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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 zuriickgefiihrt [1] [2].
Die Treibhausgasemissionen in Form von CO2, Methan und anderen Gasen werden
fir 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 Landern 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 COz-Emissionen
notwendig. Ein Grofdteil der COz2-Emissionen entfallt auf die Stromerzeugung aus
Kohle. In Deutschland sind dies 250 Mt [4] und somit 31 % der gesamten deut-

schen CO;-Emissionen.

Die Senkung der CO2-Emissionen aus Kohlekraftwerken ist somit ein wesentlicher
Punkt, um die Ziele zur COz-Minderung zu erreichen. Da der Brennstoff weltweit in
grofden Mengen verfiigbar ist und im Vergleich zu Erdgas auch kostengiinstig ist,
kann in naher Zukunft nicht auf die Verbrennung von Kohle in Kraftwerken ver-
zichtet werden, um eine sichere und kostengiinstige Stromversorgung zu gewahr-
leisten. International ist der Verbrauch an Kohle in den letzten Jahrzehnten stetig
gewachsen [5]. Im Wesentlichen stehen drei Moglichkeiten zur Senkung der spezi-

fischen COz-Emissionen zur Verfiigung:

¢ Brennstoffsubstitution durch kohlenstoffarme Brennstoffe (z.B. Erdgas),

e Wirkungsgradsteigerung der Stromerzeugung mit Kohlekraftwerken,

e Abtrennung des COz 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 moglichen Lieferanten nicht unbegrenzt moéglich. Die Steigerung des Wir-
kungsgrades hat ebenfalls nur ein begrenztes Potential, da er sich nicht beliebig
erh6hen ldsst und sich in Industrieldandern bereits auf hohem Niveau befindet [6].
Die Abtrennung des CO2 aus dem Rauchgas von Kohlekraftwerken ist daher die
einzige Moglichkeit, den Ausstofd von CO2 durch Kohlekraftwerke deutlich zu min-
dern. Das abgetrennte CO; kann dann unterirdisch gespeichert werden [7] [8] [9]
oder zur Forderung von Erdél (Enhanced Oil Recovery (EOR)) aus erschopften
Erdolfeldern eingesetzt werden [10] [11] [12] [13]. Bei der COz-Abtrennung wer-
den in der aktuellen Forschung drei Technologiepfade verfolgt, die sich grundle-

gend in der Art der Abtrennung des CO2 unterscheiden:

e Post-Combustion CO2-Abtrennung,
e Oxyfuel,
e Pre-Combustion COz-Abtrennung.

Bei den Post-Combustion COz-Abtrennungsverfahren wird das CO2 mit einem che-
mischen Losungsmittel aus dem Rauchgas abgetrennt. Der Kraftwerksprozess
bleibt dabei gegeniiber dem Luftfall nahezu unverandert. Die Kolonne zur Abtren-

nung wird stromabwarts der Rauchgasentschwefelungsanlage eingesetzt [14].

Der Oxyfuel-Prozess sieht eine Verbrennung der Kohle mit nahezu reinem Sauer-
stoff vor, um den COz-Anteil im Rauchgas zu steigern und das CO; 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 Wasche aus dem

Prozessgas abgetrennt [23].

In dieser Arbeit wird der Oxyfuel-Prozess betrachtet. Es wurde in mehreren Pilot-
anlagen bereits gezeigt, dass der Prozess grofdtechnisch umsetzbar ist [24] [25]
[26] [27] [28]. Aktuell sind Demonstrationsanlagen mit Leistungsklassen von 150-
450 MW geplant, um die Technik weiter voranzubringen [29] [30]. Beim Oxyfuel-

Prozess wird die Kohle mit Sauerstoff verbrannt, um die Verdiinnung des COz im
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Rauchgas durch den Luftstickstoff zu verhindern. Dadurch lasst sich der COz-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).
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Abbildung 1: Vereinfachtes Schema des Oxyfuel-Prozesses fiir eine Kohlenstaub-
feuerung mit kryogener LZA zur Sauerstoffbereitstellung und einer
partiellen Kondensation zur Abtrennung des CO; aus dem Rauchgas

Durch den fehlenden Luftstickstoff wiirde die adiabate Flammentemperatur von
2000°C auf tiber 5100°C ansteigen [18]. Um eine Gestaltung des Dampferzeugers
mit den gleichen Werkstoffen wie bei einem konventionellen Kraftwerk umsetzen
zu konnen, ist eine Rezirkulation von ca. 67 % des Rauchgases notwendig (siehe
Abbildung 1). Der verbliebene Teil des Rauchgases wird zur COz-Abtrennung ge-
fiihrt (Gas Processing Unit (GPU) in Abbildung 1), in der durch partielle Kondensa-
tion ein COz-reicher Strom vom Rauchgas abgetrennt wird. Dieser CO2-Strom kann

gespeichert werden oder einer weiteren Nutzung zugefiihrt werden.

1.1 Motivation und Abgrenzung der Arbeit

Unabhédngig vom jeweiligen CCS-Verfahren, wird in den aktuellen Forschungsarbei-
ten meist eine COz-Abtrennungsrate (CCR) aus dem Rauchgas von ca. 90 % vorge-
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sehen [15] [14] [31] [23]. Dies ist darauf zuriickzufiihren, dass der spezifische
Energiebedarf zur CO2-Abtrennung mit zunehmendem CCR bei allen Abtrennungs-
verfahren tiberproportional zunimmt oder die CO2-Konzentration im abgetrennten
CO2 (P) abnimmt [15] [14] [31] [23] [32]. Das verbleibende Restgas enthalt somit
bei allen CCS-Verfahren eine Restmenge an CO2, die weiterhin an die Umgebung
abgefiihrt wird. Beim Oxyfuel-Prozess ist dieses Ventgas mit einer niedrigen Tem-
peratur und auf einem hohen Druck verfiigbar [33]. Die im Ventgas enthaltene
Energie kann zur Kalteerzeugung und Leistungsgewinnung eingesetzt werden, was
bei den meisten Prozessvarianten der Fall ist [15] [34] [35] [36].
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Abbildung 2: Oxyfuel-Prozess mit kryogener LZA und erhéhter CO;-Abtrennungs-
rate

Es ist jedoch auch moglich, das im Ventgas enthaltene CO; mit einem
Membranprozess oder einer Druckwechseladsorption (DWA) zuriickzugewinnen
[35] [37] [38] [36] [39] [40] (siehe Abbildung 2). Dadurch lasst sich die CO3-
Abtrennungsrate CCR des Gesamtprozesses auf Werte deutlich tiber 90 % steigern.
Durch diese Mafdnahme konnen die CO2-Emissionen des Kraftwerks weiter mini-
miert und beispielsweise COz-Zertifikate gegeniiber einem Prozess mit 90 % CCR
eingespart werden. Dies ist mit den bisherigen Prozessen nur bedingt moglich. Bei
einem CCR deutlich tiber 90 % fallt die CO2-Konzentration im GPU-Produktstrom
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unter 96 Vol.-%. Dies ist jedoch nicht zulassig, falls eine Speicherung des CO; oder
EOR vorgesehen werden sollen. Mit Membranprozessen oder einer DWA im
Ventgas-pfad lasst sich { nahezu konstant halten und gleichzeitig CCR deutlich
steigern [33]. Das verbleibende Restgas kann dann weiterhin zur Kalteerzeugung
genutzt werden oder der noch enthaltene Restsauerstoff kann zuriickgewonnen
werden, um den Sauerstoffbedarf aus der LZA und somit den Energiebedarf fiir die
Sauerstoffbereitstellung zu verringern [41]. Fiir eine konventionelle Doppelsdulen-
LZA ergibt sich dadurch kein Nutzen fiir den Gesamtprozess. Ob sich dadurch bei
Nutzung einer Dreisdulen-LZA ein Nutzen flir den Gesamtprozess ergibt, ist nicht

untersucht.

In der aktuellen Literatur werden erhohte CCR und die Nutzung des im Ventgas
enthaltenen Sauerstoffs in verschiedenen Arbeiten behandelt und dargestellt [35]
[37] [38] [36] [39]. Dabei werden verschiedene Ansdtze zur zusatzlichen CO--
Abtrennung betrachtet. Die Auswirkungen dieser zusatzlichen Anlage auf den Pro-
zess der COz-Abtrennung und den Gesamtprozess werden dabei allerdings nicht
betrachtet. Weiterhin sind die Betrachtungen auf ein spezifisches CCR beschrankt,
sodass eine Optimierung hinsichtlich des Gesamtprozesses nicht durchgefiihrt
wird. Auch die Anforderungen an die Gestaltung des Prozesses sind nicht ausrei-
chend untersucht. Fir die zusatzlichen Abtrennungsprozesse Membran und DWA
sind viele Forschungsberichte verfiligbar, die sich auf die Details des Abtrennungs-
verfahrens wie Stoffiibergdnge 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 fiir eine erhohte Abtrennungsrate CCR zu ermdéglichen.
Die veroffentlichten Arbeiten lassen sich im Wesentlichen in drei Kategorien eintei-

len:

e Betrachtung der COz-Abtrennung mit erhohtem CCR ohne Bewertung des
Energiebedarfs und des Gesamtprozesses [35] [37] [38] [36] [39] [40],

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

e Gesamtprozessuntersuchungen ohne Betrachtung des erhohten CCR [18]
[15] [71] [72] [28] [29].
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Fir die Riickgewinnung des Sauerstoffs aus dem Ventgas des Oxyfuel-Prozesses
gibt es noch keine detaillierte Betrachtung oder Verfahrensbeschreibung. In der
Literatur werden ausschliefllich generelle Verfahren vorgeschlagen, allerdings
nicht detailliert untersucht [35] [73] [40]. Im Rahmen dieser Arbeit werden die
Auswirkungen eines erhohten CCR auf den Gesamtprozess untersucht und eine

Bewertung der Sauerstoffriickgewinnung aus dem Ventgas vorgenommen.

1.2 Vorgehensweise

Die Bewertung des Oxyfuel-Prozesses erfolgt durch Modellierung und Berechnung
mit kommerziell verfiigbaren Simulationsprogrammen (EBSILON©Professional,
AspenPlus©, AspenCustomModeler©). Die einzelnen Teilprozesse und Bauteile
werden modelliert und zu einem Gesamtmodell zusammengefiigt, mit dem die Be-

trachtungen durchgefiihrt werden kénnen.

Zunachst wird ein Basismodell fur ein mit Luft betriebenes Kraftwerk erstellt, wel-
ches dann fiir den Oxyfuel-Betrieb angepasst wird. Das Oxyfuel-Basismodell wird
ausgewertet und die entscheidenden Prozessgrofden werden bestimmt. Zur Unter-
suchung der erhohten CO2-Abtrennungsrate CCR werden die zusatzlichen CO»-
Abtrennungsanlagen modelliert und in die Basismodelle integriert. Mit den erstell-
ten Modellen werden die Auswirkungen des erhohten CCR auf den Gesamtprozess

sowie die Einzelanlagen bestimmt.

Abschliefdend wird betrachtet, wie der im Restgas enthaltene Sauerstoff genutzt
werden kann, um die Sauerstoffausnutzung im Oxyfuel-Prozess zu steigern und
einen moglichen Nutzen fiir den Gesamtprozess zu generieren. Dazu wird eine
Rezirkulation des Retentats stromabwarts des zusatzlichen Abtrennungsprozesses
zur LZA modelliert. Dort wird dann eine optimierte Einbindung des Gases in den

LZA-Prozess angestrebt.



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 Warme wird tuber die Membranwand und die

Berthrungsheizflachen auf den Wasser-/Dampfkreislauf tibertragen.

Ableitung tuber
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DE: Dampferzeuger
REA: Rauchgasent-
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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 liber eine Dampfturbine entspannt. die ihrerseits ei-
nen Generator antreibt und so Strom produziert. Das austretende Rauchgas wird
zundchst entstickt und liber den Luftvorwarmer abgekiihlt sowie im Anschluss
entstaubt und entschwefelt, bevor es mit Hilfe des Saugzugs an die Umgebung ab-
gefiihrt wird. Das Rauchgas besteht zu 13 Vol.-% (trocken) aus CO; 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 COz 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 COz-Konzentration im Rauchgas gesteigert. Im Oxyfuel-Betrieb ldsst sich
die CO2-Konzentration im Rauchgas in Abhangigkeit von den Prozessbedingungen
auf tiber 90 Vol.-% (trocken) steigern [17]. Die Abtrennung des Stickstoffs erfolgt in
einer kryogenen LZA, die als Doppel- oder Dreisdule ausgefiihrt werden kann [75]
[76] [77] [73]. Die kryogene Luftzerlegung ist bereits grofdtechnisch einsetzbar,
sodass der Oxyfuel-Prozess mit kryogener LZA heute in Groflanlagen umsetzbar
ist. Durch die Verbrennung mit reinem Sauerstoff wiirde 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 kénnen, muss zur Sen-
kung der Temperatur Rauchgas rezirkuliert werden. Um am Eintritt in die
konvektiven Heizflichen 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 iiberschritten
und die konvektiven Heizflichen sind vor Verschlackung geschiitzt. Weiterhin
bleibt die Temperatur in der Membranwand in einem werkstoffvertraglichen Be-

reich.

Die Rezirkulation setzt sich aus zwei verschiedenen Teilstromen zusammen. Die
primédre Rezirkulation, welche die Kohle in der Miihle trocknet und den
aufgemahlenen Kohlenstaub zu den Brennern fiihrt, ersetzt die Primarluft aus dem

Luftfall. Die sekundare Rezirkulation wird so bemessen, dass die Temperatur von
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1250°C am Feuerraumaustritt eingehalten wird. Der fiir die Verbrennung notwen-
dige Sauerstoff kann entweder der sekundiren Rezirkulation zugemischt werden
oder separat zugefiihrt werden [19]. Durch die Rezirkulationen ergibt sich eine
Anderung in der Bestimmung der Sauerstoffzahl bei der Verbrennung gegeniiber
dem Luftfall [17], sodass fiir die lokale Sauerstoffzahl Ajokal gilt (siehe Abbildung 4):

A _ MoLuft + Mg Kohle T Mo Rezirkulation
lokal = m (2-1)
O,min

rnO,RezirkuIation

Mo, Luft

mO,Rauchgas

}\Iokal

A 4

mO,KohIe

Abbildung 4: Definition der Sauerstoffzahl fiir ein Oxyfuel-Kraftwerk fiir die globale
und die lokale Sauerstoffzahl

Zur Vermeidung von Korrosion im Dampferzeuger und zur Gewahrleistung einer
nahezu vollstiandigen Verbrennung der Kohle sollte im Dampferzeuger ein Ajoka von
1,15 nicht unterschritten werden [17]. Im Luftfall ware Aiokal = Aglobal, Sodass die
iber den Luftstrom zuzufiihrende Sauerstoffmenge direkt bestimmt werden kann.
Im Oxyfuel-Betrieb muss die Rezirkulation berticksichtigt werden, da bei einem
konstanten Ajokal ein Kkleineres Agobal vorliegt als im Luftfall, bei einem gleichzeitig
erhohten Restsauerstoffgehalt im trockenen Rauchgas [78]. Eine reine Betrachtung
des Restsauerstoffgehaltes im Rauchgas zur Bewertung der Verbrennung im
Dampferzeuger, wie im Luftfall fiihrt aufgrund der verdanderten Gaszusammenset-
zung im Oxyfuel-Prozess zu einem lokalen Sauerstoffiiberschuss von deutlich unter
1,15. Fir eine detaillierte Darstellung der Sauerstoffzahlen im Oxyfuel-Betrieb sie-
he [17] [18] [79] [21]. Der verbleibende Rauchgasstrom stromabwarts der
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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 vollstiandig getrocknet, bevor es der GPU zugefiihrt
wird. Die GPU kann auf verschiedene Weisen ausgefiihrt werden. Fiir eine CO>-
Konzentration im GPU-Produktstrom s 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 COz-Massenstrom bezogen auf den
der GPU zugefiihrten CO2-Massenstrom:

rnCOZ,Pipeline

CCR = (2-2)

rnCOZ,Rauchgas

Soll eine hohere COz-Konzentration | erreicht werden ist eine Rektifikation not-
wendig [80] [81]. Zusatzlich ist eine Unterscheidung der COz-Abtrennungsprozesse
im Bereich der Kaltebereitstellung zur Kondensation notwendig. Interne Kéltebe-
reitstellung ermoglicht einen geringeren Energieverbrauch gegeniiber einer exter-
nen Kaltebereitstellung. Der Vorteil einer externen Kaltebereitstellung ist die Mog-
lichkeit auf Aluminiumwarmeiibertrager (Plate-Fin Heat exchanger) zu verzichten,
die anfallig fiir Quecksilberkorrosion sind [82]. Weiterhin kdnnen extern gekiihlte
Anlagen Vorteile bei hdufigen Lastwechseln und dem Anfahren der Anlage aufwei-
sen. Das in der GPU abgetrennte CO; kann dann gespeichert oder fiir 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-

rucksichtigt. Das verbleibende Ventgas wird an die Umgebung abgegeben.

Diese Umgestaltung des konventionellen DKW-Prozesses hat weitreichende Aus-
wirkungen auf den Gesamtprozess. Die grofden hinzugekommenen Verbraucher
LZA und GPU fiithren zu deutlichen Nettowirkungsgradverlusten gegeniiber dem
konventionellen Basiskraftwerk. Je nach Prozessfithrung betragen die Nettowir-
kungsgradverluste gegeniiber dem konventionellen Basiskraftwerk zwischen 7 %-
Pkt. und 11 %-Pkt. [32] [15] [36]. Der Nettowirkungsgrad ny ist definiert als die

Nettoleistung des Kraftwerks bezogen auf die zugefiihrte Brennstoffenergie:

Py

S — (2-3)
MBrennstoff I_IU

NN =

10
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2.3 Schadstoffe

Die Schadstoffe Flugstaub (FS), Schwefeloxide (SOx) und Stickoxide (NOx) bedtirfen
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 Rauchgasbestandeteile, also auch der Schadstoffe.
Die Schadstoffkonzentrationen hiangen 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.

Luft
1 Oxyfuel (Rezirkulation gereinigt) /
5 Oxyfuel (Rezirkulation ungereinigt)

/S.ﬁ@ereinigt

_ //

3 /
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a g e
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, ' ' '
0,0 0,2 04 0,6 0,8 1,0

Bezogene Gesamtkonversionsrate [-]
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—

Bezogene Konzentration (trocken) [-]

Abbildung 5: Anderung der Schadstoffmenge im Rauchgas in Abhiingigkeit von der
Konversionsrate bezogen auf den Luftfall [83]

Die untere Linie stellt den Luftfall dar. Die mittlere Linie zeigt die auf den Luftfall
bezogene Anderung der Schadstoffkonzentrationen einer vollstindig gereinigten
Rezirkulation in Abhangigkeit von der Konversionsrate. Die obere Linie zeigt die

Anderung der Schadstoffkonzentrationen gegeniiber dem Luftfall fiir eine
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ungereinigte Rauchgasrezirkulation. Bei einer bezogenen Konversionsrate von 1 ist
im Oxyfuel-Prozess neben der Steigerung der CO:-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 fiir SOx und NOx kann dieser Wert bei einer Konversi-
onsrate von 1 fiir diese beiden Schadstoffe auf 1,9 abgesenkt werden (Linie gerei-
nigte Rezirkulation). Je nach Abtrennungsrate in den Rauchgasreinigungsanlagen
ergeben sich lineare Verlaufe die zwischen der oberen und mittleren Linie liegen
[84]. Abbildung 5 ist zu entnehmen, dass sich fiir NOx bei ungereinigter
Rezirkulation eine so geringe bezogene Konversionsrate ergibt, dass die bezogene
NOx-Konzentration nur geringfiigig oberhalb der Konversionsrate einer vollstandig
von NOy befreiten Rezirkulation liegt. Dies ist darauf zuriickzufiihren, dass tiber die
Rezirkulation eingetragenes NOyx im Feuerraum wieder reduziert wird [83] [20]
[18] [85]. Der Einsatz einer DeNOx stromaufwarts der Rauchgasrezirkulation ist
somit nicht sinnvoll, weil der Aufwand kaum Auswirkungen auf die NO-
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 fiir beide
Linien unter der erwarteten Steigerung um 5,7 (ungereinigt) bzw. 1,9 (vollstandig
gereinigt). Dies ist auf die Riickhaltung von SOx im Flugstaub zuriickzufiihren. Da
auch die Flugstaubfracht des Rauchgases erhoht ist, sinkt die Konversionsrate bei
einer ungereinigten Rezirkulation deutlicher ab als bei einer gereinigten

Rezirkulation.

Die Konzentrationen von SOy lassen sich durch die Position der Rauchgasreini-
gungsanlagen im Prozess deutlich beeinflussen. In Abbildung 1 ist die primare
Rezirkulation des Prozesses entstaubt und entschwefelt und die sekundare
Rezirkulation des Prozesses nur entstaubt. Daraus wiirde sich fiir das SOx eine
Konzentrationssteigerung gegeniiber 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 Moglichkeiten, die Anordnung der Rauchgasreinigungsanlagen im Pro-
zess zu variieren. Ein schwefelreicher Brennstoff fiihrt zu einer hohen SO»-

Konzentration im Rauchgas. Da die Konversionsrate von SOz zu SO3 beim Oxyfuel-

12



Der Oxyfuel-Prozess mit kryogener LZA

Prozess ebenso wie im Luftfall bei 2 % liegt [86], steigt auch die SO3-Konzentration
in gleichem Mafde an. Zusammen mit den hoheren Wasserkonzentrationen stellt
sich eine erhohte Taupunkttemperatur des Rauchgases ein. Die in Abbildung 6 dar-
gestellten Verlaufe der Taupunkttemperatur sind nach der Formel von Verhoff und
Banchero berechnet [87]:

1000
=2,276 —0,02941 —0,08581
Top ) ) n(pu20) n(Pu2so4) (2-4)

+ 0,0062 In(py2s04) In(Pu20)

Dabei sind Tpp die Taupunkttemperatur der Schwefelsdure im Rauchgas in K und pi

sind die Partialdriicke von Wasser und Schwefelsdure im Rauchgas in mmHg.
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Abbildung 6: Schwefelsauretaupunkttemperatur fiir Rauchgase in Abhangigkeit
von den SO3- und H,0-Konzentrationen im Rauchgas nach [87]; Punk-
te: Ergebnisse siidafrikanische Steinkohle
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Unter der Annahme, dass unter den gegebenen Randbedingungen eine vollstiandige
Umsetzung des SOz zu H;SOs; stattfindet, ergeben sich die in Abbildung 6
dargestellten Verlaufe. Die Taupunkttemperatur steigt im Oxyfuel-Prozess vergli-
chen mit dem Luftfall an. Dabei konnen, je nach Brennstoffzusammensetzung und
Prozessanordnung, Werte von liber 180 °C erreicht werden. Bei der Prozessausle-
gung ist also darauf zu achten, dass beispielsweise in den Rauchgaskanalen und
der Miihle die Taupunkttemperatur des Rauchgases nicht unterschritten wird, um
Niedertemperaturkorrosion zu vermeiden. Zusatzlich 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 berticksichtigen.

Wie fiir die SOx- und die NOx-Konzentrationen kann auch fiir die FS-Konzentra-
tionen eine entsprechende Steigerungsrate im Oxyfuel-Betrieb gegeniiber dem
Luftfall erwartet werden. Die Konzentration an FS ist durch die Geblase im Prozess
begrenzt. Das sind in diesem Fall der Saugzug, das primare Rezirkulationsgeblase
und das sekundare Rezirkulationsgebldse. Ab Staubkonzentrationen von tiber 500
mg/m3(i.N.) und Temperaturen von 190°C kénnen keine Axialgeblidse mehr einge-
setzt werden. Radialgebldse sind bis zu Staubkonzentrationen von 50000
mg/m>(i.N.) und Temperaturen von 400°C einsetzbar [89]. Die gewiinschte Art der
Geblase muss also bei der Auslegung des Elektrofilters und der Prozessanordnung

berticksichtigt werden.

2.4 Kryogene LZA

Die Bereitstellung des Sauerstoffs aus der Luft kann durch verschiedene Prozesse
erfolgen. Moglichkeiten sind die kryogene Luftzerlegung [90], Adsorptions- [91]
[92] und Membranprozesse [93] [71] [72]. Adsorptions- und Membranprozesse
befinden sich zur Trennung von Luft noch im Labormafistab. Diese Prozesse sind
also in der zur Versorgung eines Kohlekraftwerks notwendigen Gréfde in naher
Zukunft nicht kommerziell verfiigbar. Die kryogene Luftzerlegung ist seit Jahrzehn-
ten Stand der Technik und auch fiir die Bereitstellung der benétigten grofien Men-
gen an Sauerstoff geeignet. Der Prozess basiert darauf, Luft zu verfliissigen und mit

Hilfe thermischer Trennverfahren das Stoffgemisch aus Stickstoff, Sauerstoff, Argon
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und weiteren Gasen zu trennen. Zur Verfliissigung von Luft muss diese auf unter-
kritische Temperaturen abgekiihlt 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 gehorigen Tempe-
raturen ist es moglich, Luft zu verfliissigen, sodass mit thermischen Trennverfah-
ren, wie der Rektifikation, die einzelnen Bestandteile abgetrennt werden kénnen.
Das Prinzip der Rektifikation nutzt, dass die einzelnen Bestandteile eines Stoffge-
misches unterschiedliche Siede- und Taupunkte aufweisen. Befindet sich das Ge-
misch in teilverfliissigtem also zweiphasigem Zustand und im Gleichgewicht, wei-
sen die Dampf- und die Fliissigkeitsphase unterschiedliche Zusammensetzungen
auf [94] [95]. Fur das Zweistoffgemisch Sauerstoff/Stickstoff ist dieses Verhalten

bei einem Druck von 1 bar in Abbildung 7 in Form einer Siedelinse dargestellt.
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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 Fliissigkeitslinie gibt die Zusammensetzung der Fliissigkeit im
Gleichgewichtszustand an. Die schwerer siedende Komponente, in diesem Fall der
Sauerstoff, reichert sich in der Fliissigphase an. Die leichter siedende Komponente,
hier der Stickstoff, reichert sich in der Dampfphase an. Den Bereich innerhalb einer
Kolonne, in dem dieser Vorgang ablauft, bezeichnet man als theoretische Trennstu-
fe [94]. Der Dampf kann nun am oberen Ende der Trennstufe abgefiihrt werden
und die Fliissigkeit kann nach unten abgefiihrt werden. In der Abbildung lasst sich
erkennen, dass sich fiir die Temperatur von -192,5 °C im Punkt BP die Luft bei Vor-
liegen eines Phasengleichgewichts in eine Fliissigphase 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 Fliissigkeitsstrom, der in einer Kolonne nach unten
stromt, bezeichnet man als Riicklaufstrom. Die Temperatur steigt in der Kolonne
also nach unten hin an. Fiir detaillierte Ausfithrungen zur Rektifikation wird auf die
Fachliteratur verwiesen [94] [95] [90]. Ziel bei der Zerlegung von Luft ist es, eine
notwendige Reinheit des Produktstroms (flir den Oxyfuel-Prozess ist der Sauer-
stoff das Zielprodukt) zu gewdhrleisten und gleichzeitig eine hohe Ausbeute sowie
einen geringen Energiebedarf zu erreichen. Die erforderliche Reinheit des gewon-
nenen Sauerstoffs ergibt sich aus dem jeweiligen Prozess, fiir den der Sauerstoff
bendtigt wird. Die LZA stellt den grofdten Eigenverbraucher eines Oxyfuel-
Kraftwerks dar. Aus diesem Grund wird angestrebt deren Bedarf moglichst weit zu
verringern. Verschiedene Untersuchungen haben ergeben, dass es fiir 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 begriindet, dass ab einer Oz-Konzentration von 97 Vol.-% (trocken) die
Abtrennung des Stickstoffs aus dem Sauerstoffprodukt nahezu abgeschlossen ist.
Eine weitere Steigerung der O:-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 naher an der des Sauerstoffs liegt ist es aufwendiger Argon aus dem
Sauerstoffprodukt zu entfernen als Stickstoff. Bei einer Steigerung der O;-
Konzentration auf iiber 95 Vol-% (trocken) ergibt sich eine fallende O--
Abtrennungsrate, da bei der Trennung des Argons aus dem Sauerstoffprodukt Sau-
erstoff mit verdampft und so mit dem gasféormigen Stickstoff den Prozess verldsst
[90].
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Abbildung 8: Dampfdruckkurven von Stickstoff, Sauerstoff und Argon in Abhingig-
keit von der Temperatur; mit [96] berechnet

Weiterhin ist ein h6herer Prozessdruck notwendig. Daraus ergibt sich bei hoheren
02-Konzentrationen im Oz-Produktstrom ein iiberproportional zunehmender spe-
zifischer Energiebedarf fiir den Zerlegungsprozess [92]. Aus diesem Grund wird fiir
den Oxyfuel-Prozess eine O;-Konzentration von 95 Vol.-% (trocken) angestrebt.
Stand der Technik sind Doppelsdulen-Prozesse, die aus einer Hoch-(HD) und einer
Niederdrucksaule (ND) bestehen. Fiir die angestrebten O2-Konzentrationen kon-
nen aber auch Dreisdulen-Prozesse eingesetzt werden [92] [75] [98] [77], die ei-
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nen geringeren spezifischen Energiebedarf als der Doppelsaulen-Prozess aufwei-

sen, allerdings noch nicht grofstechnisch umgesetzt sind.

2.4.1 Warme-und Stoffiibergang in der LZA

Die Destillationskolonnen der LZA konnen 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 Hoéhenab-
schnitt der Packung [94] [95].

Beim Gleichgewichtsmodell wird angenommen, dass sich die, eine Trennstufe ver-
lassende, Gas- und Fliissigphase im thermodynamischen Gleichgewicht befinden.
Beide Phasen weisen den gleichen Druck, die gleiche Temperatur und das gleiche
chemische Potential auf. Die Vorgange in einer Trennstufe werden dabei nicht de-
tailliert betrachtet. Um die Gleichgewichtsstufen realen Stufen anzupassen, konnen

Faktoren zur Anpassung des Stufenwirkungsgrades genutzt werden [99].

Das ,Rate-based“-Modell betrachtet auch die Vorgidnge innerhalb einer Trennstufe
der Kolonne. Hier wird angenommen, dass sich das Gleichgewicht nicht zwischen
den beiden austretenden Fluidstromen einstellt, sondern an der Gas-/Fliissig-
Grenzflache. Zur Bestimmung der Austrittsstrome miissen Warme- und Stofftrans-
port an der Grenzflache berechnet werden. Daflir wird haufig der Ansatz (,Four-
flow approach) von Taylor und Krishna [99] genutzt, der auch in dieser Arbeit
verwendet wird. Der Ansatz unterscheidet die beiden Hauptphasen gasférmig und
fliissig sowie eine Grenzschicht, die aus einem fliissigen und einem gasférmigen
Film besteht (siehe Abbildung 9). In der Abbildung sind die fliissige und gasférmige
Phase dargestellt, welche die Stufe im Gegenstrom durchstréomen. Die Gasphase
steigt in der Kolonne auf und die Fliissigphase 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 Grenzfla-
che aus, die im Modell in einen fliissigen und einen gasformigen Film unter-

schieden wird. Der Warmetransport (q;) und der Stofftransport (N;) zwischen den

beiden Phasen findet ausschliefllich iber diese Grenzschicht statt.
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Abbildung 9: Modell einer theoretischen Trennstufe fiir eine ,Rate-based“-Trenn-
stufe im Gegenstrommodell [96]

Zur Berechnung dieser Transporte ist die Bestimmung von Warme- und Stoffiiber-
gangskoeffizienten sowie der Flache der Grenzschicht notwendig. Dazu sind ver-
schiedene Methoden und Korrelationen verfiigbar. Zur Bestimmung der Stoffiiber-
gangskoeffizienten und der Grenzschichtflache wird in dieser Arbeit in AspenPlus®
die Korrelation von Bravo et al. [100] genutzt, die sich fiir die Berechnung der hier
verwendeten strukturierten Packungen eignet. Der Stoffiibergang wird dann mit
diesen Stofflibergangskoeffizienten nach Krishna und Standard [99] bestimmt. Zur
Bestimmung der Warmelibergangskoeffizienten wird in dieser Arbeit die Methode
von Chilton und Colburn [99] genutzt. Die benotigten Gleichgewichtszustandsda-
ten werden tber 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 COz-Abtrennung

Das Rauchgas des Oxyfuel-Prozesses weist in Abhdngigkeit von der Reinheit des
Sauerstoffstroms aus der LZA, vom Sauerstoffiiberschuss im Dampferzeuger und
von der Falschluftmenge im Prozess eine CO:-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 y werden Werte von 70-90 Vol.-% (trocken) nicht ausreichen, um das
Rauchgas direkt in Speicher einlagern zu konnen. In der Literatur finden sich meis-
tens geforderte Y von mindestens 96 Vol.-% (trocken) [13] [9] [7]. Problematisch
sind vor allem die H;0-Konzentration, die O2-Konzentration sowie verbliebene
Restkonzentrationen an SOx und NOx. In der Pipeline kénnen diese bei Vorliegen
von flissigem Wasser zu Korrosion fithren [103]. Im Speichergestein konnte es
ebenfalls zu Oxidation oder Saurebildung kommen, wobei hier das enthaltene Rest-
02 besonderer Beachtung bedarf [13] [9] [7].- Um das CO2 aufzubereiten und eine
entsprechende Qualitdt zu erreichen, kann eine partielle Kondensation des Rauch-
gases genutzt werden. Dazu wird das Rauchgas nach dem Rauchgaskondensator
(siehe Abbildung 1) verdichtet und abschlief3end in einem Molsieb entfeuchtet. Im
Anschluss folgt der eigentliche Trennprozess, bei dem das Gemisch zunéchst teil-
verfliissigt wird und durch Phasentrennung eine Anhebung der COz-Konzentration
im fliissigen Produkt erreicht wird. Fiir eine einstufige partielle Kondensation ist
das Kondensationsverhalten des CO2 aus dem Rauchgas in Abbildung 10 dargestellt
[80]. Es ist zu erkennen, dass die COz-Konzentration § und die COz-Abtrennungs-
rate CCR voneinander abhingen. Ein hohes CCR wird bei hohen Driicken und nied-
rigen Temperaturen erzielt. Durch Absenken der Temperatur und Anheben des
Drucks gehen mehr der im Rauchgas enthaltenen Verunreinigungen in die Fliissig-
phase liber, was zu einem Absinken von  fiihrt. Ein steigendes CCR bedeutet also
gleichzeitig ein sinkendes . Hinzu kommt die Abhangigkeit dieser beiden Grofden
von der COz-Konzentration im eintretenden Rauchgasstrom. Eine hoéhere CO»-
Konzentration im eintretenden Rauchgas erméglicht ein hoheres CCR und ein hé-
heres { [80] [104]. Es sind also ein moglichst geringer Falschlufteintrag in den
Oxyfuel-Prozess und eine geringe Sauerstoffzahl bei der Verbrennung anzustreben.
Wie bereits in Kapitel 2.4 beschrieben, begiinstigt auch eine hohe O2-

Konzentration im Sauerstoffstrom aus der LZA ein hohes { 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 CO; mit einem CCR
von tiber 80 % und einem Y von tiber 96 Vol.-% zu erreichen, ist eine Abkiihlung
auf Temperaturen zwischen -25 °C und -54 °C notwendig. Bei h6heren Temperatu-
ren werden nur geringe Mengen kondensiert und niedrigere Temperaturen sind
nicht zuldssig, da es bei -56 °C zur Bildung von Trockeneis kommt [80]. In Abbil-
dung 10 lasst sich erkennen, dass bei einem Mindest-y von 96 Vol.-% (trocken) ein

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

chen ist.
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Abbildung 10: CO:-Konzentration { und Abtrennungsrate CCR bei einer einstufigen
Kondensation als Funktion von Druck und Temperatur fiir ein
Oxyfuel-Rauchgas nach [80]; Sauerstoffreinheit der LZA 95 Vol.-%
(trocken); Falschlufteintrag 2 %

Die in Abbildung 10 dargestellte einstufige Kondensation ist die einfachste Losung
zur CO2-Abtrennung. In der Literatur und in den Pilotanlagen hat sich die zweistu-
fige partielle Kondensation zur COz-Abtrennung durchgesetzt [19] [38] [81] [105].
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Diese weist gegeniiber 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 Kaltebereitstellung fiir die Prozesse. Es kann
eine externe Kiihlung [32] oder eine interne Kiihlung [38] [81] [105] vorgesehen
werden. Bei diesen Prozessen wird ein CCR von 90 % angestrebt [38] [81] [105].
Die Berechnung der Zusammensetzungen der fliissigen und der gasformigen Phase

wahrend der partiellen Kondensation erfolgt iiber das Phasengleichgewicht.

2.5.1 Phasengleichgewicht bei der partiellen Kondensation in der
CO:-Abtrennungsanlage

Zur Bestimmung des Phasengleichgewichts gasformig-fliissig eines Stoffgemisches
bei unterschiedlichen Driicken und Temperaturen stehen verschiedene kubische
Zustandsgleichungen zur Verfligung. Mit Hilfe dieser Gleichungen kann bei Vorlie-
gen von zwei Phasen (gasformig-fliissig) im Gleichgewicht die Zusammensetzung
der Phasen in Abhangigkeit 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 berticksichtigt:
RT a
- — (2-5)

Vm—b V3

p:

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 zuverlassi-
gen Bestimmung von y;(T) auch fiir leichte Gase nahe dem kritischen Punkt (siehe
Gleichung (2-11)) gehoren hier zu den am haufigsten verwendeten Gleichungen.
Die Peng-Robinson-Gleichung wurde fiir die Beschreibung der Kondensation von

Rauchgasen in Oxyfuel-Prozessen erfolgreich eingesetzt [80]:

RT a(T)
Vm —b V2 + 2bv,, — b?

K K
a(T) = z z XiX;ajj (2-7)

p= (2-6)
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a; = aciYi(T) (2-9)
R*T?,
ac; = 0,45724—= (2-10)
Pc,i
[ T
1 T
Yi(T) =|exp |1— 1- |— (2-11)
1+ foi T
2
foi = 0,37464 + 1,54226w; — 0,26992w? (2-12)
K
b= Z x;b; (2-13)
i=1
RTci
b; = 0,0778 —= (2-14)
pc,i

Der Attraktionsparameter a und das Covolumen b ergeben sich fiir Reinstoffe aus
den kritischen Daten und dem azentrischen Faktor w;. Fiir Gemische miissen die
entsprechenden Werte ajj und b; tiber Mischungsregeln bestimmt werden. Hier
wird, wie in [80], die van-der-Waals-Mischungsregel genutzt. Mit experimentellen
Daten in Form der bindren Interaktionsparameter kjj konnen so die Parameter aj

und b; bestimmt werden [80].

Bei Annahme des thermodynamischen Gleichgewichts bei der Stofftrennung sind
die Temperatur, der Druck und die Fugazitit fiir die einzelnen Bestandteile in Gas-
und Fliissigphase gleich. Auf diese Weise konnen mit der kubischen Zustandsglei-
chung das Phasengleichgewicht und die Zusammensetzung der beiden Phasen be-
stimmt werden. Die bindren Interaktionsparameter ki werden fiir die Stoffkombi-
nationen COz/Nz, COz2/Ar, CO2/02, CO2/CO und CO2/SO; aus [80] entnommen. Alle
weiteren Interaktionsparameter sind den Datenbanken von AspenPlus® entnom-

men.
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3 Der Oxyfuel-Prozess mit erhohter CO,-
Abtrennungsrate (CCR)

Bei dem in Kapitel 2 beschriebenen Oxyfuel-Prozess mit kryogener LZA wird die
COz-Abtrennungsrate CCR auf ca. 90 % begrenzt, da dartiber hinaus der Eigenbe-
darf der GPU tberproportional mit CCR ansteigt und zusatzlich die CO»-
Konzentration im GPU-Produktstrom s unter 96 Vol.-% absinken kann (siehe Ab-
bildung 2). Mit den bisher betrachteten Prozessen kann CCR nicht weit iiber 90 %
erh6ht werden, da kein ausreichendes {y mehr gewahrleistet werden kann. Eine
solche Steigerung lasst sich realisieren, indem der GPU-Prozess um einen weiteren
Abtrennungsprozess ergdnzt wird. Dieser Prozess erhoht CCR durch Behandlung
des Ventgases, sodass der GPU-Prozess dadurch weiterhin in seinem optimierten
Betriebspunkt betrieben werden kann. Das Ventgas enthalt in Abhangigkeit von
den Randbedingungen in der GPU noch ca. 10 % des mit dem Rauchgas der GPU
zugefiithrten COz-Stroms. Zur Abtrennung dieser Restmengen an CO; kommen auf-
grund der Eigenschaften des Ventgases und der Prozessfiihrung verschiedene Ver-
fahren in Frage. Das Ventgas ist aufgrund der Prozessfiihrung nach dem zweiten
Abtrenner (siehe Kapitel 2.5) bei niedriger Temperatur und hohem Druck verfiig-
bar. Die COz-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 verfligbare Druckniveau kann dabei
soweit notwendig als Triebkraft fiir die Gastrennung genutzt werden. So lasst sich
ein moglichst geringer Eigenbedarf fiir die Erhohung von CCR erreichen. In der
Literatur gibt es fiir den Einsatz eines zusatzlichen 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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Der Oxyfuel-Prozess mit erh6hter CO,-Abtrennungsrate (CCR)

betrachtet. Mit Hilfe der zusatzlichen COz-Abtrennung kann das CCR des Oxyfuel-

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

3.1 Polymermembranen

Membranen sind Trennkérper, die zur Gastrennung von Gemischen eingesetzt
werden, da sie je nach Ausfiihrung fiir einzelne Gase durchlassig sind [107]. Memb-
ranen konnen aus verschiedenen Materialen hergestellt werden, welche die Eigen-
schaften der Membran bestimmen. Fiir die Abtrennung von CO; 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 wahrend der Gastrennung den Aggregatzustand andert.
Fiir die Gaspermeation werden hauptsachlich dichte Membranen verwendet [55].
In Abbildung 11 ist ein Membranmodul dargestellt [55], das die Vorgange bei der
Stofftrennung verdeutlicht.

Feed O O. O.O ® O .O @) © O © o Retentat
@
_>|: ® ® O .Q ® 50 Oe ®
o 0 O o0 o o ©
Y
/ ® o o © o & o ©
Membran ] ®
(] @ e o
o Y Y Y ® ® ® Permeat

Abbildung 11: Vereinfachte Darstellung eines Membranmoduls zur Trennung eines
Zweistoff-Gemisches im Gleichstrom [55]

Zunachst wird ein Mehrstoffgemisch (in diesem Fall ein Zweistoffgemisch) als
Feed-Strom der Membran zugefiihrt. Als Triebkraft fiir die Permeation muss ein
Partialdruckgefille zwischen der Feed-Seite und der Permeatseite der Membran
vorhanden sein. Die Trennleistung einer Membran wird durch den
Membrandurchfluss und die Selektivitdt der Membran gegeniiber den verschiede-

nen Bestandteilen des Gemisches charakterisiert. Die prozessbestimmenden
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Der Oxyfuel-Prozess mit erh6hter CO,-Abtrennungsrate (CCR)

Kennwerte einer Membran sind dabei die Permeabilitat Q; die Membrandicke &um
und die Selektivitit ajj. Das Losungs-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 Gasmolekiile durch die Membran in drei
Stufen:

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

Die Permeabilitat (); des Stoffs i ergibt bezogen auf die Dicke der Membran die
Permeanz 0;, welche gleich dem Produkt aus Diffusionskoeffizient D; und Ldslich-
keitskoeffizient S; ist [110]:

0, ==—=D;§ (3-1)

Die ideale Selektivitdt ai; einer Membran ist das Verhaltnis der Permeabilitat oder

der Permeanz zweier Gase:

0;
0. (3-2)

— Qi —
RV
Die Selektivitat 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 (¢) und wel-
che zusatzliche CO2-Abtrennungsrate (CCRzys) erreichbar sind. Der molare Fluss J;

der Komponente i durch die Membran ergibt sich zu:

(3-3)

Api ist hier die Druckdifferenz der Partialdriicke der Komponente i iiber die Memb-
ran. Diese Grundzusammenhange gelten fiir den diffusiven Transport von Molekii-

len durch die Membran. Es ist also eine hohe Permeanz bei hoher Selektivitit an-
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Der Oxyfuel-Prozess mit erhéhter CO,-Abtrennungsrate (CCR)

zustreben, was aufgrund der Abhdngigkeit beider Grofden voneinander bei diffusi-
onsgetriebenem Transport nicht moéglich ist. Dies ist in Abbildung 12 dargestellt
[109]. Auf der Ordinate ist die Selektivitit von COz/N; und auf der Abszisse die
Permeanz aufgetragen. Je hoher die Permeanz ist, umso geringer wird die Selekti-
vitdt. Die sich ergebende obere Grenze wird als ,Upper Bound“ bezeichnet. Aus-
schliefllich diffusionsgetriebene Transportmembranen liegen stets unterhalb des

,Upper Bound"
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Abbildung 12: Grenzen verfiigharer Membranen beziiglich Selektivitit und Per-
meabilitit nach Robeson [109]

Bei Polymermembranen gibt es einen weiteren Transportmechanismus tiber fest in
die Polymerstruktur integrierte Trager (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
tragervermitteltem Transport und Diffusionstransport durch die Membran darge-
stellt. Die Trager transportieren durch die reversible Reaktion mit einem
Permeanden diesen durch die Membran. Zusatzlich findet weiterhin ein Transport
durch Diffusion statt. Da die Trager selektiv sind, kann die Permeanz der Membran
durch homogene Verteilung der Trager in der Membran fiir einzelne Gase gestei-

gert werden. Dies ist in Abbildung 13 rechts dargestellt. Der tragervermittelte
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Der Oxyfuel-Prozess mit erh6hter CO,-Abtrennungsrate (CCR)

Transport J; steigt sehr schnell tiber der Triebkraft c; bis zu einem Sattigungszu-
stand an. Zusatzlich steigt die Diffusion nach Gleichung (3-3) mit der Triebkraft
linear an. Das bedeutet, dass der tragervermittelte Transport unterhalb des Satti-
gungsniveaus der Trager dominiert. Dadurch lassen sich hohe Permeanzen fiir ein-
zelne Gasbestandteile ermoglichen, sodass die Selektivitit selbst bei hohen
Permeanzen auf hohem Niveau gehalten werden kann [107]. Aus diesem Grund
weisen Tragermembranen mit COz-selektiven Tragern bessere Trenneigenschaften
als rein diffusionsgetriebene Membranen auf, um CO; aus dem Ventgas abzutren-

nen.

Diffusion

e > ) Gesamttransport
O O

Feed f% m@@mﬂf%%rmeat;
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Tragervermittelter Transport

Diffusion _-

-
-
-
-

-
-

_.~7 Tragervermittelter

® O ) _ Transport
Permeanden Trager Ac;

Abbildung 13: Links: Schema fiir trigervermittelten Transport und Diffusions-
transport durch eine Membran [49];rechts: Molarer Fluss iiber eine
Membran in Abhingigkeit von der Triebkraft fiir trigervermittelten
Transport und Diffusionstransport [49]

3.2 Druckwechseladsorption (DWA)

Die DWA ist ein Verfahren zur Trennung von Gasgemischen. Bei erhohten Driicken
wird Gas an einen Feststoff adsorbiert und bei geringen Driicken wieder
desorbiert. Bei einer geeigneten Auswahl des Adsorbens werden einzelne Gase
eines Gemisches in grofderen Mengen adsorbiert als die Uibrigen Bestandteile. Da-
durch wird die Konzentration der adsorbierten Komponente in dem den Feststoff
liberstromenden 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
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Der Oxyfuel-Prozess mit erh6hter CO,-Abtrennungsrate (CCR)

Zielgas ist als Adsorptiv definiert. Zur Abtrennung von CO2 aus Gasgemischen mit
Luftgasen haben sich Aktivkohle und Zeolithe durchgesetzt [111] (siehe Abbildung
15).

Adsorptiv
Fluidphase o

Adsorpt
opertsere— @@ O (ﬁ -
Festkirper // // Adsorbens

Abbildung 14: Adsorption von Gasen auf Feststoffen [112]

Die Adsorptionsisothermen fiir Aktivkohle D 47/3 und Zeolith 5A sind fiir 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 hohere Ad-
sorption von CO; im Vergleich zu N2 aufweisen. Weiterhin ist der Anstieg der Bela-
dung des Zeolithes bei geringen Driicken sehr stark und erreicht dann Sattigungs-
niveau. Aktivkohle weist einen geringeren Anstieg der Beladung bei geringen
Driicken auf, erreicht allerdings erst bei Driicken oberhalb des betrachteten Berei-
ches Sattigungsniveau. Der Prozess der DWA nutzt diese Verlaufe der Beladung, um
CO2 bei hohen Driicken zu adsorbieren und bei geringen Driicken zu desorbieren.
Dazu wird das zu trennende Gasgemisch bei hohem Druck iiber ein Adsorptions-
bett gefiihrt (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 Satti-
gungsgrenze beladen. Dies kann durch Messung der CO;-Konzentration im Abgas-
strom liberwacht werden. Nahe der Sattigung 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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Der Oxyfuel-Prozess mit erh6hter CO,-Abtrennungsrate (CCR)
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Abbildung 15: Adsorptionsisothermen fiir CO; und N, der Adsorbentien Aktivkohle
D47/3 (AK) und Zeolith 5A in Abhingigkeit vom Partialdruck der
Gase CO; und N; bei einer Temperatur von 25°C [111]

CO,-armes Spulgas
Abgas
Bett Bett
CO,-reiches
Feed Produktgas

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

Evakuierungsbetrieb (rechts)
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Der Oxyfuel-Prozess mit erh6hter CO,-Abtrennungsrate (CCR)

Die Differenz zwischen der Beladung bei Adsorptionsdruck und der Beladung bei
Desorptionsdruck wird desorbiert und das COz-reiche Produktgas wird aus dem
Behalter abgefiihrt. Dabei kann gegebenenfalls ein Spiilgas genutzt werden, das im
Gegenstrom zur Adsorptionsstromungsrichtung zugefiihrt wird, um den Evakuie-
rungsvorgang zu beschleunigen und die Desorption zu verbessern [111]. Fiir die
Auswahl eines geeigneten Adsorbens ist also nicht die maximale Beladung aus-
schlaggebend, sondern die Beladungsdifferenz zwischen Adsorptions- und Desorp-
tionsdruck. Je grofder diese Beladungsdifferenz zwischen den Druckniveaus ist,
umso weniger Adsorbens wird zur Behandlung der gleichen Gasmenge bendétigt.
Aus Abbildung 15 ladsst sich ableiten, dass das Zeolith eher zur Anwendung im Va-
kuumbereich geeignet ist, da sich nur bei sehr niedrigen Driicken die Beladung
deutlich dndert. Fiir Anwendungen im Uberdruckbereich ist Aktivkohle besser ge-
eignet. Zur Gewahrleistung 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
fir Steinkohlen in den verschiedenen Bestandteilen durchschnittliche Werte auf.
Der fiir 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 kénnen Schiaden an den Geblasen vermieden werden (vgl.
Kapitel 2.3).

Tabelle 1: Elementaranalyse des Referenzbrennstoffs (Siidafrikanische Steinkohle)

Bestandteil Anteil in Gew.-% (feucht)

C 66,1
Asche 13,5
H20 7,8

H 3,83

N 1,6

S 0,6

0 6,6
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Modellbildung

Die Studie stellt den Stand der Technik eines Steinkohlekraftwerks mit einer Brut-
toleistung von 600 MW, dar. Die wesentlichen berechneten Kennwerte des Kraft-
werks im Luftbetrieb sind in Tabelle 2 zusammengestellt. Die Frischdampftempe-
ratur betragt 600°C und der Frischdampfdruck liegt bei 285 bar. Der Kondensator
weist einen Druck von 45 mbar auf, was der Verwendung eines Nasskiihlturms zur
Warmeabfuhr bei einem Umgebungszustand von 15°C, 1,01325 bar und 60 % rela-
tiver Feuchte [114] entspricht. Fiir das mit Luft betriebene Basiskraftwerk ergibt
sich ein Nettowirkungsgrad nn von 45,6 % bei einem spezifischen CO2-Ausstof3 von
757 g/kWh. Fir 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 fiir das Basiskraftwerk auf Grundlage von [74] fiir
eine Feuerung mit Luft als Oxidant

Grofie Wert Bemerkung
Elektrische Bruttoleistung 600 MW
Elektrische Nettoleistung 556,4 MW
Frischdampftemperatur 600 °C am Turbineneintritt
Frischdampfdruck 285 bar am Turbineneintritt
Kondensatordruck 45 mbar Nasskiihlturm
Bruttowirkungsgrad s 49,4 %
Nettowirkungsgrad nn 45,6 %
Spez. CO;-Emissionen 757 g/kWh bezogen auf el. Nettoleistung

Zur Abtrennung des COz aus dem Rauchgas wird eine Oxyfuel-Anpassung des Ba-
siskraftwerks vorgenommen (siehe Abbildung 17). Dabei ergeben sich vor allem

auf der Rauchgasseite des Prozesses Anderungen (vgl. Abbildung 3 und Abbildung
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Modellbildung

17). Zur Vergleichbarkeit des Oxyfuel-Prozesses mit dem Luftfall wird der Prozess
auf eine konstante Bruttoleistung von 600 MW festgelegt. Die beiden Hauptver-
braucher des Oxyfuel-Prozesses sind die LZA und die GPU. Die Oxyfuel-Anpassung
wird im Rahmen dieser Arbeit mit einer Doppelsaule fiir die LZA und einer zwei-
stufigen partiellen Kondensation fiir die GPU modelliert. Das Oxyfuel-Kraftwerk
hat eine heife sekundare Rezirkulation, die in einem E-Filter entstaubt wird. Die
priméare Rezirkulation zur Fluidisierung der Miihle wird stromabwarts der Rauch-

gasentschwefelungsanlage abgezweigt.

600 °C /620 °C
285 bar

v vl i I - CO,
ﬁ Ventgas
(05, CO,, Ny, Ar) SRRRTIRRSSS
N v

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

heiflen E-Filter entstaubter sekundirer Rezirkulation und entschwe-
felter primirer Rezirkulation

Auf der Wasser-/Dampfseite ergeben sich Anderungen im Bereich der
Speisewasservorwarmung. Im Gegensatz zum Luftbetrieb (siehe Abbildung 3) wird

ein ND-Bypass vorgesehen, mit dem Warme zum einen aus dem Luftverdichter der
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Modellbildung

LZA und zum anderen aus dem Rauchgaspfad genutzt wird. Der HD-Bypass nutzt
Rauchgaswarme zur Vorwdrmung. Zusatzlich ist eine Dampfentnahme an der
Uberstréomleitung und einer der Anzapfungen notwendig, um die im Prozess ver-
wendeten Molsiebe zu regenerieren. Fiir 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

Grofde Wert Bemerkung
Elektrische Bruttoleistung 600 MW
Elektrische Nettoleistung 432,5 MW
B 51,2 %
TN 36,61 %
CCR 91,9 % aus dem Rauchgasstrom zur GPU
1) 96 Vol.-% (trocken)
Spez. COz-Emissionen 77 g/kWh bezogen auf el. Nettoleistung

4.2 Rauchgasreinigungsanlagen

Die verwendete Auslegungskohle fiihrt im Oxyfuel-Betrieb aufgrund ihres modera-
ten Schwefelgehaltes nicht zu unzulassig hohen Schwefelkonzentrationen im Kes-
sel [41]. Bei der verwendeten Prozessschaltung (siehe Abbildung 17) liegen die
Konzentrationen an SOz im Kessel mit 1300 ppm deutlich unter dem in Kapitel 2.3
angegebenen Grenzwert von 4000 ppm. Eine Entschwefelung der sekundiren
Rezirkulation ist daher nicht erforderlich [41]. Der Sauretaupunkt der primaren

Rezirkulation ist neben der Rauchgaszusammensetzung auch von der SO-
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Abtrennungsrate in der Rauchgasentschwefelungsanlage (REA) abhangig. Die Tau-
punkttemperatur der Schwefelsdure in der primaren Rezirkulation bestimmt die
Auslegung der Kohlemiihlen, da hier durch die Trocknung der Kohle eine deutliche
Absenkung der Gastemperatur erfolgt. Die bei Steinkohle meist verwendeten
Schiisselmiihlen werden im Luftfall mit Sichtertemperaturen von 100°C betrieben.
Diese Temperatur kann gesteigert werden, um im Oxyfuel-Prozess eine Unter-
schreitung der Sauretaupunkttemperatur zu vermeiden. Bis 120 °C ist eine Steige-
rung der Temperatur ohne Anpassung der Kohlemiihle méglich [17]. Bei hoheren
Temperaturen ware ein neues Schmierstoffsystem notwendig. Um die Miihle also
unverandert einsetzen zu konnen, muss die Taupunkttemperatur auf unter 120 °C
abgesenkt werden. Als REA wird eine Nasskalksteinwasche eingesetzt. Diese ist mit
einem externen Oxidationsluftbehdlter zur Oxidation des Gipses ausgelegt, um den
Eintrag von Falschluft in den Prozess zu minimieren [122] [123]. Die SOs-
Abtrennungsrate betragt 50 % [123] [25].
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Abbildung 18: Sduretaupunkt primare Rezirkulation in Abhidngigkeit von der Posi-
tion und SO;-Abtrennungsrate der Rauchgasentschwefelungsanlage
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In Abbildung 18 ist der Sduretaupunkt der primaren Rezirkulation fiir die Ausle-
gungskohle in Abhangigkeit von der Position der Rauchgasentschwefelungsanlage
im Prozess und von der SOz-Abtrennungsrate in der REA dargestellt. Der Sauretau-
punkt der primdren Rezirkulation ist fiir eine REA stromabwarts der
Rezirkulationen unabhdngig von deren SO;-Abtrennungsrate und liegt bei 160 °C.
Fir eine Entschwefelung der primdren Rezirkulation mit einer SO3-
Abtrennungsrate von 95 % liegt die Taupunkttemperatur bei 123 °C. Bei einer Stei-
gerung der SOz-Abtrennungsrate auf 99 % sinkt die Sduretaupunkttemperatur fiir
diesen Fall auf 110 °C. Eine zusatzliche Entschwefelung der sekundaren
Rezirkulation erméglicht eine Absenkung der Taupunkttemperatur auf 105 °C bei
einer SOz-Abtrennungsrate von 99 %. Eine Sichtertemperatur von 120 °C lasst sich
also fiir die Auslegungskohle mit einer entschwefelten primaren Rezirkulation und
einer nicht entschwefelten sekundaren Rezirkulation erreichen, ohne den Saure-
taupunkt zu unterschreiten. Das modellierte Kraftwerk kann also mit einer
Sichtertemperatur von 120 °C betrieben werden (siehe Abbildung 17). Bei h6heren
Schwefelgehalten in der Kohle ist diese Randbedingung zu priifen [84].

Eine Entstaubung des Rauchgases kann, wie bei der Entschwefelung, stromauf-
warts und stromabwarts der Rauchgasrezirkulationen erfolgen. Um Axialgeblase
fiir beide Rezirkulationen einsetzen zu konnen, wird in dem untersuchten Kraft-
werk ein E-Filter direkt hinter dem Kesselaustritt eingesetzt (siehe Abbildung 17).
Die Betriebstemperatur liegt mit 380 °C deutlich héher als im Luftfall, bei dem das
E-Filter bei einer Temperatur von 115 °C nach LuVo-Austritt angeordnet ist. Durch
die hohere Temperatur des E-Filters muss die sekundare Rezirkulation nicht abge-
kiihlt werden. Durch diese Vermeidung von Warmeverlusten ergibt sich gegentiber
der Verwendung eines kalten E-Filters ein Netto-Wirkungsgradvorteil von 0,7 %-
Pkt. [41]. Bei der Auslegung des E-Filters ist verstarkt auf die Vermeidung von Un-
dichtigkeiten zu achten, um Falschlufteinbriiche in den Prozess zu vermeiden [84],
was nach [124] [125] [126] [127] moglich 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 stromabwarts der

Rauchgasrezirkulationen vorgesehen werden. Bei Verwendung einer konventionel-
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len SCR-Anlage muss das Rauchgas zunachst 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 Grofsteil der notwendi-
gen Wiarme wird durch einen Gas-Gas-Warmelibertrager bereitgestellt, der dem
Rauchgas nach der DeNOx die Warme wieder entzieht. Das abgekiihlte Rauchgas
wird dann zur GPU geleitet. Da der Warmelibertrager eine Gradigkeit 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 Zusatzgebldase kompensiert werden. Ein Zusatzgeblase
stromabwarts 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-
Warmelibertrager als Feststoff aus. Dadurch kann Korrosion an den stromabwarts
liegenden Bauteilen vermieden werden. Der Gas-Gas-Warmeiibertrager kann zum
Schutz vor Korrosion beschichtet werden [121]. Weitere Moglichkeiten zur Entsti-
ckung des Rauchgases im Oxyfuel-Prozess sehen eine Entstickung wahrend der
Rauchgasverdichtung in der GPU vor. Dort kann bei erh6htem Druck eine Ammoni-
akwadsche eingesetzt werden [133] [134] oder die Entstickung liber Saurebildung
wahrend 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 fiir die Rauchgasreinigungsanlagen im Luftfall
befinden sich im Anhang A.2. Fiir den Oxyfuel-Betrieb der Rauchgasreinigungsan-

lagen befinden sich die Randbedingungen im Anhang A.4.

4.3 Doppelsdulen-Prozess zur Gewinnung von

gasformigem Sauerstoff
Zur Bereitstellung des Sauerstoffs werden in dieser Arbeit zwei verschiedene

kryogene LZA-Prozesse betrachtet - ein Doppelsaulen- und ein Dreisdulen-Prozess.

Diese werden mehrstrangig betrieben, um eine hohe Auslastung und Lastande-
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rungsgeschwindigkeit der gesamten Sauerstoffbereitstellung fiir die Verbrennung
zu ermoglichen [77]. Der Produktstrom der modellierten LZA weist eine reduzierte
02-Konzentration von 95 Vol.-% auf, da, wie in Kapitel 2.4 dargestellt, eine sehr
hohe 02-Konzentration zu einem deutlich hoheren Wirkungsgradverlust fiihrt. Ein
fiir die niedrigere 02-Konzentration von 95 Vol.-% angepasster Doppelsdulen-

Prozess ist in Abbildung 19 dargestellt.
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Abbildung 19: Doppelsiulenprozess mit doppeltem Verdampfer/Kondensator und
LOX-Boiler
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Im Gegensatz zu einer LZA filir hohe Sauerstoffreinheiten verfiigt diese Variante des
Doppelsdulenprozesses liber 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 Kalteverluste zu minimieren. Die verbleibenden Kaltever-
luste der Kolonnen und die Gradigkeit des Hauptwarmetibertragers werden durch
Entspannung eines kleinen Teilstroms der verdichteten Luft im Expander inner-
halb der Coldbox kompensiert [90]. Die Kalteverluste der Kolonnen kénnen je nach

Baugrofde ermittelt werden [90]. Je grofier die Anlage ist, umso geringer sind die
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relativen Kalteverluste pro behandelter Luftmenge. Bei der hier modellierten Bau-
grofde ergibt sich ein Verlust von 37,5 kJ/kmolius. Die Gradigkeiten der

Warmelibertrager konnen Tabelle 4 entnommen werden.

Tabelle 4: Randbedingungen und berechnete Kennwerte fiir einen Doppel-
saulenprozess mit einem adiabaten Luftverdichter; Umgebungs-

bedingungen nach [114]

Grofie Wert
Polytroper Wirkungsgrad Verdichter 89 % [135]
02-/N2-/Ar-Konzentration im Produkt- 95/3,4/ 1,6

strom in Vol.-%

02-Abtrennungsrate 97,2 %
Anzahl der Teilstrange 3
Kalteverluste Coldbox pro Strang 37,5 k] /kmolpus [90]
Obere Gradigkeit 25K

Hauptwarmeiibertrager

Obere Gradigkeit Verdamp- 15K
fer/Kondensator
Spezifischer elektrischer Energiebedarf 233 kWh/to2

Mit diesen ergibt sich ein notwendiger Teilstrom zur Kiltegewinnung im Expander
von 11 % des Gesamtluftmassenstroms. Dieser wird im Hauptwarmeiibertrager
heruntergekiihlt. Die Uberhitzung der Luft am Eintritt in den Expander muss aus-
reichend sein, um Fliissigkeitsschldge am Austritt des Expanders zu vermeiden.
Den Ubergang zwischen der Coldbox und dem Luftaufbereitungsteil bildet der
Hauptwarmeiibertrager, der als Plate-Fin-Warmetbertrager ausgefiihrt wird [90],
um moglichst geringe Gradigkeiten zu erreichen. Modelliert wird eine obere Gra-

digkeit von 2,5 K. Die verdichtete Luft wird im Gegenstrom zu den Produktstromen
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des Prozesses gefiihrt und bis auf die Taulinie abgekihlt. Die Luft wird anschlie-
3end in drei Teilstrome aufgeteilt. Ein Strom wird zum LOX-Boiler gefiihrt, ein
Strom wird zum Verdampfer/Kondensator im Sumpf der ND-Kolonne gefiihrt und
ein Strom wird auf der untersten Stufe der HD-Kolonne zugegeben. Die ersten bei-
den Strome werden vollstindig kondensiert und als Riicklauf 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 zugefiihrt. Der Sauerstoff
und das Argon reichern sich zum Sumpf der Kolonnen hin in der Fliissigphase 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 mdéglichst hohe N;-
Konzentration angestrebt. Der obere Verdampfer/Kondensator kondensiert den
Stickstoffstrom aus der HD-Kolonne vollstindig. Die Taupunkttemperatur des
Stickstoffs liegt durch den Druckunterschied zwischen den Kolonnen héher als die
Siedepunkttemperatur des angereicherten Sauerstoffs in der ND-Kolonne auf die-
ser Hohe der Kolonne. Von der so kondensierten Menge an Stickstoff wird ein Teil
als Ricklauf in die HD-Kolonne zurtickgefiihrt. Dieser Ricklauf wird so lange ge-
steigert, bis sich am Kopf der HD-Kolonne die gewiinschte Nz-Konzentration in der
Gasphase (ca. 98,5 Vol.-%) einstellt. Der verbleibende Teil wird als Riicklauf in der
ND-Kolonne genutzt. Am Sumpf der HD-Kolonne wird der O:-angereicherte
Fliissigkeitsstrom mit einer Oz-Konzentration von ca. 35-40 Vol.-% entnommen.
Die im LOX-Boiler verfliissigte Luft wird auf der Stufe in die HD-Kolonne gefiihrt,
auf der die 0z2-Konzentration in der Fliissigphase der 0z-Konzentration der fliissi-
gen Luft entspricht [90]. Die Oz-Konzentration im HD-Sumpfprodukt sinkt durch
diese Riicklaufzugabe gegeniiber einem Prozess ohne LOX-Boiler leicht ab. Durch
den Einsatz des LOX-Boilers kann der Sauerstoff fliissig aus der ND-Kolonne ent-
nommen werden. Dies hat den Vorteil, dass die hohere O;-Konzentration in der
Fliissigphase (siehe Abbildung 7) und nicht die Oz-darmere Dampfphase genutzt
wird. Es muss also im Sumpf der ND-Kolonne weniger aufkonzentriert werden als
ohne LOX-Boiler, was eine hohere Temperatur und damit einen niedrigeren Druck
auf der HD-Seite des Prozesses ermoglicht. Der LOX-Boiler fiihrt also zu einer Ab-
senkung des Verdichteraustrittsdrucks und damit zu einer Energieeinsparung ge-
geniiber einem Prozess ohne LOX-Boiler. In die ND-Kolonne treten die Produkte
aus der HD-Kolonne und der im unteren Verdampfer/Kondensator verfliissigte

Luftstrom auf den Stufen ein, auf denen die Oz-Konzentration der Fliissigphase der
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02-Konzentration der eintretenden Flissigkeiten entspricht [90]. Das bedeutet,
dass das Kopfprodukt der HD-Kolonne am Kopf der ND-Kolonne, die verfliissigte
Luft im oberen Drittel der ND-Kolonne und das Sumpfprodukt der HD-Kolonne im
unteren Teil der ND-Kolonne zugefiihrt werden. Zusatzlich tritt noch der Gasmas-
senstrom vom Expander in die ND-Kolonne ein. Die verfliissigte Luftmenge, die
durch den Verdampfer geleitet wird, ist so eingestellt, dass der Warmestrom aus-
reicht, um die gewiinschte Oz-Konzentration von 95 Vol.-% in der Fliissigphase im
Sumpf der ND-Kolonne zu erreichen. Am Kopf der ND-Kolonne wird das Stickstoff-
produkt gasférmig abgezogen. Da das Stickstoffprodukt die niedrigste Temperatur
im Prozess aufweist, kann es noch zur Unterkiihlung der fllissigen Strome im Zwi-
schenkiihler genutzt werden und im Anschluss dem Hauptwarmeiibertrager zuge-
fiihrt werden. Der fllissige Sauerstoff, der am Boden der ND-Kolonne abgezogen
wird, wird im LOX-Boiler verdampft und dann ebenfalls dem Hauptwirme-
tibertrager zugefiihrt.

Die Aufbereitung der Luft erfolgt aufderhalb der Coldbox (siehe Abbildung 19). Zu-
nachst wird der Luftstrom verdichtet. Die Bauart des Verdichters richtet sich nach
der Art der Prozessgestaltung. Falls eine Nutzung der Verdichterabwirme im
Kraftwerksprozess moglich ist, bietet sich eine adiabate Verdichtung der Luft auf
Prozessdruck in einem Axialverdichter an [76] [75] [136] [92]. So kénnen polytro-
pe Verdichterwirkungsgrade von bis zu 89 % erreicht werden [135]. Ist eine Nut-
zung der Abwidrme nicht moglich, so ist die Nutzung eines zwischengekiihlten Ge-
triebeturboverdichters trotz des geringeren polytropen Verdichterwirkungsgrades
von 85 % [137] empfehlenswert, um den Energiebedarf der LZA zu minimieren.
Unabhéngig von der Art des Verdichtungsvorgangs wird die Luft nach der Verdich-
tung moglichst weit heruntergekiihlt. Dazu wird ein Direktkontaktkiihler einge-
setzt. Die verbleibenden Mengen an H>O und CO; miissen noch vor dem
Hauptwarmeiibertrager aus der verdichteten Luft entfernt werden, da sonst ein
Ausfrieren dieser Bestandteile im Hauptwarmeiibertrager zu erwarten ist. Stand
der Technik ist der Einsatz von Molsieben, die das H20 und das CO, aus der Luft
adsorbieren [90]. Ist das Adsorbens gesattigt, muss es thermisch regeneriert wer-
den. Dazu kann beim Kraftwerk Dampf aus dem Wasser-/Dampfkreislauf genutzt
werden. Aufgrund der Regeneration miissen mehrere Molsiebe parallel geschaltet

werden, um einen durchgehenden Betrieb der LZA zu ermdglichen (siehe Abbil-
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dung 19). In Tabelle 4 sind die wesentlichen Randbedingungen und berechneten
Kennwerte fiir einen Doppelsdulenprozess mit einem adiabaten Luftverdichter
zusammengestellt. Die Kalteverluste jeder der drei Coldboxen werden nach [90]
fiir die benotigte Baugrofie zu 186 kW pro Strang bestimmt. Die obere Gradigkeit
in den Verdampfer/Kondensatoren wird auf 1,5 K festgelegt. Mit diesen Randbe-
dingungen ergibt sich ein spezifischer Energiebedarf fiir 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 bendétigt. Eine ausfiihrliche Auflistung der Randbedingungen
befindet sich im Anhang A.3.

4.4 Dreisdulen-Prozess zur Gewinnung von gasformigem
Sauerstoff

Um den Energiebedarf der LZA abzusenken, wird neben dem Doppelsdulen-
Prozess der Dreisdulen-Prozess in Erwagung gezogen [105] [77] [92] [136] [75]
[98]. Dieser ist noch nicht in entsprechendem Mafistab wie der Doppelsaulen-
Prozess umgesetzt, wird aber von den Herstellern als in naher Zukunft umsetzbar
angesehen [105] [77] [92] [136] [75] [98]. Der Vorteil dieses Prozesses gegeniiber
dem Doppelsdulen-Prozess liegt darin begriindet, dass nicht der gesamte Luft-
strom auf den hochsten Druck im Prozess verdichtet werden muss. Es gibt ver-
schiedene Ausfiihrungen des Dreisaulen-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 Dreisaulen-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 Doppelsaulen-Prozesses. Die Luftstrome
werden im Hauptwarmelibertrager auf Sattigungstemperatur abgekiihlt. Der ND-
Luftstrom wird in einem Expander zur Kompensation der Kalteverluste der
Coldbox entspannt. Der HD-Massenstrom wird der HD-Kolonne direkt iiber dem
Sumpf zugefiihrt. Der Ricklauf 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: Dreisdulen-Prozess zur Gewinnung von gasférmigem Sauerstoff mit
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drei verschiedenen Druckniveaus bei der Verdichtung nach [138]

Der angereicherte Sauerstoff aus dem Sumpf der HD-Kolonne weist eine hohere
02-Konzentration als im Doppelsdulenprozess auf, da hier kein zusatzlicher Riick-
lauf zugefiihrt wird. Allerdings ist dadurch der Ricklauf, der durch den Kopfkon-
densator erzeugt werden muss, grofder als beim Doppelsdaulenprozess, um weiter-
hin eine hohe Nz-Konzentration am Kolonnenkopf zu gewahrleisten. Der MD-
Luftstrom wird der MD-Kolonne iiber dem Sumpf zugefiihrt. Der Kopf der MD-
Kolonne wird durch Verdampfen des entspannten Sumpfproduktes der MD-
Kolonne gekiihlt. Das gasformige Kopfprodukt wird dabei vollstandig kondensiert.
Ein Teilstrom wird als Riicklauf wieder in die MD-Kolonne zurtickgefiihrt und der

Rest zur ND-Kolonne geleitet. Der Massenstrom des riickgefiihrten Teilstroms rich-
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tet sich nach der geforderten N:-Konzentration in der Gasphase am MD-
Kolonnenkopf. Um ausreichend zu verdampfendes Sumpfprodukt zur Kiihlung des
MD-Kolonnenkopfes zu erhalten. ist es notwendig, im unteren Drittel der MD-
Kolonne einen Teil des HD-Sumpfproduktes als Riicklauf zuzufiihren. Das Sumpf-
produkt weist dadurch eine leicht hohere 0:-Konzentration als das der HD-
Kolonne auf, da das zugefiihrte HD-Sumpfprodukt bereits eine erhohte Sauerstoff-
konzentration hat. Die nicht als Riicklauf zurtickgefiihrten Teilstrome der verfliis-
sigten Stickstoffprodukte der HD- und der MD-Kolonne werden als Riicklauf am
Kopf der ND-Kolonne zugefiihrt. Als weiterer Riicklauf wird der nicht zur MD-
Kolonne gefiihrte Teil des HD-Sumpfproduktes im oberen Drittel der ND-Kolonne
zugegeben. Der ND-Luftstrom des Expanders und das gasféormige Sumpfprodukt
der MD-Kolonne werden gasformig in die ND-Kolonne geleitet. Das gasférmige
Sumpfprodukt der MD-Kolonne wird im unteren Bereich der ND-Kolonne auf der
Stufe zugegeben, welche die entsprechende Oz-Konzentration in der Dampfphase
aufweist. Nach dem gleichen Kriterium wird im oberen Drittel der Kolonne der ND-
Luftstrom zugefiihrt. Durch den Kondensator der HD-Kolonne wird die erforderli-
che Warmemenge bereitgestellt, um im fliissigen Sauerstoffprodukt der ND-
Kolonne eine 0:-Konzentration von 95 Vol.-% zu erreichen. Weiterhin wird im
LOX-Boiler das Sauerstoffprodukt verdampft. Das gasformige Stickstoffprodukt am
Kopf der ND-Kolonne wird - wie in der Doppelsdule - noch zur Unterkiihlung der
fliissigen Produkte der beiden anderen Kolonnen im Zwischenkiihler genutzt. An-
schlieflend werden der gasformige Sauerstoff und der gasférmige Stickstoff dem

Hauptwarmelibertrager zugefiihrt.

Die Gestaltung des Verdichterstranges ist beim Dreisdulen-Prozess komplizierter
als beim Doppelsdulen-Prozess, da drei verschiedene Druckniveaus erforderlich
sind. In Abbildung 21 ist eine Moéglichkeit, die Verdichtung adiabat zu gestalten,
dargestellt. Der gesamte Luftstrom erfihrt zundchst im ND-Verdichter eine Dru-
ckerhéhung. Die Luft wird danach in zwei Teilstrome aufgeteilt. Der ND-Teilstrom
wird mit der Leistung des Expanders in der Coldbox der LZA (siehe Abbildung 20)
nachverdichtet und nach zwei Kiihlern (einem mit Kiihlwasser gekiihlten Zwi-
schenkiihler und einem Direktkontaktkiihler) {iber ein Molsieb dem
Hauptwarmeiibertrager zugefiihrt. Der verbleibende Teilstrom wird zum MD-

Verdichter gefiihrt, dort weiter verdichtet und zur Vorwarmung des Sauerstoffs
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(vor dessen Zufiihrung zum Dampferzeuger) und des ND-Bypasses (siehe Abbil-
dung 17) genutzt. Nach Durchstromen eines Direktkontaktkiihlers und eines
Molsiebs wird der MD-Strom zum Hauptwarmeiibertrager gefiihrt.

Nachverdichter Molsieb

N
I\/I | —  |—>» ND-Luft —————— MD-Luft

ND-Verdichter | MD-Verdichter Molsieb | |\ Verdichter

N .>D.®.M—7R—>HD-Luft

Sauerstoff ND£ypass l

Abbildung 21: Verdichterstrang eines Dreisidulen-Prozesses zur Gewinnung gas-

formigen Sauerstoffs mit Ubertragung der Verdichtungswirme 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 Warmeabgabe an das Kiihlwasser und
nach Durchstromen eines Direktkontaktkiihlers - zum Hauptwirmeiibertrager
gefiihrt. Der Verdichter sollte aufgrund der vielen Kiihler und der Aufteilungen des
Massenstroms als Getriebeturboverdichter ausgefiihrt werden. Der ND- Verdichter
kann dabei wie bei der Doppelsaule 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 fiir eine Dreisdulen-LZA mit adiabater Verdichterstrecke dargestellt. Die
Gradigkeiten der Warmetibertrager entsprechen denen des Doppelsdulen-
Prozesses mit 2,5 K fiir den Hauptwarmeibertrager und 1,5 K fiir die Verdamp-
fer/Kondensatoren und den LOX-Boiler. Da die behandelte Luftmenge nahezu
gleich der des Doppelsdulenprozesses ist, ergeben sich auch die gleichen spezifi-
schen Kalteverluste fiir die Coldbox. Fiir den Dreisdulen-Prozess ergibt sich mit den

getroffenen Annahmen ein spezifischer elektrischer Energiebedarf von
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192 kWh/to2. Der elektrische Wirkungsgrad des Antriebsmotors fiir den Verdichter
wird mit 97 % angesetzt. Detaillierte Angaben zu den Randbedingungen befinden

sich im Anhang A.3.

Tabelle 5: Randbedingungen und berechnete Werte fiir eine Dreisdulen-LZA mit
adiabater Verdichtung nach [138]; Umgebungsbedingungen nach [114]

Grofie Wert
Polytroper Wirkungsgrad Verdichter Stufe 1: 89 %/Stufe 2/3: 85 % [135]
[137]
02-/N32-/Ar-Konzentration im Produkt- 95/2,2/2,8
strom in Vol.-%
02-Abtrennungsrate 97,2 %
Anzahl der Teilstrange 3
Kalteverluste Coldbox pro Strang 186 kW [90]
Obere Gradigkeit 25K
Hauptwarmetbertrager
Obere Gradigkeit Verdamp- 1,5K
fer/Kondensator und LOX-Boiler
Spezifischer elektrischer Energiebedarf 192 kWh/to2

4.5 Zweistufige partielle Kondensation mit externer

Kiihlung

Zur Abtrennung des CO; aus dem Rauchgas muss dieses zunachst verdichtet wer-
den. Die Verdichtung des Rauchgasstroms erfolgt in einem sechsstufigen
Verdichterstrang, der mit Zwischenkiihlern versehen wird. Die in den Zwischen-
kiihlern anfallende Warme kann entweder an die Umgebung abgefiihrt werden

oder im Kraftwerksprozess zur Speisewasservorwdarmung genutzt werden [139].
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Dabei konkurriert diese Warmemenge mit der ausgekoppelten Warme 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 Zwischenkiihlung im Gegensatz zur LZA unabhangig von der weiteren
Warmenutzung mehrstufig erfolgen, um die Eintrittstemperaturen fiir 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 Griinden wird in dieser Arbeit nur eine isotherme Rauchgasver-
dichtung betrachtet. Die Kiihlung erfolgt mit Kiihlwasser aus dem Kraftwerkspro-
zess. Die Anordnung des Rauchgasverdichterstranges ist in Abbildung 22 darge-
stellt. Nach jedem Zwischenkiihler wird ein Kondensatabscheider vorgesehen, um
das ausfallende Kondensat abzufiihren. Diese Kondensate sind hinsichtlich ihrer
Zusammensetzung und ihrer pH-Werte zu iiberwachen, da es hier zur Entstehung
von starken Sduren kommen kann [38] [140] [84].

Stufe 1 Stufe 2 Stufe 3 Stufe 4 Stufe 5 Stufe 6 Molsieb
Rauchgas@ﬂ- N M K @'(D"p";-@]@-?—}
_@ Kuhlwasser l '
v
Kondensat Restwasser

Abbildung 22: Rauchgasverdichtung mit sechs Stufen, Zwischenkiihlern mit
Kondensatabscheidung und Resttrocknung im Molsieb

Nach der Rauchgasverdichtung wird das verbleibende Wasser in einem Molsieb
adsorbiert. Dabei werden zum Teil auch gréflere Mengen an SO; und NOy adsor-
biert, was bei der Regeneration beriicksichtigt werden muss [25]. Eine Regenerati-
on kann mit aufgeheiztem Ventgas oder mit Stickstoff aus der LZA erfolgen, da die-
se Strome sehr trocken sind. Zur Aufheizung des Regenerationsgasstroms wird hier
Dampf aus dem Wasser-/Dampfkreislauf verwendet. Die Konzentrationen an SO>
und NOyx im Regenerationsgas konnen dabei sehr hohe Werte erreichen [25]. Die
hier vorgesehene externe Kiihlung ermoglicht im Gegensatz zur internen Kiihlung
eine Steuerung der Temperaturen in der GPU unabhdngig von den Vorgiangen auf
der Rauchgasseite. Allerdings weist die extern gekiihlte GPU einen leicht erhdhten

Energiebedarf gegentiber der intern gekiihlten Variante auf. Weiterhin ist es mog-
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lich bei externer Kiihlung auf Aluminiumwarmeiibertrager zu verzichten, die anfal-
lig fiir Korrosion durch Quecksilber sind [82] [20]. Zundchst wird der COq-
Produktstrom genutzt, um das verdichtete Rauchgas herunter zu kiihlen (siehe
Abbildung 23). Im ersten COz-Abtrenner wird eine Temperatur von 248 K ange-
strebt. Die zusatzliche Kiihlung nach der Vorkiihlung wird durch einen NHs-
Kreislauf bereitgestellt. Im ersten Abtrenner wird die COz-reiche fliissige Phase von

der Dampfphase getrennt und abgefiihrt.
@ > =

CO;
Expander

Ventgas l/\| > 223-
X 233 K

O

2.Abtrenner
Rauchgas
() N »| 248 k
\&/ 1.Abtrenner
Rauchgas-
verdichter \r/
v @ <
CO,

Abbildung 23: CO:-Abtrennungsanlage mit zweistufiger partieller Kondensation
und externer Kiihlung mit NH;- und CO;-Kiltekreislauf [32]

Die Dampfphase des ersten Abtrenners wird durch einen zweiten Kiihlkreislauf,
der mit CO2 betrieben wird, bis auf 223-233 K abgekiihlt. Im zweiten Abtrenner
wird der verfliissigte COz-reiche Teilstrom abgetrennt und mit der Fliissigkeit aus
dem ersten Abtrenner gemischt. Im Anschluss kann das fliissige CO2-Produkt bis
auf Uberkritischen Pipelinedruck von 110 bar gepumpt werden. Der COq-
Kaltekreislauf wird mit Hilfe des NH3z-Kaltekreislaufs kondensiert. Der NHs-
Kéltekreislauf fiihrt die anfallende Warme aus dem CO:-Kaltekreislauf und der
Rauchgaskondensation zundchst teilweise an das Ventgas ab. Die Ventgas-Menge
reicht zur Kondensation des NH3 nicht aus, sodass dessen vollstindige Kondensa-
tion iiber Kiihlwasser erfolgt. Das Ventgas wird nach der Expansion und der War-
meaufnahme an die Umgebung abgefiihrt. Eine Zusammenstellung der Randbedin-

gungen des extern gekiihlten GPU-Prozesses befindet sich im Anhang A.3.
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In Abbildung 24 sind die CO2-Konzentration § und die COz-Abtrennungsrate CCR,
welche sich fiir diesen Abtrennungsprozess ergeben, in Abhangigkeit 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 hohere Falschluftgehalte von bis zu
6 % betrachtet, da bei einem Retrofit alter Anlagen der Falschlufteintrag hoher lie-
gen kann. Weiterhin soll die Untersuchung der zusatzlichen CO2-Abtrennung auch
beziiglich unterschiedlicher Rauchgasqualititen und deren Auswirkung auf GPU,
zusatzliche Abtrennungsanlage und Gesamtprozess erfolgen. Die Temperatur des

zweiten Abtrenners liegt bei 227 K.
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Abbildung 24: CO:-Konzentration  und Abtrennungsrate CCR des extern gekiihlten
CO2-Abtrennungsprozesses mit zweistufiger partieller Kondensation
in Abhingigkeit vom Rauchgasverdichteraustrittsdruck und vom
Falschlufteintrag; Temperatur des zweiten Abtrenners betragt 227 K

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

Verfliissigung im ersten Abscheider statt und oberhalb von 73,8 bar ist CO; tiber-
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kritisch, sodass keine partielle Kondensation mehr erfolgen kann. Die Temperatur
gewahrleistet einen ausreichenden Abstand zur minimalen Temperatur von 217 K,
ab der Hydratbildung zu Problemen fiihren kann. s sinkt mit steigendem Druck in
den Abtrennern der GPU ab, da sich durch den hoheren Druck mehr Verunreini-
gungen bei konstanten Temperaturen in der Fliissigphase losen. Die COq-
Abtrennungsrate CCR steigt mit steigendem Druck an. Die Steigung nimmt zu ho-
hen Driicken 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 y erkauft. Fiir
eine der beiden Grofden sollte also eine Mindestanforderung festgelegt werden. In
den Auslegungen der bestehenden oder geplanten Pilot- und Demoanlagen wird
ein Y von mindestens 96 Vol.-% angestrebt, um Probleme beim Transport und der
Speicherung zu vermeiden [9] [7]. Fiir CCR ergeben sich bei diesem {r je nach
Falschlufteintrag in den Kraftwerksprozess und in Abhangigkeit von der Tempera-
tur im zweiten Abtrenner Werte zwischen 83,3 - 91,9 %. Mehr als ein CCR von 91,9
% lasst sich also unter den gewdhlten Randbedingungen mit diesem Prozess nicht
realisieren. | ist nahezu unabhiangig von der CO2-Konzentration im eintretenden
Rauchgas. Bei geringen und hohen Driicken ergeben sich leichte Unterschiede. Bei
geringen Driicken ist dies auf die Prozessgestaltung zuriickzufiihren, da dann im
ersten Abtrenner kaum Kondensat anfallt. Bei hohen Driicken ergeben sich leichte
Unterschiede, da hier die Einlésung 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), wiirden die Daten in einer realen Anla-
ge leicht tiber den berechneten Werten liegen. Die Ergebnisse kdnnen trotzdem als
realititsnah angenommen werden [81], da bei der Auslegung einer partiellen Kon-
zentration angestrebt wird, in den Behaltern moglichst Gleichgewicht herzustellen
[81]. Der Einfluss der Temperatur des zweiten Abtrenners auf { und CCR ist in Ab-
bildung 25 dargestellt. Der Falschlufteintrag in den Kraftwerksprozess wird kon-
stant bei 2 % gehalten. y sinkt mit steigendem Druck ab und ist bei Driicken ab 35
bar nahezu unabhangig von der Temperatur im zweiten Abtrenner. CCR steigt mit

steigendem Druck und sinkender Temperatur im zweiten Abtrenner. Der Vorteil

51



Modellbildung

einer niedrigen Temperatur nimmt zu hohen Driicken hin ab. Bei dem festgelegten
Mindest-{ von 96 Vol.-% liegt CCR zwischen 89-93,5 %.
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Abbildung 25: CO2-Konzentration {r und CO;-Abtrennungsrate CCR des extern ge-
kithlten CO:-Abtrennungsprozesses mit zweistufiger partieller
Kondensation in Abhingigkeit vom Rauchgasverdichteraustritts-
druck und von der Temperatur des zweiten Abtrenners; Falschluft-
eintrag 2 %

Der Einfluss der Temperatur auf die Abtrennungsrate ist bei niedrigen Driicken
also dhnlich grofd wie jener der Rauchgasqualitat am Eintritt in die GPU. Zu hohen
Driicken hin nimmt der Einfluss allerdings deutlich ab. Neben CCR und s stellt der
spezifische Energiebedarf der GPU (bezogen auf den abgetrennten CO;-
Massenstrom) die dritte wichtige Kenngréf3e zur Beurteilung der Abtrennung dar:

. . _ Peru
Spezifischer Energiebedarf = ———— (4-1)

rrlCOZ,Pipeline
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Abbildung 26: Spezifischer Energiebedarf der CO.-Abtrennungsanlage und CO--
Konzentration {y in Abhingigkeit von der CO;-Abtrennungsrate CCR
und vom Falschlufteintrag

In Abbildung 26 ist der spezifische Energiebedarf in Abhiangigkeit von CCR darge-
stellt. Die Temperatur im zweiten Abtrenner betragt 227 K. Der Falschluftgehalt
des in die GPU eintretenden Rauchgases wird zwischen 2 % und 6 % variiert. Der
spezifische Energiebedarf weist in allen Verldufen ein Minimum auf. Mit steigen-
dem Falschlufteintrag nimmt der spezifische Energiebedarf bei konstantem CCR zu.
Zusatzlich ist die CO2-Konzentration s iiber der CO2-Abtrennungsrate CCR darge-
stellt. Bei hohen CCR sinkt s iiberproportional ab. Eine niedrige Rauchgasqualitit,
also ein erhohter Falschluftanteil im Rauchgas am GPU-Eintritt, fiihrt bei konstan-
tem CCR zu einem verminderten . 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 COz-Abtrennungsanlage zu. Da die Steigung von CCR zu hohen Driicken hin
flacher verlauft (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 Driicken fallt
CCR deutlich ab, wodurch sich der spezifische Energiebedarf ebenfalls steigert.
Bezogen auf die abgetrennte Menge CO; bildet sich also ein Minimum des spezifi-
schen Energiebedarfs aus (siehe Abbildung 26). Das Minimum verschiebt sich bei
steigenden Falschlufteintragen 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 {s von 96 Vol.-% wird bei 2 % Falschluft
bei einem CCR von 91,9 % unterschritten. Fiir 6 % Falschluft wird dieses { bei ei-

nem CCR von 83,3 % unterschritten.

Die Auswirkungen des Falschluftanteils und der Temperatur im zweiten Abtrenner

auf den Nettowirkungsgrad nn sind in Abbildung 27 in Abhingigkeit von CCR aufge-

tragen.
36,7
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Abbildung 27: Nettowirkungsgrad nn des Oxyfuel-Kraftwerks in Abhingigkeit von
der CO;-Abtrennungsrate CCR fiir verschiedene Falschluftanteile und
Temperaturen im zweiten Abtrenner

54



Modellbildung

Die Punkte gelten fiir ein konstantes s von 96 Vol.-%. Der Basisprozess wurde auf
einen Falschluftgehalt von 2 % und ein Mindest-{s von 96 % ausgelegt (vgl. Tabelle
3). Mit steigendem Falschlufteintrag sinken sowohl ny als auch CCR ab. Wenn bei
einem Falschluftgehalt von 6 % und einer Temperatur von 227 K ein {y von mindes-
tens 96 Vol.-% gefordert wird, kann lediglich ein maximales CCR von 83,3 % er-
reicht werden. nn liegt bei dieser Prozesskonfiguration bei 36,35 %. Kann der
Falschlufteintrag auf 4 % gemindert werden, steigt CCR auf maximal 87,8 % und nn
auf 36,48 %. Beim Basisprozess mit 2 % Falschluft steigt CCR auf 91,9 % und nn auf
36,61 %. Mit sinkender Temperatur des zweiten Abtrenners steigt CCR an und nn
nimmt ab. Dies ist mit dem hoheren Kaltebedarf der GPU und dem groéfieren abge-
trennten COz-Massenstrom zu erkldren. Eine Minderung des Falschlufteintrags be-
sitzt somit ausschlief3lich positive Auswirkungen auf CCR und nn. Da eine Minde-
rung der Temperatur im zweiten Abtrenner der GPU zwar eine Steigerung von CCR
aber eine Verringerung von nn bewirkt, muss bei einer geplanten Anlage abgewo-

gen werden, welches CCR notwendig ist.

4.6 Polymermembran

Membranen kénnen nach unterschiedlichen Ansidtzen modelliert werden [107]. In
dieser Arbeit wird das Losungs-Diffusions-Modell verwendet [141]. Fiir das Modell

gelten folgende Annahmen:

e keine Vermischung der Permeatfliisse unterschiedlicher Zusammensetzung
in der porosen Stiitzschicht,

¢ Permeanz ist unabhingig von Druck und Zusammensetzung des behandel-
ten Gases,

e ideales Gasverhalten,

e Druckverlust iiber die Membran auf der Retentatseite ist vernachladssigbar,

e freier Abfluss des Permeats.

Die betrachtete Membran wird in M Abschnitte (in dieser Arbeit wird M = 100 fest-
gelegt) unterteilt (siehe Abbildung 28). Die Permeatstrome der einzelnen Teilab-
schnitte werden am Ende der Berechnung aller Teilabschnitte addiert und gehen
deshalb nicht in die Berechnung der anderen Teilabschnitte ein. Fiir jeden Ab-

schnitt 1 wird ein eigenes Gleichungssystem aufgestellt, wobei das Retentat des
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vorangehenden Abschnitts 1-1 der Feed des folgenden Abschnitts 1 ist. So kann die
Anderung der Konzentrationen der Komponenten entlang der Membran beriick-
sichtigt werden. In jedem Abschnitt | 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.

Abschnitt |
dA
Feed V:,i((ll-ll)) _} y:'i(ﬁ;) Retentat
Yei e ' >t " Yr,i MR
—
Permeat : 0 : \ i .
Np(l) = YPilll : Membran mit
Yeifle Cope Permeanz ©

Abbildung 28: Vereinfachte Darstellung der modellierten Membran mit M Abschnit-
ten [141]

Es miissen nur entsprechend der Freiheitsgrade ausreichend Gleichungen vorhan-
den sein. Zundchst wird die Permeanz ©; der Membran fiir jeden Stoff i in die mola-

re Permeanz ®Omo1; umgerechnet:

G)COZ . PNorm
O(i,j RTNorm

Omol,i -

(4-2)
Die Membranflaiche dA jedes Abschnitts 1 wird aus der Gesamtmembranfliche
AMembran und der Zahl der Abschnitte M bestimmt:

Am
dA = — 4-3
v (4-3)

Der aus dem Abschnitt 1-1 in den Abschnitt | eintretende Molenstrom entspricht
der Summe der aus dem Abschnitt | austretenden Molenstréme:

ng(l=1) = np() + 1r() (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 1 bestimmt

sich aus den Teilstromen der einzelnen Gaskomponenten i:

fip () = ) iip; (1) (4-5)

1

Der Permeatstrom jeder Gaskomponente i im Abschnitt 1 wird mit der molaren

Permeanz Ono1i und der Partialdruckdifferenz bestimmt:
npi(1) = dA - Operi(Pr " Yril—1) —pp - ypi(1) (4-6)

Die folgenden Gleichungen bestimmen die molaren Anteile der einzelnen Kompo-

nenten an den austretenden Gasstromen des Membranabschnitts I:

-
o) = 320 (4-7)
Vi) = ng(1—1) "yri(1 —1) —1np;(D) (4-8)

ng (1)

Die Summe aller Permeatstrome der M Abschnitte ergibt den Permeatstrom der

Gesamtmembran:

M

> e(l) = 1ip (4-9)

I=1

Die Konzentration der Gaskomponenten i im Permeat der Gesamtmembran erge-

ben sich zu:

S fpa() _

. 4-10
Np YP,l ( )
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Wie in Kapitel 3.1 bereits dargestellt, ist es anzustreben, eine Membran mit mog-
lichst hohem ® und hohem ai; einzusetzen. Polymermembranen eignen sich unter
den gegebenen Randbedingungen am besten fiir die Abtrennung des CO; aus dem
Ventgas [58]. Die Kenndaten der in dieser Arbeit verwendeten und kommerziell

verfligharen Polyactive®-Membran [63] sind in Tabelle 6 aufgelistet.

Tabelle 6: Kennwerte der Polymermembran Polyactive® bei einer Temperatur von

25°C [63]
Grofde Wert
Oco2 3 m?(i.N.)/(m*hbar)
0lco2/N2 50
Q02/N2 2,8
OlAr/N2 2,8

In Abbildung 29 ist die COz-Abtrennungsrate der Membran (CCRzy) in
Abhangigkeit vom Druckverhdltnis iliber die Membran (Ilzu,s) und von der
Membranflache (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. CCRzys steigt mit

zunehmendem [Izys und mit zunehmendem A.
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Abbildung 29: Zusitzliche CO2-Abtrennungsrate CCRz,s der modellierten Membran
in Abhdngigkeit vom Druckverhiltnis I1z,s und der Membranfliche A;
Permeatdruck = 1 bar

Der Anstieg ist bei kleinem A sehr deutlich und erreicht bei h6heren Werten einen
flacheren Verlauf. Der flachere Verlauf wird umso friiher erreicht je grofier Izus ist.
Diese Abflachung ist darauf zuriickzufiihren, dass bei hohem CCRzy die CO»-
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 fiir das COz und erhéht
sich fiir die Unreinheiten. Mit zunehmendem CCRzus erhoht sich aus diesem Grund
die Menge an Unreinheiten, die durch die Membran stromen. Dieser Zusammen-
hang kann Abbildung 30 entnommen werden. Dort ist die COz-Konzentration im
Permeat (¢) in Abhangigkeit von CCRzus und Ilzys aufgetragen. A wurde hier kon-
stant gehalten. Die COz-Konzentration ¢ fallt mit steigendem CCRzys ab. Bei hohem
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CCRzus wird dieses Absinken sehr deutlich und nihert sich bei einem CCRzys von 1

der CO2-Konzentration im Feed von 30 Vol.-% an.
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Abbildung 30: CO:-Konzentration im Permeat ¢ in Abhingigkeit von der CO--
Abtrennungsrate CCRz,s und vom Druckverhiltnis [zys;
Permeatdruck = 1 bar

Ein hohes Iz ergibt bei konstanter COz-Abtrennungsrate CCRzus ein hoheres ¢, da
das treibende Partialdruckgefdlle grofier ist und somit das erzielbare ¢ ebenfalls
hoher ist (siehe Gleichung (4-6)). Um ein hohes ¢ und gleichzeitig ein hohes CCRzus
zu erzielen, ist also ein hohes Ilzys notwendig. Gleichzeitig bedeutet ein hohes
Druckverhaltnis Ilzus einen hohen Energieaufwand, da dieser Druck stromabwarts
auf der Permeatseite der Membran nicht mehr genutzt werden kann. Eine grofde
Membranflache A erhoht die CO2-Abtrennungsrate CCRzys, fiihrt bei hohen CCRzys
allerdings zu niedrigen CO2-Konzentrationen ¢. Die Membranfliche A und das
Druckverhaltnis [lzys miissen auf die jeweilige Anwendung abgestimmt werden, da

sich kein von den Einflussgrofden unabhangiges Optimum ausbildet. Fiir den Aus-
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legungsfall liegt die CO2-Konzentration ¢ ab einem Ilzys von 4 in einem dhnlichen
Bereich wie die CO2-Konzentration des Rauchgases des Kraftwerksprozesses. Die-
ser Wert ist anzustreben, da ein geringeres ¢ zu einer Absenkung der CO;-
Konzentration im Rauchgas am Eintritt der GPU fiihrt. Dies hatte den gleichen Ef-
fekt wie eine Anhebung des Falschluftgehaltes des in die GPU eintretenden Rauch-
gases. Es wiirde sich eine Verminderung von CCR des Grundprozesses (Abtren-
nungsprozess | in Abbildung 35) durch die verminderte Rauchgasqualitat (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 konnen durch verschiedene Modelle abgebildet werden. Die Wahl
des Modells richtet sich nach dem abzubildenden Adsorbens und den adsorbierten
Gasen [111]. Fur die Aktivkohle eignet sich die Toth-Gleichung [111]:

Zp
u=ug ———— (4-11)
[1+ (zp)']t
Z = Zo exp [z7/T] (4-12)

u ist die adsorbierte Gasmenge in mol pro kg Adsorbens. p ist der anliegende Parti-
aldruck des zu adsorbierenden Gases im Feedstrom. ug, zt, Z,, und t sind Konstan-
ten (siehe Tabelle 7). Die Temperatur des Adsorbers T wird mit 298 K festgelegt.
Fir COz und N ergeben sich damit die in Abbildung 15 dargestellten Isothermen
fir Aktivkohle. Es wird davon ausgegangen, dass die Druckwechseladsorption in
sechs Prozessschritten ablauft [67] [40] [35]. Weitere Annahmen sind:

e ideales Gasverhalten,

e desorbiertes Gas kann beim Evakuierungsvorgang ungehindert abfliefen,
e kein Hystereseverhalten des Adsorbens,

e Druckverlust iiber das Adsorptionsbett vernachlassigbar,

e isothermer Adsorber.
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Tabelle 7: Parameter zur Berechnung der Adsorptionsisothermen fiir Aktivkohle

[111]
Gas uk in mol/kg zrin K Z, in 1/Pa T
CO: 20,9105 3,34484e10 2644,04 0,435011
N 6,36332 2,04453e° 1658,02 0,646035
02/Ar 8,91184 1,47042e" 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 durchstromt. Dabei werden Bestandteile des
Gases adsorbiert. Dadurch sinkt die Konzentration dieser Bestandteile im Abgas-
strom. Sobald das Bett mit CO; gesattigt ist, wird es vom Feed- und Abgasstrom
getrennt. Zundchst 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 COz-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. Fiir jeden der sechs Teilprozesse wird eine Zeit von 120 s angenommen
[142]. Fiir eine genauere Darstellung der Teilprozesse sei auf die Fachliteratur
verwiesen [142] [111] [110]. Die Berechnung des DWA-Prozesses erfolgt durch ein
ahnliches Vorgehen wie bei der Membran und ebenfalls mit dem Aspen Custom
Modeler®©.
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CO,-armes Abgas

NN

N NN/

Feed CO,-reiches Produktgas

Abbildung 31: Vereinfachte Darstellung der sechs Prozessschritte der Druckwech-
seladsorption

Das Adsorptionsbett, das sich im Prozessschritt 1 befindet, wird entlang der Gas-
stromung durch das Bett in M Abschnitte (in dieser Arbeit mit 100 festgelegt) auf-
geteilt, um die Konzentrationsdnderungen der einzelnen Gasbestandteile entlang
des Adsorptionsbettes beriicksichtigen zu konnen (siehe Abbildung 32). Die Be-
trachtung beschrankt sich auf den idealisierten Prozess mit den Adsorptionsiso-
thermen. Zundchst muss mit der Schiittdichte des Adsorbens pa (fiir Aktivkohle
544 kg/m* [111]) die Gesamtmasse an Adsorbens mag.s in allen 6 Betten bestimmt

werden, die im gesamten Behaltervolumen der DWA (V) vorhanden ist:

Mpges = Pa "V (4-13)
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Durch die unterschiedlichen Teilprozesse steht durchgehend eines der sechs Ad-
sorptionsbetten zur Adsorption zur Verfligung. Die Adsorbensmasse ma pro Bett-

abschnitt 1 des adsorbierenden Bettes betragt demnach:

m
mp = —6A.'gl\e,f (4-14)
Abgas Evakuierungs-
Yr,i MR betrieb
Adsorptions- /—\
betrieb
Yr,i (1)
nr(l) s V§,i((l|+11))
+
T s Produktgas
ih
Abschnitt | ur,i(l) us,(l) s (1) Ysifs
Ma Pr Ps As(1)
T | ys,i (I-1)
YR,i (l-l) > hs(l'l)
fr(l-1)
Feed
Ye,i Nr

Abbildung 32: Modellierte DWA; links Adsorptionsbetrieb; rechts Evakuierungsbe-
trieb mit frei abflieRendem Produktgas

Fiir 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 pr und die Beladung us bei dem Eva-
kuierungsdruck ps mit Gleichung (4-11) bestimmt. Das COz-arme Retentat
ng(l — 1) ist der zugefiihrte Strom fiir den l-ten Abschnitt, in dem dieser Strom in

ng(l) und ng (1) aufgeteilt wird:
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Fiir den ersten Bettabschnitt entspricht der zugefiihrte Strom dem Feedstrom ng
des DWA-Prozesses. Das Retentat ng der M-ten Stufe entspricht dem Retentatstrom
des gesamten DWA-Prozess. Der desorbierte Gasmolenstrom ng der Komponente i,

der aus den Betten in den Prozessschritten 3 und 4 austritt, ergibt sich zu:

mp
120 s

fisi(1) = (ugs(D) — ug; () » (4-16)
Der Produktgasstrom ng der Stufe | ergibt sich aus der Summe der Teilprodukt-

strome der verschiedenen Gaskomponenten:

(1) = ) iis; (1) (4-17)

1

Die Konzentrationen der einzelnen Gaskomponenten im Produktgasstrom der I-ten

Stufe ergeben sich zu:

ns,i(1)
ns (1)

ysil) = (4-18)

Die Konzentrationen der verschiedenen Gase im Retentatstrom der I-ten Stufe er-

geben sich zu:

ng(1—1) - yri(l —1) —ng;(1)
g (1)

yri) = (4-19)

Der gesamte Produktgasstrom ist die Summe aller Teilproduktgasstrome der M

Einzelabschnitte:

M
m=;%® (4-20)

Die Konzentrationen der einzelnen Gase im gesamten Produktgasstrom werden

bestimmt durch:
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S s ()
fs

Ysi (4-21)

Das so erstellte DWA-Modell wird dazu herangezogen, die CO;-Abtrennung aus
dem in Kapitel 4.6 untersuchten Ventgasstrom zu bestimmen. Bei der Simulation
wurde ein Bettvolumen gewdahlt, mit dem vergleichbare Werte fiir die zusatzliche
COz-Abtrennungsrate CCRzys wie bei der Polymermembran erzielt werden (vgl.
Abbildung 29).

1,0 ——
0!9 ] / /
08 /// =
0,7
’ /
— 06 7 / _—
Dfé 0,5 ] / / /
8 0.4 ] // // P
, ] // / CCRZus’ 1_IZus =3
0.3 f // CCRZus’ 1_IZus =4
02 | / //,/ - CCRZus’ qus =5
0,1 ] / CCRZus’ 1_[Zus =6
0.0 | // - CCRZus’ 1_[Zus = 10
’ 0 ' 200 ' 400 ' 600 ' 800 ' 1000 ' 12100 ' 14100 ' 16100 ' 1SIOO ' 2000

V [m?]

Abbildung 33: Zusitzliche CO2-Abtrennungsrate CCRz,s in Abhangigkeit vom gesam-
ten Bettvolumen V aller sechs Betten

In Abbildung 33 ist CCRzus bei Verwendung von Aktivkohle in Abhdngigkeit vom
Gesamtvolumen V aller Adsorptionsbetten dargestellt. Als weiterer Einflussfaktor
wird das Druckverhiltnis zwischen Feed- und Produktseite Ilzus betrachtet. Der
Evakuierungsdruck ps betragt 1 bar. Beziiglich CCRzys ergibt sich ein dhnliches 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 hoher das Druckverhaltnis [1zys
ist, umso friher ist die Sattigung erreicht. Bei steigendem Ilz,s steigt CCRzys eben-
falls an. Bereits bei einem Druckverhaltnis Ilzys von 4 sind Werte bei der zusatzli-
chen COz-Abtrennungsrate CCRzus von tiber 90 % moglich, falls das Volumen V aus-
reichend grof3 ist. In Abbildung 34 ist die CO2-Konzentration im Produktgas der
DWA ¢ in Abhangigkeit von der zusatzlichen CO;-Abtrennungsrate CCRzys fir ver-
schiedene Druckverhiltnisse Ilzus dargestellt. Der Evakuierungsdruck ps liegt bei
1 bar. Mit steigender CO2-Abtrennungsrate CCRzys fallt ¢ ab.

1,00
0,95 -
0,90 oI =4
=
0,75 zus
0,70 — ¢, 1,,=10
0,65 ]
0,60 —
0,55 ]
0,50 -
0,45 ] =
0,40 \\\
0,35 -
0,30
0,25 +— : : : : : : : : :
00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10
CCR,, [

¢ [-]

Wl

Abbildung 34: CO:-Konzentration ¢ in Abhingigkeit von der zusitzlichen CO:-
Abtrennungsrate CCRzy; fiir eine DWA; ps = 1 bar

Ein steigendes Druckverhaltnis Ilzys fithrt, wie bei der Membran, bei gleicher CO»-
Abtrennungsrate CCRzys zu hoheren COz-Konzentrationen ¢. ¢ unterscheidet sich
deutlich von den mit der Polymermembran erzielten COz-Konzentrationen ¢. Es
liegt auch bei niedrigem CCRzus und hohem Druckverhaltnis Ilz,s unter 60 Vol.-%

und damit auch bei hohen Falschlufteintragen deutlich unterhalb der CO;-
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Konzentration des in die GPU eintretenden Rauchgases. Eine DWA fiihrt somit zu
einer Verdiinnung der CO:-Konzentration im Rauchgas vor Eintritt in die GPU.
Durch diese Minderung der Rauchgasqualitit wird die COz-Abtrennungsrate CCR
des urspriinglichen GPU-Prozesses (Abtrennungsprozess [ in Abbildung 35) ge-
mindert (vgl. Abbildung 24). Beziiglich der erzielbaren CO;-Konzentration ¢ weist
die DWA damit Nachteile gegeniiber der Membran auf, deren Auswirkungen einer

genaueren Betrachtung im GPU-Prozess bediirfen.

4.8 Integration in die GPU

Die zusatzlichen Abtrennungsanlagen DWA und Membran miissen in den GPU-
Prozess integriert werden. Dazu sind verschiedene Ansatze denkbar (siehe Abbil-
dung 35):

e aufhohem Druck vor Expander 1,
e aufmittlerem Druck vor Expander 2,
e aufniedrigem Druck vor Expander 3.

Fiir alle Varianten gibt es Vor- und Nachteile beziiglich der Randbedingungen des
modellierten GPU-Prozesses. Gravierende Anderungen fiir den GPU-Prozess sollten
durch die Integration der zusatzlichen CO;-Abtrennung vermieden werden, sodass
ein Betrieb mit und ohne zusatzliche Abtrennungsanlage moglich ist. Gleichzeitig
ist es notwendig die zusatzliche Abtrennung vor schadlichen Einfliissen des GPU-
Prozesses zu schiitzen. Diese Einfliisse kdnnen zum Beispiel Druckstéfie aus dem
Rauchgasverdichter oder ungewollte Riickstromeffekte auf die Permeatseite bzw.
in die im Evakuierungsbetrieb befindlichen Behalter der DWA sein. Die Integration
bei hohem Prozessdruck (HD in Abbildung 35) hatte den Vorteil, dass die Baugrofde
der Membran bzw. der DWA aufgrund der grofderen Triebkraft abnimmt (siehe
Gleichung (4-6) und Gleichung (4-11)). Gleichzeitig sind bei hohem Druck aller-
dings HD-Behalter notwendig, die deutlich mehr Kosten verursachen als die eigent-
liche Membranfliache oder das Adsorptionsbett [143]. Das gesamte Druckverhalt-
nis zwischen Ventgas und Umgebung zu nutzen, ist nicht zu empfehlen, da selbst
bei hohen Druckverhéaltnissen keine CO2-Konzentration ¢ von tiber 96 Vol.-% er-
reicht wird (vgl. Abbildung 30 und Abbildung 34) und die Anspriiche an die Festig-

keit der Membran steigen. Dadurch wiirde auch weniger Gas liber die Expander
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stromen und somit die Leistung der Expander gemindert. Wenn die CO;-
Konzentration des in die GPU eintretenden Rauchgasstroms nicht durch die gerin-
gere CO2-Konzentration ¢ im Produktstrom der zusatzlichen Abtrennungsanlage
gemindert werden soll, ist eine Rezirkulation des zusatzlich abgetrennten CO2 zum

Rauchgasverdichter notwendig.

—
Expander >< Z
Abtrennungsprozess Il
1
NDgA-1 L ==y
Restabgas (1,15 barl) I_:F\': i 1 X
L L_>y 1 1 ]
- I : : ' Abtrennungsprozess |
| I HDJ_ I @ I 1
Y___ N
1 Y

r —: ——————————— 4 N | 223-
X 233K
o1l L

N I/\I | 248 K

Rauchgas- \ /

verdichter l /\ <
\JCOZ-Pumpe

co,
| (110 bar) |

Abbildung 35: Extern gekiihlte GPU mit verschiedenen Anordnungsmaéglichkeiten
der zusatzlichen Abtrennungsanlage im Ventgaspfad

Bei der Einbindung der zusatzlichen Abtrennungsanlage vor Expander 1 (siehe
Abbildung 35) ist das Druckverhaltnis 1z, liber den zusatzlichen Abtrennungspro-
zess direkt abhdngig vom Druck im zweiten Abtrenner. Um das Druckverhaltnis
[1zus beeinflussen zu kénnen, ware somit entweder eine Drosselung vor der zusatz-
lichen Abtrennungsanlage oder im Permeat bzw. Produktgas notwendig. Dies gilt
auch fir eine Anordnung der zusatzlichen Abtrennungsanlage auf mittlerem
Druckniveau (MD in Abbildung 35). Bei einer Anordnung der zusatzlichen Abtren-

nungsanlage auf hohem oder mittlerem Druckniveau ware eine Rezirkulation des
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Produktstroms der zusadtzlichen Abtrennungsanlage zwischen den einzelnen
Verdichterstufen des Rauchgasverdichters notwendig. Der Permeat- bzw. Evakuie-
rungsdruck wird durch die Verdichterstufe, die das Permeat ansaugt, vorgegeben.
Um Druckstof3e oder Ausschieben des Rauchgasverdichters in Richtung der zusatz-
lichen Abtrennungsanlage zu vermeiden sollte durch eine Drossel auf der Permeat-
bzw. Produktgasseite der Abtrennungsanlage stets ein Mindestdruck gewahrleistet
sein, um auch bei hohen Rauchgasverdichterdriicken ein Riickstrémen ausschlie-
3en zu konnen (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 zusatz-
lichen Abtrennung ware so bei Drucksteigerungen im Rauchgasverdichter vor
Druckstofden geschiitzt. Im Folgenden werden die HD- und die ND-Variante des
zusatzlichen Abtrennungsprozesses untersucht, um die Grenzen des Prozesses auf-
zuzeigen. Die Temperatur am Eintritt in die zusatzliche Abtrennungsanlage wird
durch den Warmeiibertrager der Ventgasentspannung bei 25°C gehalten, um die in
Tabelle 6 und Tabelle 7 angegebenen Kenndaten nutzen zu konnen, da diese auf

Messdaten basieren und nur fiir diese Temperatur gelten.
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5 Ergebnisse der GPU mit zusatzlicher CO,-
Abtrennung

Die Ergebnisse der Einbindung einer zusatzlichen COz-Abtrennungsanlage sind
sowohl fiir extern als auch intern gekiihlte GPU-Prozesse hinsichtlich der CO;-
Konzentration y und der COz-Abtrennungsrate CCR vergleichbar. In dieser Arbeit
wird nur der extern gekiihlte GPU-Prozess betrachtet. Untersucht wird der Einfluss
der Rauchgasqualitit am Eintritt in die GPU in Form einer Anderung des Falsch-
lufteintrags in den vorangehenden Kraftwerksprozess, der Temperatur am zweiten
Abtrenner der GPU, des Druckverhaltnisses Ilzys liber die zusatzliche Abtrennungs-
anlage und der Membranflache 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 Baugrofde und treibendes Druckgefille

Nachfolgend werden mit Hilfe einer Parametervariation die Auswirkungen der
Baugrofde der zusatzlichen Abtrennungsanlagen und des treibenden Druckgefilles
auf den GPU-Prozess untersucht. Da das Druckniveau einen Einfluss auf das Verhal-
ten der zusatzlichen Abtrennung besitzt, wird jeweils eine Variation fiir den HD-

und den ND-Betrieb der zusatzlichen Abtrennungsanlage durchgefiihrt.

5.1.1 Zusatzliche COz-Abtrennungsanlage im ND-Betrieb

Die Einbindung der zusatzlichen Abtrennungsanlage vor der dritten Expanderstufe
der GPU erfordert eine Rezirkulation des zusatzlich abgetrennten CO; vor die erste
Stufe des Rauchgasverdichters. Durch die Rezirkulation des Produktes der zusatzli-

chen Abtrennungsanlage zum Eintritt des Rauchgasverdichters hat der zusatzliche
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Abtrennungsprozess einen direkten Einfluss auf den Abtrennungsprozess I des
GPU-Prozesses (siehe Abbildung 35). In Abbildung 36 sind die CO:-Konzentra-
tionen im Pipelinestrom der GPU, im Ventgas sowie in den Produktstromen der
Membran und der DWA dargestellt. Der Pipelinestrom der GPU gilt sowohl fiir den
Basisprozess als auch fiir eine GPU mit zusatzlicher Abtrennungsanlage. Die CO»-
Konzentration im Ventgas nimmt mit steigendem Rauchgasverdichteraustritts-
druck ab, da mit steigendem Prozessdruck mehr COz in der GPU abgetrennt wird

(siehe Abbildung 24 und Abbildung 25).
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Abbildung 36: CO.-Konzentrationen der Produktstréme der GPU in Abhingigkeit
vom Rauchgasverdichteraustrittsdruck; Iz, = 4, A = 25000 m?; V =
2500 m?

Die CO2-Konzentration im Ventgas ist der Ausgangswert fir die zusatzliche Ab-
trennung durch Membran oder DWA. Dementsprechend fallen die CO2-
Konzentrationen ¢ beider Abtrennungsprozesse mit der COz-Konzentration im

Ventgas bei steigendem Rauchgasverdichteraustrittsdruck. Die Membran erzielt
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dabei deutlich hohere CO;-Konzentrationen ¢ im rezirkulierten Produktstrom als
die DWA. Das Permeat der Membran erreicht je nach CO;-Konzentration im
Ventgas ein ¢ von 48-81 Vol.-%, die DWA liegt mit einem ¢ von 33 - 63 Vol.-%
deutlich darunter. Dies deckt sich mit den Ergebnissen fiir die Einzelprozesse in
Abbildung 30 und Abbildung 34. Zum Erreichen der gleichen COz-Abtrennungsrate
CCRzus muss daher bei der DWA ein gréfierer Massenstrom rezirkuliert werden als
bei der Membran.
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Abbildung 37: Massenstrome am Rauchgasverdichteraustritt in Abhingigkeit vom

Rauchgasverdichteraustrittsdruck; Izs = 4, A = 25000 m?; V = 2500
3

m
Die Massenstrome am Austritt des Rauchgasverdichters sind in Abbildung 37 in
Abhangigkeit vom Rauchgasverdichteraustrittsdruck dargestellt. Durch die
Rezirkulation des abgetrennten CO; bei Nutzung einer zusatzlichen 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 fiir die DWA deutlich grofder als fiir die Membran. Bei der
Membran vergrofdert 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 CO;-
Konzentration § in der Pipeline hat dies bei konstantem Rauchgasverdichter-
austrittsdruck kaum Auswirkungen (siehe Abbildung 24). Die CO2-Abtrennungsrate
CCR des Abtrennungsprozesses | (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 zusatzlichen Abtren-
nungsanlagen gemindert wird. Als Folge muss mehr CO; aus dem Ventgas durch die
zusatzliche Abtrennungsanlage (Abtrennungsprozess II in Abbildung 35) abge-
trennt werden, um die Gesamtabtrennungsrate CCR auf einem hohen Niveau zu

halten.

1.0

09l —— Ansteigende Baugrofie

08- \.\\ N
=

0.7

-
-~

S~
~.
-~

— ~. . N .
T 06 =1z ~IS
= i : - ~. ’\‘\
~. ~ .
\,\’ ’\’ \’
05 e N
J =N
N @
\
04 N\

Permeat, A = 25000 m?
Permeat, A = 5000 m?

Permeat, A = 15000 m?|
Permeat, A = 500 m?

0.3 —
| —-—- Spiulgas, V =2500 m* ---- Spllgas, V =1500 m?
0.2 Spullgas, V=500 m® —-—- Spilgas, V=50 m?
- T T T T T T T T J T T T T
0.825 0.850 0.875 0.900 0.925 0.950 0.975 1.000
CCR[]

Abbildung 38: CO:-Konzentration ¢ in Abhdngigkeit von der Gesamtabtrennungs-
rate CCR und der Membranfliche A bzw. dem DWA-Volumen V; Iz, =
4; Punkte: Gesamtabtrennungsrate CCR, ab der eine Konzentration

von Y = 96 Vol.-% unterschritten wird
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Die CO2-Konzentration  und die COz-Konzentration des Ventgases sind unabhan-
gig von der COz-Konzentration ¢. ¢ und die CO2-Abtrennungsrate CCRzus hdngen
allerdings von der Grofde der zusitzlichen Abtrennungsanlagen und dem Druck-
verhadltnis Ilzys ab. Eine Einzelbetrachtung von ¢ und CCRzys ist aus diesem Grund
nicht zielfiihrend. In Abbildung 38 ist die CO2-Konzentration ¢ in Abhdngigkeit von
der COz-Abtrennungsrate CCR des Gesamtprozesses dargestellt. Als zusatzliche
Parameter wurden die Membranfliche A bzw. das Bettvolumen V variiert. Das
Druckverhéltnis Ilzys liegt bei 4. Die Anlagenbaugréfie nimmt im Diagramm von
links nach rechts zu. Die CO:-Konzentration ¢ sinkt bei steigender CO--
Abtrennungsrate CCR ab. Der Verlauf ist bei zunehmender Anlagenbaugrofde stei-
ler. Die Membran erzielt bei gleichem CCR stets ein hoheres ¢ als die DWA. Der
Vorteil der Membran gegeniiber der DWA beziiglich der CO2-Konzentration ¢
nimmt zu hohen CO2-Abtrennungsraten CCR hin ab. Der rezirkulierte Massenstrom
steigt bei beiden zusatzlichen Abtrennungsprozessen mit steigendem CCR und
steigender Anlagengrofie an. Die eingetragenen Punkte kennzeichnen die CCR-
Werte, ab denen die COz-Konzentration { unter 96 Vol.-% sinkt. Hohere CO»-
Abtrennungsraten CCR fiihren also zu einem Unterschreiten der Mindestreinheit
im CO2-Produktstrom des Gesamtprozesses. Diese Kennzeichnung wird in den fol-
genden Abbildungen beibehalten. Unter den gewdahlten Randbedingungen fiir das
Druckverhéltnis Ilzys und die Anlagenbaugrofie A bzw. V lasst sich das maximale
CCR in Bezug auf den Basisprozess also um 6 %-Pkt. auf 98 % steigern (vgl. Tabelle
3). Neben der Baugrofde der zusatzlichen Abtrennungsanlage hat auch das Druck-
verhdltnis Ilzys einen Einfluss auf die COz-Konzentration ¢ und die CO2-
Abtrennungsrate CCR.

Abbildung 39 zeigt den Zusammenhang zwischen der COz-Abtrennungsrate CCR
und der COz2-Konzentration ¢ in Abhdngigkeit von Ilzus. Die Membranflache A be-
tragt 25000 m? und das Bettvolumen V betrdgt 2500 m>. Fiir alle Varianten fallt ¢
mit steigendem CCR ab. Fiir beide Abtrennungsanlagen nimmt ¢ mit steigendem
CCR ab. Die Membran erzielt bei jeweils gleichem Ilz,s hohere CO2-Konzentrationen
¢ als die DWA. Bei steigendem Druckverhaltnis Ilzys fallt ¢ mit zunehmendem CCR
steiler ab. Beide Prozesse erzielen bei einem Ilzys von 2 unter Gewahrleistung einer
CO2-Konzentration Y von iiber 96 Vol.-% nur ein CCR von maximal 93-94 %. Dies

ist nur eine geringe Steigerung gegeniiber dem Basisprozess, obwohl die Baugrofie
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der zusatzlichen Abtrennungsanlagen relativ grofs gewahlt ist. Eine Steigerung von
[1zus auf 4 steigert CCR auf Uber 97 %. Eine weitere Anhebung von Ilzus auf 6 be-
wirkt eine Steigerung von CCR auf tiber 99 %. Die Steigerung von CCR ist somit bei

einem Anheben von Ilzus von 4 auf 6 geringer als bei einem Anheben von 2 auf 4.
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Abbildung 39: CO:-Konzentration ¢ in Abhingigkeit von der CO.-Abtrennungsrate
CCR und dem Druckverhiltnis Iz.s; A = 25000 m? bzw. V = 2500 m3;
Punkte: CCR, ab dem s = 96 Vol.-% unterschritten wird

Eine weitere Steigerung von CCR ist moglich, fiihrt allerdings zu sinkenden CO»-
Konzentrationen ¢, da bei sehr hohem CCR der Anteil der Unreinheiten, die mit

dem CO: rezirkuliert werden, zunimmt (siehe Abbildung 30 und Abbildung 34).

Abbildung 38 und Abbildung 39 zeigen, dass es wichtig ist, den zusatzlichen Ab-
trennungsprozess sowohl hinsichtlich des treibenden Druckgefalles als auch hin-
sichtlich der Baugrofie passend auszulegen, da beide Grofien einen grofden Einfluss
auf den GPU-Prozess haben. Die COz-Abtrennungsrate CCR lasst sich mit Hilfe der

beiden zusatzlichen Abtrennungsprozesse auf deutlich hohere Werte steigern als
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im Basisprozess. Dabei kann die CO2-Konzentration s auf iiber 96 Vol.-% gehalten
werden, und gleichzeitig konnen hochste CCR-Werte von tiber 99 % erzielt werden.
Neben CCR und ¢ ist auch der energetische Aufwand der GPU zu betrachten. In
Abbildung 37 wurde gezeigt, dass der Massenstrom durch die zusatzliche Abtren-

nung ansteigt.

170
Membran, A = 25000 m?
— 1654 Membran, A = 15000 m?
g Membran, A = 5000 m?
= 1604 Membran, A = 500 m?
s 1-----DWA, V = 2500 m? \
© 19°1-----DWA, V =1500 m* Y
8 o] —"DWA,V=500me N
3 |--—--DWA, V =50 m? N
-GZ.J, 145 Basisprozess . RN -
2 1 Ansteigende BaugroR N -
S 140 ns e|gen\‘e aLg;ro e N }
N T \. b T~.4. . f'/.
c% 135 ‘\\\\ AS\\ \\ '/
130 N N
] \W%
125 : : : : : :
0.850 0.875 0.900 0.925 0.950 0.975 1.000
CCR[]

Abbildung 40: Spezifischer Energiebedarf der GPU in Abhingigkeit von der CO»-
Abtrennungsrate CCR und der Baugréfie des zusitzlichen Abtren-
nungsprozesses; IIz,s = 4; Punkte: CCR, ab dem {5 = 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 Abhangig-
keit von CCR sowie der Grofde der zusatzlichen Abtrennungsanlagen aufgetragen.
Das Druckverhaltnis Ilzus betrdgt 4. Als Vergleich ist der spezifische Energiebedarf
des Basisprozesses in der Abbildung mit dargestellt. Die Verlaufe zeigen ein dhnli-

ches Verhalten wie der Verlauf des Basisprozesses. Bei allen bildet sich ein Mini-
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mum aus. Die abgedeckten Bereiche der COz-Abtrennungsrate werden mit steigen-
der Baugrofie der zusdtzlichen 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 hochsten CO2-Abtrennungsraten von iiber 98 % steigt er auf
iiber 140 kWh/tco2. Das entspricht einem Anstieg um 12 % gegeniiber dem Basis-
prozess bei einer CO2-Konzentration {y von 96 Vol.-% (rote Punkte). Bei Verwen-
dung einer Membran betragt der Anstieg des spezifischen Energiebedarfs bei einer
Anhebung von CCR auf 97,3 % lediglich 4 %. Bei kleinen Baugréfden der zusatzli-
chen Abtrennungsanlagen ist der Unterschied zwischen DWA und Membran nicht
grofd. Die Punkte und Verldufe sind nahezu deckungsgleich. Bei einer Steigerung
der Anlagenbaugrofde wird der Unterschied zwischen dem spezifischen Energiebe-
darf der Membran und der DWA bei konstantem CCR und s grofier.

Zum Vergleich ist in Abbildung 41 der spezifische Energiebedarf in Abhangigkeit
von der COz-Abtrennungsrate CCR und dem Druckverhaltnis Ilz,s dargestellt. Die
Baugrofde der zusdtzlichen Abtrennungsanlage ist mit einer Membranflache A von
25000 m? bzw. einem Bettvolumen V von 2500 m? festgelegt. Die Verliufe zeigen
ein Minimum, dhnlich dem Basisprozess. Der abgedeckte Bereich der CO;-
Abtrennungsrate wird kleiner, wenn Ilzs angehoben wird. Bei steigendem [lzus
steigen fiir beide zusatzlichen Abtrennungsprozesse das CCR und der spezifische
Energiebedarf an. Der spezifische Energiebedarf der DWA liegt bei hohen CCR
deutlich iiber dem spezifischen Energiebedarf der Membran. Bei einem CCR von
99 % und einer CO2-Konzentration Y von 96 Vol.-% steigt der spezifische Energie-
bedarf bei der DWA auf 155 kWh/tco2 und bei der Membran auf 136 kWh /tcoz. Dies
entspricht einem Anstieg gegeniiber dem Basisprozess um 21 % bei der DWA bzw.
um 6,5 % bei der Membran. Der Vorteil der Membran gegentiber der DWA ist mit
dem deutlich niedrigeren ¢ der DWA zu begriinden, wodurch der rezirkulierte
Massenstrom bei der DWA grofser ist als bei der Membran und somit auch mehr
Gas im Rauchgasverdichter erneut verdichtet werden muss (siehe Abbildung 37).
Die Einbindung der zusatzlichen Abtrennungsanlage auf niedrigem Prozessdruck
erreicht sowohl fiir die Verwendung einer DWA als auch einer Membran hohe CO--
Abtrennungsraten CCR bei gleichzeitig hohen CO2-Konzentrationen . Die Memb-

ran weist jedoch aufgrund der im Vergleich zur DWA héheren COz-Konzentration ¢
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einen geringeren zusatzlichen 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.
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Abbildung 41: Spezifischer Energiebedarf der GPU in Abhingigkeit von der CO--

Abtrennungsrate CCR und vom Druckverhiltnis Iz, A = 25000 m?
bzw. V = 2500 m?; Punkte: CCR, ab dem s = 96 Vol.-% unterschritten

wird

5.1.2 Zusatzliche COz-Abtrennungsanlage im HD-Betrieb

Wird die zusatzliche Abtrennungsanlage im HD-Betrieb vor der ersten Expander-

stufe der GPU

vorgesehen,

ergeben sich verschiedene Moglichkeiten zur

Rezirkulation des abgetrennten Gasstroms. Je nach Druckverhaltnis Ilzus 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 zusatzliche Abtren-
nungsanlage direkt abhiangig vom Austrittsdruck des Rauchgasverdichters. Gleich-
zeitig hangt der Austrittsdruck aus der zusatzlichen Abtrennungsanlage direkt vom
Eintrittsdruck der Rauchgasverdichterstufe, vor die der abgetrennte Gasstrom
rezirkuliert wird, ab. Um Riickstromeffekte und Druckstéf3e vom Rauchgasverdich-
ter auf die zusatzliche Abtrennungsanlage zu vermeiden, sollte der abgetrennte
Gasstrom mit einer Drosselung versehen werden (siehe Abbildung 35). Dies fiihrt
zu geringen Verlusten, wenn der Druck vor der entsprechenden Verdichterstufe
niedriger ist als der durch das Ventil einzuhaltende Austrittsdruck der zusatzlichen
Abtrennungsanlage. Der Betrieb wird dadurch stabiler und unabhingiger von An-
derungen im Abtrennungsprozess | der GPU (vgl. Abbildung 35). Die untersuchten
Baugrofien der zusatzlichen Abtrennungsanlagen sind kleiner als in Kapitel 5.1.1,
da bei hohem Druck der Volumenstrom bei gleichem Massenstrom abnimmt und
die gewiinschte COz-Abtrennungsrate CCRzus schon bei kleineren Baugrofien er-
reicht werden kann. Gleichzeitig ist fiir die Membran die die sich aus der Druckdif-
ferenz ergebende Triebkraft hoher (siehe Gleichung (4-6)).

Im Gegensatz zu Kapitel 5.1.1 macht die Definition eines konstanten Druckverhalt-
nisses Ilzys hier keinen Sinn, da es vom Rauchgasverdichteraustrittsdruck abhadngig
ist. Es werden deshalb verschiedene Austrittsdriicke paus der zusatzlichen Abtren-
nungsanlage untersucht, die iiber eine Drosselung des abgetrennten Gasstroms
eingehalten werden. Diese entsprechen jeweils der Rezirkulation vor eine der Stu-

fen des Rauchgasverdichters:

e Die erste Stufe entspricht einem paus von 1,15 bar, da dieser Druck durch
das Kraftwerk vorgegeben wird,

e die dritte Stufe entspricht einem paus von 4 bar, da der Eintrittsdruck dieser
Stufe im betrachteten Druckbereich unter 4 bar liegt,

e 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 ¢ in Abhdngigkeit von der CO2-
Abtrennungsrate CCR und der Baugrofde der zusatzlichen Abtrennungsanlage dar-
gestellt. Der Austrittsdruck des abgetrennten CO; aus der zusatzlichen Abtren-

nungsanlage paus liegt bei 8 bar. Mit steigender Baugrofie steigt CCR bei konstanter
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CO2-Konzentration Y von 96 Vol.-% an (vgl. rote Markierungen in Abbildung 42),
wahrend ¢ abfillt. Die Membran zeigt hier eine grofere Abhangigkeit des ¢ von
der Baugrofde als die DWA. Bei der DWA ist ¢ bei gleichem CCR nahezu unabhangig
von der Baugrofde. Das ist darin begriindet, dass die Selektivitit der Adsorption
druckabhangig ist (sieche Abbildung 15).
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Abbildung 42: CO:-Konzentration ¢ in Abhingigkeit von der CO;-Abtrennungsrate
CCR und der Baugrofie der zusitzlichen Abtrennungsanlage; paus =
8 bar; Punkte: CCR, ab dem (s = 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-
tat zwischen CO2 und den anderen Unreinheiten ab. Infolgedessen sinkt die CO2-
Konzentration ¢ des DWA-Produktstromes gegeniiber der ND-Variante ab. Der
Einfluss der Baugrofde auf das erzielbare CCR lasst sich durch die Markierungen in
Abbildung 42 erkennen. Die COz-Abtrennungsrate CCR bei konstanter CO»-

Konzentration s steigt mit steigender Baugréfde an. Durch die gesunkene Selektivi-
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tat der DWA wire allerdings im Verhaltnis zur ND-Variante eine grofiere Steige-
rung des Bauvolumens V notwendig, um die gleiche Erh6hung von CCR wie bei
Nutzung einer Membran zu erreichen. Die Membran zeigt ein umgekehrtes Verhal-
ten der CO2-Konzentration ¢ gegeniiber CCR als im ND-Betrieb, da ¢ bei konstan-
tem CCR mit zunehmender Membranfliche A abnimmt (vgl. Abbildung 38). Dies ist
auf die Randbedingung eines konstanten paus anstelle eines konstanten Druckver-
haltnisses Ilzus zurlickzufithren. Bei der ND-Variante mit einem konstanten [lzys
bedeutet eine Anhebung der Membranfldache A bei konstantem CCR, dass der Aus-
trittsdruck des Rauchgasverdichters und damit des Ventgases geringer sein muss.
Dadurch erhoht sich die CO2-Konzentration im Ventgas und damit auch die CO»-
Konzentration ¢ des Permeats. Bei der HD-Variante mit einem konstanten paus hin-
gegen bedeutet eine Steigerung der Membranflache bei konstantem CCR eine Sen-
kung des Feeddrucks der Membran, da der Rauchgasverdichteraustrittsdruck
sinkt. Die beiden Effekte wirken gegenlaufig, wobei der Effekt des sinkenden Ein-
trittsdrucks tberwiegt. Dadurch sinkt bei der gewdhlten HD-Einbindung der
Membran die COz-Konzentration ¢ mit steigender Membranfldache A bei konstan-
tem CCR ab. Die COz-Abtrennungsrate CCR bei minimalem s von 96 Vol.-% steigt
bei Vergrofierung von A an (dhnlich wie bei der ND-Variante), da die Selektivitat

unabhéngig vom Druck angenommen wird [63].

Der Einfluss von paus auf die COz-Konzentration ¢ ist in Abhangigkeit von CCR in
Abbildung 43 dargestellt. Die Membranfliche A betrigt 2500 m? und das DWA-
Bettvolumen V betridgt 250 m?, sodass CCR auf dhnlichem Niveau wie im ND-
Betrieb liegt. Bei hoherem CCR sinkt die CO2-Konzentration  unter diese Grenze.
Die Verldufe zeigen alle ein fallendes ¢ mit steigendem CCR. Je kleiner paus ist, um-
so hoher ist die COz-Konzentration ¢ bei konstantem CCR. Dies gilt sowohl fiir die
DWA und als auch fiir die Membran. Fiir beide zusatzlichen Abtrennungsprozesse
steigt das maximale CCR und das zugehorige ¢ mit sinkendem Austrittsdruck paus.
Die Membran weist deutlich hohere ¢-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 Abhangigkeit der Selektivitit des Adsorbens vom absoluten Druckniveau
zu begriinden (siehe Abbildung 15). Trotz der gleichen relativen Anderungen der

Baugrofie zeigt die Membran im HD-Betrieb ein deutlich besseres Trennverhalten.
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Bei HD-Betrieb ermdglicht die Membran hohere CO2-Konzentrationen ¢ bei hohe-
rem CCR als die DWA. Das geringe ¢ fiihrt bei konstantem CCR, wie schon bei der
ND-Variante, zu einem grofderen rezirkulierten Massenstrom der DWA. In der HD-
Variante muss dieser Gasstrom zwar nur teilweise neu verdichtet werden, dennoch
fiihrt dies zu Verlusten. Zusatzlich konnen die mit dem CO2 abgetrennten Unrein-
heiten nicht mehr in der Ventgasentspannung stromabwarts der zusatzlichen Ab-

trennung zur Energieriickgewinnung genutzt werden (vgl. Abbildung 35).
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Abbildung 43: CO:-Konzentration ¢ in Abhingigkeit von der CO;-Abtrennungsrate
CCR und dem Austrittsdruck pauss; A = 2500 m?; V = 250 m?; Punkte:
CCR, ab dem s = 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
iberlegen. Der spezifische Energiebedarf der GPU mit zusatzlicher CO3-
Abtrennungsanlage als HD-Variante ist in Abbildung 44 in Abhangigkeit von der
CO2-Abtrennungsrate CCR und der Membranfldche A bzw. des DWA-Bettvolumens
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V dargestellt. Der Austrittsdruck paus betrdagt 8 bar. Die Verlaufe 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.
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Abbildung 44: Spezifischer Energiebedarf der GPU in Abhidngigkeit von der CO--
Abtrennungsrate CCR und der Baugrofle des zusiatzlichen Abtren-
nungsprozesses; pauss = 8 bar; Punkte: CCR, ab dem ¢y = 96 Vol.-% un-
terschritten wird

Die Punkte fiir das Mindest-{s von 96 Vol.-% zeigen, dass die GPU mit Membran bei
konstantem { 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 { die COz-Abtrennungsrate CCR nur geringfiigig
ansteigt. Bei Verwendung der Membran ergibt sich eine deutlich grofiere Steige-
rung von CCR. Der spezifische Energiebedarf der DWA liegt bei einem konstanten s
von 96 Vol.-% und einer Behiltergrofe von V = 250 m® um 3,6 % iiber 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 s von 96 Vol.-% eine
Verbesserung des spezifischen Energiebedarfs gegeniiber dem Basisprozess. Erst
ab einer Membrangréfle von 1500 m? liegt der spezifische Energiebedarf iiber dem
des Basisprozesses. CCR steigt bei einer Membranfliche von A = 2500 m? 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.
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Abbildung 45: Spezifischer Energiebedarf der GPU in Abhingigkeit von der CO--
Abtrennungsrate CCR und dem Austrittsdruck paus; A = 2500 m?% V=
250 m?; Punkte: CCR, ab dem s = 96 Vol.-% unterschritten wird

Der spezifische Energiebedarf der GPU mit HD-Einbindung der zusatzlichen Ab-
trennungsanlage unter Variation des Austrittsdrucks aus der zusatzlichen Abtren-
nungsanlage paus ist in Abbildung 45 aufgetragen. Die Baugrofie liegt konstant bei A

= 2500 m? bzw. V = 250 m3. Die Verldufe bilden alle Minima aus. Bei einem kon-
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stanten Y von 96 Vol.-% und einem abnehmenden paus steigt der spezifische Ener-
giebedarf fiir alle Graphen an. Wie in Abbildung 44 ergeben sich erneut Vorteile fiir
die Membran gegeniiber der DWA. Der Anstieg des spezifischen Energiebedarfs mit
fallendem paus bei Verwendung einer DWA ist vergleichbar mit dem Anstieg, der
sich bei einer Vergrofierung des DWA-Bettvolumens V ergibt (siehe Abbildung 44).
Gegeniiber 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 Anderungen des spezifischen Energiebedarfs bei
grofderen Steigerungen von CCR. Nur bei hdéchsten CO2-Abtrennungsraten CCR
steigt der spezifische Energiebedarf starker an. Das ist sowohl mit einem erhohten
rezirkulierten Massenstrom (siehe Kapitel 5.1.1) bei hohem CCR als auch mit einer
grofderen Entspannung des Gases liber die Membran zu erkldren. Als Folge kann in
den Expandern der GPU stromabwarts der Membran weniger Leistung zurtiickge-
wonnen werden, und es muss mehr Verdichtungsleistung nach der Rezirkulation
aufgebracht werden. Bei einer Steigerung von CCR auf 99 % (pauws = 4 bar) nimmt
der spezifische Energiebedarf bei Verwendung einer Membran gegeniiber 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 ¢ als
bei der DWA, sondern auch ein geringerer spezifischer Energiebedarf. Der Vorteil
der Membran gegeniiber der DWA fiir den hier untersuchten Trennprozess ist da-

mit deutlicher als im ND-Betrieb.

5.2 Einfluss von Falschluft und der Temperatur

Neben der Grofde der zusdtzlichen Abtrennungsanlage V bzw. A und dem Druck-
verhdltnis Ilzys haben auch die Temperatur im zweiten Abtrenner und die Qualitit
des Rauchgases am Eintritt in die GPU einen Einfluss auf die GPU mit zusatzlicher
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 Qualitit des Rauchgases, also ein niedriger Falschluft-
eintrag (siehe Abbildung 24), ermdglichen hohe COz-Abtrennungsraten CCR bei
konstanter COz-Konzentration y von 96 Vol.-%. Fiir eine GPU mit Membran als zu-

satzlicher Abtrennungsanlage im HD-Betrieb ist der spezifische Energiebedarf in
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Abhangigkeit 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 fiir eine Membran im ND-Betrieb giiltig.

160
155 —
- /
= 150 N T~ Ansteigende Falschluftmenge
8 T~ - Y _ ;J
S 145 S T
S 140 ~C - \\ — .
= < Pk
= ] \\ \‘& B P -
8 135 SN /
Qo 1 N ’
Cl_) 130 \I \/(‘/ -7
c) = — o - —.r
E 125 -
LIJ -
5 120
& 1~ - - Membran,2%FL - -- Membran, 4 % FL
1154 - - - Membran, 6 % FL Basisprozess, 2 % FL ||
110 | Basisprozess, 4 % FL Basisprozess,6 % FL
I T I T I T I I T I T T

. . :
0,800 0,825 0,850 0,875 0,900 0,925 0,950 0,975 1,000
CCR [

Abbildung 46: Spezifischer Energiebedarf der GPU mit Membran im HD-Betrieb in
Abhingigkeit von der CO;-Abtrennungsrate CCR und des Falschluft-
eintrags in den Prozess; A = 2500 m?; paus = 8 bar; Punkte: CCR, ab
dem s = 96 Vol.-% unterschritten wird

Die Membranfliche A liegt bei 2500 m? 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 s (z. B. 96 Vol.-%) steigt CCR bei zusatzlicher
Abtrennung mit der Membran gegeniiber dem Basisprozess an. Der spezifische
Energiebedarf verandert sich gegeniiber dem Basisprozess ebenfalls. Bei 2 %
Falschlufteintrag steigt er bei einem { 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 begriinden. Bei hohen Falsch-
luftmengen im Rauchgas bleibt bei gleichem Prozessdruck ein gréfierer Anteil an
CO2 im Ventgas, da CCR mit steigendem Falschluftanteil abnimmt (siehe Abbildung
24). Diese erh6hte CO2-Konzentration im Ventgas wirkt sich positiv auf den zusatz-
lichen Abtrennungsprozess aus und steigert die zusatzliche CO2-Abtrennungsrate
CCRzus. Dadurch kann der spezifische Energiebedarf der GPU gegeniiber dem Ba-
sisprozess gesenkt werden. Bei 6 % Falschlufteintrag kann das CCR, welches im
Basisprozess bei einem y von 96 Vol.-% bei 83,3 % liegt, durch die Nutzung einer
Membran auf 90,6 % gesteigert werden. Das CCR kann also bei konstantem { und
ohne Nachteile fiir den spezifischen Energiebedarf durch den Einsatz einer Memb-
ran deutlich gesteigert werden. Bei hohen Falschluftmengen im Rauchgas ergibt
sich sogar ein Vorteil fiir 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 Abhéngigkeit von der COz-Abtrennungsrate CCR und von der
Temperatur im zweiten Abtrenner. Die Fliche A der Membran betriagt 2500 m? und
der Austrittsdruck des abgetrennten Gases aus der Membran paus betragt 8 bar.
Zum Vergleich ist fiir 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
gegeniiber dem Basisprozess fir alle betrachteten Temperaturen deutlich an. Der
spezifische Energiebedarf erhoht sich gegeniiber dem Basisprozess geringfiigig.
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 fiir CCR und den spezifischen Energiebedarf
weniger entscheidend als der Falschlufteintrag. Ein geringes, durch eine hohere
Temperatur im zweiten Abtrenner verursachtes CCR im Grundprozess kann durch
den Einsatz einer Membran ausgeglichen werden. Das liegt an der hoheren CO--

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.
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Abbildung 47: Spezifischer Energiebedarf der GPU mit Membran im HD-Betrieb in
Abhingigkeit von der COz-Abtrennungsrate CCR und der Temperatur
im zweiten Abtrenner; A = 2500 m?; paus = 8 bar; FL = 2 %; Punkte:
CCR, ab dem ¢ = 96 Vol.-% unterschritten wird

Dadurch ergibt sich ein hoheres treibendes Partialdruckgefalle iiber die Membran
und damit eine bessere COz-Abtrennungsrate und eine hohere COz-Konzentration
¢ (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 Riickwirkungen einer Anderung in der am Ende des Gesamtprozesses ange-
ordneten GPU auf den Bruttowirkungsgrad des Gesamtprozesses beschranken sich
auf den Regenerationsbedarf des Molsiebs. Der elektrische Eigenbedarf der GPU
und der zusatzliche Bedarf der Kithlwasserpumpen haben ausschliefdlich Auswir-
kungen auf den Nettowirkungsgrad. Die Auswirkungen einer zusatzlichen CO--
Abtrennungsanlage auf den Nettowirkungsgrad des Oxyfuel-Kraftwerks nn sind in
Abbildung 48 in Abhidngigkeit von CCR fiir eine zusatzliche CO2-Abtrennung mit
DWA bzw. mit Membran im HD- und ND-Betrieb dargestellt.
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Abbildung 48: Nettowirkungsgrad des Oxyfuel-Kraftwerks in Abhdngigkeit von der
CO2-Abtrennungsrate CCR fiir verschiedene Ilz,s und paus

Variiert wurde bei den HD-Varianten paus und bei den ND-Varianten Ilzys. Zum Ver-
gleich wurde der Basisprozess mit einem nn von 36,61 % eingetragen. Fiir 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 { auf 96 Vol.-% festgelegt. Die Membranfliache A liegt bei 25000 m?
fiir die ND-Membran und bei 2500 m? fiir die HD-Membran. Das DWA-Bettvolumen
V liegt bei 2500 m? fiir die ND-Variante und bei 250 m?® die HD-Variante. Mit grofie-
rem treibenden Partialdruckgefille fiir die zusatzliche Abtrennung steigt fiir alle
Varianten CCR an und nn sinkt im Vergleich zum Basisprozess ab. Die verschiede-
nen nn zeigen wie bereits in Kapitel 5.1.1 und Kapitel 5.1.2 Vorteile fiir die zusatzli-
che Verwendung einer Membran gegeniiber der zusatzlichen Verwendung einer
DWA. Bei einer zusatzlichen Abtrennung im HD-Betrieb und paus von 8 bar errei-
chen sowohl die Membran als auch die DWA ein dhnliches nn von 36,3 %. Die CO»-
Abtrennungsrate CCR mit Membran liegt allerdings bei 97,3 % wohingegen jene
mit DWA nur 94,2 % erreicht. Bei einem Druckverhaltnis I1z,s im ND-Betrieb von 6
erreichen beide Abtrennungsarten ein dhnliches CCR von 99,2 %. Der Nettowir-
kungsgrad nn liegt bei Verwendung der Membran allerdings um 0,7 %-Pkt. hoher
als bei Verwendung der DWA. Die in den vorangegangenen Kapiteln dargestellten
Zusammenhange 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 zusatzlichen Verluste bei nn gegentiber
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 gegeniiber der ND-Variante Vorteile.

Der Einfluss der Baugrofie der zusatzlichen Abtrennungsanlage auf den Nettowir-
kungsgrad nn ist in Abhdngigkeit von CCR in Abbildung 49 dargestellt. Die zusatzli-
che Abtrennungsanlage wurde im HD- und ND-Betrieb fiir verschiedene Baugro-
3en untersucht. Die Baugréfien wurden im ND-Fall mit einer Membranflache A
zwischen 500 m? und 25000 m? bzw. mit einem DWA-Bettvolumen V zwischen 50
m?® und 2500 m? variiert. Im HD-Fall wird A zwischen 50 m? und 2500 m? und V
zwischen 5 m?® und 250 m? veriandert. Das Druckverhiltnis Iz, betragt im ND-Fall
konstant 6 und der Austrittsdruck aus der zusatzlichen Abtrennungsanlage paus im
HD-Fall konstant 1,15 bar. Die COz-Konzentration { liegt konstant bei 96 Vol.-%.
Mit steigender Baugréfde nimmt CCR zu und nn ab. Die Verwendung der DWA zeigt,
wie auch bei der Variation des treibenden Druckgefélles, hohere zusatzliche Verlus-

te bei nn als die Verwendung der Membran. Dies ist auf den grofderen rezirkulierten
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Massenstrom bei gleichem CCR zurtickzufiihren (siehe Abbildung 37), der im
Rauchgasverdichter erneut verdichtet werden muss. Der zusatzliche Wirkungs-
gradverlust gegeniiber dem Basisprozess steigt bei der DWA auf 1,3 %-Pkt. bei dem
hochsten CCR-Wert von 99,3 %. Die Membran hat deutlich geringere zusatzliche
Wirkungsgradverluste gegeniiber dem Basisprozess. Fiir die ND-Variante betragt
der zusatzliche Wirkungsgradverlust 0,6 %-Pkt. bei einem CCR von 99,2 %. Bei der
HD-Variante liegt der zusatzliche Verlust ebenfalls bei 0,6 %-Pkt. bei einem CCR
von 99,8 %. Die Ergebnisse aus Abbildung 48 und Abbildung 49 zeigen, dass mit
beiden zusatzlichen Abtrennungsanlagen hochste CCR von bis zu 99,8 % erreicht

werden konnen.
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Abbildung 49: Nettowirkungsgrad des Oxyfuel-Kraftwerks in Abhangigkeit von der
CO2-Abtrennungsrate CCR fiir verschiedene Membranflichen A und

DWA-Bettvolumen V

Die Membran hat aufgrund der hoheren CO2-Konzentration ¢ energetische Vorteile

gegeniiber 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 gegeniiber dem ND-Betrieb vorzuziehen. Die Un-
terschiede sind allerdings mit maximal 0,1 %-Pkt. nicht besonders hoch. Hier kon-
nen betriebstechnische Griinde wie Belastung der Membran, Verschleifs und Inves-
titionskosten ausschlaggebend fiir die Entscheidung sein. Bei hohen Driicken kann
zwar die Membranflache deutlich verkleinert werden, allerdings konnen die Kos-
ten fiir die notwendigen Druckbehdlter ansteigen. Neben der Baugréfde und dem
treibenden Partialdruckgefille iiber die Membran fithren auch eine Anderung der
Temperatur im zweiten Abtrenner oder eine Anderung des Falschlufteintrags in
den Prozess zu einer Beeinflussung von CCR und nn. Fiir 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.
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Abbildung 50: Nettowirkungsgrad des Oxyfuel-Kraftwerks in Abhidngigkeit von der
CO.-Abtrennungsrate CCR fiir verschiedene Falschlufteinbriiche in
den Kraftwerksprozess
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Die Membran wurde fiir ND- und HD-Betrieb untersucht. Fiir die ND-Variante liegt
die Membranfliche A bei 25000 m? und das Druckverhiltnis Iz, bei 4. Fiir die HD-
Variante liegt A bei 2500 m?* und der Austrittsdruck paus bei 8 bar. Fiir alle Punkte
liegt die COz-Konzentration s bei 96 Vol.-%. Gegeniiber dem Basisprozess fiihren
alle Varianten zu einem Anstieg der COz-Abtrennungsrate CCR und zu einer Redu-
zierung des Nettowirkungsgrades nn. Die HD-Variante erzielt bei dhnlichem CCR
hohere ny als die ND-Variante. Dabei fallt auf, dass mit steigendem Falschluftgehalt
der Wirkungsgradvorteil der HD-Variante gegentiber der ND-Variante zunimmt.
Wahrend bei einem Falschluftanteil im Rauchgas von 2 % der Unterschied zwi-
schen den beiden Varianten nur 0,1 %-Pkt. betragt, steigt er bei 6 % Falschluft im
Rauchgas auf 0,25 %-Pkt. an. Je hoher der Falschlufteinbruch ist, umso grofder ist
die Steigerung von CCR gegeniiber dem Basisprozess. Bei 2 % Falschluft liegt die
Steigerung von CCR fiir die betrachtete Variante bei 5,5 %-Pkt., wohingegen bei
6 % Falschluft das CCR um 7,3-7,5 %-Pkt. gegeniiber dem Basisprozess steigt. Die
zusatzliche Membran eignet sich also, um die senkende Wirkung niedriger CO-
Konzentrationen im Rauchgas am GPU-Eintritt auf die CO2-Abtrennungsrate CCR
auszugleichen. Der Einfluss der Rauchgasqualitit auf den Gesamtprozess ist auch
bei Verwendung einer Membran weiterhin grof3. Bei der HD-Variante sinkt der Net-
towirkungsgrad nn um 0,15-0,3 %-Pkt. gegeniliber dem Basisprozess ab. Bei der
ND-Variante sinkt ny um 0,37-0,43 %-Pkt. ab.

Der Einfluss der Temperatur im zweiten Abtrenner der GPU auf ny 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 fiir den untersuchten Temperaturbereich. Fiir alle
Punkte liegt die COz-Konzentration s bei 96 Vol.-%. Die Membranflache des HD-
Falles betragt 2500 m? und paus 8 bar. Im ND-Fall betrigt A 25000 m? und Iz 4.
Mit steigender Temperatur sinkt fiir alle Prozessvarianten das CCR ab und der Net-
towirkungsgrad ny 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 fiir die ND- als auch die HD-Variante
der zusatzlichen Abtrennung. Im Basisprozess ist diese Minderung von CCR grof3er,
da eine Steigerung der Temperatur im zweiten Abtrenner dort zu einer geringeren

Verfllissigungsmenge fiihrt und das nicht verfliissigte CO; somit liber das Ventgas
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entweicht. Bei Verwendung einer Membran im Ventgaspfad entweicht weniger CO>
an die Umgebung, da bei einer hdheren Temperatur im zweiten Abtrenner die CO3-
Konzentration im Ventgas ansteigt und das treibende Partialdruckgefélle in der
Membran angehoben wird, was den Abtrennungsprozess in der Membran verbes-
sert. Eine Verschlechterung des Basisprozesses wird also durch eine Verbesserung
im zusatzlichen 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.
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Abbildung 51: Nettowirkungsgrad des Oxyfuel-Kraftwerks in Abhidngigkeit von der
CO2-Abtrennungsrate CCR fiir verschiedene Temperaturen im zwei-
ten Abtrenner der GPU

Die durchgefiihrten Sensitivititsanalysen und Betrachtungen zeigen den Einfluss
einer Membran bzw. DWA auf den Gesamtprozess. Mit beiden lassen sich hochste
CO2-Abtrennungsraten CCR von 99,8 % bei einer CO2-Konzentration y von iiber

96 Vol.-% erreichen. Die Membran weist gegeniiber der DWA Vorteile auf, da mit
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der Membran hohere CO;-Konzentrationen ¢ erzielt werden konnen und der Net-
towirkungsgradverlust geringer ist. Der zusatzliche Wirkungsgradverlust gegen-
iiber dem Basisprozess steigt mit CCR an und liegt fiir die zusatzliche Membran bei
hochstem CCR bei 0,6 %-Pkt. Bei der DWA steigt der zusatzliche Wirkungsgradver-
lust auf bis zu 1,3 %-Pkt. bei hochstem CCR an. Unabhdngig vom Druckniveau der
zusatzlichen COz-Abtrennungsanlage ist die zusatzliche Verwendung einer Memb-
ran jener einer DWA vorzuziehen. Zwischen HD- und ND-Betrieb einer Membran
kann aus energetischer Betrachtung ein Vorteil fiir die HD-Variante festgestellt
werden. Die ND-Variante ist allerdings bau- und regelungstechnisch leichter um-
setzbar. Bei Planung einer GPU mit zusatzlicher COz-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 CO; bestimmt. Dazu wird die aufgewendete Nettoleistung zur
Abtrennung des CO2 auf den abgetrennten COz-Massenstrom Mmco; pipeline €z0gen.
Dadurch wird sowohl der Nettowirkungsgrad als auch die CO2-Abtrennungsrate CCR
beim Vergleich der Varianten beriicksichtigt. Der spezifische Leistungsaufwand ecoz

bezieht sich auf die abgetrennte und der Pipeline zugefiihrte CO2-Menge.

PN,Luft - PN,Oxy

€coz = (5-1)

r.nCOZ,Pipelirle
Auf diese Weise konnen verschiedene CCS-Prozesse miteinander verglichen wer-
den. Der auf die abgetrennte CO;-Menge bezogene Wert eco; zeigt, wie hoch der
Aufwand zur Abtrennung des Pipelinestromes ist. Es ist also ein méglichst niedri-
ger Wert anzustreben. In Abbildung 52 ist eco2 in Abhdngigkeit von der CO--
Abtrennungsrate CCR dargestellt. Die Punkte stehen fiir 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 ecoz von 1201 kJ/kgcoz.
Durch zusatzliche Verwendung einer Membran zur Steigerung der CO;-
Abtrennungsrate sinkt ecoz gegeniiber dem Basisprozess ab. Es muss also spezi-
fisch weniger Leistung aufgewendet werden, um eine hohere Menge an CO; abzu-
trennen. Bei Verwendung einer DWA zur zusatzlichen COz-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 ecoz bei Verwendung einer DWA an. Die
HD-Membran hat den geringsten spezifischen Leistungsverlust. Die ND-Membran
liegt leicht dariiber. Die ND- und die HD-DWA steigern das CCR bis zu 96 % ohne
ecoz zu steigern. Bei hoherem CCR steigt eco2 bei Verwendung einer DWA gegen-
liber dem Basisprozess an. Bei Verwendung einer Membran fiir die zusatzliche
CO2-Abtrennung ergibt sich eine Verminderung des spezifischen Leistungsverlus-
tes gegeniiber dem Basisprozess und bei Verwendung einer DWA zumindest keine
Verschlechterung des spezifischen Leistungsverlustes bis zu einer CO»-
Abtrennungsrate CCR von 96 %.
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Abbildung 52: Spezifischer Leistungsverlust eco: in Abhangigkeit von der CO--
Abtrennungsrate CCR fiir verschiedene Prozesse mit zusatzlicher
Abtrennung

Das ecoz des zusatzlichen Abtrennungsprozesses ist dabei im Fall der Verwendung
einer Membran zum Teil deutlich geringer als im Basisprozess. Beispielsweise liegt

ecoz fur den kombinierten Prozess mit HD-Membran bei einem CCR von 99 % bei
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1160 KkJ/kgcoz. Wenn das ecoz des Basisprozesses fiir die ersten 91,9 %-Pkt. von
CCR weiterhin 1201 kJ/kgco2 betragt, bedeutet dies, dass die zusatzlichen 7,1 %-
Pkt. CCR, die durch die Membran gewonnen werden, ein ecoz 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 zusatzlichen COz-Abtrennung sinnvoll. Zu beachten ist allerdings,
dass sich dieser Vorteil bei Verwendung der zusatzlichen Membran nur ergibt, weil

die Bedingungen des Basisprozesses durch die Membran genutzt werden.

Neben dem spezifischen Leistungsverlust ecoz, der sich auf den abgetrennten CO»-
Massenstrom beschréankt, kann auch der auf die gegeniiber dem Luftfall eingespar-
ten COz-Emissionen bezogene Leistungsverlust e: bestimmt werden. Dazu wird
zunachst festgelegt, dass sowohl das mit Luft betriebene Kraftwerk als auch das
nun gegeniiber der bisherigen Betrachtung heranzuziehende Oxyfuel-Kraftwerk*,

gekennzeichnet durch den Index Oxy*, die gleiche Nettoleistung produzieren:

PN,Oxy*< = PN,Luft = 556,4 MW (5-2)

Um mit dem Oxyfuel-Kraftwerk* diese Leistung zu produzieren, muss aufgrund des
geringeren Wirkungsgrades mnoxy von einer grofieren Ausgangsleistung im

Luftfall* ausgegangen werden als vorher:

NN, Luft — TIN,0xy

Py Luftx = (1 + ) Py Luft = WPy Lufe (5-3)

T'|N,0xy

Der Faktor p gibt somit an, welche Leistung Py ¢ im Luft betriebenen Kraftwerk
mit der gleichen aufzubringenden Energiemenge produziert wiirde, die benotigt
wird um die geforderte Nettoleistung Py oxy mit dem Oxyfuel-Kraftwerk zu erzeu-

gen. Der absolute Leistungsverlust berechnet sich nun zu:
APy, = 1 (PN,Luft - PN,Oxy) (5-4)

Die gegeniiber dem urspriinglichen Luftfall vermiedene CO2-Menge m,, die nicht an

die Umgebung abgefiihrt wird, ergibt sich zu:
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my = Mcoz,Luft — HMco2,vent (5-5)

Der Massenstrom Mg, yent Muss dabei mit p multipliziert werden, um die COz-
Menge zu bestimmen, die im Oxyfuel-Kraftwerk* bei Erzeugung von Pyoxy* emit-
tiert wird. Fiir die Basisprozesse (vgl. Tabelle 2 und Tabelle 3) betragt mco, puee 117
kg/s und mcoz vent 9,2 kg/s. Mit einem p von 1,245 ergibt sich m, zu 105,5 kg/s.
Der auf das vermiedene CO2 bezogene spezifische Leistungsverlust e, ergibt sich
Zu:

_ A?N* _ K (Pn,Lufc — Pnjoxy ) (5-6)

my Mcoz,Luft — H Mco2,vent

r

Der spezifische Leistungsverlust flir vermiedenes CO betragt fiir den Basisprozess
1473 k]/kgcoz.
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Abbildung 53: Spezifischer Leistungsverlust e, in Abhingigkeit von der CO--
Abtrennungsrate CCR fiir verschiedene Prozesse mit zusatzlicher
Abtrennung
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Fir die in Kapitel 5 untersuchten Prozesse mit zusatzlicher COz-Abtrennung ist der
auf das gegeniiber dem Luftfall eingesparte CO2 bezogene Leistungsverlust e; in
Abhangigkeit von der COz-Abtrennungsrate CCR in Abbildung 53 dargestellt. Die
relative Lage der Punkte ist sehr dhnlich wie in Abbildung 52. Auch hier zeigt die
Anwendung einer zusatzlichen CO2-Abtrennung mit Membran eine Verbesserung
des spezifischen Leistungsaufwands sowie die Anwendung einer zusatzlichen CO2-
Abtrennung mit DWA eine konstante Entwicklung des spezifischen Leistungsver-
lustes bis zu einem CCR von 96 %. ecoz und e, sind allerdings nicht linear vonei-
nander abhingig, sodass sich nicht beide Gréf3en in einer Abbildung darstellen las-
sen. Fiir den Punkt der HD-Membran mit einer COz-Abtrennungsrate von 99 %
ergibt sich ein er von 1416 kJ/kgcoz fiir den kombinierten Prozess aus GPU und
Membran. Fiir den nachgeschalteten Einzelprozess der Membran ergibt sich ein e;
von 878 kJ/Kkgcoz. Es ergibt sich also ein Vorteil des Membranprozesses gegeniiber
dem Basisprozess von 40 %. e, ist deutlich grofder als eco2 und gibt an, welcher
Aufwand sich zur Vermeidung von CO; 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 CO:
notwendig ist. Aus beiden Werten ladsst sich ablesen, dass der Einsatz einer zusatz-
lichen CO2-Abtrennung aufgrund der giinstigen Vorbedingungen vorteilhaft fiir den

Gesamtprozess ist.
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6 Rezirkulation des Restgases zur LZA

In Kapitel 5 wurde gezeigt, dass sich eine Steigerung der COz-Abtrennungsrate CCR
bei gleichbleibender COz-Konzentration s realisieren lasst. Dabei zeigt die Memb-
ran insgesamt die besseren Eigenschaften und erzielt den geringeren spezifischen
Leistungsverlust. Aufgrund der Vorteile der Membran gegeniiber der DWA wird in
diesem Abschnitt nur noch die Membran betrachtet. Das Retentat der Membran
weist gegeniiber dem Ventgas eine geminderte CO2-Konzentration auf. Diese ist
direkt abhiangig von CCR. Weiterhin enthdlt das Retentat Nz, Oz und Ar. Je nach
Falschluftanteil im Kraftwerksprozess, Temperatur im zweiten Abtrenner,
Rauchgasverdichteraustrittsdruck, Grofe der Membranflache A und treibendem
Partialdruckgefille iber die Membran sind die Konzentrationen der jeweiligen
Stoffe im Retentat sehr unterschiedlich. Falls der im Retentat enthaltene Sauerstoff
zuriickgewonnen und zur Verbrennung genutzt werden kann, konnte der Energie-
bedarf der LZA abgesenkt und der Wirkungsgrad des Gesamtprozesses gesteigert
werden [37] [38] [40] [39] [144]. Durch diese Mafinahme kénnte der Wirkungs-

gradverlust, der sich durch Nutzung einer Membran ergibt, gemindert werden.

Zur Riickgewinnung des Sauerstoffs aus dem Retentat miissen verschiedene Ein-
fliisse beriicksichtigt werden. Das Ziel ist es, den Sauerstoff zum Dampferzeuger zu
rezirkulieren und fiir die Verbrennung zu nutzen. Die im Retentat enthaltenen
Inertgase miissen abgetrennt werden. Ansonsten gabe es im Prozess keine Senke
fiir diese inerten Gase. Das Argon ist dabei problematisch, da es in den Stoffeigen-
schaften wie Kondensation, Adsorption und Permeation dem Sauerstoff sehr dhn-
lich ist (vgl. Kapitel 2.4, Kapitel 4.6 und Kapitel 4.7) und die O;-Abtrennung aus
dem Retentat dadurch deutlich erschwert. Da die Selektivitat der beiden Gase ge-
geneinander 1 betragt (vgl. Tabelle 6), ist es nicht moglich 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 Moglichkeit zur Abtrennung des CO>

und der anderen Inertgase ist die LZA.

Die 02-Konzentration im Retentat ohne das noch enthaltene CO; hiangt hauptsach-
lich vom Falschlufteintrag und dem Rauchgasverdichteraustrittsdruck ab. Die an-
deren Einflussfaktoren wie Druckgefalle, Druckniveau, Membranflache und Tempe-
ratur am zweiten Abtrenner haben nur einen geringen Einfluss. Bei einem
Falschlufteintrag in den Gesamtprozess von 2 % schwankt die Oz-Konzentration im
CO2-freien Retentat zwischen 22,5 Vol-% und 24,3 Vol.-%. Mit steigendem
Rauchgasverdichteraustrittsdruck fallt die 02-Konzentration im CO2-freien
Retentat, da mehr Sauerstoff in das Produkt des Abtrennungsprozesses | der GPU
(siehe Abbildung 35) eingelost wird. Bei einem Falschluftgehalt von 6 % schwankt
die O2-Konzentration im CO»-freien Retentat nur noch zwischen 13,3 Vol.-% und 14
Vol.-%. Das ist damit zu begriinden, dass durch den gestiegenen Falschlufteintrag
in den Gesamtprozess der N2-Anteil im Retentat deutlich ansteigt. Der Vorteil des
Retentats gegeniiber der Luft besteht darin, dass das Retentat bereits auf erhohtem
Druck verfiigbar ist, falls es in den Ventgasexpandern nicht vollstindig 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 CO,,
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 Sauerstoffriickgewinnung kann
abgeschatzt 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 zunachst nur zur Abschiatzung des maximalen Potentials einer Sauerstoffriick-
gewinnung aus dem Retentat dienen. Eine genauere Betrachtung der Riickgewin-
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 COz-Konzentration § liegt konstant bei 96 Vol.-%
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und die Temperatur im zweiten Abtrenner der GPU bei 227 K. Die Wirkungsgrad-
potentiale sind abhangig vom verwendeten LZA-Prozess und vom Falschluftein-

bruch in den Prozess.

Rezirkulation
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Abbildung 54: Oxyfuel-Kraftwerk mit zusitzlicher CO;-Abtrennung und Rezirkula-
tion des Retentats zur LZA

Der O2-Strom der Doppelsdulen-LZA ist geringer als der der Dreisdaulen-LZA, da der
Bruttowirkungsgrad der Doppelsaulen-LZA hoéher ist. Das ist mit der Warmemen-
ge, die bei der Luftverdichtung ausgekoppelt werden kann, zu begriinden. Die
Warmemenge ist bei der Doppelsdulen-LZA grofier als bei der Dreisdaulen-LZA, da
der gesamte Luftstrom den Luftverdichter durchlduft, wohingegen bei der Dreisau-
le unterschiedliche Austrittsdriicke fiir die einzelnen Teilstrome vorhanden sind
(vgl. Kapitel 4.3, Kapitel 4.4 und Abbildung 21). Dadurch muss fiir die gleiche Brut-
toleistung des Kraftwerks (vgl. Kapitel 4.1) bei Verwendung einer Dreisdulen-LZA
mehr Kohle verbrannt werden, wodurch sich bei konstantem Ajokal im Dampferzeu-
ger ein grofderer 0z-Massenstrom der LZA ergibt. Je hoher die Falschluftmenge ist,
umso geringer ist der von der LZA bendétigte 02-Massenstrom, da die eingetragene
Falschluft durch die Rezirkulation zum Teil an der Verbrennung teilnimmt (siehe
Kapitel 2.5). Der elektrische Eigenbedarf liegt bei der Dreisdulen-LZA. wie erwar-
tet, unter dem der Doppelsdulen-LZA, da der spezifische Energiebedarf der Drei-

sdulen-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
fiir alle Falschluftanteile zwischen 0,2 %-Pkt. und 0,23 %-Pkt.

Tabelle 8: Maximales Wirkungsgradpotential durch die Rezirkulation des Retentat-
0: zum Dampferzeuger fiir verschiedene LZA und Falschlufteinbriiche;

Y =96 Vol.-%
Grofde Doppelsiule; | Dreisdule; 2 | Doppelsdule; | Dreisiule; 6
2 % Falschluft | % Falschluft | 6 % Falschluft | % Falschluft
Gesamter O;- 96,1 97,3 92,4 93,5
Massenstrom zum
Kraftwerk in kg/s
Elektrischer Leis- 80,5 67,4 77,4 64,8
tungsbedarf der drei
LZA-Strange in MW
0,-Strom im Retentat 3,54 3,6 4,4 4,5
inkg/s
02-Konzentration im 22,9 23,1 13,7 13,6
CO;-freien Retentat in
Vol.-%
Relativer Anteil am O»- 3,7 3,6 4,8 4,8
Strom der LZA in %
Maximales Wirkungs- 0,20 0,22 0,22 0,23

gradpotential in %-Pkt.

6.1 Verluste bei der Riickgewinnung des Rest-Oz aus dem

Retentat

In der Abschitzung des maximalen Wirkungsgradpotentials sind die entstehenden
Verluste bei der Riickgewinnung des Oz noch nicht berticksichtigt. Die Verluste be-

stehen aus drei Teilverlusten:
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e Verluste innerhalb der LZA, da nicht 100 % des Sauerstoffs aus dem
Retentat zurlickgewonnen werden kann,

e Verluste durch Regenerationsaufwand (AQus) des Molsiebs der LZA, der
sich durch die Abtrennung des Rest-CO; aus dem Retentat ergibt,

e Geringere GPU-Expanderleistung (APexp), da das Retentat mindestens auf
Luftverdichteraustrittsdruck rezirkuliert werden muss.

Die Verluste sind von verschiedenen Einflussfaktoren abhangig. APgyp ist abhdngig
vom bendtigten Druckniveau in der LZA und dem Retentatmassenstrom. Das
Druckniveau in der LZA ist vom gewahlten LZA-Prozess abhangig. Beim Doppel-
sdulenprozess betragt der bendtigte Prozessdruck am Eintritt in den
Hauptwiarmeiibertrager 4,6 bar und beim Dreisdulenprozess betragt der Druck des
HD-Stromes 4,8 bar. Der Retentatmassenstrom hangt vom Falschlufteintrag, der
Temperatur im zweiten Abtrenner der GPU, der Membranflache A, dem Druckgefal-
le tiber die Membran und der COz-Konzentration {s ab. AQus im Molsieb der LZA ist
ausschliefdlich von CCR abhidngig, da CCR den CO2-Massenstrom im Retentat be-
stimmt. Zur Regeneration wird Anzapfdampf aus dem Wasser-/Dampfkreislauf
benotigt. Die Verluste innerhalb der LZA hingen von der Zusammensetzung des
CO2-freien Retentats und vom LZA-Prozess ab. Der Dreisdaulenprozess erzeugt we-
niger Verluste durch die Abtrennung des Sauerstoffs aus dem Retentat als der
Doppelsdulenprozess [41] [145].

6.1.1 Verluste in den LZA-Prozessen

Die Verluste in der LZA ergeben sich durch die Oz2-Abtrennungsrate von weniger als
100 %. Je hoher die Oz-Abtrennungsrate ist, umso hoher ist auch das Wirkungs-
gradpotential der Rezirkulation des Retentats. Im Basisprozess der Doppelsdulen-
LZA (siehe Kapitel 4.3) wird unter den gegebenen Randbedingungen eine O;-
Abtrennungsrate von 97,2 % erzielt. Durch die Rezirkulation des Retentats verdn-
dert sich die Gaszusammensetzung in den Kolonnen. Es werden zwei verschiedene
Gaszusammensetzungen und deren Auswirkungen auf den Doppelsdulenprozess
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 %. Fiir beide Gase wurde die

Temperatur im zweiten Abtrenner der GPU bei 227 K gehalten, die Membran wird
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im ND-Betrieb eingefiigt und die COz-Konzentration { auf 96 Vol.-% festgelegt. Die
Membranfliche A betridgt 25000 m? und das Druckverhiltnis Iz, betrdgt 6. Der
Einfluss des Falschluftgehaltes zeigt sich bei der Zusammensetzung der Retentate,

dem Retentatmassenstrom und der CO2-Abtrennungsrate CCR.

Tabelle 9: Gaszusammensetzungen der Retentate fiir unterschiedliche Falschluft-
einbriiche in den Gesamtprozess und der Verwendung eines Doppel-

saulenprozesses
Grofie Gas1:2 % Gas2:6 %
Falschluft Falschluft
CCRin % 99,2 95,7
mpg in kg/s 16 35,5
CO;-Konzentration in 4 9,8
Vol.-%
02-Konzentration in 22 12,4
Vol.-%
N2-Konzentration in 55 68,1
Vol.-%
Ar-Konzentration in 19 9,9
Vol.-%

Gas 1 fiihrt mit dem gewahlten zusatzlichen Abtrennungsprozess zu einer CO»-
Abtrennungsrate CCR von 99,2 %. Das CCR bei Gas 2 liegt bei 95,7 %. Der
Retentatmassenstrom ist bei Gas 2 deutlich grof3er als bei Gas 1, da durch den ho-
heren Falschlufteintrag mehr Stickstoff enthalten ist und CCR niedriger ist. Dies
zeigt sich auch in den Gaszusammensetzungen. Der hohe Stickstoffanteil in Gas 2
sorgt dafiir, 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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Ren 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-Produktstrome von Doppelsdulen- und dem Dreisdu-
lenprozess unterscheiden sich hinsichtlich der bei 95 Vol.-% 0O;-Konzentration im
Produktgas enthaltenen Unreinheiten. Der Doppelsdaulenprozess produziert ein
Produktgas mit einer Ar-Konzentration von 3,4 Vol.-% und der Dreisdulenprozess
ein Produktgas mit einer Ar-Konzentration von 2,8 Vol.-% (vgl. Tabelle 4 und Ta-
belle 5). Aus diesem Grund erzielt der Dreisdaulenprozess hdohere O0»-
Abtrennungsraten und geringere Verluste bei der Riickgewinnung des Sauerstoffs
aus dem Retentat [145].
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Abbildung 55: Doppelsiaulenprozess mit integrierter Retentatrezirkulation; Reten-
tat wird in der ND-Kolonne zugefiihrt

In Abbildung 55 ist der Doppelsdulenprozess mit integrierter Retentatrezirkulation
dargestellt. Das Retentat wird auf Luftverdichteraustrittsdruck rezirkuliert, gekiihlt
und von CO; befreit bevor es der Coldbox zugefiihrt wird. In der Coldbox wird es in

einem Expander entspannt, wodurch der Expanderluftstrom gegeniiber dem Ba-
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sisprozess verringert wird. Danach wird es der ND-Kolonne zugefiihrt. Die hier
dargestellte Variante der Rezirkulation zeigt die besten Ergebnisse beim Doppel-
sdulenprozess. Weitere Varianten der Eingliederung wurden in [41] untersucht
und werden hier nicht dargestellt. Die Zufiihrungsstufen der Stoffstréme in die Ko-
lonnen wurden optimiert, um eine moglichst hohe Oz-Abtrennungsrate und einen
moglichst niedrigen spezifischen Energiebedarf zu realisieren. Fiir den Doppelsau-
lenprozess ergeben sich durch die Rezirkulation des Retentats gegeniiber dem Ba-
sisprozess deutliche Veranderungen bei der Oz-Abtrennungsrate, dem spezifischen
Energiebedarf und der Zusammensetzung des Oz-Produktstroms (siehe Tabelle
10). Fiir Gas 1 sinkt die Oz-Abtrennungsrate durch die Rezirkulation des Retentats
trotz der durchgefiihrten Prozessoptimierung auf 94,4 % ab. Das entspricht einem
Verlust von 2,8 %-Pkt. gegeniiber dem Basisprozess. Es wird also zur Bereitstel-
lung der gleichen Sauerstoffmenge fiir den Gesamtprozess sogar mehr Luft als im
Basisprozess bendétigt. Dadurch steigt der spezifische Energiebedarf von
233 kWh/to2 auf 237 kWh/toz 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 hohe-
ren spezifischen Energiebedarf als beim Basisprozess auf, obwohl der
Retentatstrom nicht verdichtet werden muss. Die gesunkene Oz-Abtrennungsrate
ist auf die beschriebenen Eigenschaften von Argon und Sauerstoff zuriickzufiihren.
Durch die Rezirkulation des Retentats erhoht 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-
hoht werden, um weiterhin eine O2-Konzentration von 95 Vol.-% im Produktstrom
erreichen zu konnen. Durch diese Anhebung der Temperatur wird die geforderte
02-Konzentration erreicht, allerdings wird neben dem Argon auch mehr Sauerstoff
verdampft. Zusatzlich muss der Austrittsdruck des Luftverdichters angehoben
werden, um die geforderten Temperaturanhebungen im Prozess zu erreichen. Die
02-Abtrennungsrate sinkt somit ab. Die beschriebene Anreicherung des zusatzli-
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 zuzufiih-
rende Luftstrom zwar verringert werden, allerdings ist diese Verringerung nicht

ausreichend, um die entstehenden Verluste zu kompensieren.
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Tabelle 10: Rezirkulation des Retentats in den Doppelsidulenprozess fiir die unter-

suchten Gase

Grofie Basisprozess: Gas 1: Gas 2:
2%/ 6% 2% 6%
Falschluft Falschluft | Falschluft
02-/N;-/Ar-Konzentration 95/1,6/ 3,4 95/0,6/ 95/0,3/
im Produktstrom in Vol.-% 4,4 4,7
0;-Abtrennungsrate in % 97,2 94,4 94,8
Spez. Energiebedarf in 233 237 234,3
kWh/toz
Argon pro LZA-Strang in 1,77/1,84 3,1 3,4
kg/s
Luftverdichteraustrittsdruck 4,6 4,8 4,8
in bar
Verdichteter Luftstrom pro 136,8/142,3 141,75 139,3
LZA-Strang in kg/s
Argonaufteilung O2-/N;- 78/ 22 59/ 41 59/ 41
Produkt in %

Bei einem Retentat mit der Qualitdt von Gas 2 ergibt sich trotz der gednderten Zu-
sammensetzung ein dhnliches Bild. Die Oz-Abtrennungsrate liegt leicht tiber der fiir
Gas 1 erzielten Oz-Abtrennungsrate. Die Ar-Konzentration im Produktstrom steigt
noch weiter an und der spezifische Energiebedarf ist gegeniiber Gas 1 leicht ver-
Die behandelte
Argonmenge pro LZA-Strang steigt durch den hoheren Falschluftgehalt nochmals

bessert, aber dennoch schlechter als beim Basisprozess.
leicht an. Der Luftstrom, der verdichtet werden muss, sinkt gegeniiber dem zuge-
horigen Basisprozess ab. Der Austrittsdruck des Luftverdichters liegt auf gleichem
Niveau wie bei Gas 1. Fiir Gas 1 und Gas 2 lasst sich bei Verwendung eines Doppel-

sdulenprozesses keine Energieeinsparung durch die Retentatrezirkulation feststel-
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len. Die Rezirkulation fiihrt sogar zu einem Anstieg des spezifischen Energiebe-
darfs, da der Austrittsdruck des Verdichters angehoben werden muss und die zu-

satzliche behandelte Argonmenge die Oz-Abtrennungsrate mindert.

Tabelle 11: Gaszusammensetzungen der Retentate fiir unterschiedliche Falschluft-
einbriiche in den Gesamtprozess und die Verwendung eines Dreisiu-

lenprozesses
Grofde Gas3:2 % Gas4:6 %
Falschluft Falschluft
CCRin % 99,2 95,7
mpg in kg/s 16 35,4
CO;-Konzentration in 4,3 9,9
Vol.-%
0;-Konzentration in 22 12,4
Vol.-%
N,-Konzentration in 59,2 70,2
Vol.-%
Ar-Konzentration in 14,4 7,5
Vol.-%

Bei der Verwendung eines Dreisdulenprozesses dndern sich die Massenstrome und
die Zusammensetzung des Retentats geringfiigig gegenliber dem Doppelsdulen-
prozess (siehe Tabelle 11). Das liegt am veranderten Gesamtprozess (siehe Kapitel
4.4) und der veranderten O;-Produktzusammensetzung (siehe Tabelle 5). Durch
die geringere Ar-Konzentration im O2-Produkt der LZA bei Verwendung des Drei-
saulenprozesses ergibt sich auch im Retentat bei sonst gleichem Prozess mit glei-
chem Falschluftgehalt eine geringere Ar-Konzentration im Retentat als bei Ver-
wendung eines Doppelsdulenprozesses. Da sich die hohe Ar-Konzentration im

Retentat beim Doppelsaulenprozess als ungiinstig dargestellt hat, ergibt sich fur
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den Dreisdulenprozess ein Vorteil. Die COz-Abtrennungsrate CCR und die
Retentatmassenstrome verandern sich gegeniiber dem Doppelsdulenprozess nicht.
Wie beim Doppelsdulenprozess 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.
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Abbildung 56: Dreisdulenprozess mit integrierter Retentatrezirkulation; Retentat
wird in der HD-Kolonne zugefiihrt

Die Einbindung des Retentats in den Dreisdulenprozess ist in Abbildung 56 darge-
stellt. Im Gegensatz zum Doppelsdulenprozess ist es hier moglich, das Retentat in
die HD-Kolonne zu leiten, da die Einbindung des LOX-Boilers sich von der Einbin-

dung des LOX-Boilers im Doppelsdulenprozess unterscheidet. Das Retentat kann
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also entweder bereits mit der HD-Luft gemischt oder separat zugefiihrt werden
und dann auf der gleichen Stufe wie die HD-Luft in der HD-Kolonne zugegeben
werden. Da das Retentat der HD-Kolonne zugefiihrt wird, wird es nicht iiber einen
Expander gefiihrt. Der ND-Massenstrom, der iiber den Expander gefiihrt wird, um
die Kalteverluste der Coldbox zu kompensieren, verandert sich deshalb nicht. Wie
bereits im Doppelsdulenprozess, wird der Prozess hinsichtlich des spezifischen
Energiebedarfs durch Anpassung der Zufiihrungsstufen fiir die einzelnen Stréme in
die Kolonnen optimiert. Zusatzlich wurde beim Dreisdulenprozess gegeniiber dem

Basisprozess die Riicklaufmenge in der HD- und der MD-Kolonne optimiert.

Tabelle 12: Rezirkulation des Retentats in den Dreisaulenprozess fiir die unter-
suchten Gase

Grofde Basisprozess: Gas 3: Gas 4:
2%/6% 2% 6%
Falschluft Falschluft | Falschluft

02-/N»-/Ar-Konzentration im 95/2,2/2,8 95/1,2/ 95/0,3/

Produktstrom in Vol.-% 3,8 4,7

02-Abtrennungsrate in % 97,2 97,2 98,2

Spez. Energiebedarfin 192 184 179
kWh/toz

Argon pro LZA-Strang in kg/s 1,2/ 1,15 2,8 2,95

Luftverdichteraustrittsdriicke 4,7/ 3,6/ 2,2 4,8/3,7/ 4,8/3,7/

(HD/MD/ND) in bar 2,2 2,2
Verdichteter Luftstrom in 144,75/ 139,1 139,5 130,7
kg/s
Argonaufteilung O2-/N;- 65/ 35 58/ 42 65/ 35

Produktin %
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Die in Tabelle 12 aufgelisteten Ergebnisse zeigen sowohl fiir einen Falschluftgehalt
von 2 % als auch von 6 % eine Verbesserung gegeniiber dem Basisprozess. Bei
Verwendung von Gas 3 steigt die Ar-Konzentration im Oz-Produktstrom auf
3,8 Vol.-% an. Die O2-Abtrennungsrate sinkt gegeniiber dem Basisprozess nicht ab.
Sie bleibt konstant bei 97,2 %. Dadurch sinkt der spezifische Energiebedarf gegen-
iiber dem Basisprozess um 4,2 % ab, weil weniger Luft verdichtet werden muss,
um die gleiche Sauerstoffmenge fiir den Gesamtprozess bereitzustellen. Diese
Energiemenge kann somit durch die Rezirkulation des Retentats eingespart wer-
den. Die bendétigten Austrittsdriicke der Luftverdichter dndern sich im Vergleich
zum Basisprozess geringfiigig, da sich auch die Temperaturen in den Kolonnen
durch die gednderten Gaszusammensetzungen verschieben. Das Argon, das zusatz-
lich in der LZA behandelt werden muss, ist beim Dreisdulenprozess geringer als

beim Doppelsaulenprozess.
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Abbildung 57: Zusammensetzung der Gasphase in der ND-Kolonne fiir den Dreisdu-
lenprozess in Basisausfilhrung und mit Retentatrezirkulation; 0»-
Konzentration in der Fliissigphase im Sumpf konstant bei 95 Vol.-%
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Dadurch wird die Oz-Abtrennungsrate gegeniiber dem Basisprozess nicht gesenkt.
Zusatzlich ist die Kolonnenkonfiguration beim Dreisdulenprozess giinstiger fiir die
Behandlung von grofden Argonmassenstromen. Das Retentat durchlauft alle drei
Kolonnen, was hier im Gegensatz zum Doppelsdulenprozess moglich ist. Bei der
Eingliederung des Retentats in die HD-Kolonne des Doppelsdulenprozesses wird
die Stofftrennung soweit verschlechtert, dass eine Rezirkulation in die ND-Kolonne
des Doppelsaulenprozesses bessere Ergebnisse zeigt [145]. Die Zusammensetzung
der Gasphase der ND-Kolonne fiir den Basisprozess und den Prozess mit
Retentatrezirkulation (hier bei 6 % Falschluft) bei einer Dreisdulen-LZA ist in Ab-
bildung 57 iiber die theoretischen Trennstufen der Kolonne aufgetragen. Trennstu-
fe 1 stellt den Kopf der Kolonne und Trennstufe 60 den Sumpf der Kolonne dar. Die
Verliaufe zeigen die Anderungen der Konzentrationen der behandelten Gase in der
Gasphase der ND-Kolonne fiir den Basisprozess (durchgezogene Linien) und die
Variante mit Retentatrezirkulation (gestrichelte Linien). Die ND-Kolonne wurde
hier zur Veranschaulichung der Anderungen im Prozess infolge der Rezirkulation
des Retentats gewdahlt, da der gesamte Luftmassenstrom, der in die Coldbox ein-
tritt, im Verlauf des Prozesses die ND-Kolonne durchlauft. 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 Zufiihrungsstufen der ein-
zelnen zu behandelnden Strome sind an den Steigungsanderungen der Verlaufe zu

erkennen.

Zur Verdeutlichung der Einfliisse der zugefiihrten Strome ist in Abbildung 58 das
L/G-Verhaltnis (Fliissigkeit-/Gas-Verhaltnis auf der jeweiligen Trennstufe) in der
ND-Kolonne fiir den Basisprozess (durchgezogene Linie) und den Prozess mit ei-
ner Rezirkulation des Retentats (gestrichelte Linie) aufgetragen. Die Gasphase
steigt liber dem beheizten Sumpf (Trennstufe 60) auf. Das L/G-Verhaltnis und die
Temperatur sind hier am hdchsten. 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 gasférmige Sumpfpro-
dukt der MD-Kolonne auf Stufe 50 zugefiihrt. Dadurch steigt die aufsteigende
Gasmenge an und das L/G-Verhdltnis nimmt ab. Infolgedessen steigt die N»-
Konzentration in den Stufen 20-50 weniger an und bleibt ab Stufe 35 sogar nahezu
konstant. Auf Stufe 20 wird die gasformige ND-Luft zugegeben. Das L/G-Verhaltnis
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nimmt ab und die Anreicherung des Stickstoffs setzt sich fort. Auf Stufe 10 wird das
fliissige Sumpfprodukt der HD-Kolonne zugefiihrt. Dadurch vermindert sich ober-
halb dieser Stufe das L/G-Verhaltnis nochmals. Die Nz-Konzentration nimmt auf
den Stufen 1-10 zu. Der Riicklauf an dieser Stelle besteht aus den fliissigen Kopf-
produkten der HD- und MD-Kolonne, die beide auf Stufe 1 zugefiihrt werden Durch
die Zugabe des Retentats in die HD-Kolonne (vgl. Abbildung 56) dndern sich so-
wohl die Stoffkonzentrationen als auch das L/G-Verhéltnis in der Kolonne. Durch

Rezirkulation des Retentats sinkt auf den Stufen 50-60 das L/G-Verhaltnis ab.
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Abbildung 58: L/G-Verhiltnis der ND-Kolonne des Dreisiaulenprozesses fiir den
Basisprozess und den Prozess mit einer Rezirkulation des Retentats

Dies ist auf die gestiegene Ar-Konzentration zuriickzufiihren, weil dadurch eine
grofdere Energiemenge im Sumpf notwendig ist, um die Oz-Konzentration von
95 Vol.-% zu erreichen. Dieser Zusammenhang zeigt sich auch bei den Konzentrati-
onsverlaufen, da zur Erreichung der geforderten O;-Konzentration im Sumpfpro-

dukt bei Retentatrezirkulation eine hohere 02-Konzentration in der zugehérigen
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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 Zufiih-
rung des Sumpfproduktes der MD-Kolonne fallt das L/G-Verhiltnis bei
Retentatrezirkulation weniger deutlich ab als im Basisprozess (Stufe 50 in Abbil-
dung 58), sodass sich infolge des geringeren L/G-Verhdltnisses bei Retentat-
rezirkulation in den Stufen 50 bis 60 ein nahezu gleiches L/G-Verhaltnis bei beiden
Prozessvarianten in den Stufen 20 bis 50 einstellt. Die Konzentrationsverlaufe der
Gasphase unterscheiden sich zwischen den beiden Prozessen deutlich. Zwischen
den Kolonnenstufen 53-60 liegt die O2-Konzentration im Prozess mit Rezirkulation
des Retentats iiber jener des Basisprozesses. Von Stufe 1-52 kehrt sich dieses Bild
um und die Oz-Konzentration im Basisprozess liegt in der Gasphase hoher als bei
Rezirkulation des Retentats. Die erhohte Argonmenge verschiebt das L/G-
Verhiltnis. Die behandelte Gasmenge im Prozess wird um 8 % erhoht und die
Energiemenge am Verdampfer der ND-Kolonne wird um 11 % erho6ht. Beim Drei-
saulenprozess ergibt sich durch diese Anderungen ein giinstigerer Verlauf der
Stoffkonzentrationen und dadurch eine Verbesserung gegeniiber dem Basispro-
zess. Eine Rezirkulation des Retentats zur LZA lohnt sich somit nur bei Verwen-
dung eines Dreisdulenprozesses 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 fiir den Dreisdaulenprozess be-
trachtet, da der Doppelsdulenprozess 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. Fiir eine Dreisdulen-LZA
ergibt sich im Basisprozess mit 2 % Falschluft ein nn von 37,06 %. Bei einer Erho-
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
nn auf 36,68 % angehoben werden. Der Dreisdulenprozess kann also fiir den Fall
mit 2 % Falschluft das Potential nahezu vollstindig nutzen (vgl. Tabelle 8). Bei ei-
nem Falschlufteinbruch von 6 % sinkt ny im Basisprozess auf 36,81 %. Durch Stei-
gerung der COz-Abtrennungsrate CCR mithilfe der Membran sinkt nn auf 36,03 %.
Durch die Rezirkulation des Retentats zur LZA kann nn auf 36,39 % angehoben
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werden. Bei Verwendung eines Dreisdulenprozesses kann somit das maximale Po-
tential der Retentatrezirkulation fiir nn ausgeschopft oder sogar gesteigert werden
(vgl. Tabelle 8), da die Oz-Abtrennungsrate nicht vermindert wird, sondern bei ho-
hen Falschluftgehalten sogar gesteigert werden kann und die Prozessdriicke sich

kaum verandern.

Tabelle 13: Nettowirkungsgrade bei Rezirkulation des Retentats zur LZA fiir unter-
schiedliche Falschlufteinbriiche in den Gesamtprozess bei Verwendung
eines Dreisdulenprozesses; nur die in der Coldbox entstehenden Ver-
luste sind beriicksichtigt

Grofie 2 % Falschluft | 6 % Falschluft
CCR ohne Membran 91,9 83,3
in %
CCR mit Membran 99,2 95,7
in %
N~ ohne Membran 37,06 36,81
in %
Ny mit Membran in % 36,46 36,03
1N~ mit Membran und 36,68 36,39
Retentatrezirkulation
in %

6.1.2 Verluste am Molsieb

Um einen energetischen Nutzen aus der Rezirkulation des Retentats zur LZA zu
ziehen, ist neben einer hohen 02-Abtrennungsrate in der LZA eine ausreichend ho-
he COz-Abtrennungsrate CCR notwendig. Von CCR hangt der zusatzliche Energie-
bedarf des Molsiebs der LZA ab. Hier wird nur eine Untersuchung des Dreisaulen-
prozesses durchgefiihrt, 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 hoher als der maximale Energiegewinn durch die Rezirkulation des
Retentats. Zur Bestimmung des minimalen CCR muss zunédchst eine genauere Be-
trachtung des Regenerationsvorgangs des Molsiebs durchgefiihrt werden. Das
Molsieb wird im modellierten Oxyfuel-Kraftwerk mit Prozessdampf aus der Uber-
stromleitung (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 Enthalpiednderung bei der Kondensation
des Dampfes betrdgt auf der Dampfseite 2369 KkJ/kgpampr. 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/kgn20. Fiir 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 zusammenhangt, betrdgt der spezifische sich ergebende Wir-
kungsgradverlust 0,044 %-Pkt./kgpamptr, solange der Dampf an der gleichen Stelle
im Prozess entnommen wird. Zur Desorption von COz von verschiedenen
Adsorbentien findet sich in der Literatur der spezifische Energiebedarf 43
k]/molcoz [146] [147] [148] [149]. Daraus ergibt sich ein spezifischer Energiebe-
darf von 1892 k] /kgcoz. Mit den angegebenen Werten kann nun bestimmt werden,
wie sich der Wirkungsgrad pro abzutrennendem kgcoz im Molsieb verandert. Die
angegebene Formel gilt nur fiir den hier untersuchten Dampfkraftprozess. Bei an-
deren Prozessen muss der spezifische Ausgangswirkungsgradverlust (hier
-0,044 %-Pkt./Kkgpampf) neu bestimmt werden. Fiir den spezifischen Wirkungsgrad-

verlust des Molsiebes durch die zusatzlich abzutrennende CO2-Menge ergibt sich:

K]
% — Pkt. 1892 Kgcoz % — Pkt.
AT]MS,spez = —0,044 . = —0,035 —— (6-1)
ngampf 2369 K k] kgCOz
gH20

Wenn der CO»-Massenstrom, der im Retentat enthalten ist, bekannt ist, kann

Anums,spez bestimmt werden. Der CO2-Massenstrom im Retentat ergibt sich aus der

COz-Abtrennungsrate CCR und dem COz-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 beriicksichtigt werden. Ohne Rezirkulation des
Retentats wiirde dieses bis auf 1,15 bar in der Expandergruppe der GPU entspannt
werden (vgl. Abbildung 35). Die in den Expandern zuriickgewonnene Leistung Pvent
wird durch die Rezirkulation des Retentats also entsprechend vermindert. Die Ver-
luste in der GPU-Expandergruppe sind also abhdngig vom Massenstrom des
Retentats. Es werden verschiedene Retentate untersucht, die den Gasen 3 und 4
aus Kapitel 6.1.1 entsprechen. Die Einflussgrofien auf den Retentatmassenstrom
sind der Falschlufteintrag in den Prozess, der Rauchgasverdichteraustrittsdruck,
die Temperatur im zweiten Abtrenner der GPU, die Flache der Membran und das

treibende Druckgefille der Membran.

Tabelle 14: Einfluss des hoheren Austrittsdrucks auf die Expanderleistung der GPU
fiir verschiedene Falschlufteintrige in den Prozess

Grofde 2 % Falschluft | 6 % Falschluft
CCRin % 99,2 95,7
mpg in kg/s 16 35,4
Pvent 0hne 4,9 8,4

Rezirkulation in MW

Pvent mit Rezirkulation 3,7 5,8
in MW
Angeyp in %-Pkt. 0,1 0,22
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Der maximal zuldssige Verlust, der durch die verminderte Ventgasentspannung
entstehen darf, ist durch das erzielbare Wirkungsgradpotential fiir die LZA (Kapitel
6.1.1) unter Bertcksichtigung der Verluste des Molsiebs durch das noch zu entfer-
nende CO; (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 tiber 0,22 %-Pkt. (2,6 MW,) summieren dirfen. Bei 6 %
Falschluft diirfen beide Verluste zusammen 0,36 %-Pkt. (4,7 MW.) nicht tiberstei-
gen. Wenn die Verluste liber diese Grenze steigen ist der Verlust gréfer als der ma-
ximale Gewinn. Als Beispiel sind in Tabelle 14 fiir die bereits in Kapitel 6.1.1 bei der
Dreisdule untersuchten Gase 3 und 4 die Auswirkungen auf die Ventgas-
entspannung dargestellt. Dabei betragt der Rezirkulationsdruck 5 bar und die
Temperatur im zweiten Abtrenner der GPU 227 K. Die COz-Konzentration s liegt
bei 96 Vol.-%, die Membranflache A bei 25000 m? und das Druckverhaltnis Iz bei
6. Der Retentatmassenstrom mpg ist bei einem Falschlufteintrag von 6 % mehr als
doppelt so grofd wie bei einem Falschlufteintrag von 2 %. Dadurch sinkt das Poten-
tial fiir ny um Angxp 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 Angxp von 0,22 %-Pkt. nur noch 0,14 %-Pkt.
als Wirkungsgradpotential. Die Verluste, die in den GPU-Expandern entstehen, sind
also erheblich, da CCR fiir die jeweiligen Falschluftmengen bereits hoch ist. Bei
niedrigerem CCR nehmen die Verluste weiter zu. Fiir beide Varianten miissen noch
die Molsiebverluste ergdnzt werden. In Tabelle 15 sind alle Verluste, die bei der
Rezirkulation entstehen, aufgefiihrt und berticksichtigt. Ausgehend vom Basispro-
zess mit Dreisdulen-LZA, einem Falschluftgehalt von 2 % und einem Wirkungsgrad
von 37,06 % sinkt dieser um 0,6 %-Pkt. durch Steigerung der COz-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-CO; im Molsieb kostet 0,03 %-Pkt. In der LZA selber kénnen durch
die Rezirkulation des Retentats 0,22 %-Pkt. Wirkungsgrad gewonnen werden. Un-
ter Bertlicksichtigung 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 fiir den Gesamtprozess, da die Mol-

siebverluste und die Verluste in den Expandern der GPU deutlich erh6ht sind.
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Rezirkulation des Restgases zur LZA

Tabelle 15: Nettowirkungsgradinderung durch Retentatrezirkulation mit einer
Dreisdulen-LZA unter Beriicksichtigung aller Verluste

Grofie 2 % Falschluft | 6 % Falschluft
CCRin % 99,2 95,7
N~ Basisprozess in % 37,06 36,81
1~ mit Membran in % 36,46 36,03
Anus in %-Pkt. -0,03 -0,17
Angexp in %-Pkt. -0,1 -0,22
Ann in LZA in %-Pkt. 0,22 0,36
Any aller Verluste in 0,09 -0,03
%-Pkt.
N~ mit Membran und 36,55 36,00
Retentatrezirkulation
in %

Bei einer Dreisdulen-LZA lassen sich somit selbst unter optimalen Bedingungen
nur geringfiigige Wirkungsgradgewinne erreichen, allerdings sind diese mit einem
hohen anlagentechnischen Aufwand verbunden. Aus diesem Grund ist der Nutzen
einer Riickgewinnung des im Retentat noch enthaltenen Sauerstoffs auch bei Nut-

zung eines Dreisdulenprozesses 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 COz-Abtrennungsrate (CCR) von deutlich tiber
90 % zu erreichen. Aufgrund des hohen Drucks und der niedrigen Temperatur des
Ventgases konnen zur zusatzlichen Abtrennung von CO:; im Ventgaspfad ein
Membranprozess oder eine DWA implementiert werden. Mit beiden Techniken
konnen COz-Abtrennungsraten CCR von uber 99 % erreicht werden. Dabei ist es
moglich, die COz-Konzentration s iiber dem geforderten Minimum von 96 Vol.-%
zu halten. Das entspricht einer deutlichen Verbesserung gegeniiber dem Basispro-
zess, bei dem CCR von deutlich iiber 90 % nur mit optimalen Rauchgasqualitiaten
und abgesenktem  moglich sind. Fiir die zusatzliche CO;-Abtrennung zeigt die
Membran gegeniiber der DWA sowohl beim Energiebedarf als auch bei CCR deutli-
che Vorteile. Als Einflussgrofien wurden sowohl Grofien des Basisprozesses als
auch Grofden des zusatzlichen Abtrennungsprozesses betrachtet. Die Einflussgro-
3en des Basisprozesses sind der Falschluftgehalt des Rauchgases, das aus dem
Kraftwerk zugefiihrt wird, und das Druck- und Temperaturniveau in der GPU. Die
Einflussgrofien der zusatzlichen Abtrennungsanlage sind die Art des Abtrennungs-
prozesses und dessen Stoffwerte, die Baugrofie der Abtrennungsanlage, die Be-
triebstemperatur der Anlage und das treibende Druckgefalle iiber die zusatzliche
Abtrennungsanlage. Die entscheidende Einflussgrofie fiir den Gesamtprozess ist
der Falschluftanteil, da dieser bereits die Qualitdt des Rauchgases vorgibt und da-
mit einen grofden Einfluss auf alle Ergebnisse der GPU und der zusatzlichen Ab-

trennungsanlage besitzt.

Fir den Gesamtprozess ergeben sich je nach Prozess und COz-Abtrennungsrate

CCR durch die Nutzung einer zusatzlichen Abtrennungsanlage unterschiedliche
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Zusammenfassung und Ausblick

zusatzliche Wirkungsgradverluste. Bei geeigneter Auswahl des zusatzlichen Ab-
trennungsprozesses und der Prozessrandbedingungen konnen diese allerdings
auch fiir hochste CCR deutlich unter 1 %-Pkt. gehalten werden. Fiir die Membran
ergibt sich selbst bei einem CCR von iiber 99 % ein Wirkungsgradverlust von nur
0,6 %-Pkt. gegeniiber dem Basisprozess mit einem CCR von 91,9 %. Die sich erge-
benden spezifischen Leistungsverluste, bezogen auf abgetrenntes oder vermiede-
nes COq, ecoz bzw. e; zeigen, dass sich durch Einsatz der Membran der Gesamtpro-
zess spezifisch verbessern lasst. Bei der Einbindung einer DWA zur zusatzlichen
CO2-Abtrennung ergeben sich bis zu einem CCR von 96 % die gleichen spezifischen
Leistungsverluste ecoz und e, wie im Basisprozess. Die Einbindung einer Membran
oder DWA steigert die COz-Abtrennungsrate CCR bei konstantem oder sogar ver-
mindertem spezifischem Leistungsverlust zur COz-Abtrennnung. Die Einbindung
einer zusatzlichen Abtrennungsanlage ist fiir den Oxyfuel-Prozess somit vorteil-
haft.

Die Abtrennung des Restsauerstoffs aus dem Retentat der Membran fiihrt unter
prozesstechnischen Gesichtspunkten nur unter optimalen Randbedingungen zu
einer geringfiigigen Steigerung des Wirkungsgrades und damit zu einem Nutzen
fiir den Gesamtprozess. Diese Aussage gilt bei Betrachtung der im Rahmen der ak-
tuellen Forschung meist untersuchten Prozesse mit Doppelsdulen- und Dreisdulen-
LZA. Fiir die Doppelsaule lasst sich kein Vorteil durch die Retentatnutzung feststel-
len. Bei der Dreisdulen-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 gegentiber einer Nichtnut-
zung des Retentats fiihrt. Die dabei entstehenden Verluste treten hauptsachlich bei
der Aufbereitung des Retentats und nicht im LZA-Prozess auf. Aus der

Retentatrezirkulation lasst sich somit kein Nutzen fiir den Gesamtprozess erzielen.

Die in dieser Arbeit entwickelten Modelle bilden erstmals alle Einfliisse von der
zusatzlichen COz-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 kénnen. Dies wird am Bei-
spiel der Retentatrezirkulation deutlich, die bei Verwendung einer Dreisdaulen-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

fiir den Gesamtprozess zu erzielen.
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Anhang

A.1 Basiskraftwerk

Tabelle 16: Randbedingungen des Basiskraftwerks ohne Rauchgasreinigungsanla-

gen
Grofie Wert Bemerkung
Elektrische Bruttoleistung 600 MW
Wasser-/Dampfkreislauf
Frischdampftemperatur 600°C am Turbineneintritt
Frischdampfdruck 285 bar am Turbineneintritt
ZU-Dampftemperatur 620 °C am Turbineneintritt
Speisewasserendtemperatur 303°C nach letztem Vorwarmer
Kondensatordruck 45 mbar
ZU-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 heie ZU-Leitung 1 bar vom Dampferzeuger bis Turbineneintritt
Druckverlust kalte ZU-Leitung 1 bar Austritt HD-Turbine bis Dampferzeuger
Druckverlust ZU-Heizflichen 2 bar Dampferzeugereintritt bis -austritt
Druckverlust Dampferzeuger, 25 bar Speisewassereintritt bis FD-Austritt
HD-Seite
Druckverlust Uberstrémlei- 560 mbar von MD-Austritt bis ND-Eintritt
tung MD/ND
Druckverlust Anzapfleitungen 3% des Drucks an der jeweiligen Anzapfung
Isentroper Wirkungsgrad HD- 91,3 % HD-Eintritt bis Anzapfung 8
Turbine 1
Isentroper Wirkungsgrad HD- 92,9 % Anzapfung 8 bis HD-Austritt
Turbine 2
Isentroper Wirkungsgrad MD- 93,2% MD-Eintritt bis Anzapfung 6
Turbine 1
Isentroper Wirkungsgrad MD- 93,9 % Anzapfung 6 bis Anzapfung 5
Turbine 2
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Isentroper Wirkungsgrad MD- 94,3 % Anzapfung 5 bis MD-Austritt
Turbine 3
Isentroper Wirkungsgrad ND- 94,6 % ND-Eintritt bis Anzapfung 3
Turbine 1
Isentroper Wirkungsgrad ND- 94,5 % Anzapfung 3 bis Anzapfung 2
Turbine 2
Isentroper Wirkungsgrad ND- 91,7 % Anzapfung 2 bis Anzapfung 1
Turbine 3
Isentroper Wirkungsgrad ND- 86,2 % Anzapfung 1 bis ND-Austritt
Turbine 4
Austrittsverlust ND-Turbine 30 kJ/kg kinetischer Stromungsanteil an der letzten
ND-Stufe
Mech. Wirkungsgrad Dampf- 99,8 %
turbinenwellenleistung
Mech. Wirkungsgrad Pumpen 99,8 %
Mech. Wirkungsgrad Gebldse 99 %
Mech. Wirkungsgrad elektri- 99,8 %
sche Antriebe
Elek. Wirkungsgrad elektri- 97 %
sche Antriebe
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 80 %
Kiihlwasser- und
Kondensatpumpen
Isentroper Wirkungsgrad Kes- 83 %
selspeisewasserpumpe
Gradigkeit des Turbinenkon- 3K
densators
Gradigkeit regenerative Spei- 2,5K
sewasser- und
Kondensatvorwdrmer
Untere Gradigkeit Unterkiih- 5K
lerzone
Uberhitzung nach Enthitzer 25K
Untere Gradigkeit Enthitzer 30K vorgelagerter Enthitzer, Temperatur zwi-
1.MD Anzapfung schen Speisewasser und Dampf
Druckverlust Speisewasser- 250 mbar je Vorwarmer
und Kondensatvorwarmer
(Wasserseite)
Druckverlust Speisewasserbe- | 250 mbar bedingt durch Wasserstand
halter
Speisewassererwdrmung im 30K
Economiser
Kiihlwassertemperatur 18 °C
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Rauchgasseite
Druckverlust Kiihlwasser 3 bar Rohrleitungen, Kondensator, geod. Hohe
Kiihlturm
Druckverlust Luftansaugsys- 5 mbar
tem
Druckverlust Dampf-LuVo 5 mbar
Druckverlust LuVo 10 mbar Sekundarluft
Druckverlust LuVo 15 mbar Primarluft und Rauchgas
Druckverlust Miihlenluftkiih- 5 mbar Nutzung als Speisewasserbypass mit
ler Vorwdrmung auf 310 °C
Druckverlust Miihle 90 mbar
Druckverlust Brenner Primar- 30 mbar
und Sekundarluft
Rauchgasseitiger Druckverlust 5 mbar
Dampferzeuger
Uberdruck des Rauchgas zur 5 mbar
Abgabe an die Umgebung
Ecoaustrittstemperatur 380°C
LuVo-Austrittstemperatur 115°C
Rauchgas
Isentroper Wirkungsgrad Ge- 85%
blase
Falschluftmenge 4% des Rauchgasmassenstroms im Dampfer-
zeuger
LuVo-Leckage auf die Rauch- 5% des Luftmassenstroms am kalten Ende des
gasseite LuVo
Dampferzeugerwirkungsgrad 95 % auf Wasser-/Dampfkreislauf tibertragene
Warme bezogen auf mit Kohle zugefiihrte
Warme
A 1,15 Verbrennungsluftverhaltnis
Feuerraumaustrittstemperatur 1250 °C am Eintritt in die konvektiven Heizflichen
Durchstrahlung 4% der Feuerungswarmeleistung
Unverbrannter Anteil in der 3% als festes C angenommen
Asche
Anteil der Trichterasche an 10 %
Gesamtasche
Temperatur der Trichterasche 500 °C
Elek. Eigenbedarf Miihle 9,5 kWh/t bezogen auf die Rohkohle
Mihlenaustrittstemperatur 100 °C am Sichter
Wassergehalt am Miihlenaus- 1% Massenanteil
tritt
Luft zu Kohleverhaltnis 2m3/kg Luft pro kg Kohlenstaub am Sichter
Sperrluftmassenstrom 4,2kg/s
SOz-Konversionsrate zu SO3 2% bezogen auf die SO;-Menge im Dampfer-
zeuger
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A.2 Rauchgasreinigungsanlagen (Luftfall)

Tabelle 17: Randbedingungen der Rauchgasreinigungsanlagen im Basisprozess.

Grofde Wert Bemerkung
DeNOx
Druckverlust Umlenkungen 1,5 mbar pro Umlenkung
Druckverlust Katalysator 2,5 mbar pro Katalysatorebene
Katalysatorebenen 3
Druckverlust NH3-Eindiisung 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 fiir die Matts-Ohnfeld-Gleichung [150] bei
Nutzung der siidafrikanischen Steinkohle
Rauchgasgeschwindigkeit 1m/s im E-Filter
Druckverlust E-Filter 10 mbar
Spez. Leistungsbedarf E-Filter 7 W/m?* elektrische Leistung pro Abtrennflache
REA
Temperatur REA-Eintritt 125 °C
Rauchgasgeschwindigkeit 4m/s
Isentroper Wirkungsgrad Ab- 85 %
sorptionsmittelpumpe
Isentroper Wirkungsgrad Oxi- 85 %
dationsluftgeblase
Oxidationsluftverhaltnis 2 zur Oxidation des Calciumsulfits
Druckverlust pro Spriithebene 5 mbar
Druckverlustanstieg durch 1-10 mbar | beisteigendem L/G steigt auch der Druck-
L/G verlust im Absorber an
Anzahl Spriithebenen 3
Zahl der Trays 1 Einlegebdden zur besseren Abtrennung
Verweilzeit des Absorptions- 240s
mittels im Sumpf
Spez. elek. Eigenbedarf Riihr- 70 W/m3 bezogen auf das Sumpfvolumen
werke
Spez. elek. Eigenbedarf Kalk- 25 kWh/t bezogen auf den Kalksteinverbrauch
steinmiihle
Dichte des Absorptionsmittels 1287 ein Gipsanteil von 20 %
kg/m3
Hohe zwischen Sumpf und 2m
Rauchgaseinlass
Kanalhohe des Rauchgasein- 5m
lasses

144



Anhang

Hohe zwischen Rauchgasein- 2m
lass und erster Spriihebene
Hohe pro Sprithebene 2m
Diisenvordruck 0,8 bar Austrittsverlust des Absorptionsmittels
durch Eindiisung im Absorber
Hohenverluste durch Rohrrei- 3m in den Rohrleitungen des Absorptionsmit-
bung in der REA tels
SO03-Abtrennungsrate 50 %
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Abbildung 59: SO,-Abtrennungsrate in Abhingigkeit vom L/G-Verhaltnis in der REA
[123]
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A.3 Anpassung Oxyfuel-Prozess

Anhang

Tabelle 18: Randbedingungen der Oxyfuel-Anpassung; nur gedinderte Parameter

aufgefiihrt
Grofde Wert Bemerkung
Elektrische Bruttoleistung 600 MW
Wasser-/Dampfkreislauf
HD-Bypass-Temperatur 303 °C am Austritt aus dem HD-Bypassvorwarmer
Untere Gradigkeit 40K
ND-Bypass-Temperatur 1 154 °C am Austritt aus dem ND-Bypassvorwarmer
am Rauchgas
ND-Bypass-Gradigkeit 1 50K untere Gradigkeit gilt fiir beide
Wirmelibertrager am Rauchgas
ND-Bypass-Temperatur 2 172 °C am Austritt aus dem ND-Bypassvorwarmer
(Doppelsdulen-LZA) der LZA
ND-Bypass-Temperatur 2 10°C am Austritt aus dem ND-Bypassvorwéarmer
(Dreisdulen-LZA) der LZA
ND-Bypass-Gradigkeit 2 15K untere Gradigkeit des Warmeiibertragers
an der LZA
Rohrleitungsdruckverlust ND- 2% des anliegenden Kondensatdrucks
Bypass
Rohrleitungsdruckverlust HD- 2% des anliegenden Kondensatdrucks
Bypass
Druckverlust ND- 600 mbar fiir beide Vorwarmer wasserseitig
Bypassvorwarmer
Druckverlust HD- 100 mbar wasserseitig
Bypassvorwarmer
Regenerationswarmebedarf | 7500 k]/kg bezogen auf den Massenstrom der
Molsiebstationen fiir H,0 desorbiert werden muss
Regenerationswarmebedarf | 1892 kJ/kg bezogen auf den Massenstrom der
Molsiebstationen fiir CO- desorbiert werden muss; nur bei LZA
Molsieb
Dampfdruck Molsiebentnahme 5,6 bar Uberstrémleitung MD-/ND-Turbine
LZA
Dampfdruck Molsiebentnahme 14 bar Entnahme 5
LZA
Unterkiihlung des Kondensa- 5K
tes der Molsiebregeneration
Temperatur am 470 °C
Verdampferaustritt
Rauchgasseite
2% des Rauchgasmassenstroms im Dampfer-

Falschluftmenge

zeuger
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Sekundare 380 °C Temperatur am E-Filteraustritt
Rezirkulationstemperatur
Druckverlust GaVo 12 mbar Primarluftvorwdrmung fiir beide Seiten
GaVo-Leckage 10 % des Primarrezirkulationsmassenstroms
Untere Gradigkeit GaVo 100K
Druckverlust HD- 12 mbar rauchgasseitig
Bypassvorwarmer
Druckverlust ND- 6 mbar am Rauchgaspfad fiir beide
Bypassvorwarmer 1 Warmetbertrager; Rauchgasseitiger
Druckverlust
Temperatur REA-Eintritt 100 °C weitere Abkiihlung fiihrt zu Problemen im
REA-Betrieb
Rohrleitungsdruckverlust 10 mbar
primére Rezirkulation
Rohrleitungsdruckverlust se- 20 mbar
kundare Rezirkulation
Druckverlust Miihle 90 mbar
Temperatur Rauchgaskonden- 38°C am Austritt aus dem Rauchgaskondensator
sator
Untere Gradigkeit Rauchgas- 20K
kondensator
LZA (Doppelsaule)
Isentroper Wirkungsgrad 89 % adiabater Einwellenverdichter
Luftverdichter
Verdichteraustrittsdruck 4,6 bar
Untere Gradigkeit O- 10K
Vorwarmer
Druckverlust O,-Vorwarmer 50 mbar sauerstoff- und luftseitig
Untere Gradigkeit ND- 10 K
Bypassvorwarmer
Austrittstemperatur Direkt- 12 °C
kontaktkiihler
Druckverlust Direktkontakt- 60 mbar
kiihler
Druckverlust Molsieb 130 mbar
Druckverlust HWT Hauptluft 170 mbar
Druckverlust HWT 50 mbar
Expanderluft
Druckverlust HWT O, 200 mbar
Druckverlust HWT N, 100 mbar
Obere Gradigkeit HWT 2,5K
Druckverlust HD-Kolonne 15 mbar
Theoretische Trennstufen HD- 30
Kolonne
Druckverlust Unterkiihler 1 50 mbar heifde Seite alle Strome
Druckverlust Unterkiihler 2 60 mbar kalte Seite
ND-Kolonne 40 mbar
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Theoretische Trennstufen ND- 60
Kolonne
Verwendete Packung 250.Y Mellapak der Firma Sulzer, in allen Kolon-
nen
HETP 0,4 m fiir alle Kolonnen
Gradigkeit Verdamp- 1,5K zwischen ND-Kolonnensumpf und Luft-
fer/Kondensator 1 strom sowie LOX-Boiler
Gradigkeit Verdamp- 1,5K zwischen ND-Kolonne Stufe 35 und HD-
fer/Kondensator 2 Kopfprodukt
Spiilungsmassenstrom 1% des Sauerstoffprodukts
Isentroper Wirkungsgrad Ex- 84 %
pander
Temperatur O, 183°C nach dem 0,-Vorwarmer
LZA (Dreisdule)
Isentroper Wirkungsgrad 85 % Getriebeturboverdichter
Luftverdichter
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 Gradigkeit O- 10K
Vorwirmer
Druckverlust O,-Vorwarmer 50 mbar sauerstoff- und luftseitig
Untere Gradigkeit ND- 10K bei allen drei Stufen
Bypassvorwarmer
Austrittstemperatur Direkt- 12 °C
kontaktkiihler
Druckverlust Direktkontakt- 60 mbar
kiihler
Druckverlust Molsieb 130 mbar
Druckverlust HWT Luftstrome | 170 mbar
Druckverlust HWT O, 200 mbar
Druckverlust HWT N, 100 mbar
Obere Gradigkeit HWT 2,5K
Druckverlust HD-Kolonne 15 mbar
Theoretische Trennstufen HD- 30
Kolonne
Druckverlust MD-Kolonne 15 mbar
Theoretische Trennstufen MD- 30
Kolonne
Druckverlust ND-Kolonne 30 mbar
Theoretische Trennstufen HD- 60
Kolonne
Druckverlust Unterkiihler 1 50 mbar heifde Seite alle Strome
Druckverlust Unterkiihler 2 50 mbar kalte Seite
Gradigkeit LOX-Boiler+ND- 1,5K zwischen ND-Sumpf und HD-Kopf sowie
Sumpf/HD-Kopf LOX-Boiler
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Gradigkeit Verdamp- 1,5K zwischen MD-Sumpfprodukt und MD-
fer/Kondensator MD-Kolonne Kopfprodukt
Spiillungsmassenstrom 1% des Sauerstoffprodukts
Isentroper Wirkungsgrad Ex- 84 %
pander
Temperatur O, 153°C nach dem 0;-Vorwarmer
GPU (Basisprozess)
Untere Gradigkeit Zwischen- 10K
kiihler des Rauchgasverdichter
Druckverlust Zwischenkiihler 50 mbar Rauchgasseite
1
Druckverlust Zwischenkiihler | 150 mbar Kiihlwasserseite
2
Isentroper Wirkungsgrad 88 % Isothermer Getriebeturboverdichter
Rauchgasverdichterstufen
Druckverlust Molsieb 200 mbar
Druckverlust CO;-Produkt 10 mbar gilt fiir die Rauchgasseite und die CO-
WUT Produktsseite
Mittlere logarithmische Tem- 25K
peraturdifferenz COz-Produkt
WUT
Druckverlust NH3- 100 mbar | gilt fiir die Rauchgasseite und die Kaltemit-
Rauchgaskiihler telseite
Untere Gradigkeit NH3- 5K
Rauchgaskiihler
Druckverlust CO,- 100 mbar | gilt fiir die Rauchgasseite und die Kaltemit-
Rauchgaskiihler telseite
Untere Gradigkeit CO- 5K
Rauchgaskiihler
Isentroper Wirkungsgrad CO-- 70 % tiberkritische Pumpe
Pumpen
Mechanischer Wirkungsgrad 90 %
CO,-Pumpe
Druckverlust Ventgas-WUT 100 mbar | gilt fiir alle Gasstréme die den WUT durch-
laufen
Austrittsdruck Ventgas 1,15 bar
Mittlere logarithmische Tem- 40K
peraturdifferenz Ventgas-WUT
Isentroper Wirkungsgrad 85%
Ventgasexpander
Mechanischer Wirkungsgrad 98 %
Ventgasexpander
Untere Gradigkeit NH3- 2K
Kondensator
Druckverlust NH3- 100 mbar gilt fir die Kiihlwasser- und die Kaltemit-
Kondensator telseite
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Isentroper Wirkungsgrad Kal- 82% gilt fiir NHz- und CO2-Kaltkreislauf
temittelverdichter
Mechanischer Wirkungsgrad 98 % gilt fir NH3- und CO-Kaltkreislauf
Kaltemittelverdichter
Untere Gradigkeit CO»- 2K
Kondensator
Druckverlust NH3- 100 mbar | gilt fiir die Kiihlmittel- und die Kaltemittel-
Kondensator seite

A.4 Rauchgasreinigungsanlagen (Oxyfuel)

Tabelle 19: Randbedingungen der Rauchgasreinigungsanlagen im Oxyfuel-Betrieb;
nur geinderte Parameter aufgefiihrt; Randbedingungen fiir 2 % Falsch-
luft und Doppelsaulen-LZA

Grof3e Wert Bemerkung
DeNOx
Temperatur DeNOx 300 °C
Untere Gradigkeit Gas-Gas 50K Warmeriickgewinner
WUT
Druckverlust Gas-Gas WUT 12 mbar fiir beide Gasseiten
Druckverlust Dampfvorwar- 5 mbar auf der Rauchgasseit
mer
NOx im Rauchgas 60 vppm am Rauchgasaustritt aus der DeNOx
E-Filter
Temperatur E-Filter 380°C
Asche im Rauchgas 3 mg/m? am Rauchgasaustritt aus dem E-Filter be-
zogen auf Betriebsrauchgasvolumenstrom
Spez. Leistungsbedarf E-Filter 7 W/m?* elektrische Leistung pro Abtrennfliache
REA
Temperatur REA-Eintritt 100 °C
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