	CO2‐Anteil	im	Rauchgas	zu	steigern	und	das	CO2	dann	durch	Kon‐

densation	aus	dem	Rauchgas	abzutrennen	[15]	[16]	[17]	[18]	[19]	[20]	[21]	[22].	

Auch	dieser	Prozess	basiert	auf	dem	normalen	Dampfkraftprozess.	

Der	Pre‐Combustion	CO2‐Abtrennungsprozess	basiert	auf	der	Kohlevergasung	zur	

Verbrennung	des	Synthesegases	in	einer	Gasturbine.	Das	CO2	wird	nach	der	Verga‐

sung	und	einem	CO‐Shift‐Reaktor	mit	Hilfe	einer	physikalischen	Wäsche	aus	dem	

Prozessgas	abgetrennt	[23].	

In	dieser	Arbeit	wird	der	Oxyfuel‐Prozess	betrachtet.	Es	wurde	in	mehreren	Pilot‐

anlagen	 bereits	 gezeigt,	 dass	 der	 Prozess	 großtechnisch	 umsetzbar	 ist	 [24]	 [25]	

[26]	[27]	[28].	Aktuell	sind	Demonstrationsanlagen	mit	Leistungsklassen	von	150‐

450	MWel	geplant,	um	die	Technik	weiter	voranzubringen	[29]	[30].	Beim	Oxyfuel‐

Prozess	wird	die	Kohle	mit	Sauerstoff	verbrannt,	um	die	Verdünnung	des	CO2	 im	
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Rauchgas	durch	den	Luftstickstoff	zu	verhindern.	Dadurch	lässt	sich	der	CO2‐Gehalt	

des	Rauchgases	 je	nach	Kohle	und	Prozess	auf	maximal	90	Vol.‐%	(trocken)	stei‐

gern	[18].	Die	Zerlegung	der	Luft	zur	Bereitstellung	des	Sauerstoffs	erfolgt	in	einer	

kryogenen	Luftzerlegungsanlage	(LZA).	

Abbildung	1:	 Oxyfuel‐Prozess	für	eine	Kohlenstaubfeuerung	mit	kryogener	LZA	partiellen	Kondensation	zur	Abtrennung	des	CO2	

Abbildung	1:		Vereinfachtes	 Schema	 des	 Oxyfuel‐Prozesses	 für	 eine	 Kohlenstaub‐

feuerung	mit	 kryogener	 LZA	 zur	 Sauerstoffbereitstellung	 und	 einer	

partiellen	Kondensation	zur	Abtrennung	des	CO2	aus	dem	Rauchgas	

Durch	 den	 fehlenden	 Luftstickstoff	 würde	 die	 adiabate	 Flammentemperatur	 von	

2000°C	auf	über	5100°C	ansteigen	 [18].	Um	eine	Gestaltung	des	Dampferzeugers	

mit	den	gleichen	Werkstoffen	wie	bei	einem	konventionellen	Kraftwerk	umsetzen	

zu	können,	 ist	 eine	Rezirkulation	von	ca.	67	%	des	Rauchgases	notwendig	 (siehe	

Abbildung	1).	 Der	 verbliebene	Teil	 des	Rauchgases	wird	 zur	 CO2‐Abtrennung	 ge‐

führt	(Gas	Processing	Unit	(GPU)	in	Abbildung	1),	in	der	durch	partielle	Kondensa‐

tion	ein	CO2‐reicher	Strom	vom	Rauchgas	abgetrennt	wird.	Dieser	CO2‐Strom	kann	

gespeichert	werden	oder	einer	weiteren	Nutzung	zugeführt	werden.	

1.1 Motivation	und	Abgrenzung	der	Arbeit	

Unabhängig	vom	jeweiligen	CCS‐Verfahren,	wird	in	den	aktuellen	Forschungsarbei‐

ten	meist	eine	CO2‐Abtrennungsrate	(CCR)	aus	dem	Rauchgas	von	ca.	90	%	vorge‐
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sehen	 [15]	 [14]	 [31]	 [23].	 Dies	 ist	 darauf	 zurückzuführen,	 dass	 der	 spezifische	

Energiebedarf	zur	CO2‐Abtrennung	mit	zunehmendem	CCR	bei	allen	Abtrennungs‐

verfahren	überproportional	zunimmt	oder	die	CO2‐Konzentration	im	abgetrennten	

CO2	(ψ)	abnimmt	[15]	[14]	[31]	[23]	[32].	Das	verbleibende	Restgas	enthält	somit	

bei	 allen	 CCS‐Verfahren	 eine	 Restmenge	 an	 CO2,	 die	weiterhin	 an	 die	 Umgebung	

abgeführt	wird.	Beim	Oxyfuel‐Prozess	ist	dieses	Ventgas	mit	einer	niedrigen	Tem‐

peratur	 und	 auf	 einem	 hohen	 Druck	 verfügbar	 [33].	 Die	 im	 Ventgas	 enthaltene	

Energie	kann	zur	Kälteerzeugung	und	Leistungsgewinnung	eingesetzt	werden,	was	

bei	den	meisten	Prozessvarianten	der	Fall	ist	[15]	[34]	[35]	[36].		

	

Abbildung	2:		 Oxyfuel‐Prozess	mit	kryogener	LZA	und	erhöhter	CO2‐Abtrennungs‐

rate	

Es	 ist	 jedoch	 auch	 möglich,	 das	 im	 Ventgas	 enthaltene	 CO2	 mit	 einem	

Membranprozess	 oder	 einer	 Druckwechseladsorption	 (DWA)	 zurückzugewinnen	

[35]	 [37]	 [38]	 [36]	 [39]	 [40]	 (siehe	 Abbildung	 2).	 Dadurch	 lässt	 sich	 die	 CO2‐

Abtrennungsrate	CCR	des	Gesamtprozesses	auf	Werte	deutlich	über	90	%	steigern.	

Durch	diese	Maßnahme	können	die	CO2‐Emissionen	des	Kraftwerks	weiter	mini‐

miert	und	beispielsweise	CO2‐Zertifikate	gegenüber	einem	Prozess	mit	90	%	CCR	

eingespart	werden.	Dies	ist	mit	den	bisherigen	Prozessen	nur	bedingt	möglich.	Bei	

einem	CCR	deutlich	über	90	%	fällt	die	CO2‐Konzentration	im	GPU‐Produktstrom	ψ	
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unter	96	Vol.‐%.	Dies	ist	jedoch	nicht	zulässig,	falls	eine	Speicherung	des	CO2	oder	

EOR	 vorgesehen	 werden	 sollen.	 Mit	 Membranprozessen	 oder	 einer	 DWA	 im	

Ventgas‐pfad	 lässt	 sich	 ψ	 nahezu	 konstant	 halten	 und	 gleichzeitig	 CCR	 deutlich	

steigern	 [33].	Das	verbleibende	Restgas	kann	dann	weiterhin	zur	Kälteerzeugung	

genutzt	 werden	 oder	 der	 noch	 enthaltene	 Restsauerstoff	 kann	 zurückgewonnen	

werden,	um	den	Sauerstoffbedarf	aus	der	LZA	und	somit	den	Energiebedarf	für	die	

Sauerstoffbereitstellung	zu	verringern	[41].	Für	eine	konventionelle	Doppelsäulen‐

LZA	ergibt	sich	dadurch	kein	Nutzen	für	den	Gesamtprozess.	Ob	sich	dadurch	bei	

Nutzung	einer	Dreisäulen‐LZA	ein	Nutzen	für	den	Gesamtprozess	ergibt,	 ist	nicht	

untersucht.	

In	 der	 aktuellen	 Literatur	werden	 erhöhte	 CCR	 und	 die	Nutzung	 des	 im	Ventgas	

enthaltenen	Sauerstoffs	 in	verschiedenen	Arbeiten	behandelt	und	dargestellt	[35]	

[37]	 [38]	 [36]	 [39].	 Dabei	 werden	 verschiedene	 Ansätze	 zur	 zusätzlichen	 CO2‐

Abtrennung	betrachtet.	Die	Auswirkungen	dieser	zusätzlichen	Anlage	auf	den	Pro‐

zess	 der	 CO2‐Abtrennung	 und	 den	 Gesamtprozess	werden	 dabei	 allerdings	 nicht	

betrachtet.	Weiterhin	sind	die	Betrachtungen	auf	ein	spezifisches	CCR	beschränkt,	

sodass	 eine	 Optimierung	 hinsichtlich	 des	 Gesamtprozesses	 nicht	 durchgeführt	

wird.	Auch	die	Anforderungen	an	die	Gestaltung	des	Prozesses	 sind	nicht	ausrei‐

chend	untersucht.	Für	die	zusätzlichen	Abtrennungsprozesse	Membran	und	DWA	

sind	viele	Forschungsberichte	verfügbar,	die	sich	auf	die	Details	des	Abtrennungs‐

verfahrens	wie	Stoffübergänge	und	Materialeigenschaften	konzentrieren	[42]	[43]	

[44]	[45]	[46]	[47]	[48]	[49]	[50]	[51]	[52]	[53]	[54]	[55]	[56]	[57]	[58]	[59]	[60]	

[61]	[62].	 In	dieser	Arbeit	steht	die	Betrachtung	des	Gesamtprozesses	 im	Vorder‐

grund,	um	eine	Bewertung	für	eine	erhöhte	Abtrennungsrate	CCR	zu	ermöglichen.	

Die	veröffentlichten	Arbeiten	lassen	sich	im	Wesentlichen	in	drei	Kategorien	eintei‐

len:	

 Betrachtung	 der	 CO2‐Abtrennung	mit	 erhöhtem	 CCR	 ohne	 Bewertung	 des	
Energiebedarfs	und	des	Gesamtprozesses	[35]	[37]	[38]	[36]	[39]	[40],	

 Untersuchung	 von	 Membranprozessen	 und	 DWA	 zur	 generellen	 CO2‐
Abtrennung	aus	Gasen	[54]	[63]	[64]	[65]	[42]	[66]	[67]	[43]	[52]	[55]	[56]	
[68]	[69]	[44]	[70]	[60]	[61]	[67],	

 Gesamtprozessuntersuchungen	 ohne	 Betrachtung	 des	 erhöhten	 CCR	 [18]	
[15]	[71]	[72]	[28]	[29].	
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Für	 die	 Rückgewinnung	 des	 Sauerstoffs	 aus	 dem	 Ventgas	 des	 Oxyfuel‐Prozesses	

gibt	 es	 noch	 keine	 detaillierte	 Betrachtung	 oder	 Verfahrensbeschreibung.	 In	 der	

Literatur	 werden	 ausschließlich	 generelle	 Verfahren	 vorgeschlagen,	 allerdings	

nicht	 detailliert	 untersucht	 [35]	 [73]	 [40].	 Im	 Rahmen	 dieser	 Arbeit	 werden	 die	

Auswirkungen	 eines	 erhöhten	 CCR	 auf	 den	 Gesamtprozess	 untersucht	 und	 eine	

Bewertung	der	Sauerstoffrückgewinnung	aus	dem	Ventgas	vorgenommen.	

1.2 Vorgehensweise	

Die	Bewertung	des	Oxyfuel‐Prozesses	erfolgt	durch	Modellierung	und	Berechnung	

mit	 kommerziell	 verfügbaren	 Simulationsprogrammen	 (EBSILON©Professional,	

AspenPlus©,	 AspenCustomModeler©).	 Die	 einzelnen	 Teilprozesse	 und	 Bauteile	

werden	modelliert	und	zu	einem	Gesamtmodell	zusammengefügt,	mit	dem	die	Be‐

trachtungen	durchgeführt	werden	können.	

Zunächst	wird	ein	Basismodell	für	ein	mit	Luft	betriebenes	Kraftwerk	erstellt,	wel‐

ches	dann	 für	den	Oxyfuel‐Betrieb	angepasst	wird.	Das	Oxyfuel‐Basismodell	wird	

ausgewertet	und	die	entscheidenden	Prozessgrößen	werden	bestimmt.	Zur	Unter‐

suchung	 der	 erhöhten	 CO2‐Abtrennungsrate	 CCR	 werden	 die	 zusätzlichen	 CO2‐

Abtrennungsanlagen	modelliert	und	in	die	Basismodelle	integriert.	Mit	den	erstell‐

ten	Modellen	werden	die	Auswirkungen	des	erhöhten	CCR	auf	den	Gesamtprozess	

sowie	die	Einzelanlagen	bestimmt.	

Abschließend	wird	 betrachtet,	 wie	 der	 im	 Restgas	 enthaltene	 Sauerstoff	 genutzt	

werden	 kann,	 um	 die	 Sauerstoffausnutzung	 im	 Oxyfuel‐Prozess	 zu	 steigern	 und	

einen	 möglichen	 Nutzen	 für	 den	 Gesamtprozess	 zu	 generieren.	 Dazu	 wird	 eine	

Rezirkulation	des	Retentats	stromabwärts	des	zusätzlichen	Abtrennungsprozesses	

zur	LZA	modelliert.	Dort	wird	dann	eine	optimierte	Einbindung	des	Gases	 in	den	

LZA‐Prozess	angestrebt.	
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2 Der	Oxyfuel‐Prozess	mit	kryogener	LZA	

Der	Oxyfuel‐Prozess	mit	kryogener	LZA	basiert	auf	dem	konventionellen	kohlebe‐

feuerten	Dampfkraftwerk	mit	Luft	als	Oxidanten	(siehe	Abbildung	3).	

2.1 Dampfkraftwerk	mit	Steinkohle	als	Brennstoff	

Das	konventionelle	Dampfkraftwerk	sieht	eine	Verbrennung	der	Kohle	mit	Luft	im	

Dampferzeuger	vor.	Die	entstehende	Wärme	wird	über	die	Membranwand	und	die	

Berührungsheizflächen	auf	den	Wasser‐/Dampfkreislauf	übertragen.		

Abbildung	3:	Vereinfachtes	Prozessschema	eines	konventionellen	Dampfkraftwerks	

Abbildung	3:		Vereinfachtes	 Prozessschema	 eines	 konventionellen	 Dampfkraft‐

werks	 auf	Basis	 von	 [74]	mit	 Steinkohle	 als	Brennstoff	und	 Luft	 als	

Oxidant	
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Der	produzierte	Dampf	wird	über	eine	Dampfturbine	entspannt.	die	 ihrerseits	ei‐

nen	Generator	antreibt	und	so	Strom	produziert.	Das	austretende	Rauchgas	wird	

zunächst	 entstickt	 und	 über	 den	 Luftvorwärmer	 abgekühlt	 sowie	 im	 Anschluss	

entstaubt	und	entschwefelt,	bevor	es	mit	Hilfe	des	Saugzugs	an	die	Umgebung	ab‐

geführt	wird.	Das	Rauchgas	besteht	zu	13	Vol.‐%	(trocken)	aus	CO2	und	zu	75	Vol.‐

%	(trocken)	aus	Stickstoff.	

2.2 Umstellung	des	Kraftwerks	auf	Oxyfuel‐Betrieb	

Ein	Anheben	der	Konzentration	des	CO2	 im	Rauchgas	 erleichtert	 die	Abtrennung	

des	CO2	am	Ende	des	Prozesses.	Eine	Umstellung	des	Prozesses	auf	Oxyfuel	 ist	 in	

Abbildung	1	dargestellt.	Durch	die	Abtrennung	des	Stickstoffs	vor	der	Verbrennung	

wird	die	CO2‐Konzentration	 im	Rauchgas	gesteigert.	 Im	Oxyfuel‐Betrieb	 lässt	sich	

die	CO2‐Konzentration	im	Rauchgas	in	Abhängigkeit	von	den	Prozessbedingungen	

auf	über	90	Vol.‐%	(trocken)	steigern	[17].	Die	Abtrennung	des	Stickstoffs	erfolgt	in	

einer	kryogenen	LZA,	die	als	Doppel‐	oder	Dreisäule	ausgeführt	werden	kann	[75]	

[76]	 [77]	 [73].	 Die	 kryogene	 Luftzerlegung	 ist	 bereits	 großtechnisch	 einsetzbar,	

sodass	 der	 Oxyfuel‐Prozess	mit	 kryogener	 LZA	 heute	 in	 Großanlagen	 umsetzbar	

ist.	 Durch	 die	 Verbrennung	mit	 reinem	 Sauerstoff	würde	 die	 adiabate	 Flammen‐

temperatur	von	2000°C	auf	5000°C	ansteigen	[17].	Um	im	Dampferzeuger	weiter‐

hin	die	gleichen	Werkstoffe	wie	 im	Luftfall	 verwenden	zu	können,	muss	 zur	Sen‐

kung	 der	 Temperatur	 Rauchgas	 rezirkuliert	 werden.	 Um	 am	 Eintritt	 in	 die	

konvektiven	 Heizflächen	 eine	 Rauchgastemperatur	 von	 1250°C	 und	 am	

Verdampferaustritt	 eine	 Dampftemperatur	 von	 470	 °C	 einzuhalten,	 ist	 eine	

Rezirkulationsrate	 von	 ca.	 2/3	 des	 gesamten	 Rauchgasmassenstroms	 notwendig	

[18].	 So	 wird	 die	 Temperatur	 des	 Ascheerweichungspunktes	 nicht	 überschritten	

und	 die	 konvektiven	 Heizflächen	 sind	 vor	 Verschlackung	 geschützt.	 Weiterhin	

bleibt	 die	Temperatur	 in	der	Membranwand	 in	 einem	werkstoffverträglichen	Be‐

reich.	

Die	 Rezirkulation	 setzt	 sich	 aus	 zwei	 verschiedenen	 Teilströmen	 zusammen.	 Die	

primäre	 Rezirkulation,	 welche	 die	 Kohle	 in	 der	 Mühle	 trocknet	 und	 den	

aufgemahlenen	Kohlenstaub	zu	den	Brennern	führt,	ersetzt	die	Primärluft	aus	dem	

Luftfall.	Die	sekundäre	Rezirkulation	wird	so	bemessen,	dass	die	Temperatur	von	
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1250°C	am	Feuerraumaustritt	eingehalten	wird.	Der	für	die	Verbrennung	notwen‐

dige	Sauerstoff	kann	entweder	der	 sekundären	Rezirkulation	zugemischt	werden	

oder	 separat	 zugeführt	 werden	 [19].	 Durch	 die	 Rezirkulationen	 ergibt	 sich	 eine	

Änderung	 in	der	Bestimmung	der	Sauerstoffzahl	bei	der	Verbrennung	gegenüber	

dem	Luftfall	[17],	sodass	für	die	lokale	Sauerstoffzahl	λlokal	gilt	(siehe	Abbildung	4):	

	 λ୪୭୩ୟ୪ ൌ 		
m୓,୐୳୤୲ ൅ m୓,୏୭୦୪ୣ ൅ m୓,ୖୣ୸୧୰୩୳୪ୟ୲୧୭୬

m୓,୫୧୬
	 (2‐1)

	

Abbildung	4:		Definition	der	Sauerstoffzahl	für	ein	Oxyfuel‐Kraftwerk	für	die	globale	

und	die	lokale	Sauerstoffzahl	

Zur	Vermeidung	von	Korrosion	 im	Dampferzeuger	und	 zur	Gewährleistung	einer	

nahezu	vollständigen	Verbrennung	der	Kohle	sollte	im	Dampferzeuger	ein	λlokal	von	

1,15	 nicht	 unterschritten	werden	 [17].	 Im	 Luftfall	 wäre	 λlokal	 =	 λglobal,	 sodass	 die	

über	den	Luftstrom	zuzuführende	Sauerstoffmenge	direkt	bestimmt	werden	kann.	

Im	 Oxyfuel‐Betrieb	 muss	 die	 Rezirkulation	 berücksichtigt	 werden,	 da	 bei	 einem	

konstanten	λlokal	 ein	kleineres	λglobal	vorliegt	als	 im	Luftfall,	bei	einem	gleichzeitig	

erhöhten	Restsauerstoffgehalt	im	trockenen	Rauchgas	[78].	Eine	reine	Betrachtung	

des	 Restsauerstoffgehaltes	 im	 Rauchgas	 zur	 Bewertung	 der	 Verbrennung	 im	

Dampferzeuger,	wie	im	Luftfall	 führt	aufgrund	der	veränderten	Gaszusammenset‐

zung	im	Oxyfuel‐Prozess	zu	einem	lokalen	Sauerstoffüberschuss	von	deutlich	unter	

1,15.	Für	eine	detaillierte	Darstellung	der	Sauerstoffzahlen	im	Oxyfuel‐Betrieb	sie‐

he	 [17]	 [18]	 [79]	 [21].	 Der	 verbleibende	 Rauchgasstrom	 stromabwärts	 der	

λlokal

λglobal

mO,Luft

mO,Kohle

mO,Rezirkulation

mO,Rauchgas
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Rauchgasrezirkulationen	 wird	 im	 Rauchgaskondensator	 weitestgehend	 vom	 ent‐

haltenen	Wasser	befreit	(siehe	Abbildung	1).	Im	Anschluss	wird	das	Rauchgas	ver‐

dichtet	und	 in	einem	Molsieb	vollständig	getrocknet,	bevor	es	der	GPU	zugeführt	

wird.	 Die	 GPU	 kann	 auf	 verschiedene	Weisen	 ausgeführt	 werden.	 Für	 eine	 CO2‐

Konzentration	im	GPU‐Produktstrom	ψ	von	95‐97	Vol.‐%	(trocken)	reicht	eine	par‐

tielle	Kondensation	aus,	um	eine	CO2‐Abtrennungsrate	CCR	von	90	%	zu	erreichen.	

CCR	ist	definiert	als	der	in	der	GPU	abgetrennte	CO2‐Massenstrom	bezogen	auf	den	

der	GPU	zugeführten	CO2‐Massenstrom:	

	
CCR ൌ

mሶ େ୓ଶ,୔୧୮ୣ୪୧୬ୣ
mሶ େ୓ଶ,ୖୟ୳ୡ୦୥ୟୱ

	 (2‐2)

Soll	 eine	höhere	CO2‐Konzentration	ψ	erreicht	werden	 ist	 eine	Rektifikation	not‐

wendig	[80]	[81].	Zusätzlich	ist	eine	Unterscheidung	der	CO2‐Abtrennungsprozesse	

im	Bereich	der	Kältebereitstellung	zur	Kondensation	notwendig.	 Interne	Kältebe‐

reitstellung	ermöglicht	einen	geringeren	Energieverbrauch	gegenüber	einer	exter‐

nen	Kältebereitstellung.	Der	Vorteil	einer	externen	Kältebereitstellung	ist	die	Mög‐

lichkeit	auf	Aluminiumwärmeübertrager	(Plate‐Fin	Heat	exchanger)	zu	verzichten,	

die	anfällig	für	Quecksilberkorrosion	sind	[82].	Weiterhin	können	extern	gekühlte	

Anlagen	Vorteile	bei	häufigen	Lastwechseln	und	dem	Anfahren	der	Anlage	aufwei‐

sen.	Das	in	der	GPU	abgetrennte	CO2	kann	dann	gespeichert	oder	für	andere	Zwe‐

cke	genutzt	werden.	Die	Bilanzgrenze	dieser	Arbeit	endet	an	der	Einspeisung	des	

CO2	in	die	Pipeline.	Die	Verdichtung	auf	einen	Pipelinedruck	von	110	bar	wird	be‐

rücksichtigt.	Das	verbleibende	Ventgas	wird	an	die	Umgebung	abgegeben.		

Diese	 Umgestaltung	 des	 konventionellen	 DKW‐Prozesses	 hat	weitreichende	 Aus‐

wirkungen	 auf	 den	 Gesamtprozess.	 Die	 großen	 hinzugekommenen	 Verbraucher	

LZA	 und	 GPU	 führen	 zu	 deutlichen	 Nettowirkungsgradverlusten	 gegenüber	 dem	

konventionellen	 Basiskraftwerk.	 Je	 nach	 Prozessführung	 betragen	 die	 Nettowir‐

kungsgradverluste	gegenüber	dem	konventionellen	Basiskraftwerk	zwischen	7	%‐

Pkt.	und	11	%‐Pkt.	 [32]	 [15]	 [36].	Der	Nettowirkungsgrad	η୒	 ist	definiert	als	die	

Nettoleistung	des	Kraftwerks	bezogen	auf	die	zugeführte	Brennstoffenergie:	

	
η୒ ൌ

P୒
mሶ ୆୰ୣ୬୬ୱ୲୭୤୤ H୙

	 (2‐3)
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2.3 Schadstoffe	

Die	Schadstoffe	Flugstaub	(FS),	Schwefeloxide	(SOx)	und	Stickoxide	(NOx)	bedürfen	

im	Oxyfuel‐Betrieb	einer	besonderen	Betrachtung.	Durch	den	fehlenden	Luftstick‐

stoff	steigt	nicht	nur	die	CO2‐Konzentration	im	Rauchgas,	sondern	es	steigen	auch	

die	Konzentrationen	der	anderen	Rauchgasbestandteile,	also	auch	der	Schadstoffe.	

Die	Schadstoffkonzentrationen	hängen	dabei	von	der	Konversionsrate	 im	Dampf‐

erzeuger	und	der	Prozessschaltung	ab	[83]	[16].	In	Abbildung	5	ist	die	Schadstoff‐

menge	und	Konversionsrate	bezogen	auf	den	Luftfall	dargestellt.		

	

Abbildung	5:		Änderung	der	Schadstoffmenge	im	Rauchgas	in	Abhängigkeit	von	der	

Konversionsrate	bezogen	auf	den	Luftfall	[83]	

Die	untere	Linie	stellt	den	Luftfall	dar.	Die	mittlere	Linie	zeigt	die	auf	den	Luftfall	

bezogene	 Änderung	 der	 Schadstoffkonzentrationen	 einer	 vollständig	 gereinigten	

Rezirkulation	 in	Abhängigkeit	 von	 der	Konversionsrate.	Die	 obere	 Linie	 zeigt	 die	

Änderung	 der	 Schadstoffkonzentrationen	 gegenüber	 dem	 Luftfall	 für	 eine	
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ungereinigte	Rauchgasrezirkulation.	Bei	einer	bezogenen	Konversionsrate	von	1	ist	

im	 Oxyfuel‐Prozess	 neben	 der	 Steigerung	 der	 CO2‐Konzentration	 um	 den	 Faktor	

5,7	 auch	 eine	 Steigerung	 der	 Schadstoffkonzentrationen	 um	 den	 gleichen	 Faktor	

von	 5,7	 zu	 erwarten	 (Linie	 ungereinigte	 Rezirkulation).	 Durch	 den	 Einsatz	 von	

Rauchgasreinigungsanlagen	für	SOx	und	NOx	kann	dieser	Wert	bei	einer	Konversi‐

onsrate	von	1	für	diese	beiden	Schadstoffe	auf	1,9	abgesenkt	werden	(Linie	gerei‐

nigte	Rezirkulation).	 Je	 nach	Abtrennungsrate	 in	 den	Rauchgasreinigungsanlagen	

ergeben	sich	 lineare	Verläufe	die	zwischen	der	oberen	und	mittleren	Linie	 liegen	

[84].	 Abbildung	 5	 ist	 zu	 entnehmen,	 dass	 sich	 für	 NOx	 bei	 ungereinigter	

Rezirkulation	eine	so	geringe	bezogene	Konversionsrate	ergibt,	dass	die	bezogene	

NOx‐Konzentration	nur	geringfügig	oberhalb	der	Konversionsrate	einer	vollständig	

von	NOx	befreiten	Rezirkulation	liegt.	Dies	ist	darauf	zurückzuführen,	dass	über	die	

Rezirkulation	 eingetragenes	 NOx	 im	 Feuerraum	 wieder	 reduziert	 wird	 [83]	 [20]	

[18]	 [85].	 Der	 Einsatz	 einer	 DeNOx	 stromaufwärts	 der	 Rauchgasrezirkulation	 ist	

somit	 nicht	 sinnvoll,	 weil	 der	 Aufwand	 kaum	 Auswirkungen	 auf	 die	 NOx‐

Konzentration	im	Rauchgas	hat.	Eine	Tail‐End‐Variante	der	Entstickung	ist	sinnvol‐

ler,	um	den	Einsatz	von	kostenintensivem	Ammoniak	auf	ein	Minimum	zu	begren‐

zen	 (siehe	Abbildung	17).	Die	Steigerung	der	SOx‐Konzentrationen	 liegt	 für	beide	

Linien	unter	der	erwarteten	Steigerung	um	5,7	(ungereinigt)	bzw.	1,9	(vollständig	

gereinigt).	Dies	 ist	auf	die	Rückhaltung	von	SOx	 im	Flugstaub	zurückzuführen.	Da	

auch	die	Flugstaubfracht	des	Rauchgases	erhöht	ist,	sinkt	die	Konversionsrate	bei	

einer	 ungereinigten	 Rezirkulation	 deutlicher	 ab	 als	 bei	 einer	 gereinigten	

Rezirkulation.	

Die	 Konzentrationen	 von	 SOx	 lassen	 sich	 durch	 die	 Position	 der	 Rauchgasreini‐

gungsanlagen	 im	 Prozess	 deutlich	 beeinflussen.	 In	 Abbildung	 1	 ist	 die	 primäre	

Rezirkulation	 des	 Prozesses	 entstaubt	 und	 entschwefelt	 und	 die	 sekundäre	

Rezirkulation	 des	 Prozesses	 nur	 entstaubt.	 Daraus	 würde	 sich	 für	 das	 SOx	 eine	

Konzentrationssteigerung	 gegenüber	 dem	 Luftfall	 zwischen	 den	 beiden	 oberen	

Linien	in	Abbildung	5	ergeben.	Eine	genaue	Betrachtung	dieser	verschiedenen	Va‐

rianten	 ist	 in	 [84]	 zusammengestellt.	 Die	 Zusammensetzung	 des	 Brennstoffs	 be‐

grenzt	die	Möglichkeiten,	die	Anordnung	der	Rauchgasreinigungsanlagen	 im	Pro‐

zess	 zu	 variieren.	 Ein	 schwefelreicher	 Brennstoff	 führt	 zu	 einer	 hohen	 SO2‐

Konzentration	im	Rauchgas.	Da	die	Konversionsrate	von	SO2	zu	SO3		beim	Oxyfuel‐
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Prozess	ebenso	wie	im	Luftfall	bei	2	%	liegt	[86],	steigt	auch	die	SO3‐Konzentration	

in	 gleichem	Maße	 an.	 Zusammen	mit	 den	 höheren	Wasserkonzentrationen	 stellt	

sich	eine	erhöhte	Taupunkttemperatur	des	Rauchgases	ein.	Die	in	Abbildung	6	dar‐

gestellten	Verläufe	der	Taupunkttemperatur	sind	nach	der	Formel	von	Verhoff	und	

Banchero	berechnet	[87]:	

	 1000
Tୈ୔

ൌ 2,276 െ 0,0294 lnሺpୌଶ୓ሻ െ 0,0858 lnሺpୌଶୗ୓ସሻ

൅ 0,0062 lnሺpୌଶୗ୓ସሻ lnሺpୌଶ୓ሻ	
(2‐4)

Dabei	sind	TDP	die	Taupunkttemperatur	der	Schwefelsäure	im	Rauchgas	in	K	und	pi	

sind	die	Partialdrücke	von	Wasser	und	Schwefelsäure	im	Rauchgas	in	mmHg.		

Abbildung	6:	Schwefelsäuretaupunkttemperatur	für	Rauchgase	

Abbildung	6:		Schwefelsäuretaupunkttemperatur	 für	 Rauchgase	 in	 Abhängigkeit	

von	den	SO3‐	und	H2O‐Konzentrationen	im	Rauchgas	nach	[87];	Punk‐

te:	Ergebnisse	südafrikanische	Steinkohle	
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Unter	der	Annahme,	dass	unter	den	gegebenen	Randbedingungen	eine	vollständige	

Umsetzung	 des	 SO3	 zu	 H2SO4	 stattfindet,	 ergeben	 sich	 die	 in	 Abbildung	 6	

dargestellten	 Verläufe.	 Die	 Taupunkttemperatur	 steigt	 im	Oxyfuel‐Prozess	 vergli‐

chen	mit	dem	Luftfall	an.	Dabei	können,	je	nach	Brennstoffzusammensetzung	und	

Prozessanordnung,	Werte	von	über	180	°C	erreicht	werden.	Bei	der	Prozessausle‐

gung	 ist	 also	 darauf	 zu	 achten,	 dass	 beispielsweise	 in	 den	 Rauchgaskanälen	 und	

der	Mühle	die	Taupunkttemperatur	des	Rauchgases	nicht	unterschritten	wird,	um	

Niedertemperaturkorrosion	 zu	 vermeiden.	 Zusätzlich	 ist	 zu	 beachten,	 dass	 es	 ab	

SO2‐Konzentrationen	von	4000	vppm	im	Dampferzeuger	zu	Hochtemperaturkorro‐

sion	kommen	kann	[88].	Die	Gestaltung	des	Prozesses	und	der	Rauchgasentschwe‐

felung	muss	diese	Korrosionsgefahren	berücksichtigen.	

Wie	 für	 die	 SOx‐	 und	 die	 NOx‐Konzentrationen	 kann	 auch	 für	 die	 FS‐Konzentra‐

tionen	 eine	 entsprechende	 Steigerungsrate	 im	 Oxyfuel‐Betrieb	 gegenüber	 dem	

Luftfall	erwartet	werden.	Die	Konzentration	an	FS	ist	durch	die	Gebläse	im	Prozess	

begrenzt.	Das	sind	in	diesem	Fall	der	Saugzug,	das	primäre	Rezirkulationsgebläse	

und	das	sekundäre	Rezirkulationsgebläse.	Ab	Staubkonzentrationen	von	über	500	

mg/m³(i.N.)	und	Temperaturen	von	190°C	können	keine	Axialgebläse	mehr	einge‐

setzt	 werden.	 Radialgebläse	 sind	 bis	 zu	 Staubkonzentrationen	 von	 50000	

mg/m³(i.N.)	und	Temperaturen	von	400°C	einsetzbar	[89].	Die	gewünschte	Art	der	

Gebläse	muss	also	bei	der	Auslegung	des	Elektrofilters	und	der	Prozessanordnung	

berücksichtigt	werden.	

2.4 Kryogene	LZA	

Die	Bereitstellung	des	Sauerstoffs	aus	der	Luft	kann	durch	verschiedene	Prozesse	

erfolgen.	 Möglichkeiten	 sind	 die	 kryogene	 Luftzerlegung	 [90],	 Adsorptions‐	 [91]	

[92]	 und	 Membranprozesse	 [93]	 [71]	 [72].	 Adsorptions‐	 und	 Membranprozesse	

befinden	sich	zur	Trennung	von	Luft	noch	im	Labormaßstab.	Diese	Prozesse	sind	

also	 in	 der	 zur	 Versorgung	 eines	 Kohlekraftwerks	 notwendigen	 Größe	 in	 naher	

Zukunft	nicht	kommerziell	verfügbar.	Die	kryogene	Luftzerlegung	ist	seit	Jahrzehn‐

ten	Stand	der	Technik	und	auch	für	die	Bereitstellung	der	benötigten	großen	Men‐

gen	an	Sauerstoff	geeignet.	Der	Prozess	basiert	darauf,	Luft	zu	verflüssigen	und	mit	

Hilfe	thermischer	Trennverfahren	das	Stoffgemisch	aus	Stickstoff,	Sauerstoff,	Argon	



Der	Oxyfuel‐Prozess	mit	kryogener	LZA	

15	

und	weiteren	Gasen	zu	trennen.	Zur	Verflüssigung	von	Luft	muss	diese	auf	unter‐

kritische	Temperaturen	abgekühlt	werden.	Bei	Stoffgemischen	wie	Luft	existieren	

zwei	 kritische	 Punkte	 [90].	 Der	 Faltenpunkt	 ist	 der	 entscheidende	 und	 liegt	 bei																								

‐140,73	°C	und	37,74	bar.	Unterhalb	dieses	Drucks	und	der	dazu	gehörigen	Tempe‐

raturen	 ist	es	möglich,	Luft	zu	verflüssigen,	sodass	mit	 thermischen	Trennverfah‐

ren,	wie	der	Rektifikation,	die	einzelnen	Bestandteile	abgetrennt	werden	können.	

Das	Prinzip	der	Rektifikation	nutzt,	dass	die	einzelnen	Bestandteile	eines	Stoffge‐

misches	 unterschiedliche	 Siede‐	 und	Taupunkte	 aufweisen.	 Befindet	 sich	 das	Ge‐

misch	in	teilverflüssigtem	also	zweiphasigem	Zustand	und	im	Gleichgewicht,	wei‐

sen	 die	 Dampf‐	 und	 die	 Flüssigkeitsphase	 unterschiedliche	 Zusammensetzungen	

auf	 [94]	 [95].	 Für	 das	 Zweistoffgemisch	 Sauerstoff/Stickstoff	 ist	 dieses	Verhalten	

bei	einem	Druck	von	1	bar	in	Abbildung	7	in	Form	einer	Siedelinse	dargestellt.		

Abbildung	7:	Siedelinse	des	Zweistoffgemisches	Sauerstoff/Stickstoff	bei	einem	Druck	von	1	bar	

Abbildung	7:		 Siedelinse	 des	 Zweistoffgemisches	 Sauerstoff/Stickstoff	 bei	 einem	

Druck	von	1	bar	[96];	TP	bezeichnet	den	Taupunkt	und	SP	den	Siede‐

punkt	des	Gemisches;	BP	bezeichnet	den	Betriebspunkt	der	Trenn‐

stufe	
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Die	Dampflinie	gibt	die	Zusammensetzung	der	Dampfphase	 im	Gleichgewichtszu‐

stand	 an	 und	 die	 Flüssigkeitslinie	 gibt	 die	 Zusammensetzung	 der	 Flüssigkeit	 im	

Gleichgewichtszustand	an.	Die	schwerer	siedende	Komponente,	in	diesem	Fall	der	

Sauerstoff,	reichert	sich	in	der	Flüssigphase	an.	Die	leichter	siedende	Komponente,	

hier	der	Stickstoff,	reichert	sich	in	der	Dampfphase	an.	Den	Bereich	innerhalb	einer	

Kolonne,	in	dem	dieser	Vorgang	abläuft,	bezeichnet	man	als	theoretische	Trennstu‐

fe	 [94].	 Der	Dampf	 kann	 nun	 am	 oberen	 Ende	 der	 Trennstufe	 abgeführt	werden	

und	die	Flüssigkeit	kann	nach	unten	abgeführt	werden.	In	der	Abbildung	lässt	sich	

erkennen,	dass	sich	für	die	Temperatur	von	‐192,5	°C	im	Punkt	BP	die	Luft	bei	Vor‐

liegen	 eines	 Phasengleichgewichts	 in	 eine	 Flüssigphase	 mit	 einer	 Stickstoffkon‐

zentration	 von	 0,57	 und	 eine	 Dampfphase	mit	 einer	 Stickstoffkonzentration	 von	

0,83	aufteilt.	Eine	Rektifikation	reiht	mehrere	solcher	Trennstufen	hintereinander,	

sodass	sich	bei	Mehrkomponenten‐Gemischen	die	schwer	siedenden	Gasbestand‐

teile	zum	Sumpf	der	Trennkolonne	und	die	leicht	siedenden	zum	Kopf	der	Trenn‐

kolonne	 hin	 anreichern.	 Den	 Flüssigkeitsstrom,	 der	 in	 einer	 Kolonne	 nach	 unten	

strömt,	 bezeichnet	man	als	Rücklaufstrom.	Die	Temperatur	 steigt	 in	der	Kolonne	

also	nach	unten	hin	an.	Für	detaillierte	Ausführungen	zur	Rektifikation	wird	auf	die	

Fachliteratur	verwiesen	[94]	[95]	[90].	Ziel	bei	der	Zerlegung	von	Luft	ist	es,	eine	

notwendige	 Reinheit	 des	 Produktstroms	 (für	 den	 Oxyfuel‐Prozess	 ist	 der	 Sauer‐

stoff	das	Zielprodukt)	zu	gewährleisten	und	gleichzeitig	eine	hohe	Ausbeute	sowie	

einen	geringen	Energiebedarf	zu	erreichen.	Die	erforderliche	Reinheit	des	gewon‐

nenen	 Sauerstoffs	 ergibt	 sich	 aus	 dem	 jeweiligen	Prozess,	 für	 den	der	 Sauerstoff	

benötigt	 wird.	 Die	 LZA	 stellt	 den	 größten	 Eigenverbraucher	 eines	 Oxyfuel‐

Kraftwerks	dar.	Aus	diesem	Grund	wird	angestrebt	deren	Bedarf	möglichst	weit	zu	

verringern.	Verschiedene	Untersuchungen	haben	ergeben,	dass	es	für	den	kombi‐

nierten	 Energiebedarf	 von	 GPU	 und	 LZA	 Vorteile	 hat,	 die	 Sauerstoffreinheit	 von	

99,5	 Vol.‐%	 (trocken)	 auf	 niedrigere	Werte	 abzusenken	 [92]	 [97]	 [17]	 [75].	 Dies	

liegt	darin	begründet,	dass	ab	einer	O2‐Konzentration	von	97	Vol.‐%	(trocken)	die	

Abtrennung	des	 Stickstoffs	 aus	 dem	Sauerstoffprodukt	 nahezu	 abgeschlossen	 ist.	

Eine	 weitere	 Steigerung	 der	 O2‐Konzentration	 kann	 nur	 noch	 durch	 die	 Abtren‐

nung	von	Argon	erreicht	werden	[92].	Die	Dampfdruckkurve	von	Argon	liegt	zwi‐

schen	der	von	Stickstoff	und	Sauerstoff	(siehe	Abbildung	8).	Deshalb	wandert	das	

Argon	normalerweise	in	der	Trennkolonne	zwischen	Sumpf	und	Kopf	hin	und	her	

und	reichert	sich	eher	im	Sauerstoffprodukt	an	[90].	Da	die	Dampfdruckkurve	von	
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Argon	deutlich	näher	an	der	des	Sauerstoffs	liegt	ist	es	aufwendiger	Argon	aus	dem	

Sauerstoffprodukt	 zu	 entfernen	 als	 Stickstoff.	 Bei	 einer	 Steigerung	 der	 O2‐

Konzentration	 auf	 über	 95	 Vol.‐%	 (trocken)	 ergibt	 sich	 eine	 fallende	 O2‐

Abtrennungsrate,	da	bei	der	Trennung	des	Argons	aus	dem	Sauerstoffprodukt	Sau‐

erstoff	mit	verdampft	und	so	mit	dem	gasförmigen	Stickstoff	den	Prozess	verlässt	

[90].		

	

Abbildung	8:	 Dampfdruckkurven	von	Stickstoff,	Sauerstoff	und	Argon	in	Abhängig‐

keit	von	der	Temperatur;	mit	[96]	berechnet	

Weiterhin	ist	ein	höherer	Prozessdruck	notwendig.	Daraus	ergibt	sich	bei	höheren	

O2‐Konzentrationen	 im	O2‐Produktstrom	ein	überproportional	zunehmender	spe‐

zifischer	Energiebedarf	für	den	Zerlegungsprozess	[92].	Aus	diesem	Grund	wird	für	

den	 Oxyfuel‐Prozess	 eine	 O2‐Konzentration	 von	 95	 Vol.‐%	 (trocken)	 angestrebt.	

Stand	der	Technik	sind	Doppelsäulen‐Prozesse,	die	aus	einer	Hoch‐(HD)	und	einer	

Niederdrucksäule	 (ND)	 bestehen.	 Für	 die	 angestrebten	 O2‐Konzentrationen	 kön‐

nen	aber	auch	Dreisäulen‐Prozesse	eingesetzt	werden	 [92]	 [75]	 [98]	 [77],	die	ei‐
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nen	 geringeren	 spezifischen	Energiebedarf	 als	 der	Doppelsäulen‐Prozess	 aufwei‐

sen,	allerdings	noch	nicht	großtechnisch	umgesetzt	sind.	

2.4.1 Wärme‐und	Stoffübergang	in	der	LZA	

Die	Destillationskolonnen	der	LZA	können	entweder	als	Gleichgewichtsstufen	oder	

als	 „Rate‐based“‐Trennstufen	 berechnet	 werden.	 Trennstufen	 beziehen	 sich	 bei	

einer	 Bodenkolonne	 auf	 einen	 physikalischen	 Boden	 in	 der	 Kolonne.	 Bei	 einer	

Packungskolonne	 bezieht	 sich	 eine	 Trennstufe	 auf	 einen	 bestimmten	 Höhenab‐

schnitt	der	Packung	[94]	[95].		

Beim	Gleichgewichtsmodell	wird	angenommen,	dass	sich	die,	eine	Trennstufe	ver‐

lassende,	 Gas‐	 und	 Flüssigphase	 im	 thermodynamischen	 Gleichgewicht	 befinden.	

Beide	Phasen	weisen	den	gleichen	Druck,	die	gleiche	Temperatur	und	das	gleiche	

chemische	Potential	auf.	Die	Vorgänge	in	einer	Trennstufe	werden	dabei	nicht	de‐

tailliert	betrachtet.	Um	die	Gleichgewichtsstufen	realen	Stufen	anzupassen,	können	

Faktoren	zur	Anpassung	des	Stufenwirkungsgrades	genutzt	werden	[99].		

Das	„Rate‐based“‐Modell	betrachtet	auch	die	Vorgänge	innerhalb	einer	Trennstufe	

der	Kolonne.	Hier	wird	angenommen,	dass	sich	das	Gleichgewicht	nicht	zwischen	

den	 beiden	 austretenden	 Fluidströmen	 einstellt,	 sondern	 an	 der	 Gas‐/Flüssig‐

Grenzfläche.	Zur	Bestimmung	der	Austrittsströme	müssen	Wärme‐	und	Stofftrans‐

port	 an	der	Grenzfläche	berechnet	werden.	Dafür	wird	häufig	der	Ansatz	 („Four‐

flow	 approach“)	 von	 Taylor	 und	 Krishna	 [99]	 genutzt,	 der	 auch	 in	 dieser	 Arbeit	

verwendet	wird.	Der	Ansatz	unterscheidet	die	beiden	Hauptphasen	gasförmig	und	

flüssig	 sowie	 eine	 Grenzschicht,	 die	 aus	 einem	 flüssigen	 und	 einem	 gasförmigen	

Film	besteht	(siehe	Abbildung	9).	In	der	Abbildung	sind	die	flüssige	und	gasförmige	

Phase	 dargestellt,	 welche	 die	 Stufe	 im	 Gegenstrom	 durchströmen.	 Die	 Gasphase	

steigt	 in	der	Kolonne	auf	und	die	Flüssigphase	rieselt	 in	der	Kolonne	nach	unten.	

Die	Eigenschaften	der	Phasen	werden	im	Modell	zwischen	den	Ein‐	und	Austritts‐

konzentrationen	 gemittelt,	 was	 genauere	 Ergebnisse	 liefert	 als	 das	 Gleichge‐

wichtsmodell.	An	den	Kontaktstellen	der	beiden	Phasen	bildet	sich	eine	Grenzflä‐

che	 aus,	 die	 im	 Modell	 in	 einen	 flüssigen	 und	 einen	 gasförmigen	 Film	 unter‐

schieden	wird.	Der	Wärmetransport	(q୨)	und	der	Stofftransport	(N୨)	zwischen	den	

beiden	Phasen	findet	ausschließlich	über	diese	Grenzschicht	statt.		
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Abbildung	9:		 Modell	einer	 theoretischen	Trennstufe	 für	eine	 „Rate‐based“‐Trenn‐

stufe	im	Gegenstrommodell	[96]	

Zur	Berechnung	dieser	Transporte	ist	die	Bestimmung	von	Wärme‐	und	Stoffüber‐

gangskoeffizienten	 sowie	 der	 Fläche	 der	Grenzschicht	 notwendig.	Dazu	 sind	 ver‐

schiedene	Methoden	und	Korrelationen	verfügbar.	Zur	Bestimmung	der	Stoffüber‐

gangskoeffizienten	und	der	Grenzschichtfläche	wird	in	dieser	Arbeit	in	AspenPlus®	

die	Korrelation	von	Bravo	et	al.	[100]	genutzt,	die	sich	für	die	Berechnung	der	hier	

verwendeten	 strukturierten	 Packungen	 eignet.	 Der	 Stoffübergang	wird	 dann	mit	

diesen	Stoffübergangskoeffizienten	nach	Krishna	und	Standard	[99]	bestimmt.	Zur	

Bestimmung	der	Wärmeübergangskoeffizienten	wird	in	dieser	Arbeit	die	Methode	

von	Chilton	und	Colburn	 [99]	 genutzt.	Die	benötigten	Gleichgewichtszustandsda‐

ten	werden	über	die	Peng‐Robinson‐Zustandsgleichung	[101]	mit	Boston‐Mathias	

Extrapolation	[102]	bestimmt	(siehe	Kapitel	2.5.1).	
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2.5 Partielle	Kondensation	zur	CO2‐Abtrennung	

Das	 Rauchgas	 des	 Oxyfuel‐Prozesses	weist	 in	 Abhängigkeit	 von	 der	 Reinheit	 des	

Sauerstoffstroms	 aus	 der	 LZA,	 vom	 Sauerstoffüberschuss	 im	Dampferzeuger	 und	

von	 der	 Falschluftmenge	 im	 Prozess	 eine	 CO2‐Konzentration	 von	 70‐90	 Vol.‐%	

(trocken)	auf	 [17].	Der	Falschlufteintrag	wird	angegeben	 in	%	des	Rauchgasmas‐

senstroms	 am	 Austritt	 des	 Dampferzeugers.	 Als	 CO2‐Konzentration	 im	 GPU‐

Produkt	 ψ	 werden	 Werte	 von	 70‐90	 Vol.‐%	 (trocken)	 nicht	 ausreichen,	 um	 das	

Rauchgas	direkt	in	Speicher	einlagern	zu	können.	In	der	Literatur	finden	sich	meis‐

tens	geforderte	ψ	von	mindestens	96	Vol.‐%	(trocken)	[13]	[9]	[7].	Problematisch	

sind	 vor	 allem	 die	 H2O‐Konzentration,	 die	 O2‐Konzentration	 sowie	 verbliebene	

Restkonzentrationen	an	 SOx	und	NOx.	 In	der	Pipeline	können	diese	bei	Vorliegen	

von	 flüssigem	Wasser	 zu	 Korrosion	 führen	 [103].	 Im	 Speichergestein	 könnte	 es	

ebenfalls	zu	Oxidation	oder	Säurebildung	kommen,	wobei	hier	das	enthaltene	Rest‐

O2	besonderer	Beachtung	bedarf	[13]	[9]	[7].	Um	das	CO2	aufzubereiten	und	eine	

entsprechende	Qualität	zu	erreichen,	kann	eine	partielle	Kondensation	des	Rauch‐

gases	 genutzt	werden.	 Dazu	wird	 das	 Rauchgas	 nach	 dem	 Rauchgaskondensator	

(siehe	Abbildung	1)	verdichtet	und	abschließend	in	einem	Molsieb	entfeuchtet.	Im	

Anschluss	 folgt	der	eigentliche	Trennprozess,	bei	dem	das	Gemisch	zunächst	 teil‐

verflüssigt	wird	und	durch	Phasentrennung	eine	Anhebung	der	CO2‐Konzentration	

im	 flüssigen	Produkt	erreicht	wird.	Für	eine	einstufige	partielle	Kondensation	 ist	

das	Kondensationsverhalten	des	CO2	aus	dem	Rauchgas	in	Abbildung	10	dargestellt	

[80].	Es	ist	zu	erkennen,	dass	die	CO2‐Konzentration	ψ	und	die	CO2‐Abtrennungs‐

rate	CCR	voneinander	abhängen.	Ein	hohes	CCR	wird	bei	hohen	Drücken	und	nied‐

rigen	 Temperaturen	 erzielt.	 Durch	 Absenken	 der	 Temperatur	 und	 Anheben	 des	

Drucks	gehen	mehr	der	im	Rauchgas	enthaltenen	Verunreinigungen	in	die	Flüssig‐

phase	über,	was	zu	einem	Absinken	von	ψ	führt.	Ein	steigendes	CCR	bedeutet	also	

gleichzeitig	ein	sinkendes	ψ.	Hinzu	kommt	die	Abhängigkeit	dieser	beiden	Größen	

von	 der	 CO2‐Konzentration	 im	 eintretenden	 Rauchgasstrom.	 Eine	 höhere	 CO2‐

Konzentration	im	eintretenden	Rauchgas	ermöglicht	ein	höheres	CCR	und	ein	hö‐

heres	 ψ	 [80]	 [104].	 Es	 sind	 also	 ein	möglichst	 geringer	 Falschlufteintrag	 in	 den	

Oxyfuel‐Prozess	und	eine	geringe	Sauerstoffzahl	bei	der	Verbrennung	anzustreben.	

Wie	 bereits	 in	 Kapitel	 2.4	 beschrieben,	 begünstigt	 auch	 eine	 hohe	 O2‐

Konzentration	im	Sauerstoffstrom	aus	der	LZA	ein	hohes	ψ	und	ein	hohes	CCR	in	
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der	GPU,	allerdings	wiegt	der	Gewinn	 in	der	GPU	den	dann	erforderlichen	Mehr‐

aufwand	in	der	LZA	nicht	auf	[17].	Um	eine	Kondensation	des	CO2	mit	einem	CCR	

von	über	80	%	und	einem	ψ	von	über	96	Vol.‐%	zu	erreichen,	ist	eine	Abkühlung	

auf	Temperaturen	zwischen	‐25	°C	und	‐54	°C	notwendig.	Bei	höheren	Temperatu‐

ren	werden	 nur	 geringe	Mengen	 kondensiert	 und	 niedrigere	 Temperaturen	 sind	

nicht	zulässig,	da	es	bei	 ‐56	°C	zur	Bildung	von	Trockeneis	kommt	[80].	 In	Abbil‐

dung	10	lässt	sich	erkennen,	dass	bei	einem	Mindest‐ψ	von	96	Vol.‐%	(trocken)	ein	

CCR	von	90	%	schwer	zu	erreichen	ist	und	dass	ein	CCR	von	95	%	nicht	zu	errei‐

chen	ist.	

Abbildung	10:	CO2‐Konzentration	ψ	und	Abtrennungsrate	CCR	bei	einer	einstufigen	Kondensation	

Abbildung	10:	 CO2‐Konzentration	ψ	und	Abtrennungsrate	CCR	bei	einer	einstufigen	

Kondensation	 als	 Funktion	 von	 Druck	 und	 Temperatur	 für	 ein	

Oxyfuel‐Rauchgas	 nach	 [80];	 Sauerstoffreinheit	 der	 LZA	 95	 Vol.‐%	

(trocken);	Falschlufteintrag	2	%		

Die	in	Abbildung	10	dargestellte	einstufige	Kondensation	ist	die	einfachste	Lösung	

zur	CO2‐Abtrennung.	In	der	Literatur	und	in	den	Pilotanlagen	hat	sich	die	zweistu‐

fige	partielle	Kondensation	zur	CO2‐Abtrennung	durchgesetzt	[19]	[38]	[81]	[105].	
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Diese	weist	gegenüber	der	einstufigen	Variante	Vorteile	im	Energiebedarf	auf	[35].	

Der	Prozess	der	Abtrennung	kann	sehr	unterschiedlich	gestaltet	werden.	Der	we‐

sentliche	Unterschied	ist	die	Art	der	Kältebereitstellung	für	die	Prozesse.	Es	kann	

eine	externe	Kühlung	 [32]	oder	eine	 interne	Kühlung	 [38]	 [81]	 [105]	vorgesehen	

werden.	Bei	diesen	Prozessen	wird	ein	CCR	von	90	%	angestrebt	[38]	[81]	[105].	

Die	Berechnung	der	Zusammensetzungen	der	flüssigen	und	der	gasförmigen	Phase	

während	der	partiellen	Kondensation	erfolgt	über	das	Phasengleichgewicht.	

2.5.1 Phasengleichgewicht	bei	der	partiellen	Kondensation	in	der	
CO2‐Abtrennungsanlage	

Zur	Bestimmung	des	Phasengleichgewichts	gasförmig‐flüssig	eines	Stoffgemisches	

bei	 unterschiedlichen	 Drücken	 und	 Temperaturen	 stehen	 verschiedene	 kubische	

Zustandsgleichungen	zur	Verfügung.	Mit	Hilfe	dieser	Gleichungen	kann	bei	Vorlie‐

gen	von	zwei	Phasen	 (gasförmig‐flüssig)	 im	Gleichgewicht	die	Zusammensetzung	

der	Phasen	in	Abhängigkeit	von	Druck	und	Temperatur	bestimmt	werden.	Die	Glei‐

chungen	basieren	auf	der	van‐der‐Waals–Gleichung	[94]	[95],	die	eine	Erweiterung	

des	idealen	Gasgesetzes	darstellt	und	den	kondensierten	Zustand	berücksichtigt:	

	
p ൌ

RT
v୫ െ b

െ
a
v୫ଶ
	 (2‐5)

Ausgehend	 von	 dieser	 Gleichung	 wurden	 verschiedene	 kubische	 Zustandsglei‐

chungen	 entwickelt.	 Die	 Redlich‐Kwong‐Soave‐Gleichung	 [106]	 und	 die	 Peng‐

Robinson‐Gleichung	[101]	mit	Boston‐Mathias	Extrapolation	[102]	(zur	zuverlässi‐

gen	Bestimmung	von	γ୧ሺTሻ	auch	für	leichte	Gase	nahe	dem	kritischen	Punkt	(siehe	

Gleichung	 (2‐11))	 gehören	 hier	 zu	 den	 am	 häufigsten	 verwendeten	Gleichungen.	

Die	 Peng‐Robinson‐Gleichung	wurde	 für	 die	Beschreibung	der	Kondensation	 von	

Rauchgasen	in	Oxyfuel‐Prozessen	erfolgreich	eingesetzt	[80]:	

	
p ൌ 	

RT
v୫ െ b

െ
aሺTሻ

v୫ଶ ൅ 2bv୫ െ b²
	 (2‐6)

	
aሺTሻ ൌ෍෍x୧x୨a୧୨

୏

୨ୀଵ

୏

୧ୀଵ

	 (2‐7)
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	 a୧୨ ൌ ඥa୧a୨൫1 െ k୧୨൯ mit k୧୨ ൌ k୨୧	 (2‐8)

	 a୧ ൌ aୡ,୧γ୧ሺTሻ	 (2‐9)

	
aୡ,୧ ൌ 0,45724

R²Tୡ,୧
ଶ

pୡ,୧
	 (2‐10)

	

γ୧ሺTሻ ൌ

ۏ
ێ
ێ
ێ
ۍ
exp ൦1 െ

1

1 ൅
fன,୧
2

ቌ1 െ ඨ
T
Tୡ,୧

ቍ൪

ے
ۑ
ۑ
ۑ
ې
ଶ

	 (2‐11)

	 fன୧ ൌ 0,37464 ൅ 1,54226ω୧ െ 0,26992ω୧
ଶ	 (2‐12)

	
b ൌ෍x୧b୧

୏

୧ୀଵ

	 (2‐13)

	
b୧ ൌ 0,0778

RTୡ,୧
pୡ,୧

	 (2‐14)

Der	Attraktionsparameter	a	und	das	Covolumen	b	ergeben	sich	für	Reinstoffe	aus	

den	kritischen	Daten	und	dem	azentrischen	Faktor	ωi.	 Für	Gemische	müssen	die	

entsprechenden	 Werte	 aij	 und	 bi	 über	 Mischungsregeln	 bestimmt	 werden.	 Hier	

wird,	wie	in	[80],	die	van‐der‐Waals‐Mischungsregel	genutzt.	Mit	experimentellen	

Daten	 in	Form	der	binären	 Interaktionsparameter	kij	können	so	die	Parameter	aij	

und	bi	bestimmt	werden	[80].	

Bei	Annahme	des	 thermodynamischen	Gleichgewichts	bei	der	Stofftrennung	sind	

die	Temperatur,	der	Druck	und	die	Fugazität	für	die	einzelnen	Bestandteile	in	Gas‐	

und	Flüssigphase	gleich.	Auf	diese	Weise	können	mit	der	kubischen	Zustandsglei‐

chung	das	Phasengleichgewicht	und	die	Zusammensetzung	der	beiden	Phasen	be‐

stimmt	werden.	Die	binären	Interaktionsparameter	kij	werden	für	die	Stoffkombi‐

nationen	CO2/N2,	CO2/Ar,	CO2/O2,	CO2/CO	und	CO2/SO2	aus	[80]	entnommen.	Alle	

weiteren	 Interaktionsparameter	 sind	 den	 Datenbanken	 von	 AspenPlus®	 entnom‐

men.	
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3 Der	Oxyfuel‐Prozess	mit	erhöhter	CO₂‐

Abtrennungsrate	(CCR)	

Bei	dem	 in	Kapitel	2	beschriebenen	Oxyfuel‐Prozess	mit	kryogener	LZA	wird	die	

CO2‐Abtrennungsrate	CCR	auf	ca.	90	%	begrenzt,	da	darüber	hinaus	der	Eigenbe‐

darf	 der	 GPU	 überproportional	 mit	 CCR	 ansteigt	 und	 zusätzlich	 die	 CO2‐

Konzentration	im	GPU‐Produktstrom	ψ	unter	96	Vol.‐%	absinken	kann	(siehe	Ab‐

bildung	2).	Mit	den	bisher	betrachteten	Prozessen	kann	CCR	nicht	weit	über	90	%	

erhöht	werden,	 da	 kein	 ausreichendes	 ψ	mehr	 gewährleistet	werden	 kann.	 Eine	

solche	Steigerung	lässt	sich	realisieren,	indem	der	GPU‐Prozess	um	einen	weiteren	

Abtrennungsprozess	 ergänzt	wird.	Dieser	 Prozess	 erhöht	 CCR	durch	Behandlung	

des	Ventgases,	 sodass	der	GPU‐Prozess	dadurch	weiterhin	 in	 seinem	optimierten	

Betriebspunkt	 betrieben	 werden	 kann.	 Das	 Ventgas	 enthält	 in	 Abhängigkeit	 von	

den	Randbedingungen	 in	der	GPU	noch	ca.	10	%	des	mit	dem	Rauchgas	der	GPU	

zugeführten	CO2‐Stroms.	Zur	Abtrennung	dieser	Restmengen	an	CO2	kommen	auf‐

grund	der	Eigenschaften	des	Ventgases	und	der	Prozessführung	verschiedene	Ver‐

fahren	 in	 Frage.	Das	Ventgas	 ist	 aufgrund	der	 Prozessführung	 nach	 dem	 zweiten	

Abtrenner	(siehe	Kapitel	2.5)	bei	niedriger	Temperatur	und	hohem	Druck	verfüg‐

bar.	Die	CO2‐Konzentration	 liegt	 je	nach	Gestaltung	des	Gesamtprozesses	und	der	

GPU	bei	20‐46	Vol.‐%	(trocken).	Dabei	ergeben	sich	niedrige	Konzentrationen	bei	

hohem	CCR	 und	 hohe	Konzentrationen	 bei	 niedrigen	 CCR	 (vgl.	 Kapitel	 4.5).	 Dies	

sind	gute	Randbedingungen,	um	einen	Membranprozess	oder	einen	Adsorptions‐

prozess	 zur	Abtrennung	 zu	nutzen	 [33].	Das	 verfügbare	Druckniveau	kann	dabei	

soweit	notwendig	als	Triebkraft	für	die	Gastrennung	genutzt	werden.	So	lässt	sich	

ein	möglichst	 geringer	 Eigenbedarf	 für	 die	 Erhöhung	 von	 CCR	 erreichen.	 In	 der	

Literatur	 gibt	 es	 für	 den	 Einsatz	 eines	 zusätzlichen	 Abtrennungsverfahrens	 im	

Ventgas	verschiedene	Vorgehensweisen	und	Prozesse	[38]	[35]	[37].	In	dieser	Ar‐

beit	 werden	 zur	 Steigerung	 von	 CCR	 ein	Membran‐	 und	 ein	 Adsorptionsprozess	
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betrachtet.	Mit	Hilfe	der	zusätzlichen	CO2‐Abtrennung	kann	das	CCR	des	Oxyfuel‐

Prozesses	auf	bis	zu	99	%	gesteigert	werden	[33].	

3.1 Polymermembranen	

Membranen	 sind	 Trennkörper,	 die	 zur	 Gastrennung	 von	 Gemischen	 eingesetzt	

werden,	da	sie	je	nach	Ausführung	für	einzelne	Gase	durchlässig	sind	[107].	Memb‐

ranen	können	aus	verschiedenen	Materialen	hergestellt	werden,	welche	die	Eigen‐

schaften	der	Membran	bestimmen.	Für	die	Abtrennung	von	CO2	bei	Temperaturen	

zwischen	0‐100°C	zeichnen	sich	Polymermembranen	durch	gute	Trenneigenschaf‐

ten	aus	und	sind	Gegenstand	vieler	aktueller	Forschungsvorhaben	[108]	 [58]	vor	

allem	im	Bereich	der	Post‐Combustion‐Abtrennung	[54]	[55].	Es	gibt	verschiedene	

Arten	der	Permeation	[107].	Hier	wird	nur	die	Gaspermeation	betrachtet,	da	kei‐

nes	 der	 beteiligten	 Gase	während	 der	 Gastrennung	 den	 Aggregatzustand	 ändert.	

Für	die	Gaspermeation	werden	hauptsächlich	dichte	Membranen	verwendet	[55].	

In	Abbildung	11	 ist	ein	Membranmodul	dargestellt	 [55],	das	die	Vorgänge	bei	der	

Stofftrennung	verdeutlicht.		

	

Abbildung	11:		 Vereinfachte	Darstellung	eines	Membranmoduls	zur	Trennung	eines	

Zweistoff‐Gemisches	im	Gleichstrom	[55]	

Zunächst	 wird	 ein	 Mehrstoffgemisch	 (in	 diesem	 Fall	 ein	 Zweistoffgemisch)	 als	

Feed‐Strom	 der	Membran	 zugeführt.	 Als	 Triebkraft	 für	 die	 Permeation	muss	 ein	

Partialdruckgefälle	 zwischen	 der	 Feed‐Seite	 und	 der	 Permeatseite	 der	 Membran	

vorhanden	 sein.	 Die	 Trennleistung	 einer	 Membran	 wird	 durch	 den	

Membrandurchfluss	und	die	Selektivität	der	Membran	gegenüber	den	verschiede‐

nen	 Bestandteilen	 des	 Gemisches	 charakterisiert.	 Die	 prozessbestimmenden	

Retentat

Permeat

Feed

Membran
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Kennwerte	einer	Membran	sind	dabei	die	Permeabilität	Ωi,	die	Membrandicke	δM	

und	 die	 Selektivität	 αi,j.	 Das	 Lösungs‐Diffusions‐Modell	 (LDM)	 beschreibt	 die	

Gaspermeation	 in	 Membranen	 [109].	 Bei	 diesem	 Modell	 ist	 die	 Diffusion	 der	

Haupttransportmechanismus	durch	die	Membran.	

Nach	dem	LDM	erfolgt	die	Permeation	der	Gasmoleküle	durch	die	Membran	in	drei	

Stufen:	

 Absorption	der	Moleküle	auf	der	Feedseite	bei	hohem	Partialdruck,	
 Diffusion	der	Moleküle	durch	die	Membran	(Ficksches	Gesetz),	
 Desorption	der	Moleküle	auf	der	Permeatseite	bei	niedrigem	Partialdruck.	

Die	 Permeabilität	 Ωi	 des	 Stoffs	 i	 ergibt	 bezogen	 auf	 die	 Dicke	 der	Membran	 die	

Permeanz	Θi,	welche	gleich	dem	Produkt	aus	Diffusionskoeffizient	Di	und	Löslich‐

keitskoeffizient	Si	ist	[110]:	

	
Θ୧ ൌ

Ω୧
δ୑

ൌ D୧ S୧	 (3‐1)

Die	ideale	Selektivität	αi,j	einer	Membran	ist	das	Verhältnis	der	Permeabilität	oder	

der	Permeanz	zweier	Gase:	

	
α୧,୨ ൌ

Ω୧
Ω୨
ൌ
Θ୧
Θ୨
	 (3‐2)

Die	Selektivität	und	die	Permeanz	beschreiben	die	wesentlichen	Eigenschaften	ei‐

ner	Membran	 und	 geben	 an,	welche	 Trennleistung	 eine	Membran	 erzielen	 kann.	

Durch	sie	ist	festgelegt,	welche	CO2‐Konzentration	des	Produktstroms	(ϕ)	und	wel‐

che	zusätzliche	CO2‐Abtrennungsrate	(CCRZus)	erreichbar	sind.	Der	molare	Fluss	Ji	

der	Komponente	i	durch	die	Membran	ergibt	sich	zu:	

	
J୧ ൌ

D S ∆p୧
δ୑

	 (3‐3)

Δpi	ist	hier	die	Druckdifferenz	der	Partialdrücke	der	Komponente	i	über	die	Memb‐

ran.	Diese	Grundzusammenhänge	gelten	für	den	diffusiven	Transport	von	Molekü‐

len	durch	die	Membran.	Es	ist	also	eine	hohe	Permeanz	bei	hoher	Selektivität	an‐
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zustreben,	was	aufgrund	der	Abhängigkeit	beider	Größen	voneinander	bei	diffusi‐

onsgetriebenem	Transport	 nicht	möglich	 ist.	 Dies	 ist	 in	Abbildung	12	 dargestellt	

[109].	 Auf	 der	 Ordinate	 ist	 die	 Selektivität	 von	 CO2/N2	 und	 auf	 der	 Abszisse	 die	

Permeanz	aufgetragen.	Je	höher	die	Permeanz	ist,	umso	geringer	wird	die	Selekti‐

vität.	 Die	 sich	 ergebende	 obere	 Grenze	wird	 als	 „Upper	 Bound“	 bezeichnet.	 Aus‐

schließlich	 diffusionsgetriebene	 Transportmembranen	 liegen	 stets	 unterhalb	 des	

„Upper	Bound“.		

	

Abbildung	12:		 Grenzen	 verfügbarer	 Membranen	 bezüglich	 Selektivität	 und	 Per‐

meabilität	nach	Robeson	[109]	

Bei	Polymermembranen	gibt	es	einen	weiteren	Transportmechanismus	über	fest	in	

die	Polymerstruktur	 integrierte	Träger	(Fixed	Site	Carrier)	 [55].	Dabei	handelt	es	

sich	 um	 chemische	 Verbindungen,	 die	 mit	 einem	 Zielgas	 selektiv	 und	 reversibel	

reagieren	 [107].	 In	Abbildung	13	 links	 ist	 schematisch	der	Unterschied	 zwischen	

trägervermitteltem	Transport	und	Diffusionstransport	durch	die	Membran	darge‐

stellt.	 Die	 Träger	 transportieren	 durch	 die	 reversible	 Reaktion	 mit	 einem	

Permeanden	diesen	durch	die	Membran.	Zusätzlich	findet	weiterhin	ein	Transport	

durch	Diffusion	statt.	Da	die	Träger	selektiv	sind,	kann	die	Permeanz	der	Membran	

durch	homogene	Verteilung	der	Träger	 in	der	Membran	 für	einzelne	Gase	gestei‐

gert	 werden.	 Dies	 ist	 in	 Abbildung	 13	 rechts	 dargestellt.	 Der	 trägervermittelte	
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Transport	 Ji	 steigt	 sehr	 schnell	 über	 der	 Triebkraft	 ci	 bis	 zu	 einem	 Sättigungszu‐

stand	 an.	 Zusätzlich	 steigt	 die	 Diffusion	 nach	 Gleichung	 (3‐3)	mit	 der	 Triebkraft	

linear	an.	Das	bedeutet,	dass	der	trägervermittelte	Transport	unterhalb	des	Sätti‐

gungsniveaus	der	Träger	dominiert.	Dadurch	lassen	sich	hohe	Permeanzen	für	ein‐

zelne	 Gasbestandteile	 ermöglichen,	 sodass	 die	 Selektivität	 selbst	 bei	 hohen	

Permeanzen	 auf	 hohem	 Niveau	 gehalten	 werden	 kann	 [107].	 Aus	 diesem	 Grund	

weisen	Trägermembranen	mit	CO2‐selektiven	Trägern	bessere	Trenneigenschaften	

als	rein	diffusionsgetriebene	Membranen	auf,	um	CO2	aus	dem	Ventgas	abzutren‐

nen.	

Abbil‐

dung	13:	Links:	Schema	für	trägervermittelten	Transport	und	Diffusionstransport;	rechts:	Molarer	Fluss	über	eine	Membran	

Abbildung	13:		 Links:	 Schema	 für	 trägervermittelten	 Transport	 und	 Diffusions‐

transport	durch	eine	Membran	[49];rechts:	Molarer	Fluss	über	eine	

Membran	in	Abhängigkeit	von	der	Triebkraft	für	trägervermittelten	

Transport	und	Diffusionstransport	[49]	

3.2 Druckwechseladsorption	(DWA)	

Die	DWA	ist	ein	Verfahren	zur	Trennung	von	Gasgemischen.	Bei	erhöhten	Drücken	

wird	 Gas	 an	 einen	 Feststoff	 adsorbiert	 und	 bei	 geringen	 Drücken	 wieder	

desorbiert.	 Bei	 einer	 geeigneten	 Auswahl	 des	 Adsorbens	 werden	 einzelne	 Gase	

eines	Gemisches	 in	größeren	Mengen	adsorbiert	als	die	übrigen	Bestandteile.	Da‐

durch	wird	die	Konzentration	der	adsorbierten	Komponente	in	dem	den	Feststoff	

überströmenden	Gasgemisch	verringert.	In	Abbildung	14	ist	das	Grundprinzip	der	

Adsorption	 schematisch	 dargestellt.	 Der	 Feststoff	wird	 als	 Adsorbens	 bezeichnet	

und	die	adsorbierte	Gasmenge	als	Adsorpt.	Das	noch	 in	der	Gasphase	enthaltene	

           

 

J i
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Zielgas	ist	als	Adsorptiv	definiert.	Zur	Abtrennung	von	CO2	aus	Gasgemischen	mit	

Luftgasen	haben	sich	Aktivkohle	und	Zeolithe	durchgesetzt	[111]	(siehe	Abbildung	

15).	

	

Abbildung	14:		 Adsorption	von	Gasen	auf	Feststoffen	[112]	

Die	Adsorptionsisothermen	für	Aktivkohle	D	47/3	und	Zeolith	5A	sind	für	CO2	und	

N2	in	Abbildung	15	aufgetragen	[111].	Der	betrachtete	Druckbereich	liegt	zwischen	

0	und	20	bar.	Es	ist	zu	erkennen,	dass	beide	Adsorbentien	eine	deutlich	höhere	Ad‐

sorption	von	CO2	im	Vergleich	zu	N2	aufweisen.	Weiterhin	ist	der	Anstieg	der	Bela‐

dung	des	Zeolithes	bei	geringen	Drücken	sehr	stark	und	erreicht	dann	Sättigungs‐

niveau.	 Aktivkohle	 weist	 einen	 geringeren	 Anstieg	 der	 Beladung	 bei	 geringen	

Drücken	auf,	erreicht	allerdings	erst	bei	Drücken	oberhalb	des	betrachteten	Berei‐

ches	Sättigungsniveau.	Der	Prozess	der	DWA	nutzt	diese	Verläufe	der	Beladung,	um	

CO2	bei	hohen	Drücken	zu	adsorbieren	und	bei	geringen	Drücken	zu	desorbieren.	

Dazu	wird	das	zu	 trennende	Gasgemisch	bei	hohem	Druck	über	ein	Adsorptions‐

bett	geführt	(siehe	Abbildung	16).	Dargestellt	 ist	 links	ein	Bett	im	Adsorptionsbe‐

trieb	 und	 rechts	 im	 Evakuierungsbetrieb.	 Im	 Adsorptionsbetrieb	 lagern	 sich	 das	

CO2	und	Teile	der	anderen	Gase	an	das	Adsorbens	an.	Das	Bett	wird	bis	zur	Sätti‐

gungsgrenze	beladen.	Dies	kann	durch	Messung	der	CO2‐Konzentration	im	Abgas‐

strom	überwacht	werden.	Nahe	der	Sättigung	steigt	die	CO2‐Konzentration	im	Ab‐

gas	an.	Das	Bett	wird	dann	durch	Ventile	vom	Feedstrom	getrennt	und	auf	einen	

geringeren	Druck	entspannt.	In	Abbildung	15	ist	zu	erkennen,	dass	das	Adsorbens	

dann	bei	gleicher	Betttemperatur	eine	geringere	Beladung	aufweist.		
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Abbildung	15:	Adsorptionsisothermen	für	CO2	und	N2	der	Adsorbentien	Aktivkohle	D47/3	(AK)	und	Zeolith	5A	

Abbildung	15:		 Adsorptionsisothermen	für	CO2	und	N2	der	Adsorbentien	Aktivkohle	

D47/3	 (AK)	 und	 Zeolith	 5A	 in	Abhängigkeit	 vom	 Partialdruck	 der	

Gase	CO2	und	N2	bei	einer	Temperatur	von	25°C	[111]	

	

Abbildung	16:		Darstellung	eines	Adsorptionsbettes	im	Adsorptions‐	(links)	und	im	

Evakuierungsbetrieb	(rechts)	
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Die	Differenz	zwischen	der	Beladung	bei	Adsorptionsdruck	und	der	Beladung	bei	

Desorptionsdruck	wird	 desorbiert	 und	 das	 CO2‐reiche	 Produktgas	wird	 aus	 dem	

Behälter	abgeführt.	Dabei	kann	gegebenenfalls	ein	Spülgas	genutzt	werden,	das	im	

Gegenstrom	zur	Adsorptionsströmungsrichtung	zugeführt	wird,	um	den	Evakuie‐

rungsvorgang	 zu	beschleunigen	und	die	Desorption	 zu	 verbessern	 [111].	 Für	die	

Auswahl	 eines	 geeigneten	 Adsorbens	 ist	 also	 nicht	 die	 maximale	 Beladung	 aus‐

schlaggebend,	sondern	die	Beladungsdifferenz	zwischen	Adsorptions‐	und	Desorp‐

tionsdruck.	 Je	 größer	 diese	 Beladungsdifferenz	 zwischen	 den	 Druckniveaus	 ist,	

umso	weniger	 Adsorbens	wird	 zur	 Behandlung	 der	 gleichen	Gasmenge	 benötigt.	

Aus	Abbildung	15	lässt	sich	ableiten,	dass	das	Zeolith	eher	zur	Anwendung	im	Va‐

kuumbereich	 geeignet	 ist,	 da	 sich	 nur	 bei	 sehr	 niedrigen	 Drücken	 die	 Beladung	

deutlich	ändert.	Für	Anwendungen	im	Überdruckbereich	ist	Aktivkohle	besser	ge‐

eignet.	Zur	Gewährleistung	eines	kontinuierlichen	Betriebs	 ist	eine	Mehrzahl	von	

Adsorptionsbetten	notwendig,	damit	durchgehend	ein	Bett	zur	Adsorption	genutzt	

werden	kann	[67]	[111]	[113]	[42].	
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4 Modellbildung	

4.1 Basiskraftwerk	

Das	 luftbetriebene	 Basiskraftwerk	 wurde	 anhand	 der	 Studie	 Referenzkraftwerk	

Nordrhein‐Westfalen	modelliert	 [74]	(siehe	Abbildung	3).	 In	Tabelle	1	 ist	die	Ele‐

mentaranalyse	des	 verwendeten	Referenzbrennstoffs	 dargestellt.	Die	Kohle	weist	

für	 Steinkohlen	 in	 den	 verschiedenen	 Bestandteilen	 durchschnittliche	Werte	 auf.	

Der	für	die	Prozessgestaltung	des	Oxyfuel‐Prozesses	wichtige	Schwefelgehalt	liegt	

mit	 0,6	 Gew.‐%	 (feucht)	 auf	 einem	 niedrigen	 Niveau.	 Der	 Aschegehalt	 ist	 mit	

13,5	Gew.‐%	 (feucht)	 hoch.	 Aus	 diesem	Grund	 sollten	 beide	 Rezirkulationen	 ent‐

staubt	werden.	Dadurch	können	Schäden	an	den	Gebläsen	vermieden	werden	(vgl.	

Kapitel	2.3).		

Tabelle	1:		 Elementaranalyse	des	Referenzbrennstoffs	(Südafrikanische	Steinkohle)	

Bestandteil	 Anteil	in	Gew.‐%	(feucht)	

C	 66,1	

Asche	 13,5	

H2O	 7,8	

H	 3,83	

N	 1,6	

S	 0,6	

O	 6,6	
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Die	Studie	stellt	den	Stand	der	Technik	eines	Steinkohlekraftwerks	mit	einer	Brut‐

toleistung	von	600	MWel	dar.	Die	wesentlichen	berechneten	Kennwerte	des	Kraft‐

werks	 im	Luftbetrieb	sind	in	Tabelle	2	zusammengestellt.	Die	Frischdampftempe‐

ratur	beträgt	600°C	und	der	Frischdampfdruck	liegt	bei	285	bar.	Der	Kondensator	

weist	einen	Druck	von	45	mbar	auf,	was	der	Verwendung	eines	Nasskühlturms	zur	

Wärmeabfuhr	bei	einem	Umgebungszustand	von	15°C,	1,01325	bar	und	60	%	rela‐

tiver	Feuchte	 [114]	entspricht.	Für	das	mit	Luft	betriebene	Basiskraftwerk	ergibt	

sich	ein	Nettowirkungsgrad	ηN	von	45,6	%	bei	einem	spezifischen	CO2‐Ausstoß	von	

757	 g/kWh.	 Für	 eine	 detaillierte	 Darstellung	 des	 konventionellen	 Prozesses	 und	

der	grundlegenden	Komponenten	wird	auf	die	Standardliteratur	verwiesen	[115]	

[116]	 [117]	 [118]	 [119]	 [120]	 [121].	 Eine	 Zusammenstellung	 der	 wesentlichen	

Randbedingungen	des	luftbetriebenen	Basiskraftwerks	ist	dem	Anhang	A.1	zu	ent‐

nehmen.		

Tabelle	2:	Berechnete	Kennwerte	für	das	Basiskraftwerk	auf	Grundlage	von	[74]	für	

eine	Feuerung	mit	Luft	als	Oxidant	

Größe	 Wert	 Bemerkung	

Elektrische	Bruttoleistung	 600	MW	 	

Elektrische	Nettoleistung	 556,4	MW	 	

Frischdampftemperatur	 600	°C	 am	Turbineneintritt	

Frischdampfdruck	 285	bar	 am	Turbineneintritt	

Kondensatordruck	 45	mbar	 Nasskühlturm	

Bruttowirkungsgrad	ηB	 49,4	%	 	

Nettowirkungsgrad	ηN	 45,6	%	 	

Spez.	CO2‐Emissionen	 757	g/kWh	 bezogen	auf	el.	Nettoleistung	

Zur	Abtrennung	des	CO2	aus	dem	Rauchgas	wird	eine	Oxyfuel‐Anpassung	des	Ba‐

siskraftwerks	 vorgenommen	 (siehe	Abbildung	 17).	 Dabei	 ergeben	 sich	 vor	 allem	

auf	der	Rauchgasseite	des	Prozesses	Änderungen	(vgl.	Abbildung	3	und	Abbildung	
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17).	Zur	Vergleichbarkeit	des	Oxyfuel‐Prozesses	mit	dem	Luftfall	wird	der	Prozess	

auf	 eine	konstante	Bruttoleistung	von	600	MWel	 festgelegt.	Die	beiden	Hauptver‐

braucher	des	Oxyfuel‐Prozesses	sind	die	LZA	und	die	GPU.	Die	Oxyfuel‐Anpassung	

wird	im	Rahmen	dieser	Arbeit	mit	einer	Doppelsäule	für	die	LZA	und	einer	zwei‐

stufigen	 partiellen	 Kondensation	 für	 die	 GPU	 modelliert.	 Das	 Oxyfuel‐Kraftwerk	

hat	eine	heiße	sekundäre	Rezirkulation,	die	 in	einem	E‐Filter	entstaubt	wird.	Die	

primäre	Rezirkulation	zur	Fluidisierung	der	Mühle	wird	stromabwärts	der	Rauch‐

gasentschwefelungsanlage	abgezweigt.	

Abbildung	17:	Prozessschema	der	Oxyfuel‐Anpassung	des	Basiskraftwerks	

Abbildung	17:		 Prozessschema	der	Oxyfuel‐Anpassung	des	Basiskraftwerks	mit	 im	

heißen	E‐Filter	entstaubter	sekundärer	Rezirkulation	und	entschwe‐

felter	primärer	Rezirkulation	

Auf	 der	 Wasser‐/Dampfseite	 ergeben	 sich	 Änderungen	 im	 Bereich	 der	

Speisewasservorwärmung.	Im	Gegensatz	zum	Luftbetrieb	(siehe	Abbildung	3)	wird	

ein	ND‐Bypass	vorgesehen,	mit	dem	Wärme	zum	einen	aus	dem	Luftverdichter	der	
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LZA	und	zum	anderen	aus	dem	Rauchgaspfad	genutzt	wird.	Der	HD‐Bypass	nutzt	

Rauchgaswärme	 zur	 Vorwärmung.	 Zusätzlich	 ist	 eine	 Dampfentnahme	 an	 der	

Überströmleitung	und	einer	der	Anzapfungen	notwendig,	um	die	 im	Prozess	ver‐

wendeten	Molsiebe	zu	regenerieren.	Für	eine	Prozessgestaltung	wie	 in	Abbildung	

17	dargestellt,	ergeben	sich	die	in	Tabelle	3	zusammengestellten	Kennwerte.	Durch	

die	 Zusatzverbraucher	 sinkt	 der	 Nettowirkungsgrad	 von	 45,6	 %	 im	 Luftfall	 um	

9	%‐Pkt.	auf	36,6	%	ab.	Die	spezifischen	CO2‐Emissionen	sinken	durch	den	Abtren‐

nungsprozess	 auf	 77	 g/kWh.	 Die	 wesentlichen	 Randbedingungen	 der	 Oxyfuel‐

Anpassung	befinden	sich	im	Anhang	A.3.	

Tabelle	3:	Kenndaten	des	Oxyfuel‐Prozesses	auf	Basis	des	Referenzkraftwerks	

Größe	 Wert	 Bemerkung	

Elektrische	Bruttoleistung	 600	MW	 	

Elektrische	Nettoleistung	 432,5	MW	 	

ηB	 51,2	%	 	

ηN	 36,61	%	 	

CCR	 91,9	%	 aus	dem	Rauchgasstrom	zur	GPU	

ψ	 96	Vol.‐%	(trocken)	 	

Spez.	CO2‐Emissionen	 77	g/kWh	 bezogen	auf	el.	Nettoleistung	

4.2 Rauchgasreinigungsanlagen	

Die	verwendete	Auslegungskohle	führt	im	Oxyfuel‐Betrieb	aufgrund	ihres	modera‐

ten	Schwefelgehaltes	nicht	zu	unzulässig	hohen	Schwefelkonzentrationen	 im	Kes‐

sel	 [41].	 Bei	 der	 verwendeten	 Prozessschaltung	 (siehe	Abbildung	 17)	 liegen	 die	

Konzentrationen	an	SO2	im	Kessel	mit	1300	ppm	deutlich	unter	dem	in	Kapitel	2.3	

angegebenen	 Grenzwert	 von	 4000	 ppm.	 Eine	 Entschwefelung	 der	 sekundären	

Rezirkulation	 ist	 daher	 nicht	 erforderlich	 [41].	 Der	 Säuretaupunkt	 der	 primären	

Rezirkulation	 ist	 neben	 der	 Rauchgaszusammensetzung	 auch	 von	 der	 SOx‐
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Abtrennungsrate	in	der	Rauchgasentschwefelungsanlage	(REA)	abhängig.	Die	Tau‐

punkttemperatur	 der	 Schwefelsäure	 in	 der	 primären	 Rezirkulation	 bestimmt	 die	

Auslegung	der	Kohlemühlen,	da	hier	durch	die	Trocknung	der	Kohle	eine	deutliche	

Absenkung	 der	 Gastemperatur	 erfolgt.	 Die	 bei	 Steinkohle	 meist	 verwendeten	

Schüsselmühlen	werden	im	Luftfall	mit	Sichtertemperaturen	von	100°C	betrieben.	

Diese	 Temperatur	 kann	 gesteigert	 werden,	 um	 im	 Oxyfuel‐Prozess	 eine	 Unter‐

schreitung	der	Säuretaupunkttemperatur	zu	vermeiden.	Bis	120	°C	ist	eine	Steige‐

rung	der	Temperatur	ohne	Anpassung	der	Kohlemühle	möglich	[17].	Bei	höheren	

Temperaturen	wäre	ein	neues	Schmierstoffsystem	notwendig.	Um	die	Mühle	also	

unverändert	einsetzen	zu	können,	muss	die	Taupunkttemperatur	auf	unter	120	°C	

abgesenkt	werden.	Als	REA	wird	eine	Nasskalksteinwäsche	eingesetzt.	Diese	ist	mit	

einem	externen	Oxidationsluftbehälter	zur	Oxidation	des	Gipses	ausgelegt,	um	den	

Eintrag	 von	 Falschluft	 in	 den	 Prozess	 zu	 minimieren	 [122]	 [123].	 Die	 SO3‐

Abtrennungsrate	beträgt	50	%	[123]	[25].		

Abbildung	18:	Säuretaupunkt	der	primären	Rezirkulation	

Abbildung	18:		 Säuretaupunkt	primäre	Rezirkulation	in	Abhängigkeit	von	der	Posi‐

tion	und	SO2‐Abtrennungsrate	der	Rauchgasentschwefelungsanlage	
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In	Abbildung	18	 ist	der	 Säuretaupunkt	der	primären	Rezirkulation	 für	die	Ausle‐

gungskohle	in	Abhängigkeit	von	der	Position	der	Rauchgasentschwefelungsanlage	

im	Prozess	und	von	der	SO2‐Abtrennungsrate	in	der	REA	dargestellt.	Der	Säuretau‐

punkt	 der	 primären	 Rezirkulation	 ist	 für	 eine	 REA	 stromabwärts	 der	

Rezirkulationen	unabhängig	von	deren	SO2‐Abtrennungsrate	und	liegt	bei	160	°C.	

Für	 eine	 Entschwefelung	 der	 primären	 Rezirkulation	 mit	 einer	 SO2‐

Abtrennungsrate	von	95	%	liegt	die	Taupunkttemperatur	bei	123	°C.	Bei	einer	Stei‐

gerung	der	SO2‐Abtrennungsrate	auf	99	%	sinkt	die	Säuretaupunkttemperatur	für	

diesen	 Fall	 auf	 110	 °C.	 Eine	 zusätzliche	 Entschwefelung	 der	 sekundären	

Rezirkulation	ermöglicht	eine	Absenkung	der	Taupunkttemperatur	auf	105	°C	bei	

einer	SO2‐Abtrennungsrate	von	99	%.	Eine	Sichtertemperatur	von	120	°C	lässt	sich	

also	für	die	Auslegungskohle	mit	einer	entschwefelten	primären	Rezirkulation	und	

einer	 nicht	 entschwefelten	 sekundären	 Rezirkulation	 erreichen,	 ohne	 den	 Säure‐

taupunkt	 zu	 unterschreiten.	 Das	 modellierte	 Kraftwerk	 kann	 also	 mit	 einer	

Sichtertemperatur	von	120	°C	betrieben	werden	(siehe	Abbildung	17).	Bei	höheren	

Schwefelgehalten	in	der	Kohle	ist	diese	Randbedingung	zu	prüfen	[84].		

Eine	 Entstaubung	 des	 Rauchgases	 kann,	 wie	 bei	 der	 Entschwefelung,	 stromauf‐

wärts	 und	 stromabwärts	 der	 Rauchgasrezirkulationen	 erfolgen.	 Um	 Axialgebläse	

für	 beide	Rezirkulationen	 einsetzen	 zu	 können,	wird	 in	 dem	untersuchten	Kraft‐

werk	ein	E‐Filter	direkt	hinter	dem	Kesselaustritt	eingesetzt	(siehe	Abbildung	17).	

Die	Betriebstemperatur	liegt	mit	380	°C	deutlich	höher	als	im	Luftfall,	bei	dem	das	

E‐Filter	bei	einer	Temperatur	von	115	°C	nach	LuVo‐Austritt	angeordnet	ist.	Durch	

die	höhere	Temperatur	des	E‐Filters	muss	die	sekundäre	Rezirkulation	nicht	abge‐

kühlt	werden.	Durch	diese	Vermeidung	von	Wärmeverlusten	ergibt	sich	gegenüber	

der	Verwendung	eines	kalten	E‐Filters	ein	Netto‐Wirkungsgradvorteil	von	0,7	%‐

Pkt.	[41].	Bei	der	Auslegung	des	E‐Filters	ist	verstärkt	auf	die	Vermeidung	von	Un‐

dichtigkeiten	zu	achten,	um	Falschlufteinbrüche	in	den	Prozess	zu	vermeiden	[84],	

was	nach	 [124]	 [125]	 [126]	 [127]	möglich	 ist.	 In	Pilotanlagen	wurde	 festgestellt,	

dass	 sich	 die	 hohen	 SO3‐Konzentrationen	 im	 Oxyfuel‐Prozess	 positiv	 auf	 die	

Abscheideleistung	des	E‐Filters	auswirken	[127]	[126]	[25].	

Die	 Entstickung	 sollte	 wie	 in	 Kapitel	 2.3	 dargestellt	 stromabwärts	 der	

Rauchgasrezirkulationen	vorgesehen	werden.	Bei	Verwendung	einer	konventionel‐
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len	SCR‐Anlage	muss	das	Rauchgas	zunächst	wieder	aufgeheizt	werden	(siehe	Ab‐

bildung	 17)	 [41].	 Bei	 modernen	 Katalysatoren	 reicht	 hier	 eine	 Temperatur	 von	

300°C	aus,	um	eine	hohe	Konversionsrate	und	eine	niedrige	Deaktivierung	des	Ka‐

talysators	zu	erreichen	[128]	[129]	[130]	[131]	[132].	Der	Großteil	der	notwendi‐

gen	Wärme	 wird	 durch	 einen	 Gas‐Gas‐Wärmeübertrager	 bereitgestellt,	 der	 dem	

Rauchgas	nach	der	DeNOx	die	Wärme	wieder	entzieht.	Das	abgekühlte	Rauchgas	

wird	 dann	 zur	 GPU	 geleitet.	 Da	 der	 Wärmeübertrager	 eine	 Grädigkeit	 aufweist,	

muss	eine	Zusatzheizung	vorgesehen	werden,	um	die	angestrebte	Temperatur	am	

Einlass	 in	 die	 DeNOx‐Anlage	 zu	 erreichen.	 Diese	 Zusatzaufheizung	 erfolgt	 hier	

durch	 eine	Kondensation	 von	Dampf	 aus	 der	HD‐Turbinen‐Anzapfung	 (siehe	Ab‐

bildung	17).	Der	sich	durch	die	Wiederaufheizung	ergebende	Wirkungsgradverlust	

liegt	bei	0,2	%‐Pkt.	[41].	Der	Druckverlust,	der	sich	durch	die	DeNOx	ergibt,	muss	

durch	den	Saugzug	oder	ein	Zusatzgebläse	kompensiert	werden.	Ein	Zusatzgebläse	

stromabwärts	 des	 Rauchgaskondensators	 (siehe	Abbildung	17)	 bietet	 unter	Wir‐

kungsgradgesichtspunkten	Vorteile,	weil	dort	die	Temperatur	niedriger	 ist	als	am	

Saugzug	 [131].	 Eventuell	 entstehende	 Ammoniumsulfate	 fallen	 am	 Gas‐Gas‐

Wärmeübertrager	als	Feststoff	aus.	Dadurch	kann	Korrosion	an	den	stromabwärts	

liegenden	Bauteilen	vermieden	werden.	Der	Gas‐Gas‐Wärmeübertrager	kann	zum	

Schutz	vor	Korrosion	beschichtet	werden	[121].	Weitere	Möglichkeiten	zur	Entsti‐

ckung	 des	 Rauchgases	 im	 Oxyfuel‐Prozess	 sehen	 eine	 Entstickung	 während	 der	

Rauchgasverdichtung	in	der	GPU	vor.	Dort	kann	bei	erhöhtem	Druck	eine	Ammoni‐

akwäsche	eingesetzt	werden	[133]	[134]	oder	die	Entstickung	über	Säurebildung	

während	der	Verdichtung	erfolgen	 [34]	 [84].	 In	dieser	Arbeit	wird	von	einer	Ab‐

trennung	mit	Tail‐End‐DeNOx,	wie	sie	in	Abbildung	17	dargestellt	ist,	ausgegangen.	

Die	wesentlichen	Randbedingungen	für	die	Rauchgasreinigungsanlagen	im	Luftfall	

befinden	sich	im	Anhang	A.2.	Für	den	Oxyfuel‐Betrieb	der	Rauchgasreinigungsan‐

lagen	befinden	sich	die	Randbedingungen	im	Anhang	A.4.	

4.3 Doppelsäulen‐Prozess	zur	Gewinnung	von	
gasförmigem	Sauerstoff	

Zur	 Bereitstellung	 des	 Sauerstoffs	 werden	 in	 dieser	 Arbeit	 zwei	 verschiedene	

kryogene	LZA‐Prozesse	betrachtet	–	ein	Doppelsäulen‐	und	ein	Dreisäulen‐Prozess.	

Diese	 werden	 mehrsträngig	 betrieben,	 um	 eine	 hohe	 Auslastung	 und	 Lastände‐
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rungsgeschwindigkeit	der	gesamten	Sauerstoffbereitstellung	 für	die	Verbrennung	

zu	ermöglichen	[77].	Der	Produktstrom	der	modellierten	LZA	weist	eine	reduzierte	

O2‐Konzentration	 von	 95	 Vol.‐%	 auf,	 da,	wie	 in	 Kapitel	 2.4	 dargestellt,	 eine	 sehr	

hohe	O2‐Konzentration	zu	einem	deutlich	höheren	Wirkungsgradverlust	führt.	Ein	

für	 die	 niedrigere	 O2‐Konzentration	 von	 95	 Vol.‐%	 angepasster	 Doppelsäulen‐

Prozess	ist	in	Abbildung	19	dargestellt.		

	

Abbildung	19:		Doppelsäulenprozess	mit	doppeltem	Verdampfer/Kondensator	und	

LOX‐Boiler		

Im	Gegensatz	zu	einer	LZA	für	hohe	Sauerstoffreinheiten	verfügt	diese	Variante	des	

Doppelsäulenprozesses	über	zwei	Verdampfer/Kondensatoren	in	der	ND‐Kolonne	

und	 einen	 Sauerstoffverdampfer	 (LOX‐Boiler).	 Die	 Gastrennung	 findet	 innerhalb	

der	Coldbox	statt	(schwarze	Umrandung	in	Abbildung	19).	In	diesem	Teil	des	Pro‐

zesses	 liegen	die	Temperaturen	 im	kryogenen	Bereich.	Die	Coldbox	 ist	 gegen	die	

Umgebung	 isoliert,	 um	Kälteverluste	 zu	minimieren.	Die	 verbleibenden	Kältever‐

luste	der	Kolonnen	und	die	Grädigkeit	des	Hauptwärmeübertragers	werden	durch	

Entspannung	 eines	 kleinen	 Teilstroms	 der	 verdichteten	 Luft	 im	 Expander	 inner‐

halb	der	Coldbox	kompensiert	[90].	Die	Kälteverluste	der	Kolonnen	können	je	nach	

Baugröße	ermittelt	werden	[90].	 Je	größer	die	Anlage	 ist,	umso	geringer	sind	die	
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relativen	Kälteverluste	pro	behandelter	Luftmenge.	Bei	der	hier	modellierten	Bau‐

größe	 ergibt	 sich	 ein	 Verlust	 von	 37,5	 kJ/kmolLuft.	 Die	 Grädigkeiten	 der	

Wärmeübertrager	können	Tabelle	4	entnommen	werden.		

Tabelle	4:		Randbedingungen	 und	 berechnete	 Kennwerte	 für	 einen	 Doppel‐

säulenprozess	 mit	 einem	 adiabaten	 Luftverdichter;	 Umgebungs‐

bedingungen	nach	[114]	

Größe	 Wert	

Polytroper	Wirkungsgrad	Verdichter	 89	%	[135]	

O2‐/N2‐/Ar‐Konzentration	im	Produkt‐

strom	in	Vol.‐%	

95/	3,4/	1,6	

O2‐Abtrennungsrate	 97,2	%	

Anzahl	der	Teilstränge	 3	

Kälteverluste	Coldbox	pro	Strang	 37,5	kJ/kmolLuft	[90]	

Obere	Grädigkeit	

Hauptwärmeübertrager	

2,5	K	

Obere	Grädigkeit	Verdamp‐

fer/Kondensator	

1,5	K	

Spezifischer	elektrischer	Energiebedarf	 233	kWh/tO2	

Mit	diesen	ergibt	sich	ein	notwendiger	Teilstrom	zur	Kältegewinnung	im	Expander	

von	 11	%	 des	 Gesamtluftmassenstroms.	 Dieser	 wird	 im	 Hauptwärmeübertrager	

heruntergekühlt.	Die	Überhitzung	der	Luft	am	Eintritt	in	den	Expander	muss	aus‐

reichend	 sein,	 um	 Flüssigkeitsschläge	 am	 Austritt	 des	 Expanders	 zu	 vermeiden.	

Den	 Übergang	 zwischen	 der	 Coldbox	 und	 dem	 Luftaufbereitungsteil	 bildet	 der	

Hauptwärmeübertrager,	der	als	Plate‐Fin‐Wärmeübertrager	ausgeführt	wird	[90],	

um	möglichst	geringe	Grädigkeiten	zu	erreichen.	Modelliert	wird	eine	obere	Grä‐

digkeit	von	2,5	K.	Die	verdichtete	Luft	wird	im	Gegenstrom	zu	den	Produktströmen	
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des	Prozesses	 geführt	und	bis	 auf	die	Taulinie	 abgekühlt.	Die	Luft	wird	anschlie‐

ßend	 in	 drei	 Teilströme	 aufgeteilt.	 Ein	 Strom	 wird	 zum	 LOX‐Boiler	 geführt,	 ein	

Strom	wird	zum	Verdampfer/Kondensator	im	Sumpf	der	ND‐Kolonne	geführt	und	

ein	Strom	wird	auf	der	untersten	Stufe	der	HD‐Kolonne	zugegeben.	Die	ersten	bei‐

den	Ströme	werden	vollständig	kondensiert	und	als	Rücklauf	 in	der	HD‐	und	der	

ND‐Kolonne	genutzt	(siehe	Abbildung	19).	Der	nicht	kondensierte	Teil	der	verdich‐

teten	Luft	wird	auf	der	untertesten	Stufe	der	HD‐Kolonne	zugeführt.	Der	Sauerstoff	

und	das	Argon	reichern	sich	zum	Sumpf	der	Kolonnen	hin	in	der	Flüssigphase	an,	

und	der	Stickstoff	reichert	sich	in	der	Dampfphase	zum	Kopf	der	Kolonnen	hin	an.	

Um	Verluste	 an	 Sauerstoff	 zu	 vermeiden,	wird	 am	Kopf	 eine	möglichst	 hohe	N2‐

Konzentration	 angestrebt.	 Der	 obere	 Verdampfer/Kondensator	 kondensiert	 den	

Stickstoffstrom	 aus	 der	 HD‐Kolonne	 vollständig.	 Die	 Taupunkttemperatur	 des	

Stickstoffs	liegt	durch	den	Druckunterschied	zwischen	den	Kolonnen	höher	als	die	

Siedepunkttemperatur	des	angereicherten	Sauerstoffs	 in	der	ND‐Kolonne	auf	die‐

ser	Höhe	der	Kolonne.	Von	der	so	kondensierten	Menge	an	Stickstoff	wird	ein	Teil	

als	Rücklauf	 in	die	HD‐Kolonne	 zurückgeführt.	Dieser	Rücklauf	wird	 so	 lange	ge‐

steigert,	bis	sich	am	Kopf	der	HD‐Kolonne	die	gewünschte	N2‐Konzentration	in	der	

Gasphase	(ca.	98,5	Vol.‐%)	einstellt.	Der	verbleibende	Teil	wird	als	Rücklauf	in	der	

ND‐Kolonne	 genutzt.	 Am	 Sumpf	 der	 HD‐Kolonne	 wird	 der	 O2‐angereicherte	

Flüssigkeitsstrom	 mit	 einer	 O2‐Konzentration	 von	 ca.	 35‐40	 Vol.‐%	 entnommen.	

Die	 im	LOX‐Boiler	verflüssigte	Luft	wird	auf	der	Stufe	 in	die	HD‐Kolonne	geführt,	

auf	der	die	O2‐Konzentration	in	der	Flüssigphase	der	O2‐Konzentration	der	flüssi‐

gen	 Luft	 entspricht	 [90].	 Die	O2‐Konzentration	 im	HD‐Sumpfprodukt	 sinkt	 durch	

diese	Rücklaufzugabe	gegenüber	einem	Prozess	ohne	LOX‐Boiler	 leicht	ab.	Durch	

den	Einsatz	des	LOX‐Boilers	kann	der	Sauerstoff	 flüssig	aus	der	ND‐Kolonne	ent‐

nommen	werden.	 Dies	 hat	 den	 Vorteil,	 dass	 die	 höhere	 O2‐Konzentration	 in	 der	

Flüssigphase	 (siehe	 Abbildung	 7)	 und	 nicht	 die	 O2‐ärmere	 Dampfphase	 genutzt	

wird.	Es	muss	also	im	Sumpf	der	ND‐Kolonne	weniger	aufkonzentriert	werden	als	

ohne	LOX‐Boiler,	was	eine	höhere	Temperatur	und	damit	einen	niedrigeren	Druck	

auf	der	HD‐Seite	des	Prozesses	ermöglicht.	Der	LOX‐Boiler	führt	also	zu	einer	Ab‐

senkung	des	Verdichteraustrittsdrucks	und	damit	zu	einer	Energieeinsparung	ge‐

genüber	 einem	 Prozess	 ohne	 LOX‐Boiler.	 In	 die	 ND‐Kolonne	 treten	 die	 Produkte	

aus	 der	 HD‐Kolonne	 und	 der	 im	 unteren	 Verdampfer/Kondensator	 verflüssigte	

Luftstrom	auf	den	Stufen	ein,	auf	denen	die	O2‐Konzentration	der	Flüssigphase	der	
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O2‐Konzentration	 der	 eintretenden	 Flüssigkeiten	 entspricht	 [90].	 Das	 bedeutet,	

dass	das	Kopfprodukt	der	HD‐Kolonne	am	Kopf	der	ND‐Kolonne,	die	 verflüssigte	

Luft	im	oberen	Drittel	der	ND‐Kolonne	und	das	Sumpfprodukt	der	HD‐Kolonne	im	

unteren	Teil	der	ND‐Kolonne	zugeführt	werden.	Zusätzlich	tritt	noch	der	Gasmas‐

senstrom	 vom	 Expander	 in	 die	 ND‐Kolonne	 ein.	 Die	 verflüssigte	 Luftmenge,	 die	

durch	den	Verdampfer	geleitet	wird,	 ist	so	eingestellt,	dass	der	Wärmestrom	aus‐

reicht,	um	die	gewünschte	O2‐Konzentration	von	95	Vol.‐%	in	der	Flüssigphase	im	

Sumpf	der	ND‐Kolonne	zu	erreichen.	Am	Kopf	der	ND‐Kolonne	wird	das	Stickstoff‐

produkt	gasförmig	abgezogen.	Da	das	Stickstoffprodukt	die	niedrigste	Temperatur	

im	Prozess	aufweist,	kann	es	noch	zur	Unterkühlung	der	flüssigen	Ströme	im	Zwi‐

schenkühler	genutzt	werden	und	im	Anschluss	dem	Hauptwärmeübertrager	zuge‐

führt	werden.	 Der	 flüssige	 Sauerstoff,	 der	 am	 Boden	 der	 ND‐Kolonne	 abgezogen	

wird,	 wird	 im	 LOX‐Boiler	 verdampft	 und	 dann	 ebenfalls	 dem	 Hauptwärme‐

übertrager	zugeführt.		

Die	Aufbereitung	der	Luft	erfolgt	außerhalb	der	Coldbox	(siehe	Abbildung	19).	Zu‐

nächst	wird	der	Luftstrom	verdichtet.	Die	Bauart	des	Verdichters	richtet	sich	nach	

der	 Art	 der	 Prozessgestaltung.	 Falls	 eine	 Nutzung	 der	 Verdichterabwärme	 im	

Kraftwerksprozess	möglich	 ist,	bietet	 sich	eine	adiabate	Verdichtung	der	Luft	auf	

Prozessdruck	in	einem	Axialverdichter	an	[76]	[75]	[136]	[92].	So	können	polytro‐

pe	Verdichterwirkungsgrade	von	bis	zu	89	%	erreicht	werden	[135].	Ist	eine	Nut‐

zung	der	Abwärme	nicht	möglich,	so	ist	die	Nutzung	eines	zwischengekühlten	Ge‐

triebeturboverdichters	trotz	des	geringeren	polytropen	Verdichterwirkungsgrades	

von	85	%	 [137]	 empfehlenswert,	 um	den	Energiebedarf	 der	 LZA	 zu	minimieren.	

Unabhängig	von	der	Art	des	Verdichtungsvorgangs	wird	die	Luft	nach	der	Verdich‐

tung	 möglichst	 weit	 heruntergekühlt.	 Dazu	 wird	 ein	 Direktkontaktkühler	 einge‐

setzt.	 Die	 verbleibenden	 Mengen	 an	 H2O	 und	 CO2	 müssen	 noch	 vor	 dem	

Hauptwärmeübertrager	 aus	 der	 verdichteten	 Luft	 entfernt	 werden,	 da	 sonst	 ein	

Ausfrieren	 dieser	 Bestandteile	 im	Hauptwärmeübertrager	 zu	 erwarten	 ist.	 Stand	

der	Technik	 ist	der	Einsatz	von	Molsieben,	die	das	H2O	und	das	CO2	aus	der	Luft	

adsorbieren	[90].	Ist	das	Adsorbens	gesättigt,	muss	es	thermisch	regeneriert	wer‐

den.	Dazu	kann	beim	Kraftwerk	Dampf	aus	dem	Wasser‐/Dampfkreislauf	genutzt	

werden.	Aufgrund	der	Regeneration	müssen	mehrere	Molsiebe	parallel	geschaltet	

werden,	 um	 einen	 durchgehenden	 Betrieb	 der	 LZA	 zu	 ermöglichen	 (siehe	Abbil‐
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dung	19).	 In	Tabelle	4	 sind	die	wesentlichen	Randbedingungen	und	berechneten	

Kennwerte	 für	 einen	 Doppelsäulenprozess	 mit	 einem	 adiabaten	 Luftverdichter	

zusammengestellt.	 Die	 Kälteverluste	 jeder	 der	 drei	 Coldboxen	werden	 nach	 [90]	

für	die	benötigte	Baugröße	zu	186	kW	pro	Strang	bestimmt.	Die	obere	Grädigkeit	

in	den	Verdampfer/Kondensatoren	wird	 auf	1,5	K	 festgelegt.	Mit	diesen	Randbe‐

dingungen	 ergibt	 sich	 ein	 spezifischer	Energiebedarf	 für	 die	 Sauerstoffbereitstel‐

lung	von	233	kWh/tO2.	Dieser	Bedarf	bezieht	 sich	 auf	die	 elektrische	Klemmleis‐

tung,	 die	 ein	 Elektromotor	mit	 einem	Wirkungsgrad	 von	 97	%	 zum	 Antrieb	 des	

Verdichterstranges	 benötigt.	 Eine	 ausführliche	 Auflistung	 der	 Randbedingungen	

befindet	sich	im	Anhang	A.3.	

4.4 Dreisäulen‐Prozess	zur	Gewinnung	von	gasförmigem	
Sauerstoff	

Um	 den	 Energiebedarf	 der	 LZA	 abzusenken,	 wird	 neben	 dem	 Doppelsäulen‐

Prozess	 der	Dreisäulen‐Prozess	 in	 Erwägung	 gezogen	 [105]	 [77]	 [92]	 [136]	 [75]	

[98].	 Dieser	 ist	 noch	 nicht	 in	 entsprechendem	 Maßstab	 wie	 der	 Doppelsäulen‐

Prozess	umgesetzt,	wird	aber	von	den	Herstellern	als	in	naher	Zukunft	umsetzbar	

angesehen	[105]	[77]	[92]	[136]	[75]	[98].	Der	Vorteil	dieses	Prozesses	gegenüber	

dem	 Doppelsäulen‐Prozess	 liegt	 darin	 begründet,	 dass	 nicht	 der	 gesamte	 Luft‐

strom	 auf	 den	 höchsten	 Druck	 im	 Prozess	 verdichtet	 werden	muss.	 Es	 gibt	 ver‐

schiedene	 Ausführungen	 des	 Dreisäulen‐Prozesses.	 Die	 meisten	 Prozesse	 sehen	

eine	 Verdichtung	 des	 Luftstroms	 auf	 das	 Druckniveau	 der	 MD‐Kolonne	 vor	 und	

eine	Nachverdichtung	eines	Teilstroms	auf	das	Druckniveau	der	HD‐Kolonne	[105]	

[77]	[92]	[136]	[75]	[98].	In	dieser	Arbeit	wird	der	Dreisäulen‐Prozess	nach	[138]	

betrachtet	 (siehe	Abbildung	20).	 Diese	 Variante	 sieht	 eine	 auf	 drei	 Druckniveaus	

aufgeteilte	Verdichtung	der	Luft	vor	(siehe	Abbildung	21).	Der	Prozessablauf	ist	in	

vielen	 Teilen	 vergleichbar	 mit	 dem	 des	 Doppelsäulen‐Prozesses.	 Die	 Luftströme	

werden	 im	Hauptwärmeübertrager	 auf	 Sättigungstemperatur	 abgekühlt.	Der	ND‐

Luftstrom	 wird	 in	 einem	 Expander	 zur	 Kompensation	 der	 Kälteverluste	 der	

Coldbox	 entspannt.	 Der	HD‐Massenstrom	wird	 der	HD‐Kolonne	 direkt	 über	 dem	

Sumpf	 zugeführt.	 Der	 Rücklauf	 am	 Kopf	 der	 HD‐Kolonne	 wird	 durch	 den	 LOX‐

Boiler	erzeugt.	Dieser	ist	gleichzeitig	auch	Verdampfer	der	ND‐Kolonne.		
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Abbildung	20:	Dreisäulen‐Prozess	zur	

Gewinnung	von	gasförmigem	Sauerstoff	

Abbildung	20:		Dreisäulen‐Prozess	zur	Gewinnung	von	gasförmigem	Sauerstoff	mit	

drei	verschiedenen	Druckniveaus	bei	der	Verdichtung	nach	[138]	

Der	 angereicherte	 Sauerstoff	 aus	 dem	 Sumpf	 der	 HD‐Kolonne	weist	 eine	 höhere	

O2‐Konzentration	als	im	Doppelsäulenprozess	auf,	da	hier	kein	zusätzlicher	Rück‐

lauf	zugeführt	wird.	Allerdings	 ist	dadurch	der	Rücklauf,	der	durch	den	Kopfkon‐

densator	erzeugt	werden	muss,	größer	als	beim	Doppelsäulenprozess,	um	weiter‐

hin	 eine	 hohe	 N2‐Konzentration	 am	 Kolonnenkopf	 zu	 gewährleisten.	 Der	 MD‐

Luftstrom	 wird	 der	 MD‐Kolonne	 über	 dem	 Sumpf	 zugeführt.	 Der	 Kopf	 der	 MD‐

Kolonne	 wird	 durch	 Verdampfen	 des	 entspannten	 Sumpfproduktes	 der	 MD‐

Kolonne	gekühlt.	Das	gasförmige	Kopfprodukt	wird	dabei	vollständig	kondensiert.	

Ein	Teilstrom	wird	als	Rücklauf	wieder	in	die	MD‐Kolonne	zurückgeführt	und	der	

Rest	zur	ND‐Kolonne	geleitet.	Der	Massenstrom	des	rückgeführten	Teilstroms	rich‐
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tet	 sich	 nach	 der	 geforderten	 N2‐Konzentration	 in	 der	 Gasphase	 am	 MD‐

Kolonnenkopf.	Um	ausreichend	zu	verdampfendes	Sumpfprodukt	zur	Kühlung	des	

MD‐Kolonnenkopfes	 zu	 erhalten.	 ist	 es	 notwendig,	 im	 unteren	 Drittel	 der	 MD‐

Kolonne	einen	Teil	des	HD‐Sumpfproduktes	als	Rücklauf	 zuzuführen.	Das	Sumpf‐

produkt	 weist	 dadurch	 eine	 leicht	 höhere	 O2‐Konzentration	 als	 das	 der	 HD‐

Kolonne	auf,	da	das	zugeführte	HD‐Sumpfprodukt	bereits	eine	erhöhte	Sauerstoff‐

konzentration	hat.	Die	nicht	als	Rücklauf	zurückgeführten	Teilströme	der	verflüs‐

sigten	 Stickstoffprodukte	 der	 HD‐	 und	 der	MD‐Kolonne	werden	 als	 Rücklauf	 am	

Kopf	 der	 ND‐Kolonne	 zugeführt.	 Als	 weiterer	 Rücklauf	 wird	 der	 nicht	 zur	 MD‐

Kolonne	geführte	Teil	des	HD‐Sumpfproduktes	 im	oberen	Drittel	der	ND‐Kolonne	

zugegeben.	 Der	 ND‐Luftstrom	 des	 Expanders	 und	 das	 gasförmige	 Sumpfprodukt	

der	 MD‐Kolonne	 werden	 gasförmig	 in	 die	 ND‐Kolonne	 geleitet.	 Das	 gasförmige	

Sumpfprodukt	der	MD‐Kolonne	wird	 im	unteren	Bereich	der	ND‐Kolonne	auf	der	

Stufe	 zugegeben,	welche	die	entsprechende	O2‐Konzentration	 in	der	Dampfphase	

aufweist.	Nach	dem	gleichen	Kriterium	wird	im	oberen	Drittel	der	Kolonne	der	ND‐

Luftstrom	zugeführt.	Durch	den	Kondensator	der	HD‐Kolonne	wird	die	erforderli‐

che	 Wärmemenge	 bereitgestellt,	 um	 im	 flüssigen	 Sauerstoffprodukt	 der	 ND‐

Kolonne	 eine	 O2‐Konzentration	 von	 95	 Vol.‐%	 zu	 erreichen.	 Weiterhin	 wird	 im	

LOX‐Boiler	das	Sauerstoffprodukt	verdampft.	Das	gasförmige	Stickstoffprodukt	am	

Kopf	der	ND‐Kolonne	wird	–	wie	in	der	Doppelsäule	–	noch	zur	Unterkühlung	der	

flüssigen	Produkte	der	beiden	anderen	Kolonnen	im	Zwischenkühler	genutzt.	An‐

schließend	werden	 der	 gasförmige	 Sauerstoff	 und	 der	 gasförmige	 Stickstoff	 dem	

Hauptwärmeübertrager	zugeführt.	

Die	 Gestaltung	 des	 Verdichterstranges	 ist	 beim	Dreisäulen‐Prozess	 komplizierter	

als	 beim	 Doppelsäulen‐Prozess,	 da	 drei	 verschiedene	 Druckniveaus	 erforderlich	

sind.	 In	Abbildung	 21	 ist	 eine	Möglichkeit,	 die	 Verdichtung	 adiabat	 zu	 gestalten,	

dargestellt.	 Der	 gesamte	 Luftstrom	 erfährt	 zunächst	 im	 ND‐Verdichter	 eine	 Dru‐

ckerhöhung.	Die	Luft	wird	danach	in	zwei	Teilströme	aufgeteilt.	Der	ND‐Teilstrom	

wird	mit	der	Leistung	des	Expanders	in	der	Coldbox	der	LZA	(siehe	Abbildung	20)	

nachverdichtet	 und	 nach	 zwei	 Kühlern	 (einem	 mit	 Kühlwasser	 gekühlten	 Zwi‐

schenkühler	 und	 einem	 Direktkontaktkühler)	 über	 ein	 Molsieb	 dem	

Hauptwärmeübertrager	 zugeführt.	 Der	 verbleibende	 Teilstrom	 wird	 zum	 MD‐

Verdichter	 geführt,	 dort	 weiter	 verdichtet	 und	 zur	 Vorwärmung	 des	 Sauerstoffs	
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(vor	 dessen	 Zuführung	 zum	Dampferzeuger)	 und	 des	 ND‐Bypasses	 (siehe	Abbil‐

dung	 17)	 genutzt.	 Nach	 Durchströmen	 eines	 Direktkontaktkühlers	 und	 eines	

Molsiebs	wird	der	MD‐Strom	zum	Hauptwärmeübertrager	geführt.	

Abbildung	21:	Verdichterstrang	eines	Dreisäulen‐Prozesses	zur	Gewinnung	gasförmigen	Sauerstoffs	

Abbildung	21:		 Verdichterstrang	 eines	 Dreisäulen‐Prozesses	 zur	 Gewinnung	 gas‐

förmigen	 Sauerstoffs	mit	Übertragung	 der	 Verdichtungswärme	 auf	

den	Wasser‐/Dampfkreislauf	

Der	letzte	Teilstrom	wird	zum	HD‐Verdichter	geleitet	und	dort	auf	HD‐Druck	ver‐

dichtet.	Auch	der	HD‐Teilstrom	wird	–	nach	Wärmeabgabe	an	das	Kühlwasser	und	

nach	 Durchströmen	 eines	 Direktkontaktkühlers	 –	 zum	 Hauptwärmeübertrager	

geführt.	Der	Verdichter	sollte	aufgrund	der	vielen	Kühler	und	der	Aufteilungen	des	

Massenstroms	als	Getriebeturboverdichter	ausgeführt	werden.	Der	ND‐	Verdichter	

kann	dabei	wie	bei	der	Doppelsäule	sehr	hohe	polytrope	Wirkungsgrade	erreichen.	

Die	weiteren	Stufen	werden	mit	einem	leicht	geringeren	polytropen	Wirkungsgrad	

von	85	%	modelliert.	Der	Nachverdichter	des	ND‐Teilstroms	wird	in	der	Regel	auf	

einer	Welle	mit	dem	Expander	angeordnet,	sodass	sich	der	Nachverdichter	direkt	

an	der	Coldbox	befindet	[90].	 In	Tabelle	5	 sind	die	Randbedingungen	und	die	Er‐

gebnisse	 für	eine	Dreisäulen‐LZA	mit	adiabater	Verdichterstrecke	dargestellt.	Die	

Grädigkeiten	 der	 Wärmeübertrager	 entsprechen	 denen	 des	 Doppelsäulen‐

Prozesses	mit	 2,5	K	 für	 den	Hauptwärmeübertrager	 und	 1,5	 K	 für	 die	 Verdamp‐

fer/Kondensatoren	 und	 den	 LOX‐Boiler.	 Da	 die	 behandelte	 Luftmenge	 nahezu	

gleich	der	des	Doppelsäulenprozesses	 ist,	 ergeben	 sich	auch	die	 gleichen	 spezifi‐

schen	Kälteverluste	für	die	Coldbox.	Für	den	Dreisäulen‐Prozess	ergibt	sich	mit	den	

getroffenen	 Annahmen	 ein	 spezifischer	 elektrischer	 Energiebedarf	 von	

ND-Verdichter MD-Verdichter HD-Verdichter

MolsiebNachverdichter

ND-Bypass

ND-Luft MD-Luft

HD-Luft

Sauerstoff
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192	kWh/tO2.	Der	elektrische	Wirkungsgrad	des	Antriebsmotors	für	den	Verdichter	

wird	mit	97	%	angesetzt.	Detaillierte	Angaben	zu	den	Randbedingungen	befinden	

sich	im	Anhang	A.3.	

Tabelle	5:		 Randbedingungen	 und	 berechnete	Werte	 für	 eine	 Dreisäulen‐LZA	mit	

adiabater	Verdichtung	nach	[138];	Umgebungsbedingungen	nach	[114]	

Größe	 Wert	

Polytroper	Wirkungsgrad	Verdichter	 Stufe	1:	89	%/Stufe	2/3:	85	%	[135]	

[137]	

O2‐/N2‐/Ar‐Konzentration	im	Produkt‐

strom	in	Vol.‐%	

95/	2,2/	2,8		

O2‐Abtrennungsrate	 97,2	%	

Anzahl	der	Teilstränge	 3	

Kälteverluste	Coldbox	pro	Strang	 186	kW	[90]	

Obere	Grädigkeit	

Hauptwärmeübertrager	

2,5	K	

Obere	Grädigkeit	Verdamp‐

fer/Kondensator	und	LOX‐Boiler	

1,5	K	

Spezifischer	elektrischer	Energiebedarf	 192	kWh/tO2	

4.5 Zweistufige	partielle	Kondensation	mit	externer	
Kühlung	

Zur	Abtrennung	des	CO2	aus	dem	Rauchgas	muss	dieses	zunächst	verdichtet	wer‐

den.	 Die	 Verdichtung	 des	 Rauchgasstroms	 erfolgt	 in	 einem	 sechsstufigen	

Verdichterstrang,	 der	mit	 Zwischenkühlern	 versehen	wird.	 Die	 in	 den	 Zwischen‐

kühlern	 anfallende	 Wärme	 kann	 entweder	 an	 die	 Umgebung	 abgeführt	 werden	

oder	 im	Kraftwerksprozess	 zur	 Speisewasservorwärmung	 genutzt	werden	 [139].	
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Dabei	 konkurriert	 diese	 Wärmemenge	 mit	 der	 ausgekoppelten	 Wärme	 aus	 der	

adiabaten	Verdichtung	der	LZA	 (siehe	Kapitel	2.4).	Da	der	Austrittsdruck	bei	der	

Verdichtung	 des	 Rauchgases	 bei	 mindestens	 20	 bar	 liegt	 (siehe	 Abbildung	 10),	

muss	 die	 Zwischenkühlung	 im	 Gegensatz	 zur	 LZA	 unabhängig	 von	 der	 weiteren	

Wärmenutzung	mehrstufig	erfolgen,	um	die	Eintrittstemperaturen	für	die	hinteren	

Stufen	nicht	zu	weit	ansteigen	zu	lassen.	Dies	macht	die	Verwendung	eines	Getrie‐

beturboverdichters	 mit	 Stufenwirkungsgraden	 von	 85	%	 erforderlich	 [137].	 Aus	

den	 genannten	 Gründen	 wird	 in	 dieser	 Arbeit	 nur	 eine	 isotherme	 Rauchgasver‐

dichtung	betrachtet.	Die	Kühlung	erfolgt	mit	Kühlwasser	aus	dem	Kraftwerkspro‐

zess.	 Die	 Anordnung	 des	 Rauchgasverdichterstranges	 ist	 in	Abbildung	 22	 darge‐

stellt.	Nach	jedem	Zwischenkühler	wird	ein	Kondensatabscheider	vorgesehen,	um	

das	 ausfallende	 Kondensat	 abzuführen.	 Diese	 Kondensate	 sind	 hinsichtlich	 ihrer	

Zusammensetzung	und	ihrer	pH‐Werte	zu	überwachen,	da	es	hier	zur	Entstehung	

von	starken	Säuren	kommen	kann	[38]	[140]	[84].	

	

Abbildung	22:		 Rauchgasverdichtung	 mit	 sechs	 Stufen,	 Zwischenkühlern	 mit	

Kondensatabscheidung	und	Resttrocknung	im	Molsieb	

Nach	 der	 Rauchgasverdichtung	 wird	 das	 verbleibende	Wasser	 in	 einem	Molsieb	

adsorbiert.	Dabei	werden	 zum	Teil	 auch	 größere	Mengen	 an	 SO2	und	NOx	 adsor‐

biert,	was	bei	der	Regeneration	berücksichtigt	werden	muss	[25].	Eine	Regenerati‐

on	kann	mit	aufgeheiztem	Ventgas	oder	mit	Stickstoff	aus	der	LZA	erfolgen,	da	die‐

se	Ströme	sehr	trocken	sind.	Zur	Aufheizung	des	Regenerationsgasstroms	wird	hier	

Dampf	 aus	dem	Wasser‐/Dampfkreislauf	 verwendet.	Die	Konzentrationen	an	SO2	

und	NOx	 im	Regenerationsgas	können	dabei	 sehr	hohe	Werte	erreichen	 [25].	Die	

hier	vorgesehene	externe	Kühlung	ermöglicht	im	Gegensatz	zur	internen	Kühlung	

eine	Steuerung	der	Temperaturen	 in	der	GPU	unabhängig	von	den	Vorgängen	auf	

der	Rauchgasseite.	Allerdings	weist	die	extern	gekühlte	GPU	einen	leicht	erhöhten	

Energiebedarf	gegenüber	der	intern	gekühlten	Variante	auf.	Weiterhin	ist	es	mög‐
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lich	bei	externer	Kühlung	auf	Aluminiumwärmeübertrager	zu	verzichten,	die	anfäl‐

lig	 für	 Korrosion	 durch	 Quecksilber	 sind	 [82]	 [20].	 Zunächst	 wird	 der	 CO2‐

Produktstrom	 genutzt,	 um	 das	 verdichtete	 Rauchgas	 herunter	 zu	 kühlen	 (siehe	

Abbildung	23).	 Im	 ersten	 CO2‐Abtrenner	wird	 eine	 Temperatur	 von	 248	 K	 ange‐

strebt.	 Die	 zusätzliche	 Kühlung	 nach	 der	 Vorkühlung	 wird	 durch	 einen	 NH3‐

Kreislauf	bereitgestellt.	Im	ersten	Abtrenner	wird	die	CO2‐reiche	flüssige	Phase	von	

der	Dampfphase	getrennt	und	abgeführt.		

Abbildung	23:	CO2‐Abtrennungsanlage	mit	zweistufiger	partieller	Kondensation	und	externer	Kühlung	

Abbildung	23:		 CO2‐Abtrennungsanlage	 mit	 zweistufiger	 partieller	 Kondensation	

und	externer	Kühlung	mit	NH3‐	und	CO2‐Kältekreislauf	[32]	

Die	 Dampfphase	 des	 ersten	 Abtrenners	 wird	 durch	 einen	 zweiten	 Kühlkreislauf,	

der	mit	 CO2	 betrieben	wird,	 bis	 auf	 223‐233	K	 abgekühlt.	 Im	 zweiten	Abtrenner	

wird	der	verflüssigte	CO2‐reiche	Teilstrom	abgetrennt	und	mit	der	Flüssigkeit	aus	

dem	ersten	Abtrenner	gemischt.	 Im	Anschluss	kann	das	 flüssige	CO2‐Produkt	bis	

auf	 überkritischen	 Pipelinedruck	 von	 110	 bar	 gepumpt	 werden.	 Der	 CO2‐

Kältekreislauf	 wird	 mit	 Hilfe	 des	 NH3‐Kältekreislaufs	 kondensiert.	 Der	 NH3‐

Kältekreislauf	 führt	 die	 anfallende	 Wärme	 aus	 dem	 CO2‐Kältekreislauf	 und	 der	

Rauchgaskondensation	 zunächst	 teilweise	 an	 das	 Ventgas	 ab.	 Die	 Ventgas‐Menge	

reicht	zur	Kondensation	des	NH3	nicht	aus,	sodass	dessen	vollständige	Kondensa‐

tion	über	Kühlwasser	erfolgt.	Das	Ventgas	wird	nach	der	Expansion	und	der	Wär‐

meaufnahme	an	die	Umgebung	abgeführt.	Eine	Zusammenstellung	der	Randbedin‐

gungen	des	extern	gekühlten	GPU‐Prozesses	befindet	sich	im	Anhang	A.3.	

Rauchgas-
verdichter

CO2

223-
233 K

248 K

NH3
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Expander
CO2

Rauchgas
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In	Abbildung	24	sind	die	CO2‐Konzentration	ψ	und	die	CO2‐Abtrennungsrate	CCR,	

welche	 sich	 für	 diesen	Abtrennungsprozess	 ergeben,	 in	Abhängigkeit	 vom	Druck	

nach	 der	 Rauchgasverdichtung	 und	 vom	 Falschlufteintrag	 in	 den	 Kraftwerkspro‐

zess	dargestellt.	Ein	Falschlufteintrag	von	2	%	ist	realisierbar	und	sollte	auch	ange‐

strebt	werden.	 In	dieser	Arbeit	werden	auch	höhere	Falschluftgehalte	 von	bis	 zu	

6	%	betrachtet,	da	bei	einem	Retrofit	alter	Anlagen	der	Falschlufteintrag	höher	lie‐

gen	kann.	Weiterhin	soll	die	Untersuchung	der	zusätzlichen	CO2‐Abtrennung	auch	

bezüglich	 unterschiedlicher	 Rauchgasqualitäten	 und	 deren	 Auswirkung	 auf	 GPU,	

zusätzliche	Abtrennungsanlage	 und	Gesamtprozess	 erfolgen.	Die	 Temperatur	 des	

zweiten	Abtrenners	liegt	bei	227	K.		

Abbildung	24:	CO2‐Konzentration	ψ	und	Abtrennrate	CCR	des	extern	gekühlten	CO2‐Abtrennungsprozesses	in	Abhängigkeit	des	Falschlufteintrags	

Abbildung	24:		 CO2‐Konzentration	ψ	und	Abtrennungsrate	CCR	des	extern	gekühlten	

CO2‐Abtrennungsprozesses	mit	zweistufiger	partieller	Kondensation	

in	 Abhängigkeit	 vom	 Rauchgasverdichteraustrittsdruck	 und	 vom	

Falschlufteintrag;	Temperatur	des	zweiten	Abtrenners	beträgt	227	K	

Der	Druck	wurde	zwischen	20‐70	bar	variiert.	Unterhalb	von	20	bar	 findet	keine	

Verflüssigung	im	ersten	Abscheider	statt	und	oberhalb	von	73,8	bar	ist	CO2	über‐
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kritisch,	sodass	keine	partielle	Kondensation	mehr	erfolgen	kann.	Die	Temperatur	

gewährleistet	einen	ausreichenden	Abstand	zur	minimalen	Temperatur	von	217	K,	

ab	der	Hydratbildung	zu	Problemen	führen	kann.	ψ	sinkt	mit	steigendem	Druck	in	

den	Abtrennern	der	GPU	ab,	 da	 sich	durch	den	höheren	Druck	mehr	Verunreini‐

gungen	 bei	 konstanten	 Temperaturen	 in	 der	 Flüssigphase	 lösen.	 Die	 CO2‐

Abtrennungsrate	CCR	steigt	mit	steigendem	Druck	an.	Die	Steigung	nimmt	zu	ho‐

hen	Drücken	hin	ab.	Bei	zunehmendem	Falschluftanteil	im	Rauchgas	sinkt	CCR	ab.	

So	kann	bei	einem	Druck	von	30	bar	und	einem	Falschluftgehalt	von	2	%	ein	CCR	

von	90	%	erreicht	werden.	Steigt	der	Falschluftanteil	auf	6	%	an	vermindert	dies	

CCR	 auf	 80	 %.	 Ein	 hohes	 CCR	 durch	 Steigerung	 des	 Rauchgasverdichter‐

austrittsdrucks	wird	 also	mit	 einer	 geringeren	 CO2‐Konzentration	ψ	 erkauft.	 Für	

eine	der	beiden	Größen	sollte	also	eine	Mindestanforderung	festgelegt	werden.	In	

den	 Auslegungen	 der	 bestehenden	 oder	 geplanten	 Pilot‐	 und	Demoanlagen	wird	

ein	ψ	von	mindestens	96	Vol.‐%	angestrebt,	um	Probleme	beim	Transport	und	der	

Speicherung	 zu	 vermeiden	 [9]	 [7].	 Für	 CCR	 ergeben	 sich	 bei	 diesem	 ψ	 je	 nach	

Falschlufteintrag	in	den	Kraftwerksprozess	und	in	Abhängigkeit	von	der	Tempera‐

tur	im	zweiten	Abtrenner	Werte	zwischen	83,3	–	91,9	%.	Mehr	als	ein	CCR	von	91,9	

%	lässt	sich	also	unter	den	gewählten	Randbedingungen	mit	diesem	Prozess	nicht	

realisieren.	ψ	 ist	nahezu	unabhängig	von	der	CO2‐Konzentration	 im	eintretenden	

Rauchgas.	Bei	geringen	und	hohen	Drücken	ergeben	sich	leichte	Unterschiede.	Bei	

geringen	Drücken	 ist	 dies	 auf	die	Prozessgestaltung	 zurückzuführen,	 da	dann	 im	

ersten	Abtrenner	kaum	Kondensat	anfällt.	Bei	hohen	Drücken	ergeben	sich	leichte	

Unterschiede,	 da	 hier	 die	 Einlösung	 von	Verunreinigungen	 in	 den	 CO2‐Strom	 zu‐

nimmt.	Da	 die	Berechnung	 in	 dieser	Arbeit	 unter	Annahme	des	Vorliegens	 eines	

Gleichgewichts	erfolgt	(siehe	Kapitel	2.5.1),	würden	die	Daten	in	einer	realen	Anla‐

ge	leicht	über	den	berechneten	Werten	liegen.	Die	Ergebnisse	können	trotzdem	als	

realitätsnah	angenommen	werden	[81],	da	bei	der	Auslegung	einer	partiellen	Kon‐

zentration	angestrebt	wird,	in	den	Behältern	möglichst	Gleichgewicht	herzustellen	

[81].	Der	Einfluss	der	Temperatur	des	zweiten	Abtrenners	auf	ψ	und	CCR	ist	in	Ab‐

bildung	25	 dargestellt.	Der	 Falschlufteintrag	 in	 den	Kraftwerksprozess	wird	 kon‐

stant	bei	2	%	gehalten.	ψ	sinkt	mit	steigendem	Druck	ab	und	ist	bei	Drücken	ab	35	

bar	nahezu	unabhängig	von	der	Temperatur	im	zweiten	Abtrenner.	CCR	steigt	mit	

steigendem	 Druck	 und	 sinkender	 Temperatur	 im	 zweiten	 Abtrenner.	 Der	 Vorteil	
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einer	niedrigen	Temperatur	nimmt	zu	hohen	Drücken	hin	ab.	Bei	dem	festgelegten	

Mindest‐ψ	von	96	Vol.‐%	liegt	CCR	zwischen	89‐93,5	%.	

Abbildung	25:	CO2‐Konzentration	ψ	und	Abtrennungsrate	CCR	des	extern	gekühlten	CO2‐Abtrennungsprozesses	in	Abhängigkeit	von	der	Temperatur	im	zweiten	Abtrenner	

Abbildung	25:	 CO2‐Konzentration	ψ	und	CO2‐Abtrennungsrate	CCR	des	extern	ge‐

kühlten	 CO2‐Abtrennungsprozesses	 mit	 zweistufiger	 partieller	

Kondensation	 in	 Abhängigkeit	 vom	 Rauchgasverdichteraustritts‐

druck	und	von	der	Temperatur	des	zweiten	Abtrenners;	Falschluft‐

eintrag	2	%	

Der	 Einfluss	 der	 Temperatur	 auf	 die	 Abtrennungsrate	 ist	 bei	 niedrigen	 Drücken	

also	ähnlich	groß	wie	jener	der	Rauchgasqualität	am	Eintritt	in	die	GPU.	Zu	hohen	

Drücken	hin	nimmt	der	Einfluss	allerdings	deutlich	ab.	Neben	CCR	und	ψ	stellt	der	

spezifische	 Energiebedarf	 der	 GPU	 (bezogen	 auf	 den	 abgetrennten	 CO2‐

Massenstrom)	die	dritte	wichtige	Kenngröße	zur	Beurteilung	der	Abtrennung	dar:	
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Abbildung	26:		 Spezifischer	 Energiebedarf	 der	 CO2‐Abtrennungsanlage	 und	 CO2‐

Konzentration	ψ	 in	Abhängigkeit	von	der	CO2‐Abtrennungsrate	CCR	

und	vom	Falschlufteintrag	

In	Abbildung	26	 ist	der	spezifische	Energiebedarf	in	Abhängigkeit	von	CCR	darge‐

stellt.	 Die	 Temperatur	 im	 zweiten	 Abtrenner	 beträgt	 227	 K.	 Der	 Falschluftgehalt	

des	in	die	GPU	eintretenden	Rauchgases	wird	zwischen	2	%	und	6	%	variiert.	Der	

spezifische	Energiebedarf	weist	 in	 allen	Verläufen	 ein	Minimum	auf.	Mit	 steigen‐

dem	Falschlufteintrag	nimmt	der	spezifische	Energiebedarf	bei	konstantem	CCR	zu.	

Zusätzlich	 ist	die	CO2‐Konzentration	ψ	über	der	CO2‐Abtrennungsrate	CCR	darge‐

stellt.	Bei	hohen	CCR	sinkt	ψ	überproportional	ab.	Eine	niedrige	Rauchgasqualität,	

also	ein	erhöhter	Falschluftanteil	im	Rauchgas	am	GPU‐Eintritt,	führt	bei	konstan‐

tem	CCR	zu	einem	verminderten	ψ.	Das	Minimum	des	spezifischen	Energiebedarfs	

bildet	sich	aus,	weil	mit	steigendem	Druck	 im	Rauchgasverdichter	mehr	Leistung	

aufgebracht	werden	muss.	 Infolgedessen	nimmt	auch	der	absolute	Energiebedarf	

der	 CO2‐Abtrennungsanlage	 zu.	 Da	 die	 Steigung	 von	 CCR	 zu	 hohen	 Drücken	 hin	

flacher	verläuft	(vgl.	Abbildung	24	und	Abbildung	25),	muss	bei	hohem	CCR	immer	
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mehr	Energie	aufgewendet	werden,	um	CCR	zu	steigern.	Bei	geringen	Drücken	fällt	

CCR	 deutlich	 ab,	 wodurch	 sich	 der	 spezifische	 Energiebedarf	 ebenfalls	 steigert.	

Bezogen	auf	die	abgetrennte	Menge	CO2	bildet	sich	also	ein	Minimum	des	spezifi‐

schen	Energiebedarfs	aus	(siehe	Abbildung	26).	Das	Minimum	verschiebt	sich	bei	

steigenden	Falschlufteinträgen	zu	geringeren	CCR.	Bei	2	%	Falschluft	bildet	es	sich	

bei	 einem	CCR	 von	 91,3	%	 aus,	wohingegen	 bei	 6%	 Falschluft	 das	Optimum	bei	

einem	CCR	von	86,4	%	liegt.	Das	minimale	ψ	von	96	Vol.‐%	wird	bei	2	%	Falschluft	

bei	einem	CCR	von	91,9	%	unterschritten.	Für	6	%	Falschluft	wird	dieses	ψ	bei	ei‐

nem	CCR	von	83,3	%	unterschritten.	

Die	Auswirkungen	des	Falschluftanteils	und	der	Temperatur	im	zweiten	Abtrenner	

auf	den	Nettowirkungsgrad	ηN	sind	in	Abbildung	27	in	Abhängigkeit	von	CCR	aufge‐

tragen.		

	

Abbildung	27:	 Nettowirkungsgrad	 ηN	des	Oxyfuel‐Kraftwerks	 in	Abhängigkeit	 von	

der	CO2‐Abtrennungsrate	CCR	für	verschiedene	Falschluftanteile	und	

Temperaturen	im	zweiten	Abtrenner	
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Die	Punkte	gelten	für	ein	konstantes	ψ	von	96	Vol.‐%.	Der	Basisprozess	wurde	auf	

einen	Falschluftgehalt	von	2	%	und	ein	Mindest‐ψ	von	96	%	ausgelegt	(vgl.	Tabelle	

3).	Mit	steigendem	Falschlufteintrag	sinken	sowohl	ηN	als	auch	CCR	ab.	Wenn	bei	

einem	Falschluftgehalt	von	6	%	und	einer	Temperatur	von	227	K	ein	ψ	von	mindes‐

tens	96	Vol.‐%	gefordert	wird,	 kann	 lediglich	 ein	maximales	CCR	 von	83,3	%	er‐

reicht	 werden.	 ηN	 liegt	 bei	 dieser	 Prozesskonfiguration	 bei	 36,35	 %.	 Kann	 der	

Falschlufteintrag	auf	4	%	gemindert	werden,	steigt	CCR	auf	maximal	87,8	%	und	ηN	

auf	36,48	%.	Beim	Basisprozess	mit	2	%	Falschluft	steigt	CCR	auf	91,9	%	und	ηN	auf	

36,61	%.	Mit	sinkender	Temperatur	des	zweiten	Abtrenners	steigt	CCR	an	und	ηN	

nimmt	ab.	Dies	ist	mit	dem	höheren	Kältebedarf	der	GPU	und	dem	größeren	abge‐

trennten	CO2‐Massenstrom	zu	erklären.	Eine	Minderung	des	Falschlufteintrags	be‐

sitzt	 somit	ausschließlich	positive	Auswirkungen	auf	CCR	und	ηN.	Da	eine	Minde‐

rung	der	Temperatur	im	zweiten	Abtrenner	der	GPU	zwar	eine	Steigerung	von	CCR	

aber	eine	Verringerung	von	ηN	bewirkt,	muss	bei	einer	geplanten	Anlage	abgewo‐

gen	werden,	welches	CCR	notwendig	ist.	

4.6 Polymermembran	

Membranen	können	nach	unterschiedlichen	Ansätzen	modelliert	werden	[107].	In	

dieser	Arbeit	wird	das	Lösungs‐Diffusions‐Modell	verwendet	[141].	Für	das	Modell	

gelten	folgende	Annahmen:	

 keine	Vermischung	der	Permeatflüsse	unterschiedlicher	Zusammensetzung	
in	der	porösen	Stützschicht,	

 Permeanz	ist	unabhängig	von	Druck	und	Zusammensetzung	des	behandel‐
ten	Gases,	

 ideales	Gasverhalten,	
 Druckverlust	über	die	Membran	auf	der	Retentatseite	ist	vernachlässigbar,	
 freier	Abfluss	des	Permeats.	

Die	betrachtete	Membran	wird	in	M	Abschnitte	(in	dieser	Arbeit	wird	M	=	100	fest‐

gelegt)	 unterteilt	 (siehe	Abbildung	28).	 Die	 Permeatströme	der	 einzelnen	Teilab‐

schnitte	werden	am	Ende	der	Berechnung	aller	Teilabschnitte	addiert	und	gehen	

deshalb	 nicht	 in	 die	 Berechnung	 der	 anderen	 Teilabschnitte	 ein.	 Für	 jeden	 Ab‐

schnitt	 l	 wird	 ein	 eigenes	 Gleichungssystem	 aufgestellt,	 wobei	 das	 Retentat	 des	
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vorangehenden	Abschnitts	l‐1	der	Feed	des	folgenden	Abschnitts	l	ist.	So	kann	die	

Änderung	 der	 Konzentrationen	 der	 Komponenten	 entlang	 der	Membran	 berück‐

sichtigt	werden.	 In	 jedem	Abschnitt	 l	wird	 ein	 Gleichungssystem	 aufgestellt.	 Das	

Modell	wird	 im	Aspen	Custom	Modeler©	 erstellt.	Da	das	Programm	gleichungsba‐

siert	arbeitet,	ist	ein	Umstellen	der	Gleichungen	nicht	erforderlich.	

	

Abbildung	28:		 Vereinfachte	Darstellung	der	modellierten	Membran	mit	M	Abschnit‐

ten	[141]	

Es	müssen	nur	entsprechend	der	Freiheitsgrade	ausreichend	Gleichungen	vorhan‐

den	sein.	Zunächst	wird	die	Permeanz	Θi	der	Membran	für	jeden	Stoff	i	in	die	mola‐

re	Permeanz	Θmol,i	umgerechnet:	

	
Θ୫୭୪,୧ ൌ

Θେ୓ଶ
α୧,୨

∙
p୒୭୰୫
RT୒୭୰୫

	 (4‐2)

Die	 Membranfläche	 dA	 jedes	 Abschnitts	 l	 wird	 aus	 der	 Gesamtmembranfläche	

AMembran	und	der	Zahl	der	Abschnitte	M	bestimmt:	

	
dA ൌ

A୑
M
	 (4‐3)

Der	 aus	 dem	Abschnitt	 l‐1	 in	 den	Abschnitt	 l	 eintretende	Molenstrom	entspricht	

der	Summe	der	aus	dem	Abschnitt	l	austretenden	Molenströme:		

	 nሶ ୖሺl െ 1ሻ ൌ nሶ ୔ሺlሻ ൅ nሶ ୖሺlሻ (4‐4)
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Im	 ersten	 Abschnitt	 entspricht	 der	 eintretende	 Strom	 dem	 Feedstrom	 der	 Ge‐

samtmembran	und	im	letzten	Abschnitt	entspricht	der	austretende	Retentatstrom	

dem	Retentat	der	Gesamtmembran.	Der	Permeatstrom	jedes	Abschnitts	l	bestimmt	

sich	aus	den	Teilströmen	der	einzelnen	Gaskomponenten	i:	

	 nሶ ୔ ሺlሻ ൌ ෍nሶ ୔,୧ሺlሻ
୧

	 (4‐5)

Der	 Permeatstrom	 jeder	 Gaskomponente	 i	 im	 Abschnitt	 l	 wird	 mit	 der	 molaren	

Permeanz	Θmol,i	und	der	Partialdruckdifferenz	bestimmt:	

	 nሶ ୔,୧ሺlሻ ൌ 	dA ∙ Θ୫୭୪,୧ሺpୖ ∙ yୖ,୧ሺl െ 1ሻ െ p୮ ∙ y୔,୧ሺlሻሻ (4‐6)

Die	folgenden	Gleichungen	bestimmen	die	molaren	Anteile	der	einzelnen	Kompo‐

nenten	an	den	austretenden	Gasströmen	des	Membranabschnitts	l:	

	
y୔,୧ሺlሻ ൌ

nሶ ୔,୧ሺlሻ
nሶ ୔ ሺlሻ

	 (4‐7)

	

	
yୖ,୧ሺlሻ ൌ

nሶ ୖሺl െ 1ሻ ∙ yୖ,୧ሺl െ 1ሻ െ nሶ ୔,୧ሺlሻ
nሶ ୖ ሺlሻ

	 (4‐8)

Die	 Summe	 aller	 Permeatströme	 der	M	Abschnitte	 ergibt	 den	 Permeatstrom	der	

Gesamtmembran:	

	
෍nሶ ୔ሺlሻ

୑

୪ୀଵ

ൌ nሶ ୔ 	 (4‐9)

Die	Konzentration	der	Gaskomponenten	 i	 im	Permeat	der	Gesamtmembran	erge‐

ben	sich	zu:	

	 ∑ nሶ ୔,୧ሺlሻ
୑
୪ୀଵ

nሶ ୔
ൌ y୔,୧ 	 (4‐10)
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Wie	 in	Kapitel	3.1	bereits	dargestellt,	 ist	es	anzustreben,	eine	Membran	mit	mög‐

lichst	hohem	Θ	und	hohem	αi,j	einzusetzen.	Polymermembranen	eignen	sich	unter	

den	gegebenen	Randbedingungen	am	besten	für	die	Abtrennung	des	CO2	aus	dem	

Ventgas	 [58].	 Die	 Kenndaten	 der	 in	 dieser	 Arbeit	 verwendeten	 und	 kommerziell	

verfügbaren	Polyactive®‐Membran	[63]	sind	in	Tabelle	6	aufgelistet.	

Tabelle	6:	Kennwerte	der	Polymermembran	Polyactive®	bei	einer	Temperatur	von	

25°C	[63]	

Größe	 Wert	

ΘCO2	 3	m³(i.N.)/(m²hbar)	

αCO2/N2	 50	

αO2/N2	 2,8	

αAr/N2	 2,8	

In	 Abbildung	 29	 ist	 die	 CO2‐Abtrennungsrate	 der	 Membran	 (CCRZus)	 in	

Abhängigkeit	 vom	 Druckverhältnis	 über	 die	 Membran	 (ΠZus)	 und	 von	 der	

Membranfläche	 (A)	 dargestellt.	 Die	 Zusammensetzung	 des	 Feeds	 entspricht	 der	

Zusammensetzung	 des	 Ventgases	 im	 Basisprozess	 des	 Oxyfuel‐Kraftwerks.	 Die	

CO2‐Konzentration	 des	 Ventgases	 liegt	 bei	 ca.	 30	 Vol.‐%	 (trocken),	 der	

Permeatdruck	 bei	 1	 bar	 und	 der	 Gasstrom	 bei	 0,8	 kmol/s.	 CCRZus	 steigt	 mit	

zunehmendem	ΠZus	und	mit	zunehmendem	A.		
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Abbildung	29:	Zusätzliche	Abtrennungsrate	CCRZus	der	modellierten	Membran	in	Abhängigkeit	vom	Druckverhältnis	ΠZus	und	der	Membranfläche	A	

Abbildung	29:		 Zusätzliche	CO2‐Abtrennungsrate	CCRZus	der	modellierten	Membran	

in	Abhängigkeit	vom	Druckverhältnis	ΠZus	und	der	Membranfläche	A;	

Permeatdruck	=	1	bar	

Der	Anstieg	ist	bei	kleinem	A	sehr	deutlich	und	erreicht	bei	höheren	Werten	einen	

flacheren	Verlauf.	Der	flachere	Verlauf	wird	umso	früher	erreicht	je	größer	ΠZus	ist.	

Diese	 Abflachung	 ist	 darauf	 zurückzuführen,	 dass	 bei	 hohem	 CCRZus	 die	 CO2‐

Konzentration	 auf	 der	 Feedseite	 entlang	 der	 Membraneinheit	 immer	 weiter	

absinkt.	 Dadurch	 steigen	 entlang	 der	 Membraneinheit	 die	 Konzentrationen	 der	

Unreinheiten	 im	 Gas	 auf	 der	 Feedseite.	 Die	 treibende	 Partialdruckdifferenz	

zwischen	 Feed	 und	 Permeat	 entlang	 der	Membran	 sinkt	 für	 das	 CO2	 und	 erhöht	

sich	für	die	Unreinheiten.	Mit	zunehmendem	CCRZus	erhöht	sich	aus	diesem	Grund	

die	Menge	 an	Unreinheiten,	 die	 durch	die	Membran	 strömen.	Dieser	 Zusammen‐

hang	 kann	Abbildung	30	 entnommen	werden.	 Dort	 ist	 die	 CO2‐Konzentration	 im	

Permeat	(ϕ)	 in	Abhängigkeit	von	CCRZus	und	ΠZus	aufgetragen.	A	wurde	hier	kon‐

stant	gehalten.	Die	CO2‐Konzentration	ϕ	fällt	mit	steigendem	CCRZus	ab.	Bei	hohem	
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CCRZus	wird	dieses	Absinken	sehr	deutlich	und	nähert	sich	bei	einem	CCRZus	von	1	

der	CO2‐Konzentration	im	Feed	von	30	Vol.‐%	an.		

	

Abbildung	30:		 CO2‐Konzentration	 im	 Permeat	 ϕ	 in	 Abhängigkeit	 von	 der	 CO2‐

Abtrennungsrate	 CCRZus	 und	 vom	 Druckverhältnis	 ΠZus;	

Permeatdruck	=	1	bar	

Ein	hohes	ΠZus	ergibt	bei	konstanter	CO2‐Abtrennungsrate	CCRZus	ein	höheres	ϕ,	da	

das	 treibende	Partialdruckgefälle	größer	 ist	und	somit	das	erzielbare	ϕ	ebenfalls	

höher	ist	(siehe	Gleichung	(4‐6)).	Um	ein	hohes	ϕ	und	gleichzeitig	ein	hohes	CCRZus	

zu	 erzielen,	 ist	 also	 ein	 hohes	 ΠZus	 notwendig.	 Gleichzeitig	 bedeutet	 ein	 hohes	

Druckverhältnis	ΠZus	einen	hohen	Energieaufwand,	da	dieser	Druck	stromabwärts	

auf	der	Permeatseite	der	Membran	nicht	mehr	genutzt	werden	kann.	Eine	große	

Membranfläche	A	erhöht	die	CO2‐Abtrennungsrate	CCRZus,	 führt	bei	hohen	CCRZus	

allerdings	 zu	 niedrigen	 CO2‐Konzentrationen	 ϕ.	 Die	 Membranfläche	 A	 und	 das	

Druckverhältnis	ΠZus	müssen	auf	die	jeweilige	Anwendung	abgestimmt	werden,	da	

sich	kein	von	den	Einflussgrößen	unabhängiges	Optimum	ausbildet.	Für	den	Aus‐
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legungsfall	 liegt	die	CO2‐Konzentration	ϕ	ab	einem	ΠZus	von	4	in	einem	ähnlichen	

Bereich	wie	die	CO2‐Konzentration	des	Rauchgases	des	Kraftwerksprozesses.	Die‐

ser	 Wert	 ist	 anzustreben,	 da	 ein	 geringeres	 ϕ	 zu	 einer	 Absenkung	 der	 CO2‐

Konzentration	im	Rauchgas	am	Eintritt	der	GPU	führt.	Dies	hätte	den	gleichen	Ef‐

fekt	wie	eine	Anhebung	des	Falschluftgehaltes	des	in	die	GPU	eintretenden	Rauch‐

gases.	 Es	 würde	 sich	 eine	 Verminderung	 von	 CCR	 des	 Grundprozesses	 (Abtren‐

nungsprozess	 I	 in	 Abbildung	 35)	 durch	 die	 verminderte	 Rauchgasqualität	 (vgl.	

Abbildung	24)	ergeben.	

4.7 Druckwechseladsorption	(DWA)	

Die	DWA	wird	mit	Aktivkohle	D47/3	[111]	als	Adsorbens	abgebildet	(siehe	Kapitel	

3.2).	Zur	Abbildung	werden	die	Adsorptionsisothermen	der	 jeweiligen	Stoffe	her‐

angezogen.	Diese	können	durch	verschiedene	Modelle	abgebildet	werden.	Die	Wahl	

des	Modells	richtet	sich	nach	dem	abzubildenden	Adsorbens	und	den	adsorbierten	

Gasen	[111].	Für	die	Aktivkohle	eignet	sich	die	Toth‐Gleichung	[111]:	

	 u ൌ u୏
zp

ሾ1 ൅ ሺzpሻ୲ሿ
ଵ
୲

	 (4‐11)

	

	 z ൌ zஶ exp ሾz୘/Tሿ 	 (4‐12)

u	ist	die	adsorbierte	Gasmenge	in	mol	pro	kg	Adsorbens.	p	ist	der	anliegende	Parti‐

aldruck	des	zu	adsorbierenden	Gases	im	Feedstrom.	uK,	zT,	zஶ	und	t	sind	Konstan‐

ten	(siehe	Tabelle	7).	Die	Temperatur	des	Adsorbers	T	wird	mit	298	K	 festgelegt.	

Für	CO2	und	N2	ergeben	sich	damit	die	 in	Abbildung	15	dargestellten	Isothermen	

für	 Aktivkohle.	 Es	wird	 davon	 ausgegangen,	 dass	 die	Druckwechseladsorption	 in	

sechs	Prozessschritten	abläuft	[67]	[40]	[35].	Weitere	Annahmen	sind:	

 ideales	Gasverhalten,	
 desorbiertes	Gas	kann	beim	Evakuierungsvorgang	ungehindert	abfließen,	
 kein	Hystereseverhalten	des	Adsorbens,	
 Druckverlust	über	das	Adsorptionsbett	vernachlässigbar,	
 isothermer	Adsorber.	
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Tabelle	7:		 Parameter	 zur	 Berechnung	 der	 Adsorptionsisothermen	 für	 Aktivkohle	

[111]	

Gas	 uK	in	mol/kg	 zT	in	K	 	1/Pa	in	ஶܢ T	

CO2	 20,9105	 3,34484e‐10	 2644,04	 0,435011	

N2	 6,36332	 2,04453e‐9	 1658,02	 0,646035	

O2/Ar	 8,91184	 1,47042e‐9	 1620,58	 0,648911	

Die	sechs	Teilschritte	sind	in	Abbildung	31	als	vereinfachtes	Prozesschema	darge‐

stellt.	 Jedes	 der	 sechs	modellierten	 Betten	 befindet	 sich	 also	 in	 einem	 der	 sechs	

Prozessschritte.	Die	Betten	durchlaufen	nacheinander	die	Prozessschritte,	 sodass	

sich	ein	kontinuierlicher	Abtrennungsprozess	ergibt.	Schritt	1	ist	der	Adsorptions‐

prozess.	Das	Bett	wird	vom	Feedgas	durchströmt.	Dabei	werden	Bestandteile	des	

Gases	 adsorbiert.	Dadurch	 sinkt	die	Konzentration	dieser	Bestandteile	 im	Abgas‐

strom.	 Sobald	 das	Bett	mit	 CO2	 gesättigt	 ist,	wird	 es	 vom	Feed‐	 und	Abgasstrom	

getrennt.	Zunächst	wird	der	Druck	in	Schritt	2	durch	eine	Verbindung	mit	dem	Bett	

in	Prozessschritt	5	abgesenkt.	In	Schritt	3	und	Schritt	4	erfolgen	die	finale	Druck‐

absenkung	und	der	Abzug	des	CO2‐reichen	Produktgases,	das	durch	die	Absenkung	

des	Drucks	desorbiert	wurde.	Es	kann	ein	Gasstrom	eingesetzt	werden,	um	diesen	

Prozess	zu	beschleunigen,	allerdings	verunreinigt	dieser	das	Produktgas,	weshalb	

in	dieser	Arbeit	darauf	verzichtet	wird.	In	Schritt	5	und	6	wird	durch	Verbindung	

mit	den	Betten	 in	den	Schritten	1	und	2	der	Prozessdruck	wieder	aufgebaut.	Die	

durch	 diesen	 Druckaufbau	 entstehenden	 Verluste	 werden	 in	 dieser	 Arbeit	 nicht	

betrachtet.	Das	Modell	betrachtet	die	DWA	vereinfachend	als	kontinuierlichen	Ge‐

samtprozess,	sodass	sich	jeweils	ein	kontinuierlicher	Abgas‐	und	Produktgasstrom	

ergibt.	 Für	 jeden	 der	 sechs	 Teilprozesse	 wird	 eine	 Zeit	 von	 120	 s	 angenommen	

[142].	 Für	 eine	 genauere	 Darstellung	 der	 Teilprozesse	 sei	 auf	 die	 Fachliteratur	

verwiesen	[142]	[111]	[110].	Die	Berechnung	des	DWA‐Prozesses	erfolgt	durch	ein	

ähnliches	 Vorgehen	 wie	 bei	 der	 Membran	 und	 ebenfalls	 mit	 dem	 Aspen	 Custom	

Modeler©.	
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Abbildung	31:	Vereinfachte	Darstellung	der	 sechs	Prozessschritte	der	Druckwech‐

seladsorption	

Das	Adsorptionsbett,	das	sich	 im	Prozessschritt	1	befindet,	wird	entlang	der	Gas‐

strömung	durch	das	Bett	in	M	Abschnitte	(in	dieser	Arbeit	mit	100	festgelegt)	auf‐

geteilt,	 um	die	Konzentrationsänderungen	 der	 einzelnen	Gasbestandteile	 entlang	

des	 Adsorptionsbettes	 berücksichtigen	 zu	 können	 (siehe	Abbildung	 32).	 Die	 Be‐

trachtung	 beschränkt	 sich	 auf	 den	 idealisierten	 Prozess	mit	 den	 Adsorptionsiso‐

thermen.	 Zunächst	 muss	mit	 der	 Schüttdichte	 des	 Adsorbens	 ρA	 (für	 Aktivkohle	

544	kg/m³	[111])	die	Gesamtmasse	an	Adsorbens	mA,ges	in	allen	6	Betten	bestimmt	

werden,	die	im	gesamten	Behältervolumen	der	DWA	(V)	vorhanden	ist:	

	 m୅,୥ୣୱ ൌ ρ୅ ∙ V	 (4‐13)

Feed

CO2-armes Abgas

CO2-reiches Produktgas
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Durch	die	 unterschiedlichen	Teilprozesse	 steht	 durchgehend	 eines	der	 sechs	Ad‐

sorptionsbetten	zur	Adsorption	zur	Verfügung.	Die	Adsorbensmasse	mA	pro	Bett‐

abschnitt	l	des	adsorbierenden	Bettes	beträgt	demnach:	

	 m୅ ൌ
m୅,୥ୣୱ

6 ∙ M
	 (4‐14)

	

Abbildung	32:		Modellierte	DWA;	 links	Adsorptionsbetrieb;	rechts	Evakuierungsbe‐

trieb	mit	frei	abfließendem	Produktgas	

Für	jeden	der	M	Bettabschnitte	wird,	wie	bei	der	modellierten	Membran,	ein	eige‐

nes	 Gleichungssystem	 aufgestellt.	 Zur	 Berechnung	 der	 adsorbierten	 Gasmenge	

werden	die	Beladung	uR	bei	dem	Feeddruck	pF	und	die	Beladung	uS	bei	dem	Eva‐

kuierungsdruck	 pS	 mit	 Gleichung	 (4‐11)	 bestimmt.	 Das	 CO2‐arme	 Retentat	

nሶ ୖሺl െ 1ሻ	ist	der	zugeführte	Strom	für	den	l‐ten	Abschnitt,	in	dem	dieser	Strom	in	

nሶ ୗሺlሻ	und	nሶ ୖሺlሻ	aufgeteilt	wird:	

Feed

yF,i nF

yR,i (l-1)
nR(l-1)

uR,i(l)
pF

Abschnitt l
mA

yR,i (l)
nR(l)

uS,i(l)
pS

yS,i (l)
nS(l)

yS,i (l+1)
nS(l+1)

yS,i (l-1)
nS(l-1)

Abgas

yR,i nR

Produktgas

yS,i nS

Adsorptions-
betrieb

Evakuierungs-
betrieb



Modellbildung	

65	

	 nሶ ୖሺl െ 1ሻ ൌ nሶ ୗሺlሻ ൅ nሶ ୖሺlሻ (4‐15)

Für	den	ersten	Bettabschnitt	entspricht	der	zugeführte	Strom	dem	Feedstrom	nሶ ୊	

des	DWA‐Prozesses.	Das	Retentat	nሶ ୖ	der	M‐ten	Stufe	entspricht	dem	Retentatstrom	

des	gesamten	DWA‐Prozess.	Der	desorbierte	Gasmolenstrom	nሶ ୗ	der	Komponente	i,	

der	aus	den	Betten	in	den	Prozessschritten	3	und	4	austritt,	ergibt	sich	zu:	

	 nሶ ୗ,୧ሺlሻ ൌ ቀuୖ,୧ሺlሻ െ uୗ,୧ሺlሻቁ ∗
m୅

120 s
	 (4‐16)

Der	 Produktgasstrom	 nሶ ୗ	 der	 Stufe	 l	 ergibt	 sich	 aus	 der	 Summe	 der	 Teilprodukt‐

ströme	der	verschiedenen	Gaskomponenten:	

	 nሶ ୗሺlሻ ൌ෍nሶ ୗ,୧ሺlሻ
୧

	 (4‐17)

Die	Konzentrationen	der	einzelnen	Gaskomponenten	im	Produktgasstrom	der	l‐ten	

Stufe	ergeben	sich	zu:	

	
yୗ,୧ሺlሻ ൌ

nሶ ୗ,୧ሺlሻ
nሶ ୗ ሺlሻ

	 (4‐18)

Die	Konzentrationen	der	verschiedenen	Gase	im	Retentatstrom	der	l‐ten	Stufe	er‐

geben	sich	zu:	

	
yୖ,୧ሺlሻ ൌ

nሶ ୖሺl െ 1ሻ ∙ yୖ,୧ሺl െ 1ሻ െ nሶ ୗ,୧ሺlሻ
nሶ ୖ ሺlሻ

	 (4‐19)

Der	 gesamte	 Produktgasstrom	 ist	 die	 Summe	 aller	 Teilproduktgasströme	 der	 M	

Einzelabschnitte:	

	
nሶ ୗ ൌ ෍nሶ ୗሺlሻ

୑

୪ୀଵ

	 (4‐20)

Die	 Konzentrationen	 der	 einzelnen	 Gase	 im	 gesamten	 Produktgasstrom	 werden	

bestimmt	durch:	
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yୗ,୧ ൌ

∑ nሶ ୗ,୧ ሺlሻ
୑
୪ୀଵ

nሶ ୗ
	 (4‐21)

Das	 so	 erstellte	 DWA‐Modell	 wird	 dazu	 herangezogen,	 die	 CO2‐Abtrennung	 aus	

dem	 in	Kapitel	4.6	untersuchten	Ventgasstrom	zu	bestimmen.	Bei	der	Simulation	

wurde	ein	Bettvolumen	gewählt,	mit	dem	vergleichbare	Werte	für	die	zusätzliche	

CO2‐Abtrennungsrate	 CCRZus	 wie	 bei	 der	 Polymermembran	 erzielt	 werden	 (vgl.	

Abbildung	29).		

	

Abbildung	33:		 Zusätzliche	CO2‐Abtrennungsrate	CCRZus	in	Abhängigkeit	vom	gesam‐

ten	Bettvolumen	V	aller	sechs	Betten		

In	Abbildung	33	 ist	 CCRZus	 bei	 Verwendung	 von	 Aktivkohle	 in	 Abhängigkeit	 vom	

Gesamtvolumen	V	aller	Adsorptionsbetten	dargestellt.	Als	weiterer	Einflussfaktor	

wird	 das	 Druckverhältnis	 zwischen	 Feed‐	 und	 Produktseite	 ΠZus	 betrachtet.	 Der	

Evakuierungsdruck	pS	beträgt	1	bar.	Bezüglich	CCRZus	ergibt	sich	ein	ähnliches	Ver‐

halten	wie	bei	 der	Polymermembran.	Mit	 steigendem	Volumen	der	DWA	V	 steigt	
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CCRZus.	Der	Anstieg	flacht	bei	hohem	V	jedoch	ab.	Je	höher	das	Druckverhältnis	ΠZus	

ist,	umso	früher	ist	die	Sättigung	erreicht.	Bei	steigendem	ΠZus	steigt	CCRZus	eben‐

falls	an.	Bereits	bei	einem	Druckverhältnis	ΠZus	von	4	sind	Werte	bei	der	zusätzli‐

chen	CO2‐Abtrennungsrate	CCRZus	von	über	90	%	möglich,	falls	das	Volumen	V	aus‐

reichend	 groß	 ist.	 In	Abbildung	 34	 ist	 die	 CO2‐Konzentration	 im	 Produktgas	 der	

DWA	ϕ	in	Abhängigkeit	von	der	zusätzlichen	CO2‐Abtrennungsrate	CCRZus	für	ver‐

schiedene	Druckverhältnisse	ΠZus	 dargestellt.	 Der	 Evakuierungsdruck	 pS	 liegt	 bei	

1	bar.	Mit	steigender	CO2‐Abtrennungsrate	CCRZus	fällt	ϕ	ab.		

	

Abbildung	34:		 CO2‐Konzentration	 ϕ	 in	 Abhängigkeit	 von	 der	 zusätzlichen	 CO2‐

Abtrennungsrate	CCRZus	für	eine	DWA;	pS	=	1	bar		

Ein	steigendes	Druckverhältnis	ΠZus	führt,	wie	bei	der	Membran,	bei	gleicher	CO2‐

Abtrennungsrate	CCRZus	zu	höheren	CO2‐Konzentrationen	ϕ.	ϕ	unterscheidet	sich	

deutlich	 von	 den	mit	 der	 Polymermembran	 erzielten	 CO2‐Konzentrationen	ϕ.	 Es	

liegt	auch	bei	niedrigem	CCRZus	und	hohem	Druckverhältnis	ΠZus	unter	60	Vol.‐%	

und	 damit	 auch	 bei	 hohen	 Falschlufteinträgen	 deutlich	 unterhalb	 der	 CO2‐
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Konzentration	des	 in	die	GPU	eintretenden	Rauchgases.	Eine	DWA	führt	somit	zu	

einer	 Verdünnung	 der	 CO2‐Konzentration	 im	 Rauchgas	 vor	 Eintritt	 in	 die	 GPU.	

Durch	diese	Minderung	der	Rauchgasqualität	wird	die	CO2‐Abtrennungsrate	CCR	

des	 ursprünglichen	 GPU‐Prozesses	 (Abtrennungsprozess	 I	 in	 Abbildung	 35)	 ge‐

mindert	(vgl.	Abbildung	24).	Bezüglich	der	erzielbaren	CO2‐Konzentration	ϕ	weist	

die	DWA	damit	Nachteile	gegenüber	der	Membran	auf,	deren	Auswirkungen	einer	

genaueren	Betrachtung	im	GPU‐Prozess	bedürfen.	

4.8 Integration	in	die	GPU	

Die	 zusätzlichen	 Abtrennungsanlagen	 DWA	 und	 Membran	 müssen	 in	 den	 GPU‐

Prozess	 integriert	werden.	Dazu	sind	verschiedene	Ansätze	denkbar	(siehe	Abbil‐

dung	35):	

 auf	hohem	Druck	vor	Expander	1,	
 auf	mittlerem	Druck	vor	Expander	2,	
 auf	niedrigem	Druck	vor	Expander	3.	

Für	alle	Varianten	gibt	es	Vor‐	und	Nachteile	bezüglich	der	Randbedingungen	des	

modellierten	GPU‐Prozesses.	Gravierende	Änderungen	für	den	GPU‐Prozess	sollten	

durch	die	Integration	der	zusätzlichen	CO2‐Abtrennung	vermieden	werden,	sodass	

ein	Betrieb	mit	und	ohne	zusätzliche	Abtrennungsanlage	möglich	 ist.	Gleichzeitig	

ist	es	notwendig	die	zusätzliche	Abtrennung	vor	schädlichen	Einflüssen	des	GPU‐

Prozesses	zu	schützen.	Diese	Einflüsse	können	zum	Beispiel	Druckstöße	aus	dem	

Rauchgasverdichter	 oder	 ungewollte	Rückströmeffekte	 auf	 die	 Permeatseite	 bzw.	

in	die	im	Evakuierungsbetrieb	befindlichen	Behälter	der	DWA	sein.	Die	Integration	

bei	hohem	Prozessdruck	(HD	in	Abbildung	35)	hätte	den	Vorteil,	dass	die	Baugröße	

der	 Membran	 bzw.	 der	 DWA	 aufgrund	 der	 größeren	 Triebkraft	 abnimmt	 (siehe	

Gleichung	 (4‐6)	 und	 Gleichung	 (4‐11)).	 Gleichzeitig	 sind	 bei	 hohem	Druck	 aller‐

dings	HD‐Behälter	notwendig,	die	deutlich	mehr	Kosten	verursachen	als	die	eigent‐

liche	Membranfläche	oder	das	Adsorptionsbett	 [143].	Das	gesamte	Druckverhält‐

nis	zwischen	Ventgas	und	Umgebung	zu	nutzen,	 ist	nicht	zu	empfehlen,	da	selbst	

bei	hohen	Druckverhältnissen	keine	CO2‐Konzentration	ϕ	von	über	96	Vol.‐%	er‐

reicht	wird	(vgl.	Abbildung	30	und	Abbildung	34)	und	die	Ansprüche	an	die	Festig‐

keit	 der	Membran	 steigen.	 Dadurch	würde	 auch	weniger	 Gas	 über	 die	 Expander	
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strömen	 und	 somit	 die	 Leistung	 der	 Expander	 gemindert.	 Wenn	 die	 CO2‐

Konzentration	des	in	die	GPU	eintretenden	Rauchgasstroms	nicht	durch	die	gerin‐

gere	 CO2‐Konzentration	ϕ	 im	 Produktstrom	 der	 zusätzlichen	 Abtrennungsanlage	

gemindert	werden	soll,	ist	eine	Rezirkulation	des	zusätzlich	abgetrennten	CO2	zum	

Rauchgasverdichter	notwendig.	

	

Abbildung	35:		 Extern	 gekühlte	GPU	mit	 verschiedenen	Anordnungsmöglichkeiten	

der	zusätzlichen	Abtrennungsanlage	im	Ventgaspfad	

Bei	 der	 Einbindung	 der	 zusätzlichen	 Abtrennungsanlage	 vor	 Expander	 1	 (siehe	

Abbildung	35)	ist	das	Druckverhältnis	ΠZus	über	den	zusätzlichen	Abtrennungspro‐

zess	 direkt	 abhängig	 vom	 Druck	 im	 zweiten	 Abtrenner.	 Um	 das	 Druckverhältnis	

ΠZus	beeinflussen	zu	können,	wäre	somit	entweder	eine	Drosselung	vor	der	zusätz‐

lichen	Abtrennungsanlage	oder	 im	Permeat	bzw.	Produktgas	notwendig.	Dies	gilt	

auch	 für	 eine	 Anordnung	 der	 zusätzlichen	 Abtrennungsanlage	 auf	 mittlerem	

Druckniveau	(MD	in	Abbildung	35).	Bei	einer	Anordnung	der	zusätzlichen	Abtren‐

nungsanlage	auf	hohem	oder	mittlerem	Druckniveau	wäre	eine	Rezirkulation	des	
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Produktstroms	 der	 zusätzlichen	 Abtrennungsanlage	 zwischen	 den	 einzelnen	

Verdichterstufen	des	Rauchgasverdichters	notwendig.	Der	Permeat‐	bzw.	Evakuie‐

rungsdruck	wird	durch	die	Verdichterstufe,	die	das	Permeat	ansaugt,	vorgegeben.	

Um	Druckstöße	oder	Ausschieben	des	Rauchgasverdichters	in	Richtung	der	zusätz‐

lichen	Abtrennungsanlage	zu	vermeiden	sollte	durch	eine	Drossel	auf	der	Permeat‐	

bzw.	Produktgasseite	der	Abtrennungsanlage	stets	ein	Mindestdruck	gewährleistet	

sein,	 um	auch	bei	 hohen	Rauchgasverdichterdrücken	 ein	Rückströmen	 ausschlie‐

ßen	zu	können	(siehe	Abbildung	35).	

Die	Einbindung	auf	niedrigem	Druckniveau	(ND	in	Abbildung	35)	vor	dem	letzten	

Expander	 hat	 den	 Vorteil,	 dass	 der	 Permeat‐	 bzw.	 Evakuierungsdruck	 durch	 den	

Ansaugdruck	 der	 ersten	 Verdichterstufe	 nahezu	 konstant	 gehalten	werden	 kann.	

Dieser	wird	durch	den	Kraftwerksprozess	vorgegeben.	Der	Anlagenteil	zur	zusätz‐

lichen	 Abtrennung	 wäre	 so	 bei	 Drucksteigerungen	 im	 Rauchgasverdichter	 vor	

Druckstößen	 geschützt.	 Im	 Folgenden	 werden	 die	 HD‐	 und	 die	 ND‐Variante	 des	

zusätzlichen	Abtrennungsprozesses	untersucht,	um	die	Grenzen	des	Prozesses	auf‐

zuzeigen.	 Die	 Temperatur	 am	Eintritt	 in	 die	 zusätzliche	Abtrennungsanlage	wird	

durch	den	Wärmeübertrager	der	Ventgasentspannung	bei	25°C	gehalten,	um	die	in	

Tabelle	6	 und	Tabelle	7	 angegebenen	Kenndaten	 nutzen	 zu	 können,	 da	 diese	 auf	

Messdaten	basieren	und	nur	für	diese	Temperatur	gelten.	
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5 Ergebnisse	der	GPU	mit	zusätzlicher	CO₂‐

Abtrennung	

Die	 Ergebnisse	 der	 Einbindung	 einer	 zusätzlichen	 CO2‐Abtrennungsanlage	 sind	

sowohl	 für	 extern	 als	 auch	 intern	 gekühlte	 GPU‐Prozesse	 hinsichtlich	 der	 CO2‐

Konzentration	ψ	und	der	CO2‐Abtrennungsrate	CCR	vergleichbar.	 In	dieser	Arbeit	

wird	nur	der	extern	gekühlte	GPU‐Prozess	betrachtet.	Untersucht	wird	der	Einfluss	

der	Rauchgasqualität	 am	Eintritt	 in	die	GPU	 in	Form	einer	Änderung	des	Falsch‐

lufteintrags	in	den	vorangehenden	Kraftwerksprozess,	der	Temperatur	am	zweiten	

Abtrenner	der	GPU,	des	Druckverhältnisses	ΠZus	über	die	zusätzliche	Abtrennungs‐

anlage	und	der	Membranfläche	A	bzw.	des	Adsorptionsvolumens	V	auf	den	GPU‐

Prozess.	Die	Prozessrandbedingungen	der	GPU	sind,	falls	nicht	anders	angegeben,	

ein	Falschlufteintrag	von	2	%	und	eine	Temperatur	im	zweiten	Abtrenner	der	GPU	

von	227	K.	

5.1 Baugröße	und	treibendes	Druckgefälle	

Nachfolgend	 werden	 mit	 Hilfe	 einer	 Parametervariation	 die	 Auswirkungen	 der	

Baugröße	der	zusätzlichen	Abtrennungsanlagen	und	des	treibenden	Druckgefälles	

auf	den	GPU‐Prozess	untersucht.	Da	das	Druckniveau	einen	Einfluss	auf	das	Verhal‐

ten	der	 zusätzlichen	Abtrennung	besitzt,	wird	 jeweils	 eine	Variation	 für	den	HD‐	

und	den	ND‐Betrieb	der	zusätzlichen	Abtrennungsanlage	durchgeführt.	

5.1.1 Zusätzliche	CO2‐Abtrennungsanlage	im	ND‐Betrieb	

Die	Einbindung	der	zusätzlichen	Abtrennungsanlage	vor	der	dritten	Expanderstufe	

der	GPU	erfordert	eine	Rezirkulation	des	zusätzlich	abgetrennten	CO2	vor	die	erste	

Stufe	des	Rauchgasverdichters.	Durch	die	Rezirkulation	des	Produktes	der	zusätzli‐

chen	Abtrennungsanlage	zum	Eintritt	des	Rauchgasverdichters	hat	der	zusätzliche	
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Abtrennungsprozess	 einen	 direkten	 Einfluss	 auf	 den	 Abtrennungsprozess	 I	 des	

GPU‐Prozesses	 (siehe	 Abbildung	 35).	 In	 Abbildung	 36	 sind	 die	 CO2‐Konzentra‐

tionen	 im	 Pipelinestrom	 der	 GPU,	 im	 Ventgas	 sowie	 in	 den	 Produktströmen	 der	

Membran	und	der	DWA	dargestellt.	Der	Pipelinestrom	der	GPU	gilt	sowohl	für	den	

Basisprozess	als	auch	 für	eine	GPU	mit	zusätzlicher	Abtrennungsanlage.	Die	CO2‐

Konzentration	 im	 Ventgas	 nimmt	 mit	 steigendem	 Rauchgasverdichteraustritts‐

druck	ab,	da	mit	steigendem	Prozessdruck	mehr	CO2	 in	der	GPU	abgetrennt	wird	

(siehe	Abbildung	24	und	Abbildung	25).		

Abbildung	36:	CO2‐Konzentrationen	der	Produktströme	der	GPU	in	Abhängigkeit	vom	Rauchgasverdichteraustrittsdruck	

Abbildung	36:		 CO2‐Konzentrationen	 der	 Produktströme	 der	 GPU	 in	 Abhängigkeit	

vom	Rauchgasverdichteraustrittsdruck;	ΠZus	=	4,	A	=	25000	m²;	V	=	

2500	m³	

Die	 CO2‐Konzentration	 im	 Ventgas	 ist	 der	 Ausgangswert	 für	 die	 zusätzliche	 Ab‐

trennung	 durch	 Membran	 oder	 DWA.	 Dementsprechend	 fallen	 die	 CO2‐

Konzentrationen	 ϕ	 beider	 Abtrennungsprozesse	 mit	 der	 CO2‐Konzentration	 im	

Ventgas	 bei	 steigendem	 Rauchgasverdichteraustrittsdruck.	 Die	 Membran	 erzielt	
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dabei	deutlich	höhere	CO2‐Konzentrationen	ϕ	 im	rezirkulierten	Produktstrom	als	

die	 DWA.	 Das	 Permeat	 der	 Membran	 erreicht	 je	 nach	 CO2‐Konzentration	 im	

Ventgas	 ein	ϕ	 von	 48‐81	Vol.‐%,	 die	DWA	 liegt	mit	 einem	ϕ	 von	 33	 –	 63	 Vol.‐%	

deutlich	 darunter.	 Dies	 deckt	 sich	mit	 den	 Ergebnissen	 für	 die	 Einzelprozesse	 in	

Abbildung	30	und	Abbildung	34.	Zum	Erreichen	der	gleichen	CO2‐Abtrennungsrate	

CCRZus	muss	daher	bei	der	DWA	ein	größerer	Massenstrom	rezirkuliert	werden	als	

bei	der	Membran.		

Abbildung	37:	Massenströme	am	Rauchgasverdichteraustritt	in	Abhängigkeit	vom	Rauchgasverdichteraustrittsdruck	

Abbildung	37:		Massenströme	am	Rauchgasverdichteraustritt	 in	Abhängigkeit	vom	

Rauchgasverdichteraustrittsdruck;	ΠZus	=	4,	A	=	25000	m²;	V	=	2500	

m³	

Die	Massenströme	 am	 Austritt	 des	 Rauchgasverdichters	 sind	 in	Abbildung	 37	 in	

Abhängigkeit	 vom	 Rauchgasverdichteraustrittsdruck	 dargestellt.	 Durch	 die	

Rezirkulation	des	abgetrennten	CO2	bei	Nutzung	einer	zusätzlichen	Abtrennungs‐

anlage	 steigt	 der	Massenstrom	 im	 Rauchgasverdichter	 an.	 Dieser	 Anstieg	 nimmt	

mit	 abnehmendem	 Rauchgasverdichteraustrittsdruck	 zu.	 Der	 Massenstrom,	 der	
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rezirkuliert	 wird,	 ist	 für	 die	 DWA	 deutlich	 größer	 als	 für	 die	 Membran.	 Bei	 der	

Membran	 vergrößert	 sich	 der	Massenstrom	 von	 136	 kg/s	 auf	 144‐157	 kg/s.	 Bei	

Nutzung	 einer	 DWA	 steigt	 der	 Massenstrom	 auf	 157‐171	 kg/s	 an.	 Auf	 die	 CO2‐

Konzentration	 ψ	 in	 der	 Pipeline	 hat	 dies	 bei	 konstantem	 Rauchgasverdichter‐

austrittsdruck	kaum	Auswirkungen	(siehe	Abbildung	24).	Die	CO2‐Abtrennungsrate	

CCR	 des	 Abtrennungsprozesses	 I	 (vgl.	 Abbildung	 35)	 wird	 jedoch	 durch	 die	 ab‐

nehmende	CO2‐Konzentration	des	Rauchgases	 am	Rauchgasverdichteraustritt	 ab‐

sinken,	da	diese	durch	den	rezirkulierten	Gasstrom	von	den	zusätzlichen	Abtren‐

nungsanlagen	gemindert	wird.	Als	Folge	muss	mehr	CO2	aus	dem	Ventgas	durch	die	

zusätzliche	 Abtrennungsanlage	 (Abtrennungsprozess	 II	 in	 Abbildung	 35)	 abge‐

trennt	 werden,	 um	 die	 Gesamtabtrennungsrate	 CCR	 auf	 einem	 hohen	 Niveau	 zu	

halten.		

Abbildung	38:	CO2‐Konzentration	ϕ	in	Abhängigkeit	von	der	Gesamtabtrennungsrate	CCR	und	der	Membranfläche	A	bzw.	DWA‐Volumen	V	

Abbildung	38:		 CO2‐Konzentration	 ϕ	 in	Abhängigkeit	von	der	Gesamtabtrennungs‐

rate	CCR	und	der	Membranfläche	A	bzw.	dem	DWA‐Volumen	V;	ΠZus	=	

4;	Punkte:	Gesamtabtrennungsrate	CCR,	ab	der	eine	Konzentration	

von	ψ	=	96	Vol.‐%	unterschritten	wird	
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Die	CO2‐Konzentration	ψ	und	die	CO2‐Konzentration	des	Ventgases	sind	unabhän‐

gig	 von	der	CO2‐Konzentration	ϕ.	ϕ	und	die	CO2‐Abtrennungsrate	CCRZus	hängen	

allerdings	 von	 der	 Größe	 der	 zusätzlichen	 Abtrennungsanlagen	 und	 dem	Druck‐

verhältnis	ΠZus	ab.	Eine	Einzelbetrachtung	von	ϕ	und	CCRZus	ist	aus	diesem	Grund	

nicht	zielführend.	In	Abbildung	38	ist	die	CO2‐Konzentration	ϕ	in	Abhängigkeit	von	

der	 CO2‐Abtrennungsrate	 CCR	 des	 Gesamtprozesses	 dargestellt.	 Als	 zusätzliche	

Parameter	 wurden	 die	 Membranfläche	 A	 bzw.	 das	 Bettvolumen	 V	 variiert.	 Das	

Druckverhältnis	 ΠZus	 liegt	 bei	 4.	 Die	 Anlagenbaugröße	 nimmt	 im	 Diagramm	 von	

links	 nach	 rechts	 zu.	 Die	 CO2‐Konzentration	 ϕ	 sinkt	 bei	 steigender	 CO2‐

Abtrennungsrate	CCR	ab.	Der	Verlauf	 ist	bei	zunehmender	Anlagenbaugröße	stei‐

ler.	 Die	Membran	 erzielt	 bei	 gleichem	CCR	 stets	 ein	 höheres	ϕ	 als	 die	DWA.	Der	

Vorteil	 der	 Membran	 gegenüber	 der	 DWA	 bezüglich	 der	 CO2‐Konzentration	 ϕ	

nimmt	zu	hohen	CO2‐Abtrennungsraten	CCR	hin	ab.	Der	rezirkulierte	Massenstrom	

steigt	 bei	 beiden	 zusätzlichen	 Abtrennungsprozessen	 mit	 steigendem	 CCR	 und	

steigender	 Anlagengröße	 an.	 Die	 eingetragenen	 Punkte	 kennzeichnen	 die	 CCR‐

Werte,	 ab	 denen	 die	 CO2‐Konzentration	 ψ	 unter	 96	 Vol.‐%	 sinkt.	 Höhere	 CO2‐

Abtrennungsraten	 CCR	 führen	 also	 zu	 einem	Unterschreiten	 der	Mindestreinheit	

im	CO2‐Produktstrom	des	Gesamtprozesses.	Diese	Kennzeichnung	wird	in	den	fol‐

genden	Abbildungen	beibehalten.	Unter	den	gewählten	Randbedingungen	 für	das	

Druckverhältnis	ΠZus	 und	die	Anlagenbaugröße	A	bzw.	V	 lässt	 sich	das	maximale	

CCR	in	Bezug	auf	den	Basisprozess	also	um	6	%‐Pkt.	auf	98	%	steigern	(vgl.	Tabelle	

3).	Neben	der	Baugröße	der	zusätzlichen	Abtrennungsanlage	hat	auch	das	Druck‐

verhältnis	 ΠZus	 einen	 Einfluss	 auf	 die	 CO2‐Konzentration	 ϕ	 und	 die	 CO2‐

Abtrennungsrate	CCR.		

Abbildung	 39	 zeigt	 den	 Zusammenhang	 zwischen	 der	 CO2‐Abtrennungsrate	 CCR	

und	der	CO2‐Konzentration	ϕ	 in	Abhängigkeit	von	ΠZus.	Die	Membranfläche	A	be‐

trägt	25000	m²	und	das	Bettvolumen	V	beträgt	2500	m³.	Für	alle	Varianten	fällt	ϕ	

mit	 steigendem	CCR	ab.	Für	beide	Abtrennungsanlagen	nimmt	ϕ	mit	 steigendem	

CCR	ab.	Die	Membran	erzielt	bei	jeweils	gleichem	ΠZus	höhere	CO2‐Konzentrationen	

ϕ	als	die	DWA.	Bei	steigendem	Druckverhältnis	ΠZus	fällt	ϕ	mit	zunehmendem	CCR	

steiler	ab.	Beide	Prozesse	erzielen	bei	einem	ΠZus	von	2	unter	Gewährleistung	einer	

CO2‐Konzentration	ψ	von	über	96	Vol.‐%	nur	ein	CCR	von	maximal	93‐94	%.	Dies	

ist	nur	eine	geringe	Steigerung	gegenüber	dem	Basisprozess,	obwohl	die	Baugröße	
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der	zusätzlichen	Abtrennungsanlagen	relativ	groß	gewählt	ist.	Eine	Steigerung	von	

ΠZus	auf	4	steigert	CCR	auf	über	97	%.	Eine	weitere	Anhebung	von	ΠZus	auf	6	be‐

wirkt	eine	Steigerung	von	CCR	auf	über	99	%.	Die	Steigerung	von	CCR	ist	somit	bei	

einem	Anheben	von	ΠZus	von	4	auf	6	geringer	als	bei	einem	Anheben	von	2	auf	4.		

Abbildung	39:	CO2‐Konzentration	ϕ	in	Abhängigkeit	von	der	Abtrennungsrate	CCR	und	dem	Druckverhältnis	ΠZus	

Abbildung	39:		 CO2‐Konzentration	ϕ	 in	Abhängigkeit	von	der	CO2‐Abtrennungsrate	

CCR	und	dem	Druckverhältnis	ΠZus;	A	=	25000	m²	bzw.	V	=	2500	m³;	

Punkte:	CCR,	ab	dem	ψ	=	96	Vol.‐%	unterschritten	wird	

Eine	weitere	 Steigerung	 von	 CCR	 ist	möglich,	 führt	 allerdings	 zu	 sinkenden	 CO2‐

Konzentrationen	ϕ,	 da	 bei	 sehr	 hohem	CCR	der	 Anteil	 der	Unreinheiten,	 die	mit	

dem	CO2	rezirkuliert	werden,	zunimmt	(siehe	Abbildung	30	und	Abbildung	34).	

Abbildung	38	 und	Abbildung	39	 zeigen,	 dass	 es	wichtig	 ist,	 den	 zusätzlichen	Ab‐

trennungsprozess	 sowohl	hinsichtlich	des	 treibenden	Druckgefälles	 als	 auch	hin‐

sichtlich	der	Baugröße	passend	auszulegen,	da	beide	Größen	einen	großen	Einfluss	

auf	den	GPU‐Prozess	haben.	Die	CO2‐Abtrennungsrate	CCR	lässt	sich	mit	Hilfe	der	

beiden	 zusätzlichen	Abtrennungsprozesse	 auf	 deutlich	höhere	Werte	 steigern	 als	
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im	Basisprozess.	Dabei	kann	die	CO2‐Konzentration	ψ	auf	über	96	Vol.‐%	gehalten	

werden,	und	gleichzeitig	können	höchste	CCR‐Werte	von	über	99	%	erzielt	werden.	

Neben	 CCR	 und	ψ	 ist	 auch	 der	 energetische	Aufwand	 der	 GPU	 zu	 betrachten.	 In	

Abbildung	37	wurde	gezeigt,	dass	der	Massenstrom	durch	die	zusätzliche	Abtren‐

nung	ansteigt.		

Abbildung	40:	Spezifischer	Energiebedarf	der	GPU	in	Abhängigkeit	von	der	Abtrennungsrate	CCR	und	Baugröße	des	zusätzlichen	Abtrennungsprozesses	

Abbildung	40:		Spezifischer	 Energiebedarf	 der	 GPU	 in	 Abhängigkeit	 von	 der	 CO2‐

Abtrennungsrate	 CCR	 und	 der	 Baugröße	 des	 zusätzlichen	 Abtren‐

nungsprozesses;	ΠZus	=	4;	Punkte:	CCR,	ab	dem	ψ	=	96	Vol.‐%	unter‐

schritten	wird	

Da	 bei	 der	 Rezirkulation	 zum	 Eintritt	 des	 Rauchgasverdichters	 das	 gesamte	

rezirkulierte	Gas	neu	verdichtet	werden	muss,	steigt	auch	der	spezifische	Energie‐

bedarf	an.	In	Abbildung	40	ist	der	spezifische	Energiebedarf	der	GPU	in	Abhängig‐

keit	von	CCR	sowie	der	Größe	der	zusätzlichen	Abtrennungsanlagen	aufgetragen.	

Das	Druckverhältnis	ΠZus	beträgt	4.	Als	Vergleich	ist	der	spezifische	Energiebedarf	

des	Basisprozesses	in	der	Abbildung	mit	dargestellt.	Die	Verläufe	zeigen	ein	ähnli‐

ches	Verhalten	wie	der	Verlauf	des	Basisprozesses.	Bei	allen	bildet	 sich	ein	Mini‐
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mum	aus.	Die	abgedeckten	Bereiche	der	CO2‐Abtrennungsrate	werden	mit	steigen‐

der	 Baugröße	 der	 zusätzlichen	 Abtrennungsanlage	 kleiner.	 Der	 spezifische	 Ener‐

giebedarf	weist	deutliche	Unterschiede	zwischen	DWA	und	Membran	auf.	Mit	stei‐

gendem	CCR	steigt	der	spezifische	Energiebedarf	der	DWA	deutlicher	an	als	jener	

der	 Membran.	 Bei	 höchsten	 CO2‐Abtrennungsraten	 von	 über	 98	 %	 steigt	 er	 auf	

über	140	kWh/tCO2.	Das	entspricht	einem	Anstieg	um	12	%	gegenüber	dem	Basis‐

prozess	bei	 einer	CO2‐Konzentration	ψ	von	96	Vol.‐%	 (rote	Punkte).	Bei	Verwen‐

dung	einer	Membran	beträgt	der	Anstieg	des	spezifischen	Energiebedarfs	bei	einer	

Anhebung	von	CCR	auf	97,3	%	lediglich	4	%.	Bei	kleinen	Baugrößen	der	zusätzli‐

chen	Abtrennungsanlagen	ist	der	Unterschied	zwischen	DWA	und	Membran	nicht	

groß.	 Die	 Punkte	 und	 Verläufe	 sind	 nahezu	 deckungsgleich.	 Bei	 einer	 Steigerung	

der	Anlagenbaugröße	wird	der	Unterschied	zwischen	dem	spezifischen	Energiebe‐

darf	der	Membran	und	der	DWA	bei	konstantem	CCR	und	ψ	größer.		

Zum	Vergleich	 ist	 in	Abbildung	41	 der	 spezifische	Energiebedarf	 in	Abhängigkeit	

von	der	CO2‐Abtrennungsrate	CCR	und	dem	Druckverhältnis	ΠZus	 dargestellt.	Die	

Baugröße	der	zusätzlichen	Abtrennungsanlage	ist	mit	einer	Membranfläche	A	von	

25000	m²	bzw.	einem	Bettvolumen	V	von	2500	m³	festgelegt.	Die	Verläufe	zeigen	

ein	 Minimum,	 ähnlich	 dem	 Basisprozess.	 Der	 abgedeckte	 Bereich	 der	 CO2‐

Abtrennungsrate	 wird	 kleiner,	 wenn	 ΠZus	 angehoben	 wird.	 Bei	 steigendem	 ΠZus	

steigen	 für	beide	 zusätzlichen	Abtrennungsprozesse	das	CCR	und	der	 spezifische	

Energiebedarf	 an.	 Der	 spezifische	 Energiebedarf	 der	 DWA	 liegt	 bei	 hohen	 CCR	

deutlich	 über	 dem	 spezifischen	 Energiebedarf	 der	Membran.	 Bei	 einem	CCR	 von	

99	%	und	einer	CO2‐Konzentration	ψ	von	96	Vol.‐%	steigt	der	spezifische	Energie‐

bedarf	bei	der	DWA	auf	155	kWh/tCO2	und	bei	der	Membran	auf	136	kWh/tCO2.	Dies	

entspricht	einem	Anstieg	gegenüber	dem	Basisprozess	um	21	%	bei	der	DWA	bzw.	

um	6,5	%	bei	der	Membran.	Der	Vorteil	der	Membran	gegenüber	der	DWA	ist	mit	

dem	 deutlich	 niedrigeren	 ϕ	 der	 DWA	 zu	 begründen,	 wodurch	 der	 rezirkulierte	

Massenstrom	bei	der	DWA	größer	 ist	als	bei	der	Membran	und	somit	auch	mehr	

Gas	 im	Rauchgasverdichter	erneut	verdichtet	werden	muss	 (siehe	Abbildung	37).	

Die	Einbindung	der	 zusätzlichen	Abtrennungsanlage	 auf	niedrigem	Prozessdruck	

erreicht	sowohl	für	die	Verwendung	einer	DWA	als	auch	einer	Membran	hohe	CO2‐

Abtrennungsraten	CCR	bei	gleichzeitig	hohen	CO2‐Konzentrationen	ψ.	Die	Memb‐

ran	weist	jedoch	aufgrund	der	im	Vergleich	zur	DWA	höheren	CO2‐Konzentration	ϕ	
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einen	 geringeren	 zusätzlichen	 Energiebedarf	 als	 die	 DWA	 auf.	 Aus	 energetischer	

Sicht	ist	im	ND‐Betrieb	die	Verwendung	einer	Membran	also	der	einer	DWA	vorzu‐

ziehen,	da	die	Prozessbedingungen	besser	mit	den	Membraneigenschaften	verein‐

bar	sind	als	mit	den	Eigenschaften	der	DWA.	

Abbildung	41:	Spezifischer	Energiebedarf	der	GPU	in	Abhängigkeit	von	der	Abtrennungsrate	CCR	und	vom	Druckverhältnis	ΠZus	

Abbildung	41:		 Spezifischer	 Energiebedarf	 der	 GPU	 in	 Abhängigkeit	 von	 der	 CO2‐

Abtrennungsrate	CCR	und	vom	Druckverhältnis	 ΠZus;	A	=	25000	m²	

bzw.	V	=	2500	m³;	Punkte:	CCR,	ab	dem	ψ	=	96	Vol.‐%	unterschritten	

wird		

5.1.2 Zusätzliche	CO2‐Abtrennungsanlage	im	HD‐Betrieb	

Wird	die	zusätzliche	Abtrennungsanlage	 im	HD‐Betrieb	vor	der	ersten	Expander‐

stufe	 der	 GPU	 vorgesehen,	 ergeben	 sich	 verschiedene	 Möglichkeiten	 zur	

Rezirkulation	 des	 abgetrennten	 Gasstroms.	 Je	 nach	 Druckverhältnis	 ΠZus	 hat	 das	

abgetrennte	Gas	ein	Druckniveau,	auf	dem	es	vor	eine	der	Stufen	des	sechsstufigen	

Rauchgasverdichters	(siehe	Abbildung	22)	rezirkuliert	werden	kann.	Wie	in	Kapitel	
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4.8	 beschrieben,	 ist	 im	 HD‐Betrieb	 der	 Eintrittsdruck	 in	 die	 zusätzliche	 Abtren‐

nungsanlage	direkt	abhängig	vom	Austrittsdruck	des	Rauchgasverdichters.	Gleich‐

zeitig	hängt	der	Austrittsdruck	aus	der	zusätzlichen	Abtrennungsanlage	direkt	vom	

Eintrittsdruck	 der	 Rauchgasverdichterstufe,	 vor	 die	 der	 abgetrennte	 Gasstrom	

rezirkuliert	wird,	ab.	Um	Rückströmeffekte	und	Druckstöße	vom	Rauchgasverdich‐

ter	 auf	 die	 zusätzliche	 Abtrennungsanlage	 zu	 vermeiden,	 sollte	 der	 abgetrennte	

Gasstrom	mit	einer	Drosselung	versehen	werden	(siehe	Abbildung	35).	Dies	führt	

zu	 geringen	 Verlusten,	 wenn	 der	 Druck	 vor	 der	 entsprechenden	 Verdichterstufe	

niedriger	ist	als	der	durch	das	Ventil	einzuhaltende	Austrittsdruck	der	zusätzlichen	

Abtrennungsanlage.	Der	Betrieb	wird	dadurch	stabiler	und	unabhängiger	von	Än‐

derungen	im	Abtrennungsprozess	I	der	GPU	(vgl.	Abbildung	35).	Die	untersuchten	

Baugrößen	der	zusätzlichen	Abtrennungsanlagen	sind	kleiner	als	 in	Kapitel	5.1.1,	

da	bei	hohem	Druck	der	Volumenstrom	bei	gleichem	Massenstrom	abnimmt	und	

die	 gewünschte	 CO2‐Abtrennungsrate	 CCRZus	 schon	 bei	 kleineren	 Baugrößen	 er‐

reicht	werden	kann.	Gleichzeitig	ist	für	die	Membran	die	die	sich	aus	der	Druckdif‐

ferenz	ergebende	Triebkraft	höher	(siehe	Gleichung	(4‐6)).	

Im	Gegensatz	zu	Kapitel	5.1.1	macht	die	Definition	eines	konstanten	Druckverhält‐

nisses	ΠZus	hier	keinen	Sinn,	da	es	vom	Rauchgasverdichteraustrittsdruck	abhängig	

ist.	Es	werden	deshalb	verschiedene	Austrittsdrücke	pAus	der	zusätzlichen	Abtren‐

nungsanlage	 untersucht,	 die	 über	 eine	 Drosselung	 des	 abgetrennten	 Gasstroms	

eingehalten	werden.	Diese	entsprechen	jeweils	der	Rezirkulation	vor	eine	der	Stu‐

fen	des	Rauchgasverdichters:	

 Die	erste	Stufe	entspricht	einem	pAus	 von	1,15	bar,	da	dieser	Druck	durch	
das	Kraftwerk	vorgegeben	wird,	

 die	dritte	Stufe	entspricht	einem	pAus	von	4	bar,	da	der	Eintrittsdruck	dieser	
Stufe	im	betrachteten	Druckbereich	unter	4	bar	liegt,	

 die	vierte	Stufe	entspricht	einem	pAus	von	8	bar,	da	der	Eintrittsdruck	dieser	
Stufe	im	betrachteten	Druckbereich	unter	8	bar	liegt.	

In	 Abbildung	 42	 ist	 die	 CO2‐Konzentration	 ϕ	 in	 Abhängigkeit	 von	 der	 CO2‐

Abtrennungsrate	CCR	und	der	Baugröße	der	zusätzlichen	Abtrennungsanlage	dar‐

gestellt.	 Der	 Austrittsdruck	 des	 abgetrennten	 CO2	 aus	 der	 zusätzlichen	 Abtren‐

nungsanlage	pAus	liegt	bei	8	bar.	Mit	steigender	Baugröße	steigt	CCR	bei	konstanter	
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CO2‐Konzentration	ψ	von	96	Vol.‐%	an	 (vgl.	 rote	Markierungen	 in	Abbildung	42),	

während	ϕ	abfällt.	Die	Membran	zeigt	hier	eine	größere	Abhängigkeit	des	ϕ	von	

der	Baugröße	als	die	DWA.	Bei	der	DWA	ist	ϕ	bei	gleichem	CCR	nahezu	unabhängig	

von	 der	 Baugröße.	 Das	 ist	 darin	 begründet,	 dass	 die	 Selektivität	 der	 Adsorption	

druckabhängig	ist	(siehe	Abbildung	15).		

Abbildung	42:	CO2‐Konzentration	ϕ	in	Abhängigkeit	von	der	Abtrennungsrate	CCR	und	der	Baugröße	der	zusätzlichen	Abtrennanlage	

Abbildung	42:		 CO2‐Konzentration	ϕ	 in	Abhängigkeit	von	der	CO2‐Abtrennungsrate	

CCR	und	der	Baugröße	der	 zusätzlichen	Abtrennungsanlage;	pAus	=	

8	bar;	Punkte:	CCR,	ab	dem	ψ	=	96	Vol.‐%	unterschritten	wird		

Wenn	 der	 Evakuierungsdruck,	 wie	 in	 dieser	 Betrachtung,	 mit	 8	 bar	 konstant	 ist	

und	der	Adsorptionsdruck	steigt	(entspricht	steigendem	CCR),	sinkt	die	Selektivi‐

tät	 zwischen	CO2	und	den	anderen	Unreinheiten	ab.	 Infolgedessen	 sinkt	die	CO2‐

Konzentration	 ϕ	 des	 DWA‐Produktstromes	 gegenüber	 der	 ND‐Variante	 ab.	 Der	

Einfluss	der	Baugröße	auf	das	erzielbare	CCR	lässt	sich	durch	die	Markierungen	in	

Abbildung	 42	 erkennen.	 Die	 CO2‐Abtrennungsrate	 CCR	 bei	 konstanter	 CO2‐

Konzentration	ψ	steigt	mit	steigender	Baugröße	an.	Durch	die	gesunkene	Selektivi‐
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tät	 der	 DWA	wäre	 allerdings	 im	Verhältnis	 zur	ND‐Variante	 eine	 größere	 Steige‐

rung	 des	 Bauvolumens	 V	 notwendig,	 um	 die	 gleiche	 Erhöhung	 von	 CCR	wie	 bei	

Nutzung	einer	Membran	zu	erreichen.	Die	Membran	zeigt	ein	umgekehrtes	Verhal‐

ten	der	CO2‐Konzentration	ϕ	gegenüber	CCR	als	im	ND‐Betrieb,	da	ϕ	bei	konstan‐

tem	CCR	mit	zunehmender	Membranfläche	A	abnimmt	(vgl.	Abbildung	38).	Dies	ist	

auf	die	Randbedingung	eines	konstanten	pAus	anstelle	eines	konstanten	Druckver‐

hältnisses	 ΠZus	 zurückzuführen.	 Bei	 der	 ND‐Variante	 mit	 einem	 konstanten	 ΠZus	

bedeutet	eine	Anhebung	der	Membranfläche	A	bei	konstantem	CCR,	dass	der	Aus‐

trittsdruck	des	Rauchgasverdichters	und	damit	des	Ventgases	geringer	sein	muss.	

Dadurch	 erhöht	 sich	 die	 CO2‐Konzentration	 im	Ventgas	 und	 damit	 auch	 die	 CO2‐

Konzentration	ϕ	des	Permeats.	Bei	der	HD‐Variante	mit	einem	konstanten	pAus	hin‐

gegen	bedeutet	eine	Steigerung	der	Membranfläche	bei	konstantem	CCR	eine	Sen‐

kung	 des	 Feeddrucks	 der	 Membran,	 da	 der	 Rauchgasverdichteraustrittsdruck	

sinkt.	Die	beiden	Effekte	wirken	gegenläufig,	wobei	der	Effekt	des	sinkenden	Ein‐

trittsdrucks	 überwiegt.	 Dadurch	 sinkt	 bei	 der	 gewählten	 HD‐Einbindung	 der	

Membran	die	CO2‐Konzentration	ϕ	mit	steigender	Membranfläche	A	bei	konstan‐

tem	CCR	ab.	Die	CO2‐Abtrennungsrate	CCR	bei	minimalem	ψ	von	96	Vol.‐%	steigt	

bei	Vergrößerung	von	A	an	 (ähnlich	wie	bei	der	ND‐Variante),	da	die	Selektivität	

unabhängig	vom	Druck	angenommen	wird	[63].	

Der	Einfluss	von	pAus	auf	die	CO2‐Konzentration	ϕ	 ist	 in	Abhängigkeit	von	CCR	 in	

Abbildung	 43	 dargestellt.	 Die	 Membranfläche	 A	 beträgt	 2500	m²	 und	 das	 DWA‐

Bettvolumen	 V	 beträgt	 250	 m³,	 sodass	 CCR	 auf	 ähnlichem	 Niveau	 wie	 im	 ND‐

Betrieb	liegt.	Bei	höherem	CCR	sinkt	die	CO2‐Konzentration	ψ	unter	diese	Grenze.	

Die	Verläufe	zeigen	alle	ein	fallendes	ϕ	mit	steigendem	CCR.	Je	kleiner	pAus	ist,	um‐

so	höher	ist	die	CO2‐Konzentration	ϕ	bei	konstantem	CCR.	Dies	gilt	sowohl	für	die	

DWA	und	als	auch	für	die	Membran.	Für	beide	zusätzlichen	Abtrennungsprozesse	

steigt	das	maximale	CCR	und	das	zugehörige	ϕ	mit	sinkendem	Austrittsdruck	pAus.	

Die	Membran	weist	deutlich	höhere	ϕ‐Werte	bei	konstanter	CO2‐Abtrennungsrate	

CCR	und	konstantem	Austrittsdruck	pAus	 auf	 als	die	DWA.	Der	Unterschied	 ist	 im	

HD‐Betrieb	noch	deutlicher	als	im	ND‐Betrieb	(vgl.	Abbildung	39).	Dies	ist	wieder	

mit	 der	Abhängigkeit	der	 Selektivität	 des	Adsorbens	 vom	absoluten	Druckniveau	

zu	begründen	 (siehe	Abbildung	15).	Trotz	der	gleichen	relativen	Änderungen	der	

Baugröße	zeigt	die	Membran	im	HD‐Betrieb	ein	deutlich	besseres	Trennverhalten.	



Ergebnisse	der	GPU	mit	zusätzlicher	CO₂‐Abtrennung	

83	

Bei	HD‐Betrieb	ermöglicht	die	Membran	höhere	CO2‐Konzentrationen	ϕ	bei	höhe‐

rem	CCR	als	die	DWA.	Das	geringe	ϕ	führt	bei	konstantem	CCR,	wie	schon	bei	der	

ND‐Variante,	zu	einem	größeren	rezirkulierten	Massenstrom	der	DWA.	In	der	HD‐

Variante	muss	dieser	Gasstrom	zwar	nur	teilweise	neu	verdichtet	werden,	dennoch	

führt	dies	zu	Verlusten.	Zusätzlich	können	die	mit	dem	CO2	abgetrennten	Unrein‐

heiten	nicht	mehr	 in	der	Ventgasentspannung	stromabwärts	der	zusätzlichen	Ab‐

trennung	zur	Energierückgewinnung	genutzt	werden	(vgl.	Abbildung	35).		

Abbildung	43:	CO2‐Konzentration	ϕ	in	Abhängigkeit	von	der	Abtrennungsrate	CCR	und	dem	Austrittsdruck	pAus	

Abbildung	43:		 CO2‐Konzentration	ϕ	 in	Abhängigkeit	von	der	CO2‐Abtrennungsrate	

CCR	und	dem	Austrittsdruck	pAus;	A	=	2500	m²;	V	=	250	m³;	Punkte:	

CCR,	ab	dem	ψ	=	96	Vol.‐%	unterschritten	wird		

Dadurch	nehmen	der	absolute	und	der	spezifische	Energiebedarf	der	GPU	zu.	Die	

Trenneigenschaften	 der	Membran	 sind	 also	 auch	 im	HD‐Betrieb	 denen	 der	DWA	

überlegen.	 Der	 spezifische	 Energiebedarf	 der	 GPU	 mit	 zusätzlicher	 CO2‐

Abtrennungsanlage	 als	 HD‐Variante	 ist	 in	Abbildung	 44	 in	 Abhängigkeit	 von	 der	

CO2‐Abtrennungsrate	CCR	und	der	Membranfläche	A	bzw.	des	DWA‐Bettvolumens	
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V	dargestellt.	Der	Austrittsdruck	pAus	 beträgt	8	bar.	Die	Verläufe	bilden	wie	beim	

spezifischen	Energiebedarf	des	Basisprozesses	ein	Minimum	aus.	Die	Verwendung	

einer	Membran	ergibt	bei	konstantem	CCR	einen	geringeren	spezifischen	Energie‐

bedarf	als	die	Verwendung	einer	DWA.	Der	Unterschied	zwischen	den	beiden	Ab‐

trennungsarten	nimmt	mit	steigendem	CCR	zu.		

Abbildung	44:	Spezifischer	Energiebedarf	der	GPU	in	Abhängigkeit	von	der	Abtrennungsrate	CCR	und	der	Baugröße	des	zusätzlichen	Abtrennungsprozesses	

Abbildung	44:		Spezifischer	 Energiebedarf	 der	 GPU	 in	 Abhängigkeit	 von	 der	 CO2‐

Abtrennungsrate	 CCR	 und	 der	 Baugröße	 des	 zusätzlichen	 Abtren‐

nungsprozesses;	pAus	=	8	bar;	Punkte:	CCR,	ab	dem	ψ	=	96	Vol.‐%	un‐

terschritten	wird	

Die	Punkte	für	das	Mindest‐ψ	von	96	Vol.‐%	zeigen,	dass	die	GPU	mit	Membran	bei	

konstantem	 ψ	 einen	 geringeren	 spezifischen	 Energiebedarf	 hat	 als	 die	 GPU	 mit	

DWA	und	der	Basisprozess.	Die	Punkte	zeigen	weiterhin,	dass	bei	Verwendung	ei‐

ner	DWA	und	einem	konstanten	ψ	die	CO2‐Abtrennungsrate	CCR	nur	geringfügig	

ansteigt.	 Bei	 Verwendung	 der	Membran	 ergibt	 sich	 eine	 deutlich	 größere	 Steige‐

rung	von	CCR.	Der	spezifische	Energiebedarf	der	DWA	liegt	bei	einem	konstanten	ψ	

von	96	Vol.‐%	und	einer	Behältergröße	von	V	=	250	m³	um	3,6	%	über	dem	spezifi‐
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schen	 Energiebedarf	 des	 Basisprozesses.	 Das	 CCR	 steigt	 dabei	 von	 91,9	 %	 auf	

94,2	%	an.	Die	GPU	mit	Membran	hingegen	erreicht	bei	einem	ψ	von	96	Vol.‐%	eine	

Verbesserung	des	 spezifischen	Energiebedarfs	 gegenüber	 dem	Basisprozess.	 Erst	

ab	einer	Membrangröße	von	1500	m²	liegt	der	spezifische	Energiebedarf	über	dem	

des	 Basisprozesses.	 CCR	 steigt	 bei	 einer	 Membranfläche	 von	 A	 =	 2500	 m²	 von	

91,9	%	im	Basisprozess	auf	97,3	%.	Der	Unterschied	zwischen	DWA	und	Membran	

deckt	sich	mit	den	Ergebnissen	aus	Abbildung	41	und	Abbildung	42.	Die	Membran	

weist	deutlich	bessere	Trenneigenschaften	im	HD‐Betrieb	auf	als	die	DWA.	

Abbildung	45:	Spezifischer	Energiebedarf	der	GPU	in	Abhängigkeit	von	der	Abtrennungsrate	CCR	und	dem	Austrittsdruck	pAus	

Abbildung	45:		 Spezifischer	 Energiebedarf	 der	 GPU	 in	 Abhängigkeit	 von	 der	 CO2‐

Abtrennungsrate	CCR	und	dem	Austrittsdruck	pAus;	A	=	2500	m²;	V	=	

250	m³;	Punkte:	CCR,	ab	dem	ψ	=	96	Vol.‐%	unterschritten	wird		

Der	 spezifische	 Energiebedarf	 der	 GPU	mit	 HD‐Einbindung	 der	 zusätzlichen	 Ab‐

trennungsanlage	unter	Variation	des	Austrittsdrucks	aus	der	zusätzlichen	Abtren‐

nungsanlage	pAus	ist	in	Abbildung	45	aufgetragen.	Die	Baugröße	liegt	konstant	bei	A	

=	2500	m²	bzw.	V	=	250	m³.	Die	Verläufe	bilden	alle	Minima	aus.	Bei	einem	kon‐
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stanten	ψ	von	96	Vol.‐%	und	einem	abnehmenden	pAus	steigt	der	spezifische	Ener‐

giebedarf	für	alle	Graphen	an.	Wie	in	Abbildung	44	ergeben	sich	erneut	Vorteile	für	

die	Membran	gegenüber	der	DWA.	Der	Anstieg	des	spezifischen	Energiebedarfs	mit	

fallendem	pAus	 bei	 Verwendung	 einer	DWA	 ist	 vergleichbar	mit	 dem	Anstieg,	 der	

sich	bei	einer	Vergrößerung	des	DWA‐Bettvolumens	V	ergibt	(siehe	Abbildung	44).	

Gegenüber	dem	Basisprozess	steigt	der	spezifische	Energiebedarf	bei	Nutzung	ei‐

ner	DWA	–	bei	einer	Steigerung	von	CCR	um	5,5	%‐Pkt.	–	um	10,5	%	an.	Bei	der	

Membran	ergeben	sich	geringere	Änderungen	des	spezifischen	Energiebedarfs	bei	

größeren	 Steigerungen	 von	 CCR.	 Nur	 bei	 höchsten	 CO2‐Abtrennungsraten	 CCR	

steigt	der	spezifische	Energiebedarf	stärker	an.	Das	ist	sowohl	mit	einem	erhöhten	

rezirkulierten	Massenstrom	(siehe	Kapitel	5.1.1)	bei	hohem	CCR	als	auch	mit	einer	

größeren	Entspannung	des	Gases	über	die	Membran	zu	erklären.	Als	Folge	kann	in	

den	Expandern	der	GPU	stromabwärts	der	Membran	weniger	Leistung	zurückge‐

wonnen	werden,	 und	 es	muss	mehr	Verdichtungsleistung	nach	der	Rezirkulation	

aufgebracht	werden.	Bei	einer	Steigerung	von	CCR	auf	99	%	(pAus	=	4	bar)	nimmt	

der	 spezifische	 Energiebedarf	 bei	 Verwendung	 einer	 Membran	 gegenüber	 dem	

Basisprozess	nur	um	2,5	%	zu.	Mit	der	Membran	ergeben	sich	somit	nicht	nur	bes‐

sere	Trenneigenschaften	im	Hinblick	auf	das	CCR	und	die	CO2‐Konzentration	ϕ	als	

bei	der	DWA,	sondern	auch	ein	geringerer	spezifischer	Energiebedarf.	Der	Vorteil	

der	Membran	gegenüber	der	DWA	für	den	hier	untersuchten	Trennprozess	ist	da‐

mit	deutlicher	als	im	ND‐Betrieb.	

5.2 Einfluss	von	Falschluft	und	der	Temperatur	

Neben	der	Größe	der	 zusätzlichen	Abtrennungsanlage	V	 bzw.	A	 und	dem	Druck‐

verhältnis	ΠZus	haben	auch	die	Temperatur	im	zweiten	Abtrenner	und	die	Qualität	

des	Rauchgases	am	Eintritt	in	die	GPU	einen	Einfluss	auf	die	GPU	mit	zusätzlicher	

CO2‐Abtrennungsanlage.	Da	in	Kapitel	5.1	deutlich	wurde,	dass	die	Membran	deut‐

lich	bessere	Trenneigenschaften	besitzt	als	die	DWA,	wird	in	diesem	Kapitel	nur	die	

Membran	betrachtet,.	Eine	niedrige	Temperatur	 im	zweiten	Abtrenner	 (siehe	Ab‐

bildung	25)	und	eine	hohe	Qualität	des	Rauchgases,	also	ein	niedriger	Falschluft‐

eintrag	 (siehe	 Abbildung	 24),	 ermöglichen	 hohe	 CO2‐Abtrennungsraten	 CCR	 bei	

konstanter	CO2‐Konzentration	ψ	von	96	Vol.‐%.	Für	eine	GPU	mit	Membran	als	zu‐

sätzlicher	Abtrennungsanlage	 im	HD‐Betrieb	 ist	 der	 spezifische	Energiebedarf	 in	
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Abhängigkeit	von	CCR	und	vom	Falschlufteintrag	in	Abbildung	46	dargestellt.	Zum	

Vergleich	ist	der	spezifische	Energiebedarf	des	Basisprozesses	dargestellt.	An	die‐

ser	Stelle	wird	nur	die	Membran	im	HD‐Betrieb	betrachtet,	die	Ergebnisse	jedoch	

sind	qualitativ	auch	für	eine	Membran	im	ND‐Betrieb	gültig.	

Abbildung	46:	Spezifischer	Energiebedarf	der	GPU	mit	Membran	im	HD‐Betrieb	in	Abhängigkeit	von	der	Abtrennungsrate	CCR	und	des	Falschlufteintrags	in	den	Prozess	

Abbildung	46:		 Spezifischer	Energiebedarf	der	GPU	mit	Membran	 im	HD‐Betrieb	 in	

Abhängigkeit	von	der	CO2‐Abtrennungsrate	CCR	und	des	Falschluft‐

eintrags	 in	den	Prozess;	A	=	2500	m²;	pAus	=	8	bar;	Punkte:	CCR,	ab	

dem	ψ	=	96	Vol.‐%	unterschritten	wird	

Die	Membranfläche	A	liegt	bei	2500	m²	und	der	Austrittsdruck	pAus	bei	8	bar.	Der	

Falschlufteintrag	wurde	zwischen	2	und	6	%	variiert.	Mit	steigendem	Falschluftein‐

trag	steigt	der	spezifische	Energiebedarf	bei	gleichem	CCR	an.	Alle	Varianten	bilden	

ein	Minimum	aus.	Bei	konstantem	ψ	 (z.	B.	96	Vol.‐%)	 steigt	CCR	bei	 zusätzlicher	

Abtrennung	 mit	 der	 Membran	 gegenüber	 dem	 Basisprozess	 an.	 Der	 spezifische	

Energiebedarf	 verändert	 sich	 gegenüber	 dem	 Basisprozess	 ebenfalls.	 Bei	 2	 %	

Falschlufteintrag	steigt	er	bei	einem	ψ	von	96	Vol.‐%	leicht	 im	Vergleich	zum	Ba‐

sisprozess	an.	Bei	einem	Falschlufteintrag	von	4	%	und	6	%	liegt	er	unter	dem	spe‐
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zifischen	Energiebedarf	des	Basisprozesses	mit	gleichem	Falschlufteintrag.	Dies	ist	

mit	dem	stark	abfallenden	CCR	 im	Basisprozess	zu	begründen.	Bei	hohen	Falsch‐

luftmengen	 im	Rauchgas	bleibt	bei	gleichem	Prozessdruck	ein	größerer	Anteil	an	

CO2	im	Ventgas,	da	CCR	mit	steigendem	Falschluftanteil	abnimmt	(siehe	Abbildung	

24).	Diese	erhöhte	CO2‐Konzentration	im	Ventgas	wirkt	sich	positiv	auf	den	zusätz‐

lichen	Abtrennungsprozess	 aus	und	 steigert	die	 zusätzliche	CO2‐Abtrennungsrate	

CCRZus.	Dadurch	kann	der	 spezifische	Energiebedarf	der	GPU	gegenüber	dem	Ba‐

sisprozess	 gesenkt	werden.	 Bei	 6	%	 Falschlufteintrag	 kann	 das	 CCR,	welches	 im	

Basisprozess	bei	einem	ψ	von	96	Vol.‐%	bei	83,3	%	liegt,	durch	die	Nutzung	einer	

Membran	auf	90,6	%	gesteigert	werden.	Das	CCR	kann	also	bei	konstantem	ψ	und	

ohne	Nachteile	für	den	spezifischen	Energiebedarf	durch	den	Einsatz	einer	Memb‐

ran	 deutlich	 gesteigert	 werden.	 Bei	 hohen	 Falschluftmengen	 im	 Rauchgas	 ergibt	

sich	 sogar	 ein	 Vorteil	 für	 den	 spezifischen	 Energiebedarf	 durch	 die	 Verwendung	

der	Membran.	

Der	Einfluss	der	Temperatur	 im	zweiten	Abtrenner	auf	die	GPU	mit	Membran	 im	

HD‐Betrieb	 ist	 in	Abbildung	47	 dargestellt.	 Die	 Abbildung	 zeigt	 den	 spezifischen	

Energiebedarf	 in	 Abhängigkeit	 von	 der	 CO2‐Abtrennungsrate	 CCR	 und	 von	 der	

Temperatur	im	zweiten	Abtrenner.	Die	Fläche	A	der	Membran	beträgt	2500	m²	und	

der	 Austrittsdruck	 des	 abgetrennten	 Gases	 aus	 der	Membran	 pAus	 beträgt	 8	 bar.	

Zum	Vergleich	 ist	 für	alle	Temperaturen	der	 spezifische	Energiebedarf	des	Basis‐

prozesses	dargestellt.	Der	Basisprozess	zeigt	eine	deutliche	Steigerung	von	CCR	bei	

sinkender	Temperatur	im	zweiten	Abtrenner.	Der	spezifische	Energiebedarf	bleibt	

dabei	nahezu	konstant.	Bei	Verwendung	einer	Membran	im	HD‐Betrieb	steigt	CCR	

gegenüber	dem	Basisprozess	 für	alle	betrachteten	Temperaturen	deutlich	an.	Der	

spezifische	 Energiebedarf	 erhöht	 sich	 gegenüber	 dem	 Basisprozess	 geringfügig.	

Der	Anstieg	ist	bei	233	K	geringer	als	bei	223	K.	Im	Gegensatz	zum	Basisprozess	ist	

die	Steigerung	von	CCR,	die	durch	eine	Absenkung	der	Temperatur	erreicht	werden	

kann,	bei	einer	GPU	mit	Membran	geringer.	Die	Temperatur	im	zweiten	Abtrenner	

ist	bei	Nutzung	einer	Membran	somit	für	CCR	und	den	spezifischen	Energiebedarf	

weniger	 entscheidend	 als	 der	 Falschlufteintrag.	 Ein	 geringes,	 durch	 eine	 höhere	

Temperatur	im	zweiten	Abtrenner	verursachtes	CCR	im	Grundprozess	kann	durch	

den	Einsatz	 einer	Membran	 ausgeglichen	werden.	Das	 liegt	 an	 der	 höheren	 CO2‐

Konzentration	im	Ventgas	bei	steigenden	Temperaturen	im	zweiten	Abtrenner.	Bei	
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einer	Anhebung	der	Temperatur	von	223	K	auf	233	K	steigt	die	CO2‐Konzentration	

im	Ventgas	bei	sonst	gleichen	Prozessbedingungen	von	25,5	Vol.‐%	auf	35,7	%	Vol.‐

%	an.		

Abbildung	47:	Spezifischer	Energiebedarf	der	GPU	mit	Membran	im	HD‐Betrieb	in	Abhängigkeit	von	der	Abtrennungsrate	CCR	und	der	Temperatur	im	zweiten	Abtrenner	

Abbildung	47:		 Spezifischer	Energiebedarf	der	GPU	mit	Membran	 im	HD‐Betrieb	 in	

Abhängigkeit	von	der	CO2‐Abtrennungsrate	CCR	und	der	Temperatur	

im	zweiten	Abtrenner;	A	=	2500	m²;	pAus	=	8	bar;	FL	=	2	%;	Punkte:	

CCR,	ab	dem	ψ	=	96	Vol.‐%	unterschritten	wird		

Dadurch	ergibt	sich	ein	höheres	treibendes	Partialdruckgefälle	über	die	Membran	

und	damit	eine	bessere	CO2‐Abtrennungsrate	und	eine	höhere	CO2‐Konzentration	

ϕ	(siehe	Abbildung	29	und	Abbildung	30).	Die	Temperatur	sollte	nicht	zu	weit	an‐

gehoben	werden,	um	mit	dem	GPU‐Prozess	 auch	ohne	Membran	ein	 akzeptables	

CCR	zu	erreichen.	
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5.3 Auswirkungen	auf	den	Gesamtprozess	

Die	 Rückwirkungen	 einer	 Änderung	 in	 der	 am	 Ende	 des	 Gesamtprozesses	 ange‐

ordneten	GPU	auf	den	Bruttowirkungsgrad	des	Gesamtprozesses	beschränken	sich	

auf	 den	 Regenerationsbedarf	 des	Molsiebs.	 Der	 elektrische	 Eigenbedarf	 der	 GPU	

und	der	zusätzliche	Bedarf	der	Kühlwasserpumpen	haben	ausschließlich	Auswir‐

kungen	 auf	 den	 Nettowirkungsgrad.	 Die	 Auswirkungen	 einer	 zusätzlichen	 CO2‐

Abtrennungsanlage	auf	den	Nettowirkungsgrad	des	Oxyfuel‐Kraftwerks	ηN	sind	in	

Abbildung	 48	 in	 Abhängigkeit	 von	 CCR	 für	 eine	 zusätzliche	 CO2‐Abtrennung	mit	

DWA	bzw.	mit	Membran	im	HD‐	und	ND‐Betrieb	dargestellt.		

	

Abbildung	48:		Nettowirkungsgrad	des	Oxyfuel‐Kraftwerks	in	Abhängigkeit	von	der	

CO2‐Abtrennungsrate	CCR	für	verschiedene	ΠZus	und	pAus	

Variiert	wurde	bei	den	HD‐Varianten	pAus	und	bei	den	ND‐Varianten	ΠZus.	Zum	Ver‐

gleich	 wurde	 der	 Basisprozess	 mit	 einem	 ηN	 von	 36,61	 %	 eingetragen.	 Für	 alle	

Werte	wurde	der	Falschluftgehalt	des	eintretenden	Rauchgases	auf	2	%,	die	Tem‐
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peratur	 im	 zweiten	Abtrenner	 der	GPU	 auf	 227	K	und	die	 CO2‐Konzentration	 im	

Pipelinestrom	ψ	auf	96	Vol.‐%	festgelegt.	Die	Membranfläche	A	liegt	bei	25000	m²	

für	die	ND‐Membran	und	bei	2500	m²	für	die	HD‐Membran.	Das	DWA‐Bettvolumen	

V	liegt	bei	2500	m³	für	die	ND‐Variante	und	bei	250	m³	die	HD‐Variante.	Mit	größe‐

rem	 treibenden	 Partialdruckgefälle	 für	 die	 zusätzliche	 Abtrennung	 steigt	 für	 alle	

Varianten	CCR	an	und	ηN	sinkt	im	Vergleich	zum	Basisprozess	ab.	Die	verschiede‐

nen	ηN	zeigen	wie	bereits	in	Kapitel	5.1.1	und	Kapitel	5.1.2	Vorteile	für	die	zusätzli‐

che	 Verwendung	 einer	 Membran	 gegenüber	 der	 zusätzlichen	 Verwendung	 einer	

DWA.	Bei	einer	zusätzlichen	Abtrennung	 im	HD‐Betrieb	und	pAus	von	8	bar	errei‐

chen	sowohl	die	Membran	als	auch	die	DWA	ein	ähnliches	ηN	von	36,3	%.	Die	CO2‐

Abtrennungsrate	 CCR	mit	Membran	 liegt	 allerdings	 bei	 97,3	%	wohingegen	 jene	

mit	DWA	nur	94,2	%	erreicht.	Bei	einem	Druckverhältnis	ΠZus	im	ND‐Betrieb	von	6	

erreichen	 beide	 Abtrennungsarten	 ein	 ähnliches	 CCR	 von	 99,2	%.	 Der	 Nettowir‐

kungsgrad	ηN	 liegt	bei	Verwendung	der	Membran	allerdings	um	0,7	%‐Pkt.	höher	

als	bei	Verwendung	der	DWA.	Die	in	den	vorangegangenen	Kapiteln	dargestellten	

Zusammenhänge	zeigen	hier	nochmal	deutlich,	dass	die	Membran	unter	den	ange‐

gebenen	Randbedingungen	besser	 geeignet	 ist,	 um	die	CO2‐Abtrennungsrate	CCR	

des	 Oxyfuel‐Kraftwerks	 zu	 steigern.	 Die	 zusätzlichen	 Verluste	 bei	 ηN	 gegenüber	

dem	 Basisprozess	 bei	 einer	 Steigerung	 von	 CCR	 auf	 99,2	 %	 sind	 mit	 maximal	

0,6	%‐Pkt.	bei	der	Membran	deutlich	geringer	als	bei	der	DWA	mit	maximal	1,3	%‐

Pkt.	Die	HD‐Variante	der	Membran	hat	gegenüber	der	ND‐Variante	Vorteile.	

Der	Einfluss	der	Baugröße	der	zusätzlichen	Abtrennungsanlage	auf	den	Nettowir‐

kungsgrad	ηN	ist	in	Abhängigkeit	von	CCR	in	Abbildung	49	dargestellt.	Die	zusätzli‐

che	Abtrennungsanlage	wurde	 im	HD‐	 und	ND‐Betrieb	 für	 verschiedene	Baugrö‐

ßen	 untersucht.	 Die	 Baugrößen	 wurden	 im	 ND‐Fall	 mit	 einer	 Membranfläche	 A	

zwischen	500	m²	und	25000	m²	bzw.	mit	einem	DWA‐Bettvolumen	V	zwischen	50	

m³	und	2500	m³	variiert.	 Im	HD‐Fall	wird	A	zwischen	50	m²	und	2500	m²	und	V	

zwischen	5	m³	und	250	m³	verändert.	Das	Druckverhältnis	ΠZus	beträgt	im	ND‐Fall	

konstant	6	und	der	Austrittsdruck	aus	der	zusätzlichen	Abtrennungsanlage	pAus	im	

HD‐Fall	 konstant	1,15	bar.	Die	CO2‐Konzentration	ψ	 liegt	 konstant	bei	 96	Vol.‐%.	

Mit	steigender	Baugröße	nimmt	CCR	zu	und	ηN	ab.	Die	Verwendung	der	DWA	zeigt,	

wie	auch	bei	der	Variation	des	treibenden	Druckgefälles,	höhere	zusätzliche	Verlus‐

te	bei	ηN	als	die	Verwendung	der	Membran.	Dies	ist	auf	den	größeren	rezirkulierten	
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Massenstrom	 bei	 gleichem	 CCR	 zurückzuführen	 (siehe	 Abbildung	 37),	 der	 im	

Rauchgasverdichter	 erneut	 verdichtet	 werden	 muss.	 Der	 zusätzliche	 Wirkungs‐

gradverlust	gegenüber	dem	Basisprozess	steigt	bei	der	DWA	auf	1,3	%‐Pkt.	bei	dem	

höchsten	 CCR‐Wert	 von	 99,3	%.	Die	Membran	 hat	 deutlich	 geringere	 zusätzliche	

Wirkungsgradverluste	 gegenüber	 dem	Basisprozess.	 Für	 die	 ND‐Variante	 beträgt	

der	zusätzliche	Wirkungsgradverlust	0,6	%‐Pkt.	bei	einem	CCR	von	99,2	%.	Bei	der	

HD‐Variante	 liegt	 der	 zusätzliche	 Verlust	 ebenfalls	 bei	 0,6	%‐Pkt.	 bei	 einem	CCR	

von	99,8	%.	Die	Ergebnisse	aus	Abbildung	48	 und	Abbildung	49	 zeigen,	dass	mit	

beiden	zusätzlichen	Abtrennungsanlagen	höchste	CCR	von	bis	zu	99,8	%	erreicht	

werden	können.		

	

Abbildung	49:	Nettowirkungsgrad	des	Oxyfuel‐Kraftwerks	 in	Abhängigkeit	von	der	

CO2‐Abtrennungsrate	 CCR	 für	 verschiedene	Membranflächen	A	und	

DWA‐Bettvolumen	V	

Die	Membran	hat	aufgrund	der	höheren	CO2‐Konzentration	ϕ	energetische	Vorteile	

gegenüber	der	DWA.	Der	Unterschied	des	Nettowirkungsgrades	kann	bei	konstan‐
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tem	CCR	bis	 zu	 0,7	%‐Pkt.	 betragen.	Aus	 energetischer	 Sicht	 ist	 bei	 Verwendung	

einer	Membran	der	HD‐Betrieb	gegenüber	dem	ND‐Betrieb	vorzuziehen.	Die	Un‐

terschiede	sind	allerdings	mit	maximal	0,1	%‐Pkt.	nicht	besonders	hoch.	Hier	kön‐

nen	betriebstechnische	Gründe	wie	Belastung	der	Membran,	Verschleiß	und	Inves‐

titionskosten	ausschlaggebend	für	die	Entscheidung	sein.	Bei	hohen	Drücken	kann	

zwar	die	Membranfläche	deutlich	verkleinert	werden,	allerdings	können	die	Kos‐

ten	 für	die	notwendigen	Druckbehälter	 ansteigen.	Neben	der	Baugröße	und	dem	

treibenden	Partialdruckgefälle	über	die	Membran	führen	auch	eine	Änderung	der	

Temperatur	 im	 zweiten	 Abtrenner	 oder	 eine	 Änderung	 des	 Falschlufteintrags	 in	

den	Prozess	zu	einer	Beeinflussung	von	CCR	und	ηN.	Für	eine	Variation	des	Falsch‐

lufteinbruchs	in	den	Prozess	sind	die	Ergebnisse	in	Abbildung	50	dargestellt.	Auf‐

grund	der	deutlich	besseren	Trenneigenschaften	der	Membran	wird	die	DWA	hier	

nicht	weiter	betrachtet.	

	

Abbildung	50:		Nettowirkungsgrad	des	Oxyfuel‐Kraftwerks	in	Abhängigkeit	von	der	

CO2‐Abtrennungsrate	 CCR	 für	 verschiedene	 Falschlufteinbrüche	 in	

den	Kraftwerksprozess	
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Die	Membran	wurde	für	ND‐	und	HD‐Betrieb	untersucht.	Für	die	ND‐Variante	liegt	

die	Membranfläche	A	bei	25000	m²	und	das	Druckverhältnis	ΠZus	bei	4.	Für	die	HD‐

Variante	liegt	A	bei	2500	m²	und	der	Austrittsdruck	pAus	bei	8	bar.	Für	alle	Punkte	

liegt	die	CO2‐Konzentration	ψ	bei	96	Vol.‐%.	Gegenüber	dem	Basisprozess	 führen	

alle	Varianten	zu	einem	Anstieg	der	CO2‐Abtrennungsrate	CCR	und	zu	einer	Redu‐

zierung	 des	 Nettowirkungsgrades	 ηN.	 Die	 HD‐Variante	 erzielt	 bei	 ähnlichem	 CCR	

höhere	ηN	als	die	ND‐Variante.	Dabei	fällt	auf,	dass	mit	steigendem	Falschluftgehalt	

der	 Wirkungsgradvorteil	 der	 HD‐Variante	 gegenüber	 der	 ND‐Variante	 zunimmt.	

Während	 bei	 einem	 Falschluftanteil	 im	 Rauchgas	 von	 2	%	 der	 Unterschied	 zwi‐

schen	den	beiden	Varianten	nur	0,1	%‐Pkt.	beträgt,	steigt	er	bei	6	%	Falschluft	im	

Rauchgas	auf	0,25	%‐Pkt.	an.	 Je	höher	der	Falschlufteinbruch	ist,	umso	größer	ist	

die	Steigerung	von	CCR	gegenüber	dem	Basisprozess.	Bei	2	%	Falschluft	 liegt	die	

Steigerung	 von	 CCR	 für	 die	 betrachtete	 Variante	 bei	 5,5	%‐Pkt.,	 wohingegen	 bei	

6	%	Falschluft	das	CCR	um	7,3‐7,5	%‐Pkt.	gegenüber	dem	Basisprozess	steigt.	Die	

zusätzliche	Membran	 eignet	 sich	 also,	 um	 die	 senkende	Wirkung	 niedriger	 CO2‐

Konzentrationen	 im	Rauchgas	 am	GPU‐Eintritt	 auf	 die	 CO2‐Abtrennungsrate	 CCR	

auszugleichen.	Der	Einfluss	der	Rauchgasqualität	auf	den	Gesamtprozess	 ist	auch	

bei	Verwendung	einer	Membran	weiterhin	groß.	Bei	der	HD‐Variante	sinkt	der	Net‐

towirkungsgrad	 ηN	 um	 0,15‐0,3	%‐Pkt.	 gegenüber	 dem	 Basisprozess	 ab.	 Bei	 der	

ND‐Variante	sinkt	ηN	um	0,37‐0,43	%‐Pkt.	ab.		

Der	Einfluss	der	Temperatur	 im	zweiten	Abtrenner	der	GPU	auf	ηN	und	CCR	geht	

aus	Abbildung	51	hervor.	Die	Temperatur	wurde	zwischen	223	K	und	233	K	vari‐

iert.	Dargestellt	sind	der	Basisprozess,	ein	HD‐Betriebspunkt	mit	Membran	und	ein	

ND‐Betriebspunkt	mit	Membran	für	den	untersuchten	Temperaturbereich.	Für	alle	

Punkte	 liegt	die	CO2‐Konzentration	ψ	bei	 96	Vol.‐%.	Die	Membranfläche	des	HD‐

Falles	beträgt	2500	m²	und	pAus	8	bar.	Im	ND‐Fall	beträgt	A	25000	m²	und	ΠZus	4.	

Mit	steigender	Temperatur	sinkt	für	alle	Prozessvarianten	das	CCR	ab	und	der	Net‐

towirkungsgrad	 ηN	 steigt.	 Bei	 Verwendung	 eines	 Prozesses	mit	 Membran	 ist	 die	

Verringerung	von	CCR	durch	ein	Anheben	der	Temperatur	 im	zweiten	Abtrenner	

kleiner	als	 im	Basisprozess.	Dies	gilt	sowohl	für	die	ND‐	als	auch	die	HD‐Variante	

der	zusätzlichen	Abtrennung.	Im	Basisprozess	ist	diese	Minderung	von	CCR	größer,	

da	eine	Steigerung	der	Temperatur	im	zweiten	Abtrenner	dort	zu	einer	geringeren	

Verflüssigungsmenge	führt	und	das	nicht	verflüssigte	CO2	somit	über	das	Ventgas	
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entweicht.	Bei	Verwendung	einer	Membran	im	Ventgaspfad	entweicht	weniger	CO2	

an	die	Umgebung,	da	bei	einer	höheren	Temperatur	im	zweiten	Abtrenner	die	CO2‐

Konzentration	 im	 Ventgas	 ansteigt	 und	 das	 treibende	 Partialdruckgefälle	 in	 der	

Membran	angehoben	wird,	was	den	Abtrennungsprozess	in	der	Membran	verbes‐

sert.	Eine	Verschlechterung	des	Basisprozesses	wird	also	durch	eine	Verbesserung	

im	zusätzlichen	Abtrennungsprozess	abgefedert.	Durch	Verwendung	einer	Memb‐

ran	 kann	 CCR	 angehoben	 werden	 und	 der	 negative	 Einfluss	 der	 Temperatur	 im	

zweiten	Abtrenner	auf	das	CCR	des	Gesamtprozesses	verringert	werden.		

	

Abbildung	51:		Nettowirkungsgrad	des	Oxyfuel‐Kraftwerks	in	Abhängigkeit	von	der	

CO2‐Abtrennungsrate	CCR	 für	verschiedene	Temperaturen	 im	 zwei‐

ten	Abtrenner	der	GPU	

Die	 durchgeführten	 Sensitivitätsanalysen	 und	 Betrachtungen	 zeigen	 den	 Einfluss	

einer	Membran	bzw.	DWA	auf	den	Gesamtprozess.	Mit	beiden	lassen	sich	höchste	

CO2‐Abtrennungsraten	 CCR	 von	 99,8	%	 bei	 einer	 CO2‐Konzentration	ψ	 von	 über	

96	Vol.‐%	erreichen.	Die	Membran	weist	gegenüber	der	DWA	Vorteile	auf,	da	mit	
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der	Membran	höhere	CO2‐Konzentrationen	ϕ	erzielt	werden	können	und	der	Net‐

towirkungsgradverlust	 geringer	 ist.	 Der	 zusätzliche	 Wirkungsgradverlust	 gegen‐

über	dem	Basisprozess	steigt	mit	CCR	an	und	liegt	für	die	zusätzliche	Membran	bei	

höchstem	CCR	bei	0,6	%‐Pkt.	Bei	der	DWA	steigt	der	zusätzliche	Wirkungsgradver‐

lust	auf	bis	zu	1,3	%‐Pkt.	bei	höchstem	CCR	an.	Unabhängig	vom	Druckniveau	der	

zusätzlichen	CO2‐Abtrennungsanlage	ist	die	zusätzliche	Verwendung	einer	Memb‐

ran	 jener	einer	DWA	vorzuziehen.	Zwischen	HD‐	und	ND‐Betrieb	einer	Membran	

kann	 aus	 energetischer	 Betrachtung	 ein	 Vorteil	 für	 die	 HD‐Variante	 festgestellt	

werden.	Die	ND‐Variante	 ist	 allerdings	 bau‐	 und	 regelungstechnisch	 leichter	 um‐

setzbar.	Bei	Planung	einer	GPU	mit	zusätzlicher	CO2‐Abtrennung	durch	eine	Memb‐

ran	ist	daher	im	Einzelfall	zu	entscheiden,	welche	Variante	genutzt	wird.	

Zum	Vergleich	der	in	Kapitel	5	untersuchten	Prozesse	wird	der	spezifische	Aufwand	

zur	Abtrennung	des	CO2	bestimmt.	Dazu	wird	die	 aufgewendete	Nettoleistung	 zur	

Abtrennung	des	CO2	auf	den	abgetrennten	CO2‐Massenstrom	mሶ େ୓ଶ,୔୧୮ୣ୪୧୬ୣ	bezogen.	

Dadurch	wird	sowohl	der	Nettowirkungsgrad	als	auch	die	CO2‐Abtrennungsrate	CCR	

beim	Vergleich	der	Varianten	berücksichtigt.	Der	spezifische	Leistungsaufwand	eCO2	

bezieht	sich	auf	die	abgetrennte	und	der	Pipeline	zugeführte	CO2‐Menge.		

	
eେ୓ଶ ൌ

P୒,୐୳୤୲ െ P୒,୓୶୷
mሶ େ୓ଶ,୔୧୮ୣ୪୧୬ୣ

	 (5‐1)

Auf	 diese	Weise	 können	 verschiedene	 CCS‐Prozesse	miteinander	 verglichen	wer‐

den.	Der	 auf	 die	 abgetrennte	CO2‐Menge	 bezogene	Wert	 eCO2	 zeigt,	wie	 hoch	 der	

Aufwand	zur	Abtrennung	des	Pipelinestromes	ist.	Es	ist	also	ein	möglichst	niedri‐

ger	 Wert	 anzustreben.	 In	 Abbildung	 52	 ist	 eCO2	 in	 Abhängigkeit	 von	 der	 CO2‐

Abtrennungsrate	CCR	dargestellt.	Die	Punkte	stehen	für	die	in	Kapitel	5	untersuch‐

ten	Prozesse.	Die	Unterscheidung	erfolgt	nach	Basisprozess	und	DWA	bzw.	Memb‐

ran	 im	HD‐	bzw.	ND‐Betrieb.	Der	Basisprozess	 ergibt	 ein	 eCO2	 von	1201	kJ/kgCO2.	

Durch	 zusätzliche	 Verwendung	 einer	 Membran	 zur	 Steigerung	 der	 CO2‐

Abtrennungsrate	 sinkt	 eCO2	 gegenüber	 dem	Basisprozess	 ab.	 Es	muss	 also	 spezi‐

fisch	weniger	Leistung	aufgewendet	werden,	um	eine	höhere	Menge	an	CO2	abzu‐

trennen.	Bei	Verwendung	einer	DWA	zur	 zusätzlichen	CO2‐Abtrennung	bleibt	der	

spezifische	Leistungsverlust	bis	 zu	einer	CO2‐Abtrennungsrate	CCR	von	96	%	auf	

dem	gleichen	Niveau	wie	beim	Basisprozess.	Bei	einem	weiteren	Anheben	von	CCR	
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steigt	 der	 spezifische	 Leistungsaufwand	 eCO2	 bei	 Verwendung	 einer	 DWA	 an.	 Die	

HD‐Membran	hat	den	geringsten	spezifischen	Leistungsverlust.	Die	ND‐Membran	

liegt	 leicht	darüber.	Die	ND‐	und	die	HD‐DWA	steigern	das	CCR	bis	zu	96	%	ohne	

eCO2	 zu	 steigern.	Bei	 höherem	CCR	 steigt	 eCO2	 bei	Verwendung	 einer	DWA	gegen‐

über	 dem	 Basisprozess	 an.	 Bei	 Verwendung	 einer	 Membran	 für	 die	 zusätzliche	

CO2‐Abtrennung	ergibt	 sich	eine	Verminderung	des	 spezifischen	Leistungsverlus‐

tes	gegenüber	dem	Basisprozess	und	bei	Verwendung	einer	DWA	zumindest	keine	

Verschlechterung	 des	 spezifischen	 Leistungsverlustes	 bis	 zu	 einer	 CO2‐

Abtrennungsrate	CCR	von	96	%.		

	

Abbildung	 52:	 Spezifischer	 Leistungsverlust	 eCO2	 in	 Abhängigkeit	 von	 der	 CO2‐

Abtrennungsrate	 CCR	 für	 verschiedene	 Prozesse	mit	 zusätzlicher	

Abtrennung	

Das	eCO2	des	zusätzlichen	Abtrennungsprozesses	ist	dabei	im	Fall	der	Verwendung	

einer	Membran	zum	Teil	deutlich	geringer	als	im	Basisprozess.	Beispielsweise	liegt	

eCO2	für	den	kombinierten	Prozess	mit	HD‐Membran	bei	einem	CCR	von	99	%	bei	
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1160	 kJ/kgCO2.	Wenn	 das	 eCO2	 des	 Basisprozesses	 für	 die	 ersten	 91,9	%‐Pkt.	 von	

CCR	weiterhin	1201	kJ/kgCO2	 beträgt,	 bedeutet	 dies,	 dass	die	 zusätzlichen	7,1	%‐

Pkt.	CCR,	die	durch	die	Membran	gewonnen	werden,	ein	eCO2	von	nur	793	kJ/kgCO2	

aufweisen.	Der	Membranprozess	ist	aufgrund	der	gegebenen	Prozesskonfiguration	

also	 um	 bis	 zu	 34	%	 besser	 als	 der	 Basisprozess	 und	mindert	 den	 spezifischen	

Leistungsaufwand	des	kombinierten	Prozesses	dadurch	um	3,4	%.	Bei	einer	Pro‐

zesskonfiguration,	 wie	 der	 hier	 untersuchten	 GPU,	 ist	 die	 Verwendung	 einer	

Membran	 zur	 zusätzlichen	 CO2‐Abtrennung	 sinnvoll.	 Zu	 beachten	 ist	 allerdings,	

dass	sich	dieser	Vorteil	bei	Verwendung	der	zusätzlichen	Membran	nur	ergibt,	weil	

die	Bedingungen	des	Basisprozesses	durch	die	Membran	genutzt	werden.		

Neben	dem	spezifischen	Leistungsverlust	eCO2,	der	sich	auf	den	abgetrennten	CO2‐

Massenstrom	beschränkt,	kann	auch	der	auf	die	gegenüber	dem	Luftfall	eingespar‐

ten	 CO2‐Emissionen	 bezogene	 Leistungsverlust	 er	 bestimmt	 werden.	 Dazu	 wird	

zunächst	 festgelegt,	 dass	 sowohl	 das	mit	 Luft	 betriebene	Kraftwerk	 als	 auch	 das	

nun	gegenüber	der	bisherigen	Betrachtung	heranzuziehende	Oxyfuel‐Kraftwerk*,	

gekennzeichnet	durch	den	Index	Oxy*,	die	gleiche	Nettoleistung	produzieren:	

	 P୒,୓୶୷∗ ൌ P୒,୐୳୤୲ ൌ 556,4 MW (5‐2)

Um	mit	dem	Oxyfuel‐Kraftwerk*	diese	Leistung	zu	produzieren,	muss	aufgrund	des	

geringeren	 Wirkungsgrades	 ηN,Oxy	 von	 einer	 größeren	 Ausgangsleistung	 im	

Luftfall*	ausgegangen	werden	als	vorher:	

	
P୒,୐୳୤୲∗ ൌ ቆ1 ൅

η୒,୐୳୤୲ െ η୒,୓୶୷
η୒,୓୶୷

ቇ P୒,୐୳୤୲ ൌ μ P୒,୐୳୤୲ 	 (5‐3)

Der	Faktor	μ	gibt	somit	an,	welche	Leistung	P୒,୐୳୤୲∗	im	Luft	betriebenen	Kraftwerk	

mit	 der	 gleichen	 aufzubringenden	 Energiemenge	 produziert	 würde,	 die	 benötigt	

wird	um	die	geforderte	Nettoleistung	PN,Oxy*	mit	dem	Oxyfuel‐Kraftwerk	zu	erzeu‐

gen.	Der	absolute	Leistungsverlust	berechnet	sich	nun	zu:	

	 ΔP୒∗ ൌ μ ሺP୒,୐୳୤୲ െ P୒,୓୶୷ ሻ (5‐4)

Die	gegenüber	dem	ursprünglichen	Luftfall	vermiedene	CO2‐Menge	mሶ ୰,	die	nicht	an	

die	Umgebung	abgeführt	wird,	ergibt	sich	zu:	
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	 mሶ ୰ ൌ 		mሶ େ୓ଶ,୐୳୤୲ െ μ mሶ େ୓ଶ,୚ୣ୬୲ 	 (5‐5)

Der	Massenstrom	mሶ େ୓ଶ,୚ୣ୬୲	muss	 dabei	mit	 μ	multipliziert	werden,	 um	 die	 CO2‐

Menge	 zu	 bestimmen,	 die	 im	Oxyfuel‐Kraftwerk*	 bei	 Erzeugung	 von	PN,Oxy*	 emit‐

tiert	wird.	Für	die	Basisprozesse	(vgl.	Tabelle	2	und	Tabelle	3)	beträgt	mሶ େ୓ଶ,୐୳୤୲	117	

kg/s	und	mሶ େ୓ଶ,୚ୣ୬୲	9,2	kg/s.	Mit	einem	μ	von	1,245	ergibt	sich	mሶ ୰	zu	105,5	kg/s.	

Der	 auf	 das	 vermiedene	CO2	 bezogene	 spezifische	 Leistungsverlust	 er	 ergibt	 sich	

zu:	

	
e୰ ൌ

ΔP୒∗
mሶ ୰

ൌ
μ ሺP୒,୐୳୤୲ െ P୒,୓୶୷ ሻ

mሶ େ୓ଶ,୐୳୤୲ െ μ mሶ େ୓ଶ,୚ୣ୬୲
	 (5‐6)

Der	spezifische	Leistungsverlust	für	vermiedenes	CO2	beträgt	für	den	Basisprozess	

1473	kJ/kgCO2.		

Abbildung	53:	Spezifischer	Leistungsverlust	er	in	Abhängigkeit	von	der	CO2‐Abtrennungsrate	CCR	für	verschiedene	Prozesse	mit	zusätzlicher	Abtrennung	

Abbildung	 53:	 Spezifischer	 Leistungsverlust	 er	 in	 Abhängigkeit	 von	 der	 CO2‐

Abtrennungsrate	 CCR	 für	 verschiedene	 Prozesse	mit	 zusätzlicher	
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Für	die	in	Kapitel	5	untersuchten	Prozesse	mit	zusätzlicher	CO2‐Abtrennung	ist	der	

auf	 das	 gegenüber	 dem	 Luftfall	 eingesparte	 CO2	 bezogene	 Leistungsverlust	 er	 in	

Abhängigkeit	 von	 der	 CO2‐Abtrennungsrate	 CCR	 in	Abbildung	 53	 dargestellt.	 Die	

relative	Lage	der	Punkte	 ist	sehr	ähnlich	wie	in	Abbildung	52.	Auch	hier	zeigt	die	

Anwendung	 einer	 zusätzlichen	 CO2‐Abtrennung	mit	Membran	 eine	Verbesserung	

des	spezifischen	Leistungsaufwands	sowie	die	Anwendung	einer	zusätzlichen	CO2‐

Abtrennung	mit	DWA	eine	konstante	Entwicklung	des	 spezifischen	Leistungsver‐

lustes	bis	 zu	einem	CCR	von	96	%.	eCO2	und	er	 sind	allerdings	nicht	 linear	vonei‐

nander	abhängig,	sodass	sich	nicht	beide	Größen	in	einer	Abbildung	darstellen	las‐

sen.	 Für	 den	 Punkt	 der	 HD‐Membran	 mit	 einer	 CO2‐Abtrennungsrate	 von	 99	%	

ergibt	 sich	 ein	 er	 von	 1416	 kJ/kgCO2	 für	 den	 kombinierten	 Prozess	 aus	 GPU	 und	

Membran.	Für	den	nachgeschalteten	Einzelprozess	der	Membran	ergibt	sich	ein	er	

von	878	kJ/kgCO2.	Es	ergibt	sich	also	ein	Vorteil	des	Membranprozesses	gegenüber	

dem	Basisprozess	 von	 40	%.	 er	 ist	 deutlich	 größer	 als	 eCO2	 und	 gibt	 an,	welcher	

Aufwand	sich	zur	Vermeidung	von	CO2	ergibt,	wenn	die	gleiche	Nettoleistung	wie	

im	Luftbetrieb	bereitgestellt	werden	soll.	eCO2	hingegen	gibt	an,	welcher	energeti‐

sche	 Aufwand	 aus	 rein	 prozesstechnischer	 Betrachtung	 zur	 Abtrennung	 des	 CO2	

notwendig	ist.	Aus	beiden	Werten	lässt	sich	ablesen,	dass	der	Einsatz	einer	zusätz‐

lichen	CO2‐Abtrennung	aufgrund	der	günstigen	Vorbedingungen	vorteilhaft	für	den	

Gesamtprozess	ist.	
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6 Rezirkulation	des	Restgases	zur	LZA	

In	Kapitel	5	wurde	gezeigt,	dass	sich	eine	Steigerung	der	CO2‐Abtrennungsrate	CCR	

bei	gleichbleibender	CO2‐Konzentration	ψ	realisieren	lässt.	Dabei	zeigt	die	Memb‐

ran	insgesamt	die	besseren	Eigenschaften	und	erzielt	den	geringeren	spezifischen	

Leistungsverlust.	Aufgrund	der	Vorteile	der	Membran	gegenüber	der	DWA	wird	in	

diesem	Abschnitt	 nur	 noch	 die	Membran	 betrachtet.	 Das	 Retentat	 der	Membran	

weist	 gegenüber	 dem	 Ventgas	 eine	 geminderte	 CO2‐Konzentration	 auf.	 Diese	 ist	

direkt	 abhängig	 von	 CCR.	Weiterhin	 enthält	 das	 Retentat	 N2,	 O2	 und	 Ar.	 Je	 nach	

Falschluftanteil	 im	 Kraftwerksprozess,	 Temperatur	 im	 zweiten	 Abtrenner,	

Rauchgasverdichteraustrittsdruck,	 Größe	 der	 Membranfläche	 A	 und	 treibendem	

Partialdruckgefälle	 über	 die	 Membran	 sind	 die	 Konzentrationen	 der	 jeweiligen	

Stoffe	im	Retentat	sehr	unterschiedlich.	Falls	der	im	Retentat	enthaltene	Sauerstoff	

zurückgewonnen	und	zur	Verbrennung	genutzt	werden	kann,	könnte	der	Energie‐

bedarf	der	LZA	abgesenkt	und	der	Wirkungsgrad	des	Gesamtprozesses	gesteigert	

werden	 [37]	 [38]	 [40]	 [39]	 [144].	Durch	diese	Maßnahme	könnte	der	Wirkungs‐

gradverlust,	der	sich	durch	Nutzung	einer	Membran	ergibt,	gemindert	werden.	

Zur	Rückgewinnung	des	 Sauerstoffs	 aus	 dem	Retentat	müssen	 verschiedene	Ein‐

flüsse	berücksichtigt	werden.	Das	Ziel	ist	es,	den	Sauerstoff	zum	Dampferzeuger	zu	

rezirkulieren	 und	 für	 die	 Verbrennung	 zu	 nutzen.	 Die	 im	 Retentat	 enthaltenen	

Inertgase	müssen	abgetrennt	werden.	Ansonsten	gäbe	es	 im	Prozess	keine	Senke	

für	diese	inerten	Gase.	Das	Argon	ist	dabei	problematisch,	da	es	in	den	Stoffeigen‐

schaften	wie	Kondensation,	Adsorption	und	Permeation	dem	Sauerstoff	sehr	ähn‐

lich	 ist	 (vgl.	 Kapitel	 2.4,	 Kapitel	 4.6	 und	Kapitel	 4.7)	 und	 die	 O2‐Abtrennung	 aus	

dem	Retentat	dadurch	deutlich	erschwert.	Da	die	Selektivität	der	beiden	Gase	ge‐

geneinander	1	beträgt	(vgl.	Tabelle	6),	ist	es	nicht	möglich	das	Argon	durch	einen	

weiteren	Adsorptions‐	 oder	Membranprozess	 vom	Sauerstoff	 abzutrennen	 (siehe	
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Kapitel	4.6	und	Kapitel	4.7).	Eine	geeignetere	Möglichkeit	zur	Abtrennung	des	CO2	

und	der	anderen	Inertgase	ist	die	LZA.		

Die	O2‐Konzentration	im	Retentat	ohne	das	noch	enthaltene	CO2	hängt	hauptsäch‐

lich	vom	Falschlufteintrag	und	dem	Rauchgasverdichteraustrittsdruck	ab.	Die	an‐

deren	Einflussfaktoren	wie	Druckgefälle,	Druckniveau,	Membranfläche	und	Tempe‐

ratur	 am	 zweiten	 Abtrenner	 haben	 nur	 einen	 geringen	 Einfluss.	 Bei	 einem	

Falschlufteintrag	in	den	Gesamtprozess	von	2	%	schwankt	die	O2‐Konzentration	im	

CO2‐freien	 Retentat	 zwischen	 22,5	 Vol.‐%	 und	 24,3	 Vol.‐%.	 Mit	 steigendem	

Rauchgasverdichteraustrittsdruck	 fällt	 die	 O2‐Konzentration	 im	 CO2‐freien	

Retentat,	da	mehr	Sauerstoff	in	das	Produkt	des	Abtrennungsprozesses	I	der	GPU	

(siehe	Abbildung	35)	eingelöst	wird.	Bei	einem	Falschluftgehalt	von	6	%	schwankt	

die	O2‐Konzentration	im	CO2‐freien	Retentat	nur	noch	zwischen	13,3	Vol.‐%	und	14	

Vol.‐%.	Das	 ist	damit	zu	begründen,	dass	durch	den	gestiegenen	Falschlufteintrag	

in	den	Gesamtprozess	der	N2‐Anteil	 im	Retentat	deutlich	ansteigt.	Der	Vorteil	des	

Retentats	gegenüber	der	Luft	besteht	darin,	dass	das	Retentat	bereits	auf	erhöhtem	

Druck	verfügbar	 ist,	 falls	es	 in	den	Ventgasexpandern	nicht	vollständig	entspannt	

wird	(vgl.	Abbildung	23	und	Abbildung	35).		

Die	sich	ergebende	Prozessschaltung	ist	in	Abbildung	54	dargestellt.	Das	Retentat	

wird	nach	dem	Abtrennungsprozess	in	der	Membran	zur	LZA	rezirkuliert.	Das	CO2,	

das	 noch	 im	 Retentat	 enthalten	 ist,	 wird	 im	 Molsieb	 der	 LZA	 abgetrennt.	 Die	

Inertgase	werden	 danach	 in	 den	Kolonnen	 innerhalb	 der	 Coldbox	 der	 LZA	 abge‐

trennt.	Auf	diese	Weise	wird	das	Stickstoffprodukt	der	LZA	zum	Abgas	des	Oxyfuel‐

Kraftwerks.	 Das	 maximale	 Einsparpotential	 der	 Sauerstoffrückgewinnung	 kann	

abgeschätzt	 werden,	 indem	 der	 gesamte	 im	 Retentat	 enthaltene	 Sauerstoff	 ohne	

Trennarbeit	 abgetrennt	 und	 dem	 Sauerstoff	 der	 LZA	 zugemischt	 wird.	 Dadurch	

verringert	 sich	 die	 Luftmenge,	 die	 in	 der	 LZA	 behandelt	 und	 verdichtet	 werden	

muss.	Infolgedessen	vermindert	sich	der	Energiebedarf	der	LZA.	Diese	Betrachtung	

soll	zunächst	nur	zur	Abschätzung	des	maximalen	Potentials	einer	Sauerstoffrück‐

gewinnung	aus	dem	Retentat	dienen.	Eine	genauere	Betrachtung	der	Rückgewin‐

nung	unter	Einbeziehung	der	wichtigsten	Verluste	erfolgt	im	Anschluss.	In	Tabelle	

8	 ist	das	maximale	Wirkungsgradpotential	einer	solchen	Rezirkulation	des	Sauer‐

stoffs	 zur	 LZA	 dargestellt.	 Die	 CO2‐Konzentration	 ψ	 liegt	 konstant	 bei	 96	 Vol.‐%	
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und	die	Temperatur	im	zweiten	Abtrenner	der	GPU	bei	227	K.	Die	Wirkungsgrad‐

potentiale	 sind	 abhängig	 vom	 verwendeten	 LZA‐Prozess	 und	 vom	 Falschluftein‐

bruch	in	den	Prozess.	

	

Abbildung	54:	Oxyfuel‐Kraftwerk	mit	 zusätzlicher	CO2‐Abtrennung	und	Rezirkula‐

tion	des	Retentats	zur	LZA	

Der	O2‐Strom	der	Doppelsäulen‐LZA	ist	geringer	als	der	der	Dreisäulen‐LZA,	da	der	

Bruttowirkungsgrad	der	Doppelsäulen‐LZA	höher	ist.	Das	ist	mit	der	Wärmemen‐

ge,	 die	 bei	 der	 Luftverdichtung	 ausgekoppelt	 werden	 kann,	 zu	 begründen.	 Die	

Wärmemenge	ist	bei	der	Doppelsäulen‐LZA	größer	als	bei	der	Dreisäulen‐LZA,	da	

der	gesamte	Luftstrom	den	Luftverdichter	durchläuft,	wohingegen	bei	der	Dreisäu‐

le	 unterschiedliche	 Austrittsdrücke	 für	 die	 einzelnen	 Teilströme	 vorhanden	 sind	

(vgl.	Kapitel	4.3,	Kapitel	4.4	und	Abbildung	21).	Dadurch	muss	für	die	gleiche	Brut‐

toleistung	des	Kraftwerks	(vgl.	Kapitel	4.1)	bei	Verwendung	einer	Dreisäulen‐LZA	

mehr	Kohle	verbrannt	werden,	wodurch	sich	bei	konstantem	λlokal	im	Dampferzeu‐

ger	ein	größerer	O2‐Massenstrom	der	LZA	ergibt.	Je	höher	die	Falschluftmenge	ist,	

umso	geringer	ist	der	von	der	LZA	benötigte	O2‐Massenstrom,	da	die	eingetragene	

Falschluft	durch	die	Rezirkulation	zum	Teil	 an	der	Verbrennung	 teilnimmt	 (siehe	

Kapitel	2.5).	Der	elektrische	Eigenbedarf	 liegt	bei	der	Dreisäulen‐LZA.	wie	erwar‐

tet,	unter	dem	der	Doppelsäulen‐LZA,	da	der	 spezifische	Energiebedarf	der	Drei‐

säulen‐LZA	geringer	ist	(vgl.	Tabelle	4	und	Tabelle	5).	Das	sich	ergebende	maxima‐
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le	Wirkungsgradpotential	 durch	 eine	 Rezirkulation	 des	 Sauerstoffs	 zur	 LZA	 liegt	

für	alle	Falschluftanteile	zwischen	0,2	%‐Pkt.	und	0,23	%‐Pkt.	

Tabelle	8:		 Maximales	Wirkungsgradpotential	durch	die	Rezirkulation	des	Retentat‐

O2	 zum	Dampferzeuger	 für	 verschiedene	 LZA	und	 Falschlufteinbrüche;	

ψ	=	96	Vol.‐%	

Größe	 Doppelsäule;	

2	%	Falschluft

Dreisäule;	2	

%	Falschluft	

Doppelsäule;	

6	%	Falschluft	

Dreisäule;	6	

%	Falschluft	

Gesamter	O2‐

Massenstrom	zum	

Kraftwerk	in	kg/s	

96,1	 97,3	 92,4	 93,5	

Elektrischer	Leis‐

tungsbedarf	der	drei	

LZA‐Stränge	in	MW	

80,5	 67,4	 77,4	 64,8	

O2‐Strom	im	Retentat	

in	kg/s	

3,54	 3,6	 4,4	 4,5	

O2‐Konzentration	im	

CO2‐freien	Retentat	in	

Vol.‐%	

22,9	 23,1	 13,7	 13,6	

Relativer	Anteil	am	O2‐

Strom	der	LZA	in	%		

3,7	 3,6	 4,8	 4,8	

Maximales	Wirkungs‐

gradpotential	in	%‐Pkt.	

0,20	 0,22	 0,22	 0,23	

6.1 Verluste	bei	der	Rückgewinnung	des	Rest‐O2	aus	dem	
Retentat	

In	der	Abschätzung	des	maximalen	Wirkungsgradpotentials	sind	die	entstehenden	

Verluste	bei	der	Rückgewinnung	des	O2	noch	nicht	berücksichtigt.	Die	Verluste	be‐

stehen	aus	drei	Teilverlusten:	
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 Verluste	innerhalb	der	LZA,	da	nicht	100	%	des	Sauerstoffs	aus	dem	
Retentat	zurückgewonnen	werden	kann,	

 Verluste	durch	Regenerationsaufwand	(ΔQMS)	des	Molsiebs	der	LZA,	der	
sich	durch	die	Abtrennung	des	Rest‐CO2	aus	dem	Retentat	ergibt,	

 Geringere	GPU‐Expanderleistung	(ΔPExp),	da	das	Retentat	mindestens	auf	
Luftverdichteraustrittsdruck	rezirkuliert	werden	muss.	

Die	Verluste	sind	von	verschiedenen	Einflussfaktoren	abhängig.	ΔPExp	ist	abhängig	

vom	 benötigten	 Druckniveau	 in	 der	 LZA	 und	 dem	 Retentatmassenstrom.	 Das	

Druckniveau	 in	 der	 LZA	 ist	 vom	 gewählten	 LZA‐Prozess	 abhängig.	 Beim	Doppel‐

säulenprozess	 beträgt	 der	 benötigte	 Prozessdruck	 am	 Eintritt	 in	 den	

Hauptwärmeübertrager	4,6	bar	und	beim	Dreisäulenprozess	beträgt	der	Druck	des	

HD‐Stromes	 4,8	 bar.	 Der	 Retentatmassenstrom	 hängt	 vom	 Falschlufteintrag,	 der	

Temperatur	im	zweiten	Abtrenner	der	GPU,	der	Membranfläche	A,	dem	Druckgefäl‐

le	über	die	Membran	und	der	CO2‐Konzentration	ψ	ab.	ΔQMS	im	Molsieb	der	LZA	ist	

ausschließlich	 von	 CCR	 abhängig,	 da	 CCR	 den	 CO2‐Massenstrom	 im	 Retentat	 be‐

stimmt.	 Zur	 Regeneration	 wird	 Anzapfdampf	 aus	 dem	 Wasser‐/Dampfkreislauf	

benötigt.	 Die	 Verluste	 innerhalb	 der	 LZA	 hängen	 von	 der	 Zusammensetzung	 des	

CO2‐freien	Retentats	und	vom	LZA‐Prozess	ab.	Der	Dreisäulenprozess	erzeugt	we‐

niger	 Verluste	 durch	 die	 Abtrennung	 des	 Sauerstoffs	 aus	 dem	 Retentat	 als	 der	

Doppelsäulenprozess	[41]	[145].	

6.1.1 Verluste	in	den	LZA‐Prozessen	

Die	Verluste	in	der	LZA	ergeben	sich	durch	die	O2‐Abtrennungsrate	von	weniger	als	

100	%.	 Je	 höher	 die	O2‐Abtrennungsrate	 ist,	 umso	höher	 ist	 auch	das	Wirkungs‐

gradpotential	der	Rezirkulation	des	Retentats.	Im	Basisprozess	der	Doppelsäulen‐

LZA	 (siehe	 Kapitel	 4.3)	 wird	 unter	 den	 gegebenen	 Randbedingungen	 eine	 O2‐

Abtrennungsrate	von	97,2	%	erzielt.	Durch	die	Rezirkulation	des	Retentats	verän‐

dert	sich	die	Gaszusammensetzung	in	den	Kolonnen.	Es	werden	zwei	verschiedene	

Gaszusammensetzungen	 und	 deren	 Auswirkungen	 auf	 den	 Doppelsäulenprozess	

untersucht.	Die	untersuchten	Gase	sind	in	Tabelle	9	gezeigt.	Gas	1	ist	das	Ergebnis	

eines	Falschlufteintrags	in	den	Gesamtprozess	von	2	%	und	Gas	2	das	Ergebnis	ei‐

nes	 Falschlufteintrags	 in	 den	Gesamtprozess	 von	6	%.	 Für	 beide	Gase	wurde	die	

Temperatur	im	zweiten	Abtrenner	der	GPU	bei	227	K	gehalten,	die	Membran	wird	
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im	ND‐Betrieb	eingefügt	und	die	CO2‐Konzentration	ψ	auf	96	Vol.‐%	festgelegt.	Die	

Membranfläche	A	beträgt	 25000	m²	 und	das	Druckverhältnis	ΠZus	 beträgt	 6.	Der	

Einfluss	des	Falschluftgehaltes	zeigt	sich	bei	der	Zusammensetzung	der	Retentate,	

dem	Retentatmassenstrom	und	der	CO2‐Abtrennungsrate	CCR.		

Tabelle	9:		 Gaszusammensetzungen	der	Retentate	für	unterschiedliche	Falschluft‐

einbrüche	 in	 den	 Gesamtprozess	 und	 der	 Verwendung	 eines	Doppel‐

säulenprozesses	

Größe	 	Gas	1:	2	%	

Falschluft	

Gas	2:	6	%	

Falschluft	

CCR	in	%	 99,2	 95,7	

mሶ ୖ	in	kg/s	 16	 35,5	

CO2‐Konzentration	in	

Vol.‐%	

4	 9,8	

O2‐Konzentration	in	

Vol.‐%	

22	 12,4	

N2‐Konzentration	in	

Vol.‐%	

55	 68,1	

Ar‐Konzentration	in	

Vol.‐%	

19	 9,9	

Gas	 1	 führt	 mit	 dem	 gewählten	 zusätzlichen	 Abtrennungsprozess	 zu	 einer	 CO2‐

Abtrennungsrate	 CCR	 von	 99,2	 %.	 Das	 CCR	 bei	 Gas	 2	 liegt	 bei	 95,7	 %.	 Der	

Retentatmassenstrom	ist	bei	Gas	2	deutlich	größer	als	bei	Gas	1,	da	durch	den	hö‐

heren	 Falschlufteintrag	mehr	 Stickstoff	 enthalten	 ist	 und	 CCR	 niedriger	 ist.	 Dies	

zeigt	sich	auch	 in	den	Gaszusammensetzungen.	Der	hohe	Stickstoffanteil	 in	Gas	2	

sorgt	dafür,	dass	das	Argon	in	einer	geringeren	Konzentration	vorliegt	als	in	Gas	1,	

wo	das	Argon	nahezu	die	 gleiche	Konzentration	 aufweist	wie	 der	 Sauerstoff.	Die	

Ar‐Konzentration	und	die	absolute	Menge	an	Argon	im	Retentat	haben	einen	gro‐
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ßen	 Einfluss	 auf	 die	 Verluste,	 die	 im	 LZA‐Prozess	 bei	 der	 Rezirkulation	 des	

Retentats	entstehen.	Wie	in	Kapitel	2.4	beschrieben,	ist	die	Abtrennung	von	Argon	

aus	dem	Sauerstoffprodukt	 in	der	LZA	schwieriger	als	die	Abtrennung	von	Stick‐

stoff,	da	die	Dampfdruckkurven	von	Argon	und	Sauerstoff	enger	zusammenliegen	

(siehe	Abbildung	8).	Die	O2‐Produktströme	von	Doppelsäulen‐	und	dem	Dreisäu‐

lenprozess	unterscheiden	sich	hinsichtlich	der	bei	95	Vol.‐%	O2‐Konzentration	im	

Produktgas	 enthaltenen	 Unreinheiten.	 Der	 Doppelsäulenprozess	 produziert	 ein	

Produktgas	mit	einer	Ar‐Konzentration	von	3,4	Vol.‐%	und	der	Dreisäulenprozess	

ein	Produktgas	mit	einer	Ar‐Konzentration	von	2,8	Vol.‐%	(vgl.	Tabelle	4	und	Ta‐

belle	 5).	 Aus	 diesem	 Grund	 erzielt	 der	 Dreisäulenprozess	 höhere	 O2‐

Abtrennungsraten	und	geringere	Verluste	bei	der	Rückgewinnung	des	Sauerstoffs	

aus	dem	Retentat	[145].	

	

Abbildung	55:		Doppelsäulenprozess	mit	 integrierter	Retentatrezirkulation;	Reten‐

tat	wird	in	der	ND‐Kolonne	zugeführt	

In	Abbildung	55	ist	der	Doppelsäulenprozess	mit	integrierter	Retentatrezirkulation	

dargestellt.	Das	Retentat	wird	auf	Luftverdichteraustrittsdruck	rezirkuliert,	gekühlt	

und	von	CO2	befreit	bevor	es	der	Coldbox	zugeführt	wird.	In	der	Coldbox	wird	es	in	

einem	Expander	 entspannt,	wodurch	 der	 Expanderluftstrom	 gegenüber	 dem	Ba‐
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sisprozess	 verringert	 wird.	 Danach	 wird	 es	 der	 ND‐Kolonne	 zugeführt.	 Die	 hier	

dargestellte	Variante	der	Rezirkulation	 zeigt	die	besten	Ergebnisse	beim	Doppel‐

säulenprozess.	 Weitere	 Varianten	 der	 Eingliederung	 wurden	 in	 [41]	 untersucht	

und	werden	hier	nicht	dargestellt.	Die	Zuführungsstufen	der	Stoffströme	in	die	Ko‐

lonnen	wurden	optimiert,	um	eine	möglichst	hohe	O2‐Abtrennungsrate	und	einen	

möglichst	niedrigen	spezifischen	Energiebedarf	zu	realisieren.	Für	den	Doppelsäu‐

lenprozess	ergeben	sich	durch	die	Rezirkulation	des	Retentats	gegenüber	dem	Ba‐

sisprozess	deutliche	Veränderungen	bei	der	O2‐Abtrennungsrate,	dem	spezifischen	

Energiebedarf	 und	 der	 Zusammensetzung	 des	 O2‐Produktstroms	 (siehe	 Tabelle	

10).	Für	Gas	1	sinkt	die	O2‐Abtrennungsrate	durch	die	Rezirkulation	des	Retentats	

trotz	der	durchgeführten	Prozessoptimierung	auf	94,4	%	ab.	Das	entspricht	einem	

Verlust	 von	2,8	%‐Pkt.	 gegenüber	 dem	Basisprozess.	 Es	wird	 also	 zur	Bereitstel‐

lung	der	gleichen	Sauerstoffmenge	für	den	Gesamtprozess	sogar	mehr	Luft	als	im	

Basisprozess	 benötigt.	 Dadurch	 steigt	 der	 spezifische	 Energiebedarf	 von	

233	kWh/tO2	 auf	 237	 kWh/tO2	 an.	 In	 [145]	 wurde	 die	 LZA	 noch	 mit	 Gleichge‐

wichtsstufen	berechnet,	was	einen	leicht	geringeren	spezifischen	Energiebedarf	als	

beim	Basisprozess	ergibt.	Die	„Rate‐based“‐Berechnung	dagegen	weist	einen	höhe‐

ren	 spezifischen	 Energiebedarf	 als	 beim	 Basisprozess	 auf,	 obwohl	 der	

Retentatstrom	nicht	 verdichtet	werden	muss.	Die	 gesunkene	O2‐Abtrennungsrate	

ist	auf	die	beschriebenen	Eigenschaften	von	Argon	und	Sauerstoff	zurückzuführen.	

Durch	die	Rezirkulation	des	Retentats	 erhöht	 sich	der	Ar‐Massenstrom	pro	 LZA‐

Strang	 von	 1,84	 kg/s	 auf	 3,1	 kg/s.	 Da	 sich	 das	 Argon	mit	 dem	 Sauerstoff	 in	 den	

Sumpfprodukten	 anreichert,	muss	die	Temperatur	 im	Sumpf	der	ND‐Kolonne	 er‐

höht	werden,	um	weiterhin	eine	O2‐Konzentration	von	95	Vol.‐%	im	Produktstrom	

erreichen	zu	können.	Durch	diese	Anhebung	der	Temperatur	wird	die	geforderte	

O2‐Konzentration	erreicht,	allerdings	wird	neben	dem	Argon	auch	mehr	Sauerstoff	

verdampft.	 Zusätzlich	 muss	 der	 Austrittsdruck	 des	 Luftverdichters	 angehoben	

werden,	um	die	geforderten	Temperaturanhebungen	im	Prozess	zu	erreichen.	Die	

O2‐Abtrennungsrate	 sinkt	 somit	 ab.	 Die	 beschriebene	 Anreicherung	 des	 zusätzli‐

chen	Argons	im	O2‐Produktstrom	zeigt	sich	auch	an	der	Ar‐Konzentration	im	Pro‐

duktstrom.	 Diese	 steigt	 von	 3,4	 Vol.‐%	 im	 Basisprozess	 auf	 4,4	 Vol.‐%	 bei	

Retentatrezirkulation	an.	Durch	die	Rezirkulation	des	Retentats	kann	der	zuzufüh‐

rende	 Luftstrom	 zwar	 verringert	werden,	 allerdings	 ist	 diese	 Verringerung	 nicht	

ausreichend,	um	die	entstehenden	Verluste	zu	kompensieren.	



Rezirkulation	des	Restgases	zur	LZA	

109	

Tabelle	10:		 Rezirkulation	des	Retentats	in	den	Doppelsäulenprozess	für	die	unter‐

suchten	Gase	

Größe	 Basisprozess:	

2	%/	6%	

Falschluft	

	Gas	1:	

2	%	

Falschluft

Gas	2:	

6	%	

Falschluft	

O2‐/N2‐/Ar‐Konzentration	

im	Produktstrom	in	Vol.‐%	

95/	1,6/	3,4	 95/	0,6/	

4,4	

95/	0,3/	

4,7	

O2‐Abtrennungsrate	in	%	 97,2	 94,4	 94,8	

Spez.	Energiebedarf	in	

kWh/tO2	

233	 237	 234,3	

Argon	pro	LZA‐Strang	in	

kg/s	

1,77/1,84	 3,1	 3,4	

Luftverdichteraustrittsdruck	

in	bar	

4,6	 4,8	 4,8	

Verdichteter	Luftstrom	pro	

LZA‐Strang	in	kg/s	

136,8/142,3	 141,75	 139,3	

Argonaufteilung	O2‐/N2‐

Produkt	in	%	

78/	22	 59/	41	 59/	41	

Bei	einem	Retentat	mit	der	Qualität	von	Gas	2	ergibt	sich	trotz	der	geänderten	Zu‐

sammensetzung	ein	ähnliches	Bild.	Die	O2‐Abtrennungsrate	liegt	leicht	über	der	für	

Gas	1	erzielten	O2‐Abtrennungsrate.	Die	Ar‐Konzentration	im	Produktstrom	steigt	

noch	weiter	an	und	der	spezifische	Energiebedarf	 ist	gegenüber	Gas	1	 leicht	ver‐

bessert,	 aber	 dennoch	 schlechter	 als	 beim	 Basisprozess.	 Die	 behandelte	

Argonmenge	pro	LZA‐Strang	 steigt	durch	den	höheren	Falschluftgehalt	nochmals	

leicht	an.	Der	Luftstrom,	der	verdichtet	werden	muss,	sinkt	gegenüber	dem	zuge‐

hörigen	Basisprozess	ab.	Der	Austrittsdruck	des	Luftverdichters	liegt	auf	gleichem	

Niveau	wie	bei	Gas	1.	Für	Gas	1	und	Gas	2	lässt	sich	bei	Verwendung	eines	Doppel‐

säulenprozesses	keine	Energieeinsparung	durch	die	Retentatrezirkulation	feststel‐
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len.	 Die	 Rezirkulation	 führt	 sogar	 zu	 einem	 Anstieg	 des	 spezifischen	 Energiebe‐

darfs,	da	der	Austrittsdruck	des	Verdichters	angehoben	werden	muss	und	die	zu‐

sätzliche	behandelte	Argonmenge	die	O2‐Abtrennungsrate	mindert.	

Tabelle	11:		 Gaszusammensetzungen	der	Retentate	für	unterschiedliche	Falschluft‐

einbrüche	 in	den	Gesamtprozess	und	die	Verwendung	 eines	Dreisäu‐

lenprozesses	

Größe	 	Gas	3:	2	%	

Falschluft	

Gas	4:	6	%	

Falschluft	

CCR	in	%	 99,2	 95,7	

ሶ݉ ோ	in	kg/s	 16	 35,4	

CO2‐Konzentration	in	

Vol.‐%	

4,3	 9,9	

O2‐Konzentration	in	

Vol.‐%	

22	 12,4	

N2‐Konzentration	in	

Vol.‐%	

59,2	 70,2	

Ar‐Konzentration	in	

Vol.‐%	

14,4	 7,5	

Bei	der	Verwendung	eines	Dreisäulenprozesses	ändern	sich	die	Massenströme	und	

die	 Zusammensetzung	 des	 Retentats	 geringfügig	 gegenüber	 dem	 Doppelsäulen‐

prozess	(siehe	Tabelle	11).	Das	liegt	am	veränderten	Gesamtprozess	(siehe	Kapitel	

4.4)	 und	 der	 veränderten	 O2‐Produktzusammensetzung	 (siehe	 Tabelle	 5).	 Durch	

die	geringere	Ar‐Konzentration	im	O2‐Produkt	der	LZA	bei	Verwendung	des	Drei‐

säulenprozesses	ergibt	sich	auch	im	Retentat	bei	sonst	gleichem	Prozess	mit	glei‐

chem	 Falschluftgehalt	 eine	 geringere	 Ar‐Konzentration	 im	 Retentat	 als	 bei	 Ver‐

wendung	 eines	 Doppelsäulenprozesses.	 Da	 sich	 die	 hohe	 Ar‐Konzentration	 im	

Retentat	 beim	Doppelsäulenprozess	 als	 ungünstig	 dargestellt	 hat,	 ergibt	 sich	 für	



Rezirkulation	des	Restgases	zur	LZA	

111	

den	 Dreisäulenprozess	 ein	 Vorteil.	 Die	 CO2‐Abtrennungsrate	 CCR	 und	 die	

Retentatmassenströme	verändern	sich	gegenüber	dem	Doppelsäulenprozess	nicht.	

Wie	beim	Doppelsäulenprozess	 steigen	die	CO2‐	und	die	N2‐Konzentrationen	von	

Gas	3	zu	Gas	4	an,	da	der	Falschluftgehalt	von	2	%	auf	6	%	angehoben	wird	und	das	

CCR	abnimmt.	

	

Abbildung	56:		Dreisäulenprozess	mit	 integrierter	 Retentatrezirkulation;	 Retentat	

wird	in	der	HD‐Kolonne	zugeführt	

Die	Einbindung	des	Retentats	in	den	Dreisäulenprozess	ist	in	Abbildung	56	darge‐

stellt.	Im	Gegensatz	zum	Doppelsäulenprozess	ist	es	hier	möglich,	das	Retentat	in	

die	HD‐Kolonne	zu	leiten,	da	die	Einbindung	des	LOX‐Boilers	sich	von	der	Einbin‐

dung	 des	 LOX‐Boilers	 im	Doppelsäulenprozess	 unterscheidet.	 Das	 Retentat	 kann	
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also	 entweder	 bereits	mit	 der	 HD‐Luft	 gemischt	 oder	 separat	 zugeführt	 werden	

und	 dann	 auf	 der	 gleichen	 Stufe	 wie	 die	 HD‐Luft	 in	 der	 HD‐Kolonne	 zugegeben	

werden.	Da	das	Retentat	der	HD‐Kolonne	zugeführt	wird,	wird	es	nicht	über	einen	

Expander	geführt.	Der	ND‐Massenstrom,	der	über	den	Expander	geführt	wird,	um	

die	Kälteverluste	der	Coldbox	zu	kompensieren,	verändert	sich	deshalb	nicht.	Wie	

bereits	 im	 Doppelsäulenprozess,	 wird	 der	 Prozess	 hinsichtlich	 des	 spezifischen	

Energiebedarfs	durch	Anpassung	der	Zuführungsstufen	für	die	einzelnen	Ströme	in	

die	Kolonnen	optimiert.	Zusätzlich	wurde	beim	Dreisäulenprozess	gegenüber	dem	

Basisprozess	die	Rücklaufmenge	in	der	HD‐	und	der	MD‐Kolonne	optimiert.		

Tabelle	12:		 Rezirkulation	 des	 Retentats	 in	 den	 Dreisäulenprozess	 für	 die	 unter‐

suchten	Gase	

Größe	 Basisprozess:	

2	%/	6	%	

Falschluft	

	Gas	3:	

2	%	

Falschluft	

Gas	4:		

6	%	

Falschluft	

O2‐/N2‐/Ar‐Konzentration	im	

Produktstrom	in	Vol.‐%	

95/	2,2/	2,8	 95/	1,2/	

3,8	

95/	0,3/	

4,7	

O2‐Abtrennungsrate	in	%	 97,2	 97,2	 98,2	

Spez.	Energiebedarf	in	

kWh/tO2	

192	 184	 179	

Argon	pro	LZA‐Strang	in	kg/s	 1,2/	1,15	 2,8	 2,95	

Luftverdichteraustrittsdrücke	

(HD/MD/ND)	in	bar	

4,7/	3,6/	2,2	 4,8/	3,7/	

2,2	

4,8/	3,7/	

2,2	

Verdichteter	Luftstrom	in	

kg/s	

144,75/	139,1	 139,5	 130,7	

Argonaufteilung	O2‐/N2‐

Produkt	in	%	

65/	35	 58/	42	 65/	35	
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Die	in	Tabelle	12	aufgelisteten	Ergebnisse	zeigen	sowohl	für	einen	Falschluftgehalt	

von	 2	%	 als	 auch	 von	 6	%	 eine	 Verbesserung	 gegenüber	 dem	 Basisprozess.	 Bei	

Verwendung	 von	 Gas	 3	 steigt	 die	 Ar‐Konzentration	 im	 O2‐Produktstrom	 auf	

3,8	Vol.‐%	an.	Die	O2‐Abtrennungsrate	sinkt	gegenüber	dem	Basisprozess	nicht	ab.	

Sie	bleibt	konstant	bei	97,2	%.	Dadurch	sinkt	der	spezifische	Energiebedarf	gegen‐

über	dem	Basisprozess	um	4,2	%	ab,	weil	weniger	Luft	 verdichtet	werden	muss,	

um	 die	 gleiche	 Sauerstoffmenge	 für	 den	 Gesamtprozess	 bereitzustellen.	 Diese	

Energiemenge	kann	 somit	durch	die	Rezirkulation	des	Retentats	 eingespart	wer‐

den.	 Die	 benötigten	 Austrittsdrücke	 der	 Luftverdichter	 ändern	 sich	 im	 Vergleich	

zum	 Basisprozess	 geringfügig,	 da	 sich	 auch	 die	 Temperaturen	 in	 den	 Kolonnen	

durch	die	geänderten	Gaszusammensetzungen	verschieben.	Das	Argon,	das	zusätz‐

lich	 in	 der	 LZA	 behandelt	werden	muss,	 ist	 beim	Dreisäulenprozess	 geringer	 als	

beim	Doppelsäulenprozess.		

	

Abbildung	57:		 Zusammensetzung	der	Gasphase	in	der	ND‐Kolonne	für	den	Dreisäu‐

lenprozess	 in	 Basisausführung	 und	mit	 Retentatrezirkulation;	 O2‐

Konzentration	in	der	Flüssigphase	im	Sumpf	konstant	bei	95	Vol.‐%	
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Dadurch	wird	die	O2‐Abtrennungsrate	gegenüber	dem	Basisprozess	nicht	gesenkt.	

Zusätzlich	ist	die	Kolonnenkonfiguration	beim	Dreisäulenprozess	günstiger	für	die	

Behandlung	 von	 großen	 Argonmassenströmen.	 Das	 Retentat	 durchläuft	 alle	 drei	

Kolonnen,	was	 hier	 im	 Gegensatz	 zum	Doppelsäulenprozess	möglich	 ist.	 Bei	 der	

Eingliederung	 des	 Retentats	 in	 die	 HD‐Kolonne	 des	 Doppelsäulenprozesses	wird	

die	Stofftrennung	soweit	verschlechtert,	dass	eine	Rezirkulation	in	die	ND‐Kolonne	

des	Doppelsäulenprozesses	bessere	Ergebnisse	zeigt	[145].	Die	Zusammensetzung	

der	 Gasphase	 der	 ND‐Kolonne	 für	 den	 Basisprozess	 und	 den	 Prozess	 mit	

Retentatrezirkulation	(hier	bei	6	%	Falschluft)	bei	einer	Dreisäulen‐LZA	ist	in	Ab‐

bildung	57	über	die	theoretischen	Trennstufen	der	Kolonne	aufgetragen.	Trennstu‐

fe	1	stellt	den	Kopf	der	Kolonne	und	Trennstufe	60	den	Sumpf	der	Kolonne	dar.	Die	

Verläufe	zeigen	die	Änderungen	der	Konzentrationen	der	behandelten	Gase	in	der	

Gasphase	 der	 ND‐Kolonne	 für	 den	 Basisprozess	 (durchgezogene	 Linien)	 und	 die	

Variante	 mit	 Retentatrezirkulation	 (gestrichelte	 Linien).	 Die	 ND‐Kolonne	 wurde	

hier	zur	Veranschaulichung	der	Änderungen	 im	Prozess	 infolge	der	Rezirkulation	

des	Retentats	 gewählt,	 da	der	 gesamte	Luftmassenstrom,	der	 in	die	Coldbox	ein‐

tritt,	im	Verlauf	des	Prozesses	die	ND‐Kolonne	durchläuft.	Es	ist	deutlich	zu	erken‐

nen,	wie	sich	der	Stickstoff	in	der	Gasphase	in	Richtung	der	Kopfstufe	1	anreichert	

und	der	Sauerstoff	sich	in	der	Gasphase	abreichert.	Die	Zuführungsstufen	der	ein‐

zelnen	zu	behandelnden	Ströme	sind	an	den	Steigungsänderungen	der	Verläufe	zu	

erkennen.		

Zur	Verdeutlichung	der	Einflüsse	der	zugeführten	Ströme	 ist	 in	Abbildung	58	das	

L/G‐Verhältnis	 (Flüssigkeit‐/Gas‐Verhältnis	 auf	 der	 jeweiligen	 Trennstufe)	 in	 der	

ND‐Kolonne	 für	den	Basisprozess	 (durchgezogene	Linie)	und	den	Prozess	mit	ei‐

ner	 Rezirkulation	 des	 Retentats	 (gestrichelte	 Linie)	 aufgetragen.	 Die	 Gasphase	

steigt	über	dem	beheizten	Sumpf	(Trennstufe	60)	auf.	Das	L/G‐Verhältnis	und	die	

Temperatur	sind	hier	am	höchsten.	Aus	dem	aufsteigenden	Gas	kondensieren	Ar‐

gon	und	Sauerstoff	aus,	wodurch	das	aufsteigende	Gas	sich	zunehmend	mit	Stick‐

stoff	 anreichert	 (siehe	Abbildung	 57).	 Als	 erstes	wird	 das	 gasförmige	 Sumpfpro‐

dukt	 der	 MD‐Kolonne	 auf	 Stufe	 50	 zugeführt.	 Dadurch	 steigt	 die	 aufsteigende	

Gasmenge	 an	 und	 das	 L/G‐Verhältnis	 nimmt	 ab.	 Infolgedessen	 steigt	 die	 N2‐

Konzentration	in	den	Stufen	20‐50	weniger	an	und	bleibt	ab	Stufe	35	sogar	nahezu	

konstant.	Auf	Stufe	20	wird	die	gasförmige	ND‐Luft	zugegeben.	Das	L/G‐Verhältnis	
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nimmt	ab	und	die	Anreicherung	des	Stickstoffs	setzt	sich	fort.	Auf	Stufe	10	wird	das	

flüssige	Sumpfprodukt	der	HD‐Kolonne	zugeführt.	Dadurch	vermindert	sich	ober‐

halb	 dieser	 Stufe	 das	 L/G‐Verhältnis	 nochmals.	 Die	 N2‐Konzentration	 nimmt	 auf	

den	Stufen	1‐10	zu.	Der	Rücklauf	an	dieser	Stelle	besteht	aus	den	flüssigen	Kopf‐

produkten	der	HD‐	und	MD‐Kolonne,	die	beide	auf	Stufe	1	zugeführt	werden	Durch	

die	 Zugabe	 des	 Retentats	 in	 die	HD‐Kolonne	 (vgl.	Abbildung	56)	 ändern	 sich	 so‐

wohl	die	Stoffkonzentrationen	als	auch	das	L/G‐Verhältnis	 in	der	Kolonne.	Durch	

Rezirkulation	des	Retentats	sinkt	auf	den	Stufen	50‐60	das	L/G‐Verhältnis	ab.		

	

Abbildung	58:	 L/G‐Verhältnis	 der	 ND‐Kolonne	 des	 Dreisäulenprozesses	 für	 den	

Basisprozess	und	den	Prozess	mit	einer	Rezirkulation	des	Retentats	

Dies	 ist	 auf	 die	 gestiegene	 Ar‐Konzentration	 zurückzuführen,	 weil	 dadurch	 eine	

größere	 Energiemenge	 im	 Sumpf	 notwendig	 ist,	 um	 die	 O2‐Konzentration	 von	

95	Vol.‐%	zu	erreichen.	Dieser	Zusammenhang	zeigt	sich	auch	bei	den	Konzentrati‐

onsverläufen,	 da	 zur	Erreichung	der	 geforderten	O2‐Konzentration	 im	 Sumpfpro‐
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Gasphase	als	im	Basisprozess	erforderlich	ist.	Das	Maximum	der	Ar‐Konzentration	

in	der	Gasphase	nimmt	auch	deutlich	von	3,4	Vol.‐%	auf	8,1	Vol.‐%	zu.	Bei	Zufüh‐

rung	 des	 Sumpfproduktes	 der	 MD‐Kolonne	 fällt	 das	 L/G‐Verhältnis	 bei	

Retentatrezirkulation	weniger	deutlich	ab	als	 im	Basisprozess	 (Stufe	50	 in	Abbil‐

dung	 58),	 sodass	 sich	 infolge	 des	 geringeren	 L/G‐Verhältnisses	 bei	 Retentat‐

rezirkulation	in	den	Stufen	50	bis	60	ein	nahezu	gleiches	L/G‐Verhältnis	bei	beiden	

Prozessvarianten	in	den	Stufen	20	bis	50	einstellt.	Die	Konzentrationsverläufe	der	

Gasphase	 unterscheiden	 sich	 zwischen	 den	 beiden	 Prozessen	 deutlich.	 Zwischen	

den	Kolonnenstufen	53‐60	liegt	die	O2‐Konzentration	im	Prozess	mit	Rezirkulation	

des	Retentats	über	jener	des	Basisprozesses.	Von	Stufe	1‐52	kehrt	sich	dieses	Bild	

um	und	die	O2‐Konzentration	im	Basisprozess	liegt	in	der	Gasphase	höher	als	bei	

Rezirkulation	 des	 Retentats.	 Die	 erhöhte	 Argonmenge	 verschiebt	 das	 L/G‐

Verhältnis.	 Die	 behandelte	 Gasmenge	 im	 Prozess	 wird	 um	 8	 %	 erhöht	 und	 die	

Energiemenge	am	Verdampfer	der	ND‐Kolonne	wird	um	11	%	erhöht.	Beim	Drei‐

säulenprozess	 ergibt	 sich	 durch	 diese	 Änderungen	 ein	 günstigerer	 Verlauf	 der	

Stoffkonzentrationen	 und	 dadurch	 eine	 Verbesserung	 gegenüber	 dem	 Basispro‐

zess.	 Eine	Rezirkulation	 des	Retentats	 zur	 LZA	 lohnt	 sich	 somit	 nur	 bei	 Verwen‐

dung	 eines	 Dreisäulenprozesses	 zur	 Sauerstoffbereitstellung	 des	 Oxyfuel‐

Kraftwerks.		

Zur	Bestimmung	der	Auswirkung	der	Rezirkulation	des	Retentats	aus	der	Memb‐

ran	in	die	LZA	auf	den	Gesamtprozess	kann	der	Nettowirkungsgradgewinn	heran‐

gezogen	werden.	 Hier	werden	 nur	 die	 Ergebnisse	 für	 den	Dreisäulenprozess	 be‐

trachtet,	 da	 der	 Doppelsäulenprozess	 keinen	 Nutzen	 aus	 der	 Rezirkulation	

generiert.	Die	Randbedingungen	der	Membran	sind	die	gleichen	wie	bei	den	Gasen	

3	 und	 4.	 Die	 Ergebnisse	 sind	 in	Tabelle	 13	 dargestellt.	 Für	 eine	 Dreisäulen‐LZA	

ergibt	sich	im	Basisprozess	mit	2	%	Falschluft	ein	ηN	von	37,06	%.	Bei	einer	Erhö‐

hung	von	CCR	durch	die	Membran	mit	einer	Konfiguration	wie	bei	Gas	3	ergibt	sich	

ein	Nettowirkungsgrad	von	36,46	%.	Durch	die	Rezirkulation	des	Retentats	kann	

ηN	auf	36,68	%	angehoben	werden.	Der	Dreisäulenprozess	kann	also	 für	den	Fall	

mit	2	%	Falschluft	das	Potential	nahezu	vollständig	nutzen	(vgl.	Tabelle	8).	Bei	ei‐

nem	Falschlufteinbruch	von	6	%	sinkt	ηN	im	Basisprozess	auf	36,81	%.	Durch	Stei‐

gerung	der	CO2‐Abtrennungsrate	CCR	mithilfe	der	Membran	sinkt	ηN	auf	36,03	%.	

Durch	 die	 Rezirkulation	 des	 Retentats	 zur	 LZA	 kann	 ηN	 auf	 36,39	%	 angehoben	
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werden.	Bei	Verwendung	eines	Dreisäulenprozesses	kann	somit	das	maximale	Po‐

tential	der	Retentatrezirkulation	für	ηN	ausgeschöpft	oder	sogar	gesteigert	werden	

(vgl.	Tabelle	8),	da	die	O2‐Abtrennungsrate	nicht	vermindert	wird,	sondern	bei	ho‐

hen	Falschluftgehalten	 sogar	 gesteigert	werden	kann	und	die	Prozessdrücke	 sich	

kaum	verändern.		

Tabelle	13:		 Nettowirkungsgrade	bei	Rezirkulation	des	Retentats	zur	LZA	für	unter‐

schiedliche	Falschlufteinbrüche	in	den	Gesamtprozess	bei	Verwendung	

eines	Dreisäulenprozesses;	nur	die	 in	der	Coldbox	 entstehenden	Ver‐

luste	sind	berücksichtigt	

Größe	 2	%	Falschluft	 6	%	Falschluft	

CCR	ohne	Membran	

in	%	

91,9	 83,3	

CCR	mit	Membran	

in	%	

99,2	 95,7	

ηN	ohne	Membran	

in	%	

37,06	 36,81	

ηN	mit	Membran	in	% 36,46	 36,03	

ηN	mit	Membran	und	

Retentatrezirkulation	

in	%	

36,68	 36,39	

6.1.2 Verluste	am	Molsieb	

Um	 einen	 energetischen	 Nutzen	 aus	 der	 Rezirkulation	 des	 Retentats	 zur	 LZA	 zu	

ziehen,	ist	neben	einer	hohen	O2‐Abtrennungsrate	in	der	LZA	eine	ausreichend	ho‐

he	CO2‐Abtrennungsrate	CCR	notwendig.	Von	CCR	hängt	der	 zusätzliche	Energie‐

bedarf	des	Molsiebs	der	LZA	ab.	Hier	wird	nur	eine	Untersuchung	des	Dreisäulen‐

prozesses	 durchgeführt,	 da	 Kapitel	 6.1.1	 bereits	 ergeben	 hat,	 dass	 eine	

Rezirkulation	des	Retentats	nur	bei	dieser	Konfiguration	sinnvoll	sein	kann.	Wenn	
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CCR	 nicht	 ausreichend	 hoch	 ist,	 ist	 der	 Energiebedarf	 zur	 Regeneration	 des	

Molsiebs	 höher	 als	 der	 maximale	 Energiegewinn	 durch	 die	 Rezirkulation	 des	

Retentats.	Zur	Bestimmung	des	minimalen	CCR	muss	zunächst	eine	genauere	Be‐

trachtung	 des	 Regenerationsvorgangs	 des	 Molsiebs	 durchgeführt	 werden.	 Das	

Molsieb	wird	im	modellierten	Oxyfuel‐Kraftwerk	mit	Prozessdampf	aus	der	Über‐

strömleitung	 (5,6	 bar)	 versorgt	 (siehe	 Abbildung	 17).	 Dieser	 Prozessdampf	 gibt	

seine	Kondensationsenergie	an	das	Regenerationsgas	(z.B.	N2‐Produktgas	der	LZA)	

ab	und	heizt	dieses	auf.	Die	 spezifische	Enthalpieänderung	bei	der	Kondensation	

des	 Dampfes	 beträgt	 auf	 der	 Dampfseite	 2369	 kJ/kgDampf.	 Zur	 Bestimmung	 des	

Aufwands	zur	Austreibung	des	Wassers	aus	dem	Molsieb	wird	die	dreifache	Ver‐

dampfungsenthalpie	 von	Wasser	 unter	 Normbedingungen	 angenommen	 [7].	 Da‐

durch	ergibt	sich	ein	Energiebedarf	von	7500	kJ/kgH2O.	Für	den	Basisfall	ergibt	sich	

dadurch	 ein	Dampfbedarf	 von	5,7	 kg/s.	Dies	 entspricht	 einem	Wirkungsgradver‐

lust	im	Gesamtprozess	von	0,25	%‐Pkt.	Da	der	Wirkungsgradverlust	linear	mit	dem	

Dampfmassenstrom	zusammenhängt,	beträgt	der	spezifische	sich	ergebende	Wir‐

kungsgradverlust	 0,044	%‐Pkt./kgDampf,	 solange	der	Dampf	 an	der	 gleichen	Stelle	

im	 Prozess	 entnommen	 wird.	 Zur	 Desorption	 von	 CO2	 von	 verschiedenen	

Adsorbentien	 findet	 sich	 in	 der	 Literatur	 der	 spezifische	 Energiebedarf	 43	

kJ/molCO2	 [146]	 [147]	 [148]	 [149].	Daraus	ergibt	sich	ein	spezifischer	Energiebe‐

darf	von	1892	kJ/kgCO2.	Mit	den	angegebenen	Werten	kann	nun	bestimmt	werden,	

wie	 sich	der	Wirkungsgrad	pro	abzutrennendem	kgCO2	 im	Molsieb	verändert.	Die	

angegebene	Formel	gilt	nur	für	den	hier	untersuchten	Dampfkraftprozess.	Bei	an‐

deren	 Prozessen	 muss	 der	 spezifische	 Ausgangswirkungsgradverlust	 (hier	 																															

‐0,044	%‐Pkt./kgDampf)	neu	bestimmt	werden.	Für	den	spezifischen	Wirkungsgrad‐

verlust	des	Molsiebes	durch	die	zusätzlich	abzutrennende	CO2‐Menge	ergibt	sich:	

	

∆η୑ୗ,ୱ୮ୣ୸ ൌ െ0,044	
% െ Pkt.
kgୈୟ୫୮୤

∙
1892 kJ

kgେ୓ଶ

2369 kJ
kgୌଶ୓

ൌ െ0,035
% െ Pkt.
kgେ୓ଶ

	 (6‐1)

Wenn	 der	 CO2‐Massenstrom,	 der	 im	 Retentat	 enthalten	 ist,	 bekannt	 ist,	 kann	

∆η୑ୗ,ୱ୮ୣ୸	bestimmt	werden.	Der	CO2‐Massenstrom	im	Retentat	ergibt	sich	aus	der	

CO2‐Abtrennungsrate	 CCR	 und	 dem	 CO2‐Massenstrom	 im	 Rauchgas	 am	 GPU‐

Eintritt.	
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6.1.3 Verluste	an	der	GPU‐Expandergruppe	

Die	Verluste	 in	der	GPU‐Expandergruppe	ergeben	sich,	weil	das	Retentat	mindes‐

tens	auf	dem	Niveau	des	Austrittsdrucks	des	HD‐Verdichters	der	LZA	rezirkuliert	

werden	muss.	Das	entspricht	hier	einem	Druck	von	5	bar,	wobei	Leitungsverluste	

bei	 der	 Rezirkulation	 zur	 LZA	 berücksichtigt	 werden.	 Ohne	 Rezirkulation	 des	

Retentats	würde	dieses	bis	auf	1,15	bar	in	der	Expandergruppe	der	GPU	entspannt	

werden	(vgl.	Abbildung	35).	Die	in	den	Expandern	zurückgewonnene	Leistung	PVent	

wird	durch	die	Rezirkulation	des	Retentats	also	entsprechend	vermindert.	Die	Ver‐

luste	 in	 der	 GPU‐Expandergruppe	 sind	 also	 abhängig	 vom	 Massenstrom	 des	

Retentats.	 Es	werden	 verschiedene	Retentate	 untersucht,	 die	 den	Gasen	 3	 und	 4	

aus	 Kapitel	 6.1.1	 entsprechen.	 Die	 Einflussgrößen	 auf	 den	 Retentatmassenstrom	

sind	 der	 Falschlufteintrag	 in	 den	 Prozess,	 der	 Rauchgasverdichteraustrittsdruck,	

die	Temperatur	 im	zweiten	Abtrenner	der	GPU,	die	Fläche	der	Membran	und	das	

treibende	Druckgefälle	der	Membran.		

Tabelle	14:		 Einfluss	des	höheren	Austrittsdrucks	auf	die	Expanderleistung	der	GPU	

für	verschiedene	Falschlufteinträge	in	den	Prozess	

Größe	 2	%	Falschluft 6	%	Falschluft	

CCR	in	%	 99,2	 95,7	

mሶ ୖ	in	kg/s	 16	 35,4	

PVent	ohne	

Rezirkulation	in	MW	

4,9	 8,4	

PVent	mit	Rezirkulation	

in	MW	

3,7	 5,8	

ΔηExp	in	%‐Pkt.	 0,1	 0,22	
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Der	 maximal	 zulässige	 Verlust,	 der	 durch	 die	 verminderte	 Ventgasentspannung	

entstehen	darf,	ist	durch	das	erzielbare	Wirkungsgradpotential	für	die	LZA	(Kapitel	

6.1.1)	unter	Berücksichtigung	der	Verluste	des	Molsiebs	durch	das	noch	zu	entfer‐

nende	 CO2	 (Kapitel	 6.1.2)	 vorgegeben.	 Das	 bedeutet,	 dass	 sich	 bei	 einem	Falsch‐

luftgehalt	 von	 2	 %	 die	 Molsiebverluste	 und	 die	 Verluste	 bei	 der	 Ventgas‐

entspannung	 nicht	 auf	 über	 0,22	%‐Pkt.	 (2,6	MWel)	 summieren	 dürfen.	 Bei	 6	%	

Falschluft	dürfen	beide	Verluste	zusammen	0,36	%‐Pkt.	 (4,7	MWel)	nicht	überstei‐

gen.	Wenn	die	Verluste	über	diese	Grenze	steigen	ist	der	Verlust	größer	als	der	ma‐

ximale	Gewinn.	Als	Beispiel	sind	in	Tabelle	14	für	die	bereits	in	Kapitel	6.1.1	bei	der	

Dreisäule	 untersuchten	 Gase	 3	 und	 4	 die	 Auswirkungen	 auf	 die	 Ventgas‐

entspannung	 dargestellt.	 Dabei	 beträgt	 der	 Rezirkulationsdruck	 5	 bar	 und	 die	

Temperatur	 im	zweiten	Abtrenner	der	GPU	227	K.	Die	CO2‐Konzentration	ψ	 liegt	

bei	96	Vol.‐%,	die	Membranfläche	A	bei	25000	m²	und	das	Druckverhältnis	ΠZus	bei	

6.	Der	Retentatmassenstrom	mሶ ୖ	ist	bei	einem	Falschlufteintrag	von	6	%	mehr	als	

doppelt	so	groß	wie	bei	einem	Falschlufteintrag	von	2	%.	Dadurch	sinkt	das	Poten‐

tial	für	ηN	um	ΔηExp	von	0,1	%‐Pkt.	ab	und	es	verbleiben	noch	0,12	%‐Pkt.	als	Wir‐

kungsgradpotential	 der	 Retentatrezirkulation.	 Bei	 6	%	 Falschluft	 verbleiben	 von	

0,36	%‐Pkt.	durch	die	Minderung	um	ΔηExp	von	0,22	%‐Pkt.	nur	noch	0,14	%‐Pkt.	

als	Wirkungsgradpotential.	Die	Verluste,	die	in	den	GPU‐Expandern	entstehen,	sind	

also	 erheblich,	 da	 CCR	 für	 die	 jeweiligen	 Falschluftmengen	 bereits	 hoch	 ist.	 Bei	

niedrigerem	CCR	nehmen	die	Verluste	weiter	zu.	Für	beide	Varianten	müssen	noch	

die	Molsiebverluste	 ergänzt	werden.	 In	Tabelle	15	 sind	 alle	 Verluste,	 die	 bei	 der	

Rezirkulation	entstehen,	aufgeführt	und	berücksichtigt.	Ausgehend	vom	Basispro‐

zess	mit	Dreisäulen‐LZA,	einem	Falschluftgehalt	von	2	%	und	einem	Wirkungsgrad	

von	37,06	%	sinkt	dieser	um	0,6	%‐Pkt.	durch	Steigerung	der	CO2‐Abtrennungsrate	

CCR	auf	99,2	%	mit	Hilfe	einer	Membran.	Durch	die	verminderte	Entspannung	 in	

den	Expandern	der	GPU	sinkt	der	Wirkungsgrad	um	weitere	0,1	%‐Pkt.	Die	Entfer‐

nung	des	Rest‐CO2	im	Molsieb	kostet	0,03	%‐Pkt.	In	der	LZA	selber	können	durch	

die	Rezirkulation	des	Retentats	0,22	%‐Pkt.	Wirkungsgrad	gewonnen	werden.	Un‐

ter	Berücksichtigung	aller	Verluste	ergibt	sich	ein	Wirkungsgradgewinn	durch	die	

Rezirkulation	des	Retentats	von	0,09	%‐Pkt.	Bei	einem	Falschluftgehalt	des	Rauch‐

gases	von	6	%	ergibt	sich	ein	leichter	Verlust	für	den	Gesamtprozess,	da	die	Mol‐

siebverluste	und	die	Verluste	in	den	Expandern	der	GPU	deutlich	erhöht	sind.	
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Tabelle	15:	 Nettowirkungsgradänderung	 durch	 Retentatrezirkulation	 mit	 einer	

Dreisäulen‐LZA	unter	Berücksichtigung	aller	Verluste	

Größe	 2	%	Falschluft 6	%	Falschluft	

CCR	in	%	 99,2	 95,7	

ηN	Basisprozess	in	%	 37,06	 36,81	

ηN	mit	Membran	in	%	 36,46	 36,03	

ΔηMS	in	%‐Pkt.	 ‐0,03	 ‐0,17	

ΔηExp	in	%‐Pkt.	 ‐0,1	 ‐0,22	

ΔηN	in	LZA	in	%‐Pkt.	 0,22	 0,36	

ΔηN	aller	Verluste	in	

%‐Pkt.	

0,09	 ‐0,03	

ηN	mit	Membran	und	

Retentatrezirkulation	

in	%	

36,55	 36,00	

Bei	 einer	 Dreisäulen‐LZA	 lassen	 sich	 somit	 selbst	 unter	 optimalen	 Bedingungen	

nur	geringfügige	Wirkungsgradgewinne	erreichen,	allerdings	sind	diese	mit	einem	

hohen	anlagentechnischen	Aufwand	verbunden.	Aus	diesem	Grund	ist	der	Nutzen	

einer	Rückgewinnung	des	im	Retentat	noch	enthaltenen	Sauerstoffs	auch	bei	Nut‐

zung	eines	Dreisäulenprozesses	nicht	gegeben.		
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7 Zusammenfassung	und	Ausblick	

Der	Oxyfuel‐Prozess	wird	in	vielen	internationalen	Forschungsvorhaben	betrachtet	

und	ist	eine	der	am	weitesten	entwickelten	CCS‐Techniken.	Im	Rahmen	dieser	Ar‐

beit	wird	 gezeigt,	 dass	 der	Oxyfuel‐Prozess	wegen	 seiner	Prozessgestaltung	 gute	

Randbedingungen	 bietet,	 um	 eine	 CO2‐Abtrennungsrate	 (CCR)	 von	 deutlich	 über	

90	%	zu	erreichen.	Aufgrund	des	hohen	Drucks	und	der	niedrigen	Temperatur	des	

Ventgases	 können	 zur	 zusätzlichen	 Abtrennung	 von	 CO2	 im	 Ventgaspfad	 ein	

Membranprozess	 oder	 eine	 DWA	 implementiert	 werden.	 Mit	 beiden	 Techniken	

können	CO2‐Abtrennungsraten	 CCR	 von	 über	 99	%	 erreicht	werden.	Dabei	 ist	 es	

möglich,	die	CO2‐Konzentration	ψ	über	dem	geforderten	Minimum	von	96	Vol.‐%	

zu	halten.	Das	entspricht	einer	deutlichen	Verbesserung	gegenüber	dem	Basispro‐

zess,	bei	dem	CCR	von	deutlich	über	90	%	nur	mit	optimalen	Rauchgasqualitäten	

und	 abgesenktem	 ψ	möglich	 sind.	 Für	 die	 zusätzliche	 CO2‐Abtrennung	 zeigt	 die	

Membran	gegenüber	der	DWA	sowohl	beim	Energiebedarf	als	auch	bei	CCR	deutli‐

che	 Vorteile.	 Als	 Einflussgrößen	 wurden	 sowohl	 Größen	 des	 Basisprozesses	 als	

auch	Größen	des	 zusätzlichen	Abtrennungsprozesses	 betrachtet.	Die	Einflussgrö‐

ßen	 des	 Basisprozesses	 sind	 der	 Falschluftgehalt	 des	 Rauchgases,	 das	 aus	 dem	

Kraftwerk	zugeführt	wird,	und	das	Druck‐	und	Temperaturniveau	in	der	GPU.	Die	

Einflussgrößen	der	zusätzlichen	Abtrennungsanlage	sind	die	Art	des	Abtrennungs‐

prozesses	 und	 dessen	 Stoffwerte,	 die	 Baugröße	 der	 Abtrennungsanlage,	 die	 Be‐

triebstemperatur	der	Anlage	und	das	 treibende	Druckgefälle	über	die	zusätzliche	

Abtrennungsanlage.	 Die	 entscheidende	 Einflussgröße	 für	 den	 Gesamtprozess	 ist	

der	Falschluftanteil,	da	dieser	bereits	die	Qualität	des	Rauchgases	vorgibt	und	da‐

mit	 einen	 großen	 Einfluss	 auf	 alle	 Ergebnisse	 der	 GPU	 und	 der	 zusätzlichen	Ab‐

trennungsanlage	besitzt.	

Für	 den	 Gesamtprozess	 ergeben	 sich	 je	 nach	 Prozess	 und	 CO2‐Abtrennungsrate	

CCR	 durch	 die	 Nutzung	 einer	 zusätzlichen	 Abtrennungsanlage	 unterschiedliche	
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zusätzliche	 Wirkungsgradverluste.	 Bei	 geeigneter	 Auswahl	 des	 zusätzlichen	 Ab‐

trennungsprozesses	 und	 der	 Prozessrandbedingungen	 können	 diese	 allerdings	

auch	für	höchste	CCR	deutlich	unter	1	%‐Pkt.	gehalten	werden.	Für	die	Membran	

ergibt	sich	selbst	bei	einem	CCR	von	über	99	%	ein	Wirkungsgradverlust	von	nur	

0,6	%‐Pkt.	gegenüber	dem	Basisprozess	mit	einem	CCR	von	91,9	%.	Die	sich	erge‐

benden	spezifischen	Leistungsverluste,	bezogen	auf	abgetrenntes	oder	vermiede‐

nes	CO2,	eCO2	bzw.	er	zeigen,	dass	sich	durch	Einsatz	der	Membran	der	Gesamtpro‐

zess	 spezifisch	 verbessern	 lässt.	 Bei	 der	 Einbindung	 einer	DWA	 zur	 zusätzlichen	

CO2‐Abtrennung	ergeben	sich	bis	zu	einem	CCR	von	96	%	die	gleichen	spezifischen	

Leistungsverluste	eCO2	und	er	wie	im	Basisprozess.	Die	Einbindung	einer	Membran	

oder	DWA	steigert	die	CO2‐Abtrennungsrate	CCR	bei	konstantem	oder	 sogar	ver‐

mindertem	 spezifischem	 Leistungsverlust	 zur	 CO2‐Abtrennnung.	 Die	 Einbindung	

einer	 zusätzlichen	 Abtrennungsanlage	 ist	 für	 den	 Oxyfuel‐Prozess	 somit	 vorteil‐

haft.	

Die	 Abtrennung	 des	 Restsauerstoffs	 aus	 dem	 Retentat	 der	Membran	 führt	 unter	

prozesstechnischen	 Gesichtspunkten	 nur	 unter	 optimalen	 Randbedingungen	 zu	

einer	 geringfügigen	 Steigerung	 des	Wirkungsgrades	 und	 damit	 zu	 einem	Nutzen	

für	den	Gesamtprozess.	Diese	Aussage	gilt	bei	Betrachtung	der	im	Rahmen	der	ak‐

tuellen	Forschung	meist	untersuchten	Prozesse	mit	Doppelsäulen‐	und	Dreisäulen‐

LZA.	Für	die	Doppelsäule	lässt	sich	kein	Vorteil	durch	die	Retentatnutzung	feststel‐

len.	Bei	der	Dreisäulen‐LZA	sind	die	entstehenden	Verluste,	die	sich	durch	eine	Ab‐

trennung	des	Sauerstoffs	ergeben,	so	hoch,	dass	der	Nutzen	nur	minimal	 ist	oder	

die	 Abtrennung	 sogar	 zu	 einem	Wirkungsgradverlust	 gegenüber	 einer	 Nichtnut‐

zung	des	Retentats	führt.	Die	dabei	entstehenden	Verluste	treten	hauptsächlich	bei	

der	 Aufbereitung	 des	 Retentats	 und	 nicht	 im	 LZA‐Prozess	 auf.	 Aus	 der	

Retentatrezirkulation	lässt	sich	somit	kein	Nutzen	für	den	Gesamtprozess	erzielen.	

Die	 in	 dieser	 Arbeit	 entwickelten	Modelle	 bilden	 erstmals	 alle	 Einflüsse	 von	 der	

zusätzlichen	CO2‐Abtrennung	bis	hin	zum	Gesamtprozesswirkungsgrad	ab.	Die	Er‐

gebnisse	zeigen,	dass	eine	Betrachtung	des	Gesamtprozesses	entscheidend	ist,	um	

einen	ganzheitlichen	Nutzen	einer	Technik	bewerten	zu	können.	Dies	wird	am	Bei‐

spiel	der	Retentatrezirkulation	deutlich,	die	bei	Verwendung	einer	Dreisäulen‐LZA	

Vorteile	 verspricht.	 Erst	 durch	 die	 Betrachtung	 des	 gesamten	 Oxyfuel‐Prozesses	
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wird	deutlich,	 dass	die	Wirkungsgradgewinne	nicht	 ausreichen,	 um	einen	Vorteil	

für	den	Gesamtprozess	zu	erzielen.	
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Anhang	

A.1	Basiskraftwerk	

Tabelle	 16:	Randbedingungen	 des	Basiskraftwerks	 ohne	Rauchgasreinigungsanla‐

gen	

Größe	 Wert	 Bemerkung	

Elektrische	Bruttoleistung	 600	MW
Wasser‐/Dampfkreislauf	
Frischdampftemperatur	 600°C am	Turbineneintritt	
Frischdampfdruck	 285 bar am	Turbineneintritt	

ZÜ‐Dampftemperatur	 620	°C am	Turbineneintritt	
Speisewasserendtemperatur	 303°C nach	letztem	Vorwärmer	

Kondensatordruck	 45	mbar
ZÜ‐Einspritzmassenstrom	 1 % des	FD‐Massenstroms zur	Temperaturre‐

gelung	
FD‐Einspritzmassenstrom	 6	% des	FD‐Massenstroms zur	Temperaturre‐

gelung	
Druckverlust	FD‐Leitung	 10 bar vom	Dampferzeuger	bis	Turbineneintritt

Druckverlust	heiße	ZÜ‐Leitung	 1	bar vom	Dampferzeuger	bis	Turbineneintritt
Druckverlust	kalte	ZÜ‐Leitung	 1	bar Austritt	HD‐Turbine	bis	Dampferzeuger
Druckverlust	ZÜ‐Heizflächen	 2	bar Dampferzeugereintritt	bis	‐austritt	
Druckverlust	Dampferzeuger,	

HD‐Seite	
25	bar Speisewassereintritt	bis	FD‐Austritt

Druckverlust	Überströmlei‐
tung	MD/ND	

560	mbar von	MD‐Austritt	bis	ND‐Eintritt	

Druckverlust	Anzapfleitungen	 3	% des	Drucks	an	der	jeweiligen	Anzapfung
Isentroper	Wirkungsgrad	HD‐

Turbine	1	
91,3	% HD‐Eintritt	bis	Anzapfung	8	

Isentroper	Wirkungsgrad	HD‐
Turbine	2	

92,9	% Anzapfung	8	bis	HD‐Austritt	

Isentroper	Wirkungsgrad	MD‐
Turbine	1	

93,2 % MD‐Eintritt	bis	Anzapfung	6	

Isentroper	Wirkungsgrad	MD‐
Turbine	2	

93,9	% Anzapfung	6	bis	Anzapfung	5	
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Isentroper	Wirkungsgrad	MD‐
Turbine	3	

94,3	% Anzapfung	5	bis	MD‐Austritt	

Isentroper	Wirkungsgrad	ND‐
Turbine	1	

94,6	% ND‐Eintritt	bis	Anzapfung	3	

Isentroper	Wirkungsgrad	ND‐
Turbine	2	

94,5	% Anzapfung	3	bis	Anzapfung	2	

Isentroper	Wirkungsgrad	ND‐
Turbine	3	

91,7	% Anzapfung	2	bis	Anzapfung	1	

Isentroper	Wirkungsgrad	ND‐
Turbine	4	

86,2	% Anzapfung	1	bis	ND‐Austritt	

Austrittsverlust	ND‐Turbine	 30	kJ/kg kinetischer	Strömungsanteil	an	der	letzten	
ND‐Stufe	

Mech.	Wirkungsgrad	Dampf‐
turbinenwellenleistung	

99,8	%

Mech.	Wirkungsgrad	Pumpen	 99,8	%
Mech.	Wirkungsgrad	Gebläse	 99	%
Mech.	Wirkungsgrad	elektri‐

sche	Antriebe	
99,8	%

Elek.	Wirkungsgrad	elektri‐
sche	Antriebe	

97	%

Elek.	Wirkungsgrad	Generator	 98,8	%
Trafo‐Verlust	 0,35	% der	Generatorklemmleistung	

Sonstiger	elek.	Eigenbedarf	 0,6	% der	Generatorklemmleistung	
Elek.	Eigenbedarf	Bekohlung	 0,35	% der	Generatorklemmleistung	
Isentroper	Wirkungsgrad	

Kühlwasser‐	und	
Kondensatpumpen	

80	%

Isentroper	Wirkungsgrad	Kes‐
selspeisewasserpumpe	

83	%

Grädigkeit	des	Turbinenkon‐
densators	

3	K

Grädigkeit	regenerative	Spei‐
sewasser‐	und	

Kondensatvorwärmer	

2,5	K

Untere	Grädigkeit	Unterküh‐
lerzone	

5	K

Überhitzung	nach	Enthitzer	 25	K
Untere	Grädigkeit Enthitzer	

1.MD	Anzapfung		
30	K vorgelagerter	Enthitzer,	Temperatur	zwi‐

schen	Speisewasser	und	Dampf	
Druckverlust	Speisewasser‐	
und	Kondensatvorwärmer	

(Wasserseite)	

250	mbar je	Vorwärmer	

Druckverlust	Speisewasserbe‐
hälter	

250	mbar bedingt	durch	Wasserstand	

Speisewassererwärmung	im	
Economiser	

30	K

Kühlwassertemperatur	 18	°C
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Rauchgasseite	
Druckverlust	Kühlwasser	 3	bar Rohrleitungen,	Kondensator,	geod.	Höhe	

Kühlturm	
Druckverlust	Luftansaugsys‐

tem	
5	mbar

Druckverlust	Dampf‐LuVo	 5	mbar
Druckverlust	LuVo	 10	mbar Sekundärluft	
Druckverlust	LuVo	 15	mbar Primärluft	und	Rauchgas	

Druckverlust	Mühlenluftküh‐
ler	

5	mbar Nutzung	als	Speisewasserbypass	mit	
Vorwärmung	auf	310	°C	

Druckverlust	Mühle	 90	mbar
Druckverlust	Brenner	Primär‐	

und	Sekundärluft	
30	mbar

Rauchgasseitiger	Druckverlust	
Dampferzeuger	

5	mbar

Überdruck	des	Rauchgas	zur	
Abgabe	an	die	Umgebung	

5	mbar

Ecoaustrittstemperatur	 380°C
LuVo‐Austrittstemperatur	

Rauchgas	
115	°C

Isentroper	Wirkungsgrad	Ge‐
bläse	

85	%

Falschluftmenge	 4	% des	Rauchgasmassenstroms	im	Dampfer‐
zeuger	

LuVo‐Leckage	auf	die	Rauch‐
gasseite	

5	% des	Luftmassenstroms am	kalten	Ende	des	
LuVo	

Dampferzeugerwirkungsgrad	 95	% auf	Wasser‐/Dampfkreislauf	übertragene	
Wärme	bezogen	auf	mit	Kohle	zugeführte	

Wärme	
λ	 1,15 Verbrennungsluftverhältnis	

Feuerraumaustrittstemperatur	 1250	°C am	Eintritt	in	die	konvektiven	Heizflächen
Durchstrahlung	 4	% der	Feuerungswärmeleistung	

Unverbrannter	Anteil	in	der	
Asche	

3	% als	festes	C	angenommen	

Anteil	der	Trichterasche	an	
Gesamtasche	

10	%

Temperatur	der	Trichterasche	 500	°C
Elek.	Eigenbedarf	Mühle	 9,5	kWh/t bezogen	auf	die	Rohkohle	

Mühlenaustrittstemperatur	 100	°C am	Sichter	
Wassergehalt	am	Mühlenaus‐

tritt	
1	% Massenanteil	

Luft	zu	Kohleverhältnis	 2	m³/kg Luft	pro	kg	Kohlenstaub	am	Sichter
Sperrluftmassenstrom	 4,2	kg/s

SO2‐Konversionsrate	zu	SO3	 2	% bezogen	auf	die	SO2‐Menge	im	Dampfer‐
zeuger	
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A.2	Rauchgasreinigungsanlagen	(Luftfall)	

Tabelle	17:	Randbedingungen	der	Rauchgasreinigungsanlagen	im	Basisprozess.	

Größe	 Wert	 Bemerkung	

DeNOx
Druckverlust	Umlenkungen	 1,5	mbar pro	Umlenkung	
Druckverlust	Katalysator	 2,5	mbar pro	Katalysatorebene	

Katalysatorebenen	 3
Druckverlust	NH3‐Eindüsung	 1,5	mbar rauchgasseitig	

Temperatur	DeNOx	 380 °C
NH3‐Schlupf	 2	mg/m³	

i.N.	
E‐Filter

Temperatur	E‐Filter	 115°C
Wanderungsgeschwindigkeit	 0,25	m/s für	die	Matts‐Öhnfeld‐Gleichung	[150]	bei	

Nutzung	der	südafrikanischen	Steinkohle	
Rauchgasgeschwindigkeit	 1	m/s im	E‐Filter	
Druckverlust	E‐Filter	 10	mbar

Spez.	Leistungsbedarf	E‐Filter	 7	W/m² elektrische	Leistung	pro	Abtrennfläche
REA	

Temperatur	REA‐Eintritt	 125	°C
Rauchgasgeschwindigkeit	 4	m/s

Isentroper	Wirkungsgrad	Ab‐
sorptionsmittelpumpe	

85	%

Isentroper	Wirkungsgrad	Oxi‐
dationsluftgebläse	

85	%

Oxidationsluftverhältnis	 2 zur	Oxidation	des	Calciumsulfits	
Druckverlust	pro	Sprühebene	 5	mbar
Druckverlustanstieg	durch	

L/G	
1‐10	mbar bei	steigendem	L/G	steigt	auch	der	Druck‐

verlust	im	Absorber	an	
Anzahl	Sprühebenen	 3

Zahl	der	Trays	 1 Einlegeböden	zur	besseren	Abtrennung
Verweilzeit	des	Absorptions‐

mittels	im	Sumpf	
240	s

Spez.	elek.	Eigenbedarf	Rühr‐
werke	

70	W/m³ bezogen	auf	das	Sumpfvolumen	

Spez.	elek.	Eigenbedarf	Kalk‐
steinmühle	

25	kWh/t bezogen	auf	den	Kalksteinverbrauch

Dichte	des	Absorptionsmittels	 1287	
kg/m³	

ein	Gipsanteil	von	20	%	

Höhe	zwischen	Sumpf	und	
Rauchgaseinlass	

2	m

Kanalhöhe	des	Rauchgasein‐
lasses	

5	m
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Höhe	zwischen	Rauchgasein‐
lass	und	erster	Sprühebene	

2	m

Höhe	pro	Sprühebene	 2	m
Düsenvordruck	 0,8	bar Austrittsverlust	des	Absorptionsmittels	

durch	Eindüsung	im	Absorber	
Höhenverluste	durch	Rohrrei‐

bung	in	der	REA	
3	m in	den	Rohrleitungen	des	Absorptionsmit‐

tels	
SO3‐Abtrennungsrate	 50	%

	

Abbildung	59:	SO2‐Abtrennungsrate	in	Abhängigkeit	vom	L/G‐Verhältnis	in	der	REA	

[123]	
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A.3	Anpassung	Oxyfuel‐Prozess	

Tabelle	 18:	 Randbedingungen	 der	 Oxyfuel‐Anpassung;	 nur	 geänderte	 Parameter	

aufgeführt	

Größe	 Wert	 Bemerkung	

Elektrische	Bruttoleistung	 600	MW
Wasser‐/Dampfkreislauf	
HD‐Bypass‐Temperatur	 303	°C am	Austritt	aus	dem	HD‐Bypassvorwärmer

Untere	Grädigkeit		 40	K
ND‐Bypass‐Temperatur	1	 154	°C am	Austritt	aus	dem	ND‐Bypassvorwärmer	

am	Rauchgas	
ND‐Bypass‐Grädigkeit	1	 50	K untere	Grädigkeit	gilt	für	beide	

Wärmeübertrager	am	Rauchgas	
ND‐Bypass‐Temperatur	2	
(Doppelsäulen‐LZA)	

172	°C am	Austritt	aus	dem	ND‐Bypassvorwärmer	
der	LZA	

ND‐Bypass‐Temperatur	2	
(Dreisäulen‐LZA)	

10	°C am	Austritt	aus	dem	ND‐Bypassvorwärmer	
der	LZA	

ND‐Bypass‐Grädigkeit	2	 15	K untere	Grädigkeit	des	Wärmeübertragers	
an	der	LZA	

Rohrleitungsdruckverlust	ND‐
Bypass	

2	% des	anliegenden	Kondensatdrucks	

Rohrleitungsdruckverlust	HD‐
Bypass	

2	% des	anliegenden	Kondensatdrucks	

Druckverlust	ND‐
Bypassvorwärmer	

600	mbar für	beide	Vorwärmer	wasserseitig	

Druckverlust	HD‐
Bypassvorwärmer	

100	mbar wasserseitig	

Regenerationswärmebedarf	
Molsiebstationen	für	H2O	

7500	kJ/kg bezogen	auf	den	Massenstrom	der	
desorbiert	werden	muss	

Regenerationswärmebedarf	
Molsiebstationen	für	CO2	

1892	kJ/kg bezogen	auf	den	Massenstrom	der	
desorbiert	werden	muss;	nur	bei	LZA	

Molsieb	
Dampfdruck	Molsiebentnahme	

LZA	
5,6	bar Überströmleitung	MD‐/ND‐Turbine

Dampfdruck	Molsiebentnahme	
LZA	

14	bar Entnahme	5	

Unterkühlung	des	Kondensa‐
tes	der	Molsiebregeneration	

5	K

Temperatur	am	
Verdampferaustritt	

470	°C

Rauchgasseite	
Falschluftmenge	 2	% des	Rauchgasmassenstroms	im	Dampfer‐

zeuger	
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Sekundäre	
Rezirkulationstemperatur	

380	°C Temperatur	am	E‐Filteraustritt	

Druckverlust	GaVo	 12	mbar Primärluftvorwärmung	für	beide	Seiten
GaVo‐Leckage	 10	% des	Primärrezirkulationsmassenstroms

Untere	Grädigkeit	GaVo	 100	K
Druckverlust	HD‐
Bypassvorwärmer	

12	mbar rauchgasseitig	

Druckverlust	ND‐
Bypassvorwärmer	1	

6	mbar am	Rauchgaspfad	für	beide	
Wärmeübertrager;	Rauchgasseitiger	

Druckverlust	
Temperatur	REA‐Eintritt	 100	°C weitere	Abkühlung	führt	zu	Problemen	im	

REA‐Betrieb	
Rohrleitungsdruckverlust	
primäre	Rezirkulation	

10	mbar

Rohrleitungsdruckverlust	se‐
kundäre	Rezirkulation	

20	mbar

Druckverlust	Mühle	 90	mbar
Temperatur	Rauchgaskonden‐

sator	
38	°C am	Austritt	aus	dem	Rauchgaskondensator

Untere	Grädigkeit	Rauchgas‐
kondensator	

20	K

LZA	(Doppelsäule)	
Isentroper	Wirkungsgrad	

Luftverdichter	
89	% adiabater	Einwellenverdichter	

Verdichteraustrittsdruck	 4,6	bar
Untere	Grädigkeit	O2‐

Vorwärmer	
10	K

Druckverlust	O2‐Vorwärmer	 50	mbar sauerstoff‐ und	luftseitig	
Untere	Grädigkeit	ND‐
Bypassvorwärmer	

10	K

Austrittstemperatur	Direkt‐
kontaktkühler	

12	°C

Druckverlust	Direktkontakt‐
kühler	

60	mbar

Druckverlust	Molsieb	 130	mbar
Druckverlust	HWT	Hauptluft	 170	mbar

Druckverlust	HWT	
Expanderluft	

50	mbar

Druckverlust	HWT	O2	 200	mbar
Druckverlust	HWT	N2	 100	mbar
Obere	Grädigkeit	HWT	 2,5	K

Druckverlust	HD‐Kolonne	 15 mbar
Theoretische	Trennstufen	HD‐

Kolonne	
30

Druckverlust	Unterkühler	1	 50	mbar heiße	Seite	alle	Ströme	
Druckverlust	Unterkühler	2	 60	mbar kalte	Seite	

ND‐Kolonne	 40	mbar
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Theoretische	Trennstufen	ND‐
Kolonne	

60

Verwendete	Packung	 250.Y Mellapak	der	Firma	Sulzer,	in	allen	Kolon‐
nen	

HETP	 0,4	m für	alle	Kolonnen	
Grädigkeit	Verdamp‐
fer/Kondensator	1	

1,5	K zwischen	ND‐Kolonnensumpf	und	Luft‐
strom	sowie	LOX‐Boiler	

Grädigkeit	Verdamp‐
fer/Kondensator	2	

1,5	K zwischen	ND‐Kolonne	Stufe	35	und	HD‐
Kopfprodukt	

Spülungsmassenstrom	 1	% des	Sauerstoffprodukts	
Isentroper	Wirkungsgrad	Ex‐

pander	
84 %

Temperatur	O2	 183°C nach	dem	O2‐Vorwärmer	
LZA	(Dreisäule)	

Isentroper	Wirkungsgrad	
Luftverdichter	

85 % Getriebeturboverdichter	

ND‐Austrittsdruck	 2,2 bar Druck	am	Austritt	der	ND‐Stufe	
Nachverdichteraustrittsdruck	 2,1	bar Druck	am	Austritt	des	Nachverdichters

MD‐Austrittsdruck	 3,6	bar Druck	am	Austritt	der	MD‐Stufe	
HD‐Austrittsdruck	 4,7	bar Druck	am	Austritt	der	HD‐Stufe	
Untere	Grädigkeit	O2‐

Vorwärmer	
10	K

Druckverlust	O2‐Vorwärmer	 50	mbar sauerstoff‐ und	luftseitig	
Untere	Grädigkeit	ND‐
Bypassvorwärmer	

10	K bei	allen	drei	Stufen	

Austrittstemperatur	Direkt‐
kontaktkühler	

12	°C

Druckverlust	Direktkontakt‐
kühler	

60	mbar

Druckverlust	Molsieb	 130	mbar
Druckverlust	HWT	Luftströme	 170	mbar

Druckverlust	HWT	O2	 200	mbar
Druckverlust	HWT	N2	 100	mbar
Obere	Grädigkeit	HWT	 2,5	K

Druckverlust	HD‐Kolonne	 15 mbar
Theoretische	Trennstufen	HD‐

Kolonne	
30

Druckverlust	MD‐Kolonne	 15	mbar
Theoretische	Trennstufen	MD‐

Kolonne	
30

Druckverlust	ND‐Kolonne	 30	mbar
Theoretische	Trennstufen	HD‐

Kolonne	
60

Druckverlust	Unterkühler	1	 50	mbar heiße	Seite	alle	Ströme	
Druckverlust	Unterkühler	2	 50	mbar kalte	Seite	
Grädigkeit	LOX‐Boiler+ND‐

Sumpf/HD‐Kopf	
1,5	K zwischen	ND‐Sumpf	und	HD‐Kopf	sowie	

LOX‐Boiler	
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Grädigkeit	Verdamp‐
fer/Kondensator	MD‐Kolonne	

1,5	K zwischen	MD‐Sumpfprodukt	und	MD‐
Kopfprodukt	

Spülungsmassenstrom	 1	% des	Sauerstoffprodukts	
Isentroper	Wirkungsgrad	Ex‐

pander	
84	%

Temperatur	O2	 153°C nach	dem	O2‐Vorwärmer	
GPU	(Basisprozess)	

Untere	Grädigkeit	Zwischen‐
kühler	des	Rauchgasverdichter	

10	K

Druckverlust	Zwischenkühler	
1	

50	mbar Rauchgasseite	

Druckverlust	Zwischenkühler	
2	

150	mbar Kühlwasserseite	

Isentroper	Wirkungsgrad	
Rauchgasverdichterstufen	

88	% Isothermer	Getriebeturboverdichter

Druckverlust	Molsieb	 200	mbar
Druckverlust	CO2‐Produkt	

WÜT	
10	mbar gilt	für	die	Rauchgasseite	und	die	CO2‐

Produktsseite	
Mittlere	logarithmische	Tem‐
peraturdifferenz	CO2‐Produkt	

WÜT	

25	K

Druckverlust	NH3‐
Rauchgaskühler	

100	mbar gilt	für	die	Rauchgasseite	und	die	Kältemit‐
telseite	

Untere	Grädigkeit	NH3‐
Rauchgaskühler	

5	K

Druckverlust	CO2‐
Rauchgaskühler	

100	mbar gilt	für	die	Rauchgasseite	und	die	Kältemit‐
telseite	

Untere	Grädigkeit	CO2‐
Rauchgaskühler	

5	K

Isentroper	Wirkungsgrad	CO2‐
Pumpen	

70	% überkritische	Pumpe	

Mechanischer	Wirkungsgrad	
CO2‐Pumpe	

90	%

Druckverlust	Ventgas‐WÜT	 100	mbar gilt	für	alle	Gasströme	die	den	WÜT	durch‐
laufen	

Austrittsdruck	Ventgas	 1,15	bar
Mittlere	logarithmische	Tem‐
peraturdifferenz	Ventgas‐WÜT	

40	K

Isentroper	Wirkungsgrad	
Ventgasexpander	

85	%

Mechanischer	Wirkungsgrad	
Ventgasexpander	

98	%

Untere	Grädigkeit	NH3‐
Kondensator	

2	K

Druckverlust	NH3‐
Kondensator	

100	mbar gilt	für	die	Kühlwasser‐	und	die	Kältemit‐
telseite	
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Isentroper	Wirkungsgrad	Käl‐
temittelverdichter	

82	% gilt	für	NH3‐ und	CO2‐Kältkreislauf	

Mechanischer	Wirkungsgrad	
Kältemittelverdichter	

98	% gilt	für	NH3‐ und	CO2‐Kältkreislauf	

Untere	Grädigkeit	CO2‐
Kondensator	

2	K

Druckverlust	NH3‐
Kondensator	

100	mbar gilt	für	die	Kühlmittel‐ und	die	Kältemittel‐
seite	

	

A.4	Rauchgasreinigungsanlagen	(Oxyfuel)	

Tabelle	19:	Randbedingungen	der	Rauchgasreinigungsanlagen	 im	Oxyfuel‐Betrieb;	

nur	geänderte	Parameter	aufgeführt;	Randbedingungen	für	2	%	Falsch‐

luft	und	Doppelsäulen‐LZA	

Größe	 Wert	 Bemerkung	

DeNOx
Temperatur	DeNOx	 300	°C

Untere	Grädigkeit	Gas‐Gas	
WÜT	

50	K Wärmerückgewinner	

Druckverlust	Gas‐Gas	WÜT	 12	mbar für	beide	Gasseiten	
Druckverlust	Dampfvorwär‐

mer	
5	mbar auf	der	Rauchgasseit	

NOx	im	Rauchgas	 60	vppm am	Rauchgasaustritt	aus	der	DeNOx
E‐Filter

Temperatur	E‐Filter	 380°C
Asche	im	Rauchgas	 3	mg/m³ am	Rauchgasaustritt	aus	dem	E‐Filter	be‐

zogen	auf	Betriebsrauchgasvolumenstrom	
Spez.	Leistungsbedarf	E‐Filter	 7	W/m² elektrische	Leistung	pro	Abtrennfläche

REA	
Temperatur	REA‐Eintritt	 100 °C
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