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1 Einleitung

1.1 Motivation

Um mogliche Folgen und Risiken zu begrenzen, die durch den Klimawandel her-
vorgerufen werden, ist die Reduktion emittierter Treibhausgase wissenschaftlich
anerkannt. Dabei hat die COz-Konzentration in der Atmosphare einen wesentlichen
Einfluss auf den Treibhauseffekt, sodass die stetige Klimaerwarmung in den letzten
Dekaden auf die anthropogenen COz-Emissionen zuriickfiihrbar ist [1]. Bis 2020
wird in der deutschen Klimapolitik eine Verminderung der Treibhausgasemissio-
nen um mindestens 40 % gegentber dem Bezugsjahr 1990 angestrebt [2]. Diese
Mafénahme bildet einen Beitrag, die ansteigende globale Durchschnittstemperatur
auf hochstens 2 °C gegeniiber dem vorindustriellen Niveau zu beschranken. Laut
dem Intergovernmental Panel on Climate Change ist dafiir global betrachtet eine
Reduktion der CO2 Emissionen von 50 bis 85 % bis 2050, bezogen auf die Emissio-
nen aus dem Jahr 2000, erforderlich [1]. Fiir den Standort Deutschland soll dabei
neben dem Ausbau der Erneuerbaren Energien unter der Gewahrleistung 6kono-
mischer Gesichtspunkte eine technologieoffene Losung fiir den Klimaschutz gefun-

den werden [2].

Bei der Verstromung fossiler Energietrager, die einen grofden Anteil der deutschen
und noch mehr der weltweiten Stromerzeugung ausmachen, werden grofde Men-
gen COz an die Atmosphdre emittiert. Anteilig an der weltweit verbrauchten
Strommenge wurden im Jahre 2011 etwa 68 % des Stroms aus fossilen Brennstof-
fen erzeugt. Der Einsatz von Kohle ist dabei mit 41,3 % der gesamten Strommenge
fiir den grofdten Teil verantwortlich [3]. Auch in Deutschland befindet sich der Ein-
satz von Kohle zur Bruttostromerzeugung im Jahre 2011 mit 42,8 % auf einem ver-
gleichbaren Niveau. U. a. beeinflusst durch den Ausstieg aus der Kernenergie und

steigende Bezugspreise fiir gasformige Brennstoffe ist ein zunehmender Trend zu
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1.1 Motivation

erkennen. Entsprechend ist bis zum Jahr 2013 ein Anstieg auf etwa 45,5 % zu ver-

zeichnen [4].

Da der globale Kohleverbrauch seit 2000 durch die industrielle und gesellschaftli-
che Entwicklung von Indien und vor allem China stark zunimmt und auch eine Ver-
zichtbarkeit auf den Brennstoff Kohle fiir den Standort Deutschland kurzfristig
nicht gegeben ist, bedarf es zum Erreichen der angestrebten CO;-Minderungsziele
technisch umsetzbarer Mafinahmen zur Reduktion des anthropogenen CO:-
Ausstofdes. Neben der Verwendung alternativer Energiequellen sowie einer effizi-
enteren Ausnutzung der eingesetzten fossilen Brennstoffe bildet dabei der Einsatz
von Technologien zur COz-Abscheidung und -Speicherung einen weiteren Ansatz.
Da diese Technologien zu einer signifikanten Wirkungsgradeinbufde bei dem Ge-
samtprozess der Kohleverstromung fiihren, sind eine Bewertung der Machbarkeit
und eine Quantifizierung der Wirkungsgradeinbuf3en unter realititsnahen Rand-

bedingungen sinnvoll.

Fiir den Einsatz der Oxyfuel-Technologie als ein moglicher Prozessansatz der soge-
nannten CCS-Technologien - Carbon (Dioxide) Capture and Storage - bedarf es
bestmoglicher Vorhersagen, welche Wirkungsgradeinbufden und zusatzlichen Be-
triebs- und Investitionskosten die verschiedenen Feuerungsarten und unterschied-
lichen Schaltungsvarianten hervorrufen. Die Modellbildung eines integrierten Ge-
samtprozesses unter technisch umsetzbaren und vergleichbaren Randbedingungen
ermoglicht eine objektive Bewertung verschiedenartiger Prozessgestaltungen. Ins-
besondere Oxyfuelkonzepte mit Staubfeuerung sind in vielen Studien u. a. im Hin-
blick auf die Effizienz des Gesamtprozesses nidher untersucht worden [5,6]. Auch
fiir Konzepte mit einer Zirkulierenden Wirbelschichtfeuerung (ZWSF) unter Oxy-
fuel-Bedingungen bestehen bislang Studien fiir Neubauten [7,8,9] und Nachriis-
tungen [10,8], in deren Auslegung eine Rauchgasrezirkulation erforderlich ist, wel-
che die Komponenten in ihrer Dimensionierung dem Luftfall annahert. Des
Weiteren werden von Herstellern Auslegungen bei einer verminderten Rauchgas-
rezirkulationsrate betrachtet, um einen effizienteren und kostengiinstigeren Be-
trieb zu ermoglichen. Dabei soll sich infolge eines verminderten Eigenbedarfs der
Geblase zur Rauchgasriickfithrung ein positiver Einfluss auf den Nettowirkungs-

grad des Gesamtprozesses ergeben. Bedingt durch eine verminderte Rauchgasre-
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1.2 Vorgehen

zirkulationsrate kommt es u. a. zu einem stark erhohten Sauerstoffanteil im Oxida-
tor. Innerhalb von Studien werden erhdhte Sauerstoffanteile von 45 % [9], 70 % [7]
oder sogar 90 % [11] im Oxidator betrachtet. Welche Verdnderungen infolge einer
Auslegung mit verminderter Rauchgasriickfiihrung fiir den erreichbaren Prozess-
wirkungsgrad zum Tragen kommen, ist bislang nicht umfassend untersucht, quan-
tifiziert und veroffentlicht worden. Des Weiteren fehlt ein neutraler Vergleich bei
Verwendung unterschiedlicher Feuerungsarten unter vergleichbaren Randbedin-
gungen. Gegentiber der Staubfeuerung weist die ZWSF das Potenzial auf, eine hin-
reichende SOz-Einbindung durch Primarmafnahmen zu erreichen, sodass eine
Sekundarmafinahme verbunden mit einem elektrischen Eigenbedarf verzichtbar

ist.
1.2 Vorgehen

In Kapitel 2 sind der Stand der Technik bzw. des Wissens fiir den Oxyfuel-Prozess
in Verbindung mit den Feuerungsarten der Staubfeuerung und der ZWSF ausfiihr-
lich dargestellt. Der Schwerpunkt wird dabei auf Studien gelegt, in welchen eine
energetische Bewertung des integrierten Gesamtprozesses vollzogen wird. In An-
betracht zweier verschiedenartiger Feuerungssysteme bedarf es einer prazisen
Definition von Kennzahlen, sodass die Vergleichbarkeit gewahrleistet ist. Neben
unterschiedlichen Randbedingungen ist die mangelnde Eindeutigkeit von verwen-
deten Kennzahlen ein Argument, weshalb der quantitative Vergleich von Studien
verschiedener Autoren nur bedingt moglich ist. Aus diesem Grund werden Kenn-
zahlen und Randbedingungen festgelegt, welche als Basis fiir die Prozessmodellie-
rungen mit beiden Feuerungsarten gelten und eine direkte Vergleichbarkeit ermog-

lichen.

Als Besonderheit kann im Rahmen dieser Arbeit die Veranschaulichung des Falsch-
luftanteils angesehen werden, der beim Oxyfuel-Prozess einen signifikanten Ein-
fluss auf den erreichbaren Wirkungsgrad des Gesamtprozesses ausiibt. Infolge der
unterschiedlichen Druckverhaltnisse im Dampferzeuger einer Staubfeuerung und
einer ZWSF gegeniiber der Umgebung, kommt es in Abhdngigkeit von der Feue-
rungsart an unterschiedlichen Stellen entlang des Rauchgaspfades zu einem

Falschlufteintrag. In Abschnitt 2.2.1 erfolgt eine prazise Abgrenzung mit Hilfe der
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1.2 Vorgehen

Einfiihrung der Begriffe Falschluft 1. Art und 2. Art, sodass dem Sachverhalt Rech-
nung getragen wird, ob der durch Falschluft in den Prozess eingetragene Sauer-
stoffanteil direkt an der Verbrennung teilnimmt oder ob der Sauerstoffanteil voll-
standig im Rauchgas nach dem Austritt aus dem Dampferzeuger verbleibt. Des
Weiteren bildet die Abgrenzung verschiedenartiger Definitionen der Sauerstoffzahl
und der Rauchgasrezirkulation sowie das Zusammenspiel beider Grofien fiir Pro-

zesse mit Rauchgasrezirkulation in Abschnitt 2.2.2 einen weiteren Kernpunkt.

Die realititsnahe Modellierung und energetische Analyse der verschiedenen Ge-
samtprozesse werden mit Hilfe der Software EBSILON®Professional umgesetzt. Die
simulative Abbildung der CO2-Aufbereitung und -Verdichtung erfolgt fiir die Oxy-
fuel-Prozesse mit Aspen Plus®. Fiir die Feuerungsarten der Staubfeuerung und der
ZWSF wird jeweils die Festlegung eines konventionellen Referenzprozesses mit
Luft als Oxidator vollzogen. Die Leistungsgrofde von 460 MWejpr in Verbindung mit
den HD-/ZU-Dampftemperaturen von 560/580 °C orientiert sich am Stand der
Technik fiir eine ZWSF [12]. Zur Sicherstellung der Vergleichbarkeit werden die

Randbedingungen fiir beide Feuerungsarten weitestgehend vereinheitlicht.

Im Rahmen der Darstellung der Ergebnisse werden die konventionellen Prozesse
mit Staubfeuerung und ZWSF in Kapitel 4.2 miteinander verglichen. Fiir die Staub-
feuerung werden zwei Schaltungsvarianten eines Oxyfuel-Prozesses definiert und
vergleichend bewertet, mit welchen das Spektrum erreichbarer Wirkungsgrade
abgedeckt wird. Diese Herangehensweise erfolgt analog fiir die ZWSF, sodass zwei
Schaltungsvarianten mit unterschiedlichem Wirkungsgradpotenzial gegeniiberge-
stellt werden. Ergdnzend ist fiir die ZWSF insbesondere die Bewertung einer Kon-
zeption mit verminderter Rauchgasrezirkulation von Interesse. Die Analyse der
energetischen Auswirkungen ist zentraler Bestandteil dieser Arbeit, wobei Ande-
rungen bzgl. der Gestaltung des Dampferzeugers in [13] einer umfangreicheren
Untersuchung unterzogen wurden. Fiir den ZWSF-Oxyfuel-Prozess werden ausge-
hend von einem steinkohlebefeuerten Basisszenario ausgewahlte Einflussgrofien
einer Sensitivitatsanalyse unterzogen und deren Einfluss auf den elektrischen Wir-
kungsgrad des Gesamtprozesses untersucht. Der Einfluss der Feuerungsart auf das
Wirkungsgradpotenzial des Gesamt-Oxyfuel-Prozesses wird in Kapitel 4.4 aufge-

zeigt.
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2 Stand der Technik

In diesem Kapitel wird neben einer kurzen Beschreibung verschiedener Abtren-
nungsverfahren fiir CO; eine detailliertere Darstellung der Funktionsweise des
Oxyfuel-Prozesses gegeben. Die erforderliche Installation einer Rauchgasrezirkula-
tion fiir den Oxyfuel-Prozess sowie die Auswirkungen einer Variation der Rauch-
gasrezirkulationsrate werden grundlegend aufgezeigt. Vertiefend erfolgt eine Zu-
sammenfassung tlber veroffentlichte Arbeiten zur Gesamtprozessbewertung
kohlebefeuerter Kraftwerksprozesse mit Oxyfuel-Technologie. Dabei werden als

Feuerungsarten die Staubfeuerung und die ZWSF betrachtet.
2.1 COz-Abtrennungsverfahren

Fiir die zukiinftige Bereitstellung kostengiinstiger Elektrizitat, verbunden mit einer
hohen Versorgungssicherheit, ist die mit hohen COz-Emissionen einhergehende
Kohleverstromung nach derzeitigem Stand der Technik unter dem politisch be-
schlossenen Verzicht auf Kernenergie in Deutschland unentbehrlich. Gleichzeitig
sollen die CO2-Emissionen bis 2020 um 40 % bezogen auf das Jahr 1990 gesenkt
werden [2]. Zwar kann durch Effizienzsteigerungen der CO2-Ausstofs von Kohle-
kraftwerken reduziert werden, jedoch nicht in dem Maf3e, wie es zur Einhaltung

der Klimaschutzziele notwendig ist.

Durch die Anwendung sogenannter CCS-Technologien kénnen die CO2-Emissionen
bei der Kohleverstromung stark reduziert werden. Dabei wird das bei der Ver-
brennung im Kraftwerk entstehende CO; zundchst aus dem Rauchgas abgetrennt,
um spater in geeigneten geologischen Formationen im Untergrund dauerhaft ge-
speichert zu werden. Bislang bestehen keine alternativen Verwendungsmaoglich-

keiten, durch welche eine langfristige Bindung des COz-Aufkommens kohlebefeu-
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2.1 CO2-Abtrennungsverfahren

erter Kraftwerke erfolgen und somit die Abgabe an die Atmosphare verhindert

werden kann.

Drei grundlegende Prozessansatze zur Abtrennung von COz aus dem Rauchgas
kohlebefeuerter Kraftwerke sind in Abbildung 1 schematisch aufgefiihrt. Neben
der Abtrennung von CO: vor der Verbrennung (Pre-Combustion-Verfahren / auf
Basis des IGCC-Prozesses) und nach der Verbrennung (Post-Combustion-
Verfahren / auf Basis des Dampfkraftwerk-Prozesses) bildet der Oxyfuel-Prozess
(auf Basis des Dampfkraftwerk-Prozesses) den dritten Ansatz, mit dem eine CO-

Abscheidung fiir Feuerungsanlagen im grof3technischen Maf3stab erfolgen kann.

CO,-Abtrennung vor der Verbrennung (Pre-Combustion)

- Kohle ——————————— Gasreinigung/ CO,-Abtrennung/ [~ H, —>| GuD (H,-Turbine) |
| —b
- Luft —{ LZA |— o, — Vergasung CO-shift -Verdichtung [—— C0, >

CO,-Abtrennung nach der Verbrennung (Post-Combustion)

- Kohle >  konventioneller .| Rauchgas- CO,-Abtrennung/ co. -»
- Luft — Dampferzeuger reinigung -Verdichtung 2
CO,-Anreicherung mittels Verbrennung in 0,-/CO,-Atmosphére (Oxyfuel)
- Kohle ——— | Dampf- Rauchgas- Rauchgas- CO,-Aufbereitung/
. - >
- Luft —> 0, _ﬁ erzeuger _,_’ reinigung trocknung -Verdichtung co,
€0,/ H,0 :

H,0

Abbildung 1: Schematische Darstellung der Funktionsprinzipien der CCS-

Technologien Pre-Combustion, Post-Combustion und Oxyfuel
Pre-Combustion-Verfahren

Der Basisprozess fiir das Pre-Combustion-Verfahren zur CO2-Abtrennung ist der
IGCC-Prozess (Integrated Gasification Combined Cycle), der seinerseits auf einem
kombinierten Gas- und Dampfturbinenprozess mit vorgeschalteter Brennstoffver-
gasung basiert. Innerhalb der Vergasung wird die Kohle i. d. R. mit hochreinem
Sauerstoff (02), bereitgestellt durch eine Luftzerlegungsanlage (LZA), partiell oxi-

diert und reagiert bei unterstéchiometrischen Bedingungen zu einem Gas, das aus
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2.1 CO2-Abtrennungsverfahren

den Hauptkomponenten CO2, Kohlenstoffmonoxid (CO) und Wasserstoff (Hz) be-
steht.

Das heifse Prozessgas wird von Feststoffen befreit und abgekiihlt einem CO-
Shiftreaktor zugefiihrt. In diesem Reaktor finden unter Zugabe von Wasserdampf
die Reduktion von H20 zu H: sowie die Oxidation von CO zu CO: statt. Nach einer
Entschwefelung des H;- und COz-reichen Prozessgases werden Hz und CO2 mithilfe
einer physikalischen CO2-Wasche voneinander getrennt. H2 kann nach der Abtren-
nung des CO: in einer Gasturbinenanlage mit nachgeschaltetem Abhitzedampfer-
zeuger verstromt werden. Der hochreine CO2-Strom wird verdichtet und einem

geeigneten Speicher zugefiihrt.

Bedingt durch die hohe Temperatur der Warmezufuhr in der Gasturbinenanlage
weist der Prozess der Pre-Combustion hohe Wirkungsgradpotenziale auf [14]. Bis-
her fiihrte allerdings vor allem die Reinigung des heifsen Vergasungsproduktes zu
Schwierigkeiten in der Praxis, weshalb die Anwendung dieser Technologie bisher

nicht tiber Demonstrationsanlagen hinausgeht.
Post-Combustion-Verfahren

Die CO2-Abtrennung mithilfe von Post-Combustion-Verfahren erfolgt durch ein
dem konventionellen Kraftwerksprozess nachgeschaltetes Verfahren. Der Kraft-
werksprozess und die Mafdnahmen zur Rauchgasreinigung bleiben dabei weitge-
hend unverandert. Die Abtrennung kann u. a. als chemische Absorption, mittels
Membranen oder durch Adsorption ausgefiihrt werden. Nach derzeitigem Stand
der Technik kann eine CO2-Abtrennung mit einer chemischen Rauchgaswasche als
Variante mit den meisten Vorziigen betrachtet werden [15]. Zur Anwendung
kommen spezielle Losungsmittel, z. B. Monoethanolamine (MEA), die in wassriger
Losung in einer Kolonne (Absorber) in direkten Kontakt mit dem Rauchgas ge-
bracht werden. Das COz-reiche Rauchgas stromt im Gegenstrom zur Waschlosung,
welches den grofdten Teil des CO2 aufnimmt. Der COz-abgereicherte Gasstrom tritt
am Kopf des Absorbers in die Atmosphéare aus. Das COz-beladene Losungsmittel
wird Uber eine Losungsmittelpumpe vom Sumpf des Absorbers zum Kopf einer
weiteren Kolonne (Desorber) beférdert. Durch die Zufuhr von Warme 16st sich in

diesem Anlagenteil die Bindung zwischen dem CO; und dem Ldsungsmittel. Die
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2.1 CO2-Abtrennungsverfahren

Bereitstellung der erforderlichen Warme zum Austreiben des CO> erfolgt bei An-
wendung dieser Technologie in einem kohlebefeuerten Dampfkraftwerk i. d. R. mit
Entnahmedampf aus der Uberstrémleitung zwischen Mittel- und Niederdruckteil
der Turbine. Der Dampf wird dabei in einem Warmeiibertrager (Reboiler) konden-
siert, sodass diese Warme auf das zu regenerierende LOosungsmittel iibertragen
wird. Der vom Losungsmittel getrennte gasformige COz-Strom steigt zum Kopf des
Desorbers auf und kann dort der Kolonne entnommen werden. Verbliebene Was-
serbestandteile werden in einem Kondensator verfliissigt und entfernt, bevor der

trockene CO2-Strom verdichtet und einer Speicherung zugefiihrt wird.

Aufgrund der niedrigen COz-Konzentration im Rauchgas konventioneller Kraft-
werke missen, bedingt durch den hohen Anteil an Nz im Rauchgas, grofie Rauch-
gasstrome in der COz2-Wasche behandelt werden. Neben dem apparativen Aufwand
kommt es durch den thermischen und elektrischen Eigenbedarf der nachgeschalte-
ten CO2-Abtrennung zu Einbufien beim elektrischen Nettowirkungsgrad des Ge-
samtprozesses. Flr den Einsatz einer Aminwasche mit MEA als Losungsmittel er-
geben sich Nettowirkungsgradverluste von ca. 8 bis 12 %-Punkten [16]. Die Hohe
dieser Einbufien wird von verschiedenen Randbedingungen (u.a. Losungsmittel,
Auslegungskohle) und Betriebsparametern (u.a. Desorberdruck) beeinflusst und
kann partiell durch die Integration von Abwarme in den Wasser-/Dampf-Kreislauf

kompensiert werden.
Oxyfuel

Der dritte grundlegende Ansatz zur Realisierung einer COz-Abscheidung ist der
Oxyfuel-Prozess. Im Gegensatz zu den Verfahren mit nachgeschalteter CO2-Wasche
wird der konventionelle Kraftwerksprozess dabei dahingehend verdndert, dass
anstelle von Luft als Oxidationsmittel nahezu reiner Sauerstoff fiir die Verbren-
nung der Kohle eingesetzt wird. Der in der Luft enthaltene Stickstoff gelangt da-
durch nicht in den Prozess, sodass bei der Verbrennung der Kohle ein CO2-reiches
Rauchgas entsteht. Die Oz-Bereitstellung erfolgt iiber eine vorgeschaltete LZA, in
welcher der Oz-Anteil der Umgebungsluft abgetrennt und in konzentrierter Form

der Oxyfuel-Verbrennung zugefiihrt wird.
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2.1 CO2-Abtrennungsverfahren

Gegentiber einer konventionellen Verbrennung von Kohle mit Luft stehen bei der
Verbrennung von Kohle mit Sauerstoff grof3e Mengen an Stickstoff nicht als War-
mesenke zur Verfligung. Sehr hohe adiabate Verbrennungstemperaturen, welche
fiir die verwendeten Materialien im Dampferzeuger ein unzuldssig hohes Tempe-
raturniveau bedeuten wiirden, waren die Folge. Zur Verminderung der Tempera-
turen im Dampferzeuger wird als alternative Warmesenke abgekiihltes Rauchgas
in die Feuerung zuriickgefiihrt, sodass die adiabate Verbrennungstemperatur auf

ein dhnliches Niveau wie bei der konventionellen Feuerung abgesenkt wird.

Unter realitaitsnahen Bedingungen entspricht das CO:-reiche Rauchgas zumeist
nicht den Reinheitsanforderungen fiir den Transport und die unterirdische Spei-
cherung. Entsprechend bedarf es der Entfernung wesentlicher Begleitstoffe. Ver-
gleichbar zum konventionellen Prozess werden Flugasche, Schwefel- und Stickoxi-
de grofdtenteils in den jeweiligen Anlagenteilen einer Rauchgasreinigung aus dem
Rauchgas separiert. Das Abtrennen von Wasserbestandteilen erfolgt in einem
Rauchgaskondensator und in einem Molsieb, bevor verbliebene Verunreinigungen
wie Oz, N2 und Argon in einer COz-Aufbereitung auf ein zuldssiges Maf3 reduziert
werden. Die Begleitstoffe H20, Oz, SOx und NOy sind anndhernd vollstandig aus dem
CO2-Strom zu entfernen, da sich durch Aufoxidation von SOz zu SOs3 oder NO zu
NO2 unter hohem Druck und unter Beteiligung von H20 und Oz Schwefel- oder Sal-
petersdure bilden [17]. Die Anforderungen an die Reinheit des CO2 variieren zu-
meist zwischen >95 Vol.-% [17,19] und >96 Vol.-% [20,21], wobei unter Verwen-

dung einer Destillation auch Reinheiten von >99 9% realisierbar sind.

Da die Verfahren zur Anreicherung von O; einen hohen elektrischen Eigenbedarf
aufweisen, ist auch der Oxyfuel-Prozess - wie alle anderen Verfahren zur CO;-
Abtrennung - mit deutlichen Wirkungsgradeinbufien verbunden. Weitere signifi-
kante Einbufden fiir den Wirkungsgrad des Gesamtprozesses entstehen durch die
Reinigung und Kompression des COz-reichen Rauchgases in einer CO2-
Aufbereitung und -Verdichtung sowie durch die Rezirkulation von abgekiihltem
Rauchgas zur Brennkammer. Der Wirkungsgradverlust belauft sich fiir Neubauten
auf 8 bis 12 %-Punkte [22,23]. Bei der Umsetzung der Oxyfuel-Technologie ist die-
se insbesondere flir neu geplante Kraftwerke im Hinblick auf die Effizienz des Ge-

samtprozesses vielversprechend. Ferner ist auch die Nachriistung eines bestehen-
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2.2 Oxyfuel-Prozess

den Kraftwerks mit dem Oxyfuel-Prozess moglich [24], was mit dem Retrofit eines

Dampferzeugers in Queensland (Australien) demonstriert worden ist.
CCS-Prozesse der niachsten Generation

Neben den genannten Verfahren zur COz-Abscheidung gibt es eine Vielzahl weite-
rer Prozessentwicklungen, welche als CCS-Prozesse der nachsten Generation ver-
standen werden konnen. Diese Prozesse (u.a. Chemical Looping, Carbonate Loo-
ping) bergen das Potenzial einer verminderten Wirkungsgradeinbufse. Allerdings
bestehen fiir die grofstechnische Umsetzbarkeit dieser Prozesse grofde Risiken. Fiir
eine umfangreiche Darstellung alternativer Ansatze sei auf die Literatur verwiesen
[25,26].

2.2 Oxyfuel-Prozess

Bei einer idealisierten stochiometrischen Verbrennung (4 = 1) von reinen Koh-
lenwasserstoffen entstehen als Verbrennungsprodukte ausschlief3lich CO; und H>O.
Nach dem Entfernen der Wasserbestandteile durch Kondensation in einer Rauch-
gastrocknung lage reines COz vor, welches komprimiert und unterirdisch gespei-

chert werden kann.

Fiir eine Betrachtung der Verstromung von Kohle unter realitdtsnahen Randbedin-
gungen bedarf es der Bertcksichtigung einiger Kriterien, welche zu einer Verun-
reinigung des COz-reichen Rauchgases fiihren. Diese Verunreinigungen kénnen u. a.
durch Begleitstoffe wie z. B. Stickstoff und Schwefel in der Kohlezusammensetzung,
durch einen Sauerstoffiiberschuss fiir den Brennstoffumsatz oder durch das Ein-
dringen von Falschluft in den Prozess hervorgerufen werden. Die Entfernung der
Verunreinigungen in einer COz-Aufbereitung fiihrt beim Oxyfuel-Prozess zu einem
weiteren anlagentechnischen Aufwand und dem bereits erwahnten zusatzlichen
elektrischen Eigenbedarf. Fiir eine vollstindige Bewertung der Prozesswirkungs-
grade bedarf es daher auch der Beriicksichtigung dieser Reinigungskomponente. In
den nachfolgenden Abschnitten werden insbesondere der Einfluss der Falschluft
und der erforderliche Sauerstoffiiberschuss auf die Reinheit des CO2 im Rauchgas
ndher betrachtet. Fiir die eindeutige Beschreibung des Oxyfuel-Prozesses werden

notwendige Kennzahlen definiert.
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2.2 Oxyfuel-Prozess

2.2.1 Falschluft in Feuerungsanlagen

Beim Betrieb konventioneller Grofdfeuerungsanlagen kann es in den Bereichen,
deren Druckniveau unterhalb des Umgebungsdrucks liegen, zu einem Eintrag von
Falschluft in den Prozess kommen. Da der Eintrag von Falschluft im Falle des Oxy-
fuel-Prozesses die COz-Reinheit im Rauchgasstrom vermindert, bedarf es dort un-
ter wirtschaftlichen Gesichtspunkten der Umsetzung konstruktiver Mafdnahmen,
die den Falschlufteintrag minimieren. Eine vollstindige Vermeidung von Falschluft
wird dabei aus Kostengriinden nicht erreichbar sein. Eine Verunreinigung des CO»-
reichen Rauchgasstroms durch Stickstoff aus der Falschluft bleibt in jedem Fall zu
bertiicksichtigen. Die Entfernung dieser Verunreinigungen in einer CO;-
Aufbereitung ist in Abhangigkeit von den geforderten Reinheitsanforderungen fiir

den CO;-reichen Strom erforderlich.

Neben der Verunreinigung des Rauchgasstroms, die grofdtenteils durch den Stick-
stoff der Falschluft und des nicht hochreinen Sauerstoffs hervorgerufen wird, kann
auch der Sauerstoffanteil der Falschluft eine Minderung der COz-Reinheit im
Rauchgasstrom hervorrufen. Dabei ist der Ort des Falschlufteintrags ausschlagge-
bend, weil eine Verunreinigung durch O;-Anteile nur von der Falschluft verursacht
wird, welche nach der Feuerung in den Prozess eindringt. Grundlegend ldsst sich
der Eintrag von Falschluft fiir konventionelle Grof3feuerungsanlagen ohne Rauch-
gasrezirkulation hinsichtlich der Auswirkungen auf die Feuerung in zwei Arten

unterteilen:

1. Falschluft, deren Sauerstoffanteil an der Verbrennung teilnimmt

2. Falschluft, deren Sauerstoffanteil nicht an der Verbrennung teilnimmt

Bei konventionellen Prozessen mit Rauchgasrezirkulation und dem Oxyfuel-
Prozess nimmt die Falschluft 2. Art iiber die Riickfiihrung von Rauchgas partiell an
der Verbrennung teil. Insbesondere bei Prozessen mit Rauchgasrezirkulation, wie
sie in Abschnitt 2.2.2 beschrieben werden, ist diese neuartige Unterscheidung bei

der Berticksichtigung der Folgen eines Falschlufteintrags zweckmaf3ig.

Dringt z. B. Falschluft im Bereich der Brennkammer einer Staubfeuerung in den

Prozess ein, nimmt das durch die Falschluft eingetragene Oz an der Verbrennung
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2.2 Oxyfuel-Prozess

teil (1. Art). Da der Luftiiberschuss fiir konventionell betriebene Dampferzeuger
tiber den Sauerstoffgehalt im Rauchgasstrom als Regelgrofie eingestellt wird, kann
die durch den Frischliifter zugefiihrte Luftmenge um den Anteil dieser Falschluft
vermindert werden. Die geringere Beaufschlagung des Luftvorwarmers (LuVo)
bewirkt eine reduzierte Warmeaufnahme, sodass eine geringfiigige Temperaturzu-
nahme des aus dem LuVo austretenden Rauchgases und damit ein hoherer Abgas-
verlust des Dampferzeugers entstehen. In seinem Einfluss auf den Prozess kann
das Eindringen der Falschluft somit der Zufuhr von nicht vorgewarmter Luft
gleichgesetzt werden. Dadurch verursachte Wirkungsgradverluste konnen anhand
der Betriebserfahrungen aus konventionellen Anlagen bei nicht zu geringen LuVo-
Beaufschlagungen als gering bewertet werden. Entsprechend besteht fir konventi-
onelle Grofidfeuerungsanlagen kein Bedarf kostenintensive Mafdnahmen zur Ver-
hinderung von Falschlufteinbriichen, z. B. im Bereich der Brennkammer einer

Staubfeuerung, umzusetzen.

In Abbildung 2 sind die Differenzen zwischen dem stationdren Betriebsdruck auf
der Luft-/Rauchgasseite und dem Umgebungsdruck jeweils fiir eine Anlage mit
Staubfeuerung und eine Anlage mit ZWSF aufgefiihrt. Um das Austreten von hei-
3em Rauchgas oder Staub zu verhindern, liegt das Druckniveau in der Brennkam-
mer einer Staubfeuerung bei einem geringen Unterdruck. Dabei treten Falschliifte
vornehmlich im Bereich der Brenneroffnungen oder des Trichterascheabzugs auf
[27]. Mafdgeblich fiir diese Leckagestrome sind die Druckunterschiede zwischen
dem jeweiligen Betriebsdruck auf der Rauchgasseite und dem Umgebungsdruck
aufderhalb des Dampferzeugers. Da durch das Feststoffinventar in der Brennkam-
mer einer ZWSF ein zusatzlicher Gegendruck hervorgerufen wird, befindet sich der
Druck im Trichterbereich der Brennkammer deutlich tiber dem Druckniveau der
Umgebung. Aufgrund dessen kann der Eintrag von Falschluft 1. Art bei einer ZWSF

vernachlassigt werden.

Nach dem Austritt aus der Brennkammer liegt im Rauchgaspfad einer Staubfeue-
rung i.d. R. bis zum Eintritt in das Saugzuggebldse ein Unterdruck vor. Auf der
Rauchgasseite einer ZWSF findet der Wechsel zwischen Uber- und Unterdruck
i.d. R. im Bereich der Zyklone statt. An das sich im Uberdruck befindliche System
aus Brennkammer, Zyklon, Fallrohr und Flief3bettkiihler (FBK) schliefdt sich ein im
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2.2 Oxyfuel-Prozess

Unterdruck liegender Bereich an, welcher sich vom Drucknullpunkt im Zyklon bis
zum Saugzug erstreckt. Neben unkontrollierten Falschlufteintragen in Unterdruck-
bereichen der konvektiven Heizflaichen (KHF) oder der Rauchgaskandle kommt es
fiir konventionelle Feuerungen zu einem Eintrag von Falschluft, der u. a. durch die
Entaschung in Elektrofiltern, Sichtklappen oder Messstellen in Form von Kiihl-,
Spiil- oder Sperrliiften hervorgerufen werden kann. Wird der Umsatz von im
Rauchgas befindlichen Brennstoffresten vernachlassigt, verbleibt der Sauerstoffan-
teil, welcher durch Falschluft 2. Art in den Prozess eingetragen wird, ohne eine

Verbrennungsreaktion vollstandig im Rauchgas.
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Abbildung 2: Druckdifferenz zwischen stationarem Betriebsdruck und Umge-
bungsdruck bei Volllast entlang des Luft-/Rauchgaspfades eines
Dampferzeugers mit Staubfeuerung (SF) und mit einer ZWSF

Die Folgen der Falschluft 2. Art fiir den konventionellen Prozess sind gering. Durch
den leicht zunehmenden Rauchgasmassenstrom erhoht sich geringfiigig die Leis-
tungsaufnahme des Saugzuggebladses, welches zu einer vernachldssigbaren Wir-

kungsgradeinbuf3e fiihrt.
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2.2 Oxyfuel-Prozess

Im Gegensatz zum konventionellen Prozess spielt der Eintrag von Falschluft fiir
den Oxyfuel-Prozess eine bedeutende Rolle. Eine Verminderung der CO2-Reinheit
im Rauchgas geht mit einem zunehmenden Aufwand fiir die COz-Aufbereitung ein-
her, sodass der Eintrag von Falschluft eine Verminderung des Wirkungsgrades fiir
den Gesamtprozess zur Folge hat. Das Verhindern von Wirkungsgradeinbufden
durch in den Prozess eindringende Falschluft rechtfertigt finanzielle Aufwendun-
gen, um unkontrollierte Eintritte von Falschluft méglichst gering zu halten. Des
Weiteren sollten fiir den Oxyfuel-Prozess vorhersehbare Verunreinigungen durch
Kiihl-, Spil- und Sperrliifte vermieden werden, indem diese durch ein CO2-reiches
Medium ersetzt werden. Ein trockener Rauchgasstrom oder ein aufkonzentrierter
CO2-Strom aus der COz-Aufbereitung kénnen fiir diese Zwecke zurtickgefiihrt wer-
den. Dabei ist eine Leckage in die Umgebung madglichst vollstindig zu vermeiden,
da tiber diesen Strom emittiertes CO; im Rahmen der CO;-Bilanz fiir den Gesamt-

prozess zu bertcksichtigen ist.

Eine prazise Quantifizierung der eingetragenen Falschluftmengen ist aufgrund des
Mangels an detaillierten empirischen Erfahrungen und nach dem heutigen Stand
der Messtechnik fiir konventionelle Grofdfeuerungsanlagen sehr schwierig. Ent-
sprechend kompliziert ist das Treffen einer realititsnahen und technisch umsetz-
baren Prognose fiir einen minimalen Falschluftanteil im Hinblick auf einen Oxy-
fuel-Dampferzeuger. Es gibt ausschliefdlich geschatzte Werte von Herstellern und

Betreibern fiir Neubauten oder altere Bestandsanlagen.

Die in der Fachliteratur aufgefiihrten Abschitzungen zum Falschlufteintrag in
Dampferzeuger sind zumeist als massenbezogener Falschluftanteil angegeben.
Nach Kather und Scheffknecht [28] wird dieser Falschluftanteil @ durch

m
@= —= (2.1)
mRG,ges

definiert. Uber das Verhiltnis des eingetragenen Falschluftmassenstroms g, be-

zogen auf den gesamten Rauchgasmassenstrom mggges am Austritt aus dem

Dampferzeuger wird eine Proportionalitit angenommen.
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2.2 Oxyfuel-Prozess

Fiir Neubauten eines konventionellen staubbefeuerten Dampferzeugers werden fiir
den prozentualen Falschlufteintrag o Werte im Bereich von 2 bis 4 % [29,28,30]
angegeben. Fiir den Oxyfuel-Prozess ist eine Reduktion des Falschlufteintrags an-
zustreben. In Tabelle 1 sind Angaben verschiedener Forschungsarbeiten zum
Falschlufteintrag kohlebefeuerter Oxyfuel-Prozesse in Verbindung mit einer Staub-

feuerung und einer ZWSF zusammengefasst.

Tabelle 1: Falschlufteintrag kohlebefeuerter Oxyfuel-Prozesse mit Staub-
feuerung (SF) und Zirkulierender Wirbelschichtfeuerung (ZWSF)

Feuerungsart ain % Art der Quelle
Falschluft
SF 1 1. Art [27]
SF <1 - [30]
SF 2 2. Art [32]
ZWSF 1 - [31]
ZWSF 0-3 - [33]
ZWSF 2 2. Art [7]
ZWSF 1,5% 2. Art [8]

*bezogen auf den Rauchgasvolumenstrom am Austritt aus dem Dampferzeuger

Fiir die Simulation einer steinkohlebefeuerten Staubfeuerung gehen Kather et al.
[27] von einem Falschlufteintrag von 1 % aus (Falschluft 1. Art). Scheffknecht und
Maier [30] weisen in ihren Untersuchungen einen Falschlufteintrag von <1 % als
erstrebenswert aus. Seltzer et al. [32] gehen im Rahmen ihrer Simulationen von
einem Falschlufteintrag von 2 % aus, der im Bereich des Elektrofilters in das
Rauchgas eindringt (Falschluft 2. Art).

Flr die Auslegung einer ZWSF mit Oxyfuel-Technologie gehen Simonsson et al. [31]
von einem Falschlufteintrag von 1 % aus. Marion et al. [7] nehmen in ihren Be-
trachtungen zu einer ZWSF unter konventionellen und unter Oxyfuel-Bedingungen
einen Falschluftanteil von etwa 2 % fiir den Dampferzeuger an, welche im Bereich
der KHF in den Rauchgasstrom eingetragen wird (Falschluft 2. Art). Fiir den Neu-
bau einer ZWSF mit Oxyfuel-Technologie nimmt Hack et al. [8] in seinen Ausle-

gungsrechnungen einen Falschlufteintrag von 1,5 % an.
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2.2 Oxyfuel-Prozess

Zusammenfassend lasst sich anhand der aufgefiihrten Studien ein in gleicher Gro-
3e anzusetzender Falschlufteintrag fiir eine ZWSF und eine Staubfeuerung erken-
nen. Fir die ZWSF kann der Eintrag von Falschluft dabei ausschliefilich als Falsch-
luft 2. Art interpretiert werden, sodass der Eintrag von Falschluft 1. Art in die

Brennkammer im Gegensatz zur Staubfeuerung vernachlassigt werden kann.
2.2.2 Prozesse mit Rauchgasrezirkulation

Die nachfolgenden Zusammenhdnge und Definitionen in diesem Abschnitt sind fiir
den Oxyfuel-Prozess giltig. Dargestellte Gleichungen und Abbildungen koénnen
liber eine Anpassung der verwendeten Indizes auf den konventionellen Prozess
mit Rauchgasrezirkulation (z.B. Feuerung mit Trockenbraunkohle) tibertragen
werden. Lediglich der Index LZA (Oxyfuel) ist mit dem Index Luft (konventioneller

Prozess) zu substituieren.

Um einen ausreichenden Ausbrand fiir den Betrieb einer grofdtechnischen Feue-
rungsanlage zu gewahrleisten, bedarf es zusatzlich zum stéchiometrischen Sauer-
stoffbedarf eines Uberschusses an 0. Dieser Uberschuss wirkt der ungleichmafRi-
gen Verteilung der Kohlezufuhr in die Brennkammer entgegen und verhindert das
Auftreten reduzierender Verbrennungsatmosphdren und daraus resultierender
Korrosion. Da fiir Prozesse mit Rauchgasrezirkulation der Oxidator nicht aus-
schlief’lich aus Luft oder Sauerstoff besteht und eine signifikante Sauerstoffmenge
liber das zurtickgefiihrte Rauchgas in die Feuerung eingetragen wird, ist die Defini-
tion einer Luftzahl, wie sie fiir konventionelle Prozesse ohne Rauchgasrezirkulati-
on Anwendung findet, nicht zweckmaf3ig. Mit Hilfe einer Sauerstoffbilanz fiir die
Feuerung kann das Verhiltnis des der Feuerung insgesamt zugefiihrten Sauerstoffs
zum stochiometrischen Sauerstoffbedarf bestimmt werden. Dabei sind die Sauer-

stoffeintrage in die Feuerung durch

e den hochreinen Oz-Strom der LZA
e denin den rezirkulierten Rauchgasen enthaltenen O2-Strom

e den 0,-Strom in der Falschluft 1. Art

zu bertcksichtigen.
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2.2 Oxyfuel-Prozess

Fiir konventionelle Prozesse mit Rauchgasrezirkulation erfolgt in [34] die Definiti-
on einer Sauerstoffzahl unter Zugrundelegung des in Abbildung 3 dargestellten
Bilanzraums. Erganzend erfolgt die Definition eines globalen Bilanzraums, um die
Notwendigkeit eindeutiger Definitionen zu verdeutlichen sowie die Zweckmaf3ig-

keit einer lokalen und einer globalen Definition aufzuzeigen.

Fiir den Oxyfuel-Prozess mit dazugehoriger Rauchgasrezirkulation ist die sich fir
den lokalen Bilanzraum ergebende lokale Sauerstoffzahl die wesentliche Kennzahl
zur Beschreibung der Verbrennungsverhdltnisse. Die Sauerstoffmenge, welche
durch die LZA bereitzustellen ist, kann tiber die Definition einer globalen Sauer-
stoffzahl (vgl. Gleichung (2.7)) mit dem zugehorigen globalen Bilanzraum be-
stimmt werden. Diese Kennzahl birgt jedoch keinerlei Informationen iiber die Ver-
héltnisse der Verbrennung und kann ausschliefdlich als Kenngrofde zur

Gesamtprozessbewertung herangezogen werden.

In Abbildung 3 ist ein Verbrennungsprozess unter Berticksichtigung der Rezirkula-
tion eines Rauchgasmassenstroms mpy sowie der Eintrage von Falschliiften 1. Art
mp,; und 2. Art mg, vereinfachend dargestellt. Die Beschreibung des
Rauchgasrezirkulationsverhaltnisses Rgpg, kann analog zu dem Vorgehen in [34]

mit

Mg

RRG,n = (22)

mRG,n
erfolgen. Dabei wird der zuriickgefiihrte Rauchgasmassenstrom mpi mit dem
Rauchgasmassenstrom nach dem Rezirkulationsabzweig mgg, ins Verhaltnis ge-
setzt. Die sich ergebenden Werte nach dieser Definition variieren in Abhangigkeit
vom zuriickgefiihrten Rauchgasmassenstrom von 0 (keine Rauchgasrezirkulation)
bis theoretisch oo (vollstdindige Rauchgasrezirkulation). Dieser Bezug auf den
Rauchgasmassenstrom nach dem Rezirkulationsabzweig mgg, ermdéglicht bei ei-
ner Variation der Rauchgasrezirkulation einen direkten Riickschluss auf die Ande-
rung der absoluten Rauchgasmenge und somit auch auf die Dimensionen der be-

troffenen Komponenten.
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Abbildung 3: Definition eines lokalen und globalen Bilanzraums fiir Prozesse

mit Rauchgasrezirkulation

Als weitere Kennzahl wird die Rauchgasrezirkulationsrate Rgg ,, definiert, die mit

MR

Rroyv = (2.3)

mRG,V
aus dem Verhaltnis von zuriickgefiihrtem Rauchgas mgz und Rauchgasmassenstrom
vor dem Abzweig der Rezirkulation g, berechnet wird. Diese Kennzahl nimmt
Werte von 0 (keine Rauchgasrezirkulation) bis theoretisch 1 (vollstindige Rauch-

gasrezirkulation) an.

Die Auswirkungen einer umfangreichen Variation der Rauchgasrezirkulation auf
Prozessparameter werden im Rahmen dieser Arbeit in Abhangigkeit von der
Rauchgasrezirkulationsrate Rpg, dargestellt, sodass nachfolgend ausschliefllich

diese Definition zur Beschreibung der Rezirkulation Verwendung findet.

Mithilfe der in Abbildung 3 aufgefiihrten Massenstrome ist das Aufstellen der Bi-
lanzgleichung fiir die Berechnung der lokalen Sauerstoffzahl A,,y, moglich. Unter

Vernachlassigung von Falschluft kann die lokale Sauerstoffzahl 4,4y, durch

Myza Xo, 174 + RRG,V(mRG,ges xOZ,RG,ges)

Alokal = (2.4)

m02,0

berechnet werden. Dabei wird der insgesamt der Feuerung zugefiihrte Sauerstoff-

massenstrom ins Verhaltnis zum stochiometrisch erforderlichen Sauerstoffmas-
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2.2 Oxyfuel-Prozess

senstrom g, , gesetzt. Der Sauerstoffmassenstrom, der insgesamt der Feuerung
zugefiihrt wird, ergibt sich aus der Summation der Sauerstoffstrome, die durch die

LZA bereitgestellt oder durch das Rauchgas zurtickgefiihrt werden.

Das Berticksichtigen von Falschluft 1. Art und 2. Art bedarf der Anpassung des Zu-
sammenhangs in Gleichung (2.4). Die fiir die Feuerung relevante Sauerstoffzahl
ergibt sich bei Eintrag von Falschluft 1. Art nach

Mmyza Xo,1za t RRG,v(mRG,ges xOZ,RG,ges) + MgL1 Xo,,FL1

Alokal = (2.5)

mOZ,O
Neben den Sauerstoffstromen aus der LZA und dem rezirkulierten Rauchgas nimmt
der Sauerstoffanteil aus dem Falschluftmassenstrom mgy; in gleichem Mafde an der

Verbrennung teil.

Tritt zwischen der Brennkammer und dem Abzweig der Rauchgasrezirkulation ein
Eintrag von Falschluft 2. Art auf, wird diese mit der Rauchgasrezirkulation anteilig
in die Feuerung zuriickgefiihrt. Unter Beriicksichtigung eines Falschlufteintrags

2. Art wird die lokale Sauerstoffzahl A,,y,; aus

Myza Xo,17A T RRG,V(mRG,ges X0, RGges T MFL2 xOZ,FLZ)

Mokal = o, o (2.6)
berechnet.
Unter Einbeziehung der globalen Sauerstoffzahl A4,
Aglobal = %:LZA : (2.7)
des Sauerstoffiiberschusses
7RG ges X0, RGges = (diokar — 1) (2.8)

mOZ,O

und ggf. unter Verwendung von Gleichung (2.1) zum Falschluftanteil ergibt sich

durch das Einsetzen in die Gleichungen (2.4), (2.5) und (2.6) eine Umrechnungs-
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vorschrift fir die globale Sauerstoffzahl Agjop,), die bei einer Betrachtung ohne
Falschluft aus der lokalen Sauerstoffzahl A;,, und der Rauchgasrezirkulationsrate

Rgg,v aus
Aglobal = Aokal — Rrav(Aiokal — 1) (2.9)

bestimmt werden kann. Wird der Eintrag von Falschluft beriicksichtigt, so ergibt

sich fiir den Eintrag von Falschluft 1. Art

X0,,FL1

Aglobal = Alokal — RRG,V(/llokal -1 —a;(Aokar — 1) (2.10)

X0,,RG,ges '
Bei Annahme eines Falschlufteintrags 2. Art ergibt sich die globale Sauerstoffzahl

Aglobal aus

X0,,FL2
Aglobal = Alokal — Rrgv(Aiokal = 1) — Rrey@2(Aiokal = 1) ——. (2.11)
xOZ,RG,ges
Gegeniiber der Variante mit Vernachlassigung der Falschluft ergeben sich fiir die
Varianten mit Falschluft zusatzlich die Abhdngigkeiten vom Restsauerstoffgehalt
im Rauchgas am Austritt aus dem Dampferzeuger xo, rgges, VOn den Falschluftan-
teilen a; und a, sowie von den in der Falschluft enthaltenen Sauerstoffmassenan-

teilen xg, g1 und xo, pr.2-

Die funktionalen Zusammenhdnge der Sauerstoffzahlen nach lokaler und globaler
Definition sind in Abbildung 4 fiir eine Variation der Rauchgasrezirkulation gra-
fisch dargestellt. Dabei gilt aufgrund der Wahl einer konstanten lokalen Sauerstoff-
zahl Ay, fur alle Varianten die Annahme vergleichbarer Verbrennungsbedingun-
gen. Ohne Rauchgasrezirkulation entsprechen die lokale und globale Sauerstoffzahl
einander. Mit zunehmender Erh6hung des zurilickgefiihrten Rauchgasmassen-
stroms kann der durch die LZA bereitgestellte Sauerstoffstrom um den Anteil redu-
ziert werden, welcher durch das rezirkulierte Rauchgas in die Feuerung eingetra-
gen wird. Die globale Sauerstoffzahl nimmt somit mit zunehmender
Rauchgasrezirkulationsrate ab. Unter Vernachladssigung der Falschluft nimmt die
globale Sauerstoffzahl fiir eine vollstandige Riickfiihrung des Rauchgases einen

theoretischen Grenzwert von 1 an.
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Abbildung 4: Zusammenhang zwischen der lokalen und der globalen Sauer-

stoffzahl in Abhangigkeit von der Rauchgasrezirkulationsrate

Die globale Sauerstoffzahl kann als Kenngrof3e fiir die Quantifizierung der tiber die
LZA bereitzustellenden Sauerstoffmenge herangezogen werden. Dabei entspricht
die Differenz aus lokaler und globaler Sauerstoffzahl dem Sauerstoffanteil, der iber

das Rauchgas in die Feuerung zurtickgefiihrt wird.

Die Differenz zwischen der globalen Sauerstoffzahl ohne Falschlufteintrag und der-
jenigen mit Falschlufteintrag entspricht dem Sauerstoffanteil, der fiir die Verbren-
nung Uber den Sauerstoff der Falschluft bereitgestellt wird. Insbesondere fiir hohe-
re Anteile rezirkulierten Rauchgases wirkt sich der absolut zunehmende Eintrag
von Falschluft aus. Dabei liegt das Niveau der globalen Sauerstoffzahl fiir den Fall
mit Falschluft 1. Art infolge des direkten Eintrags des Sauerstoffanteils in die Feue-
rung unterhalb des Niveaus fiir den Fall mit Falschluft 2. Art. Die globalen Sauer-
stoffzahlen fiir die Betrachtungen mit Falschluft gleichen sich mit zunehmender
Rauchgasrezirkulationsrate stetig an. Dies ist auch aus einem Vergleich der Glei-

chungen (2.10) und (2.11) ersichtlich, sodass eine gegen den Wert 1 strebende
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2.2 Oxyfuel-Prozess

Rauchgasrezirkulationsrate zu einem Angleichen der Summanden fiihrt, welche
stellvertretend fiir den Uber die Falschluft eingetragenen Sauerstoffanteil stehen.
Fir eine theoretische Ausfiihrung mit vollstindiger Rauchgasrezirkulation
(Rrgy = 1) wiirde der Sauerstoffeintrag in die Feuerung in vollem Umfang tiber die
Falschluft bereitgestellt werden. Die globale Sauerstoffzahl ndhme dann fiir beide
Falschluftarten den theoretischen Wert 0 an. Dies entspricht einer rein theoreti-
schen Uberlegung. Etwa ab einer Rauchgasrezirkulationsrate von >80 % nimmt die
praktische Relevanz fiir eine Anlagenauslegung im grofdtechnischen Maf3stab stetig

ab. In Abbildung 4 ist dieser theoretische Bereich grau gekennzeichnet.

Neben den Folgen fiir die COz-Aufbereitung, die durch eine Verunreinigung des
CO2-reichen Rauchgasstroms mit Falschluft entstehen, besteht eine deutliche Ab-
hangigkeit des von der LZA bereitzustellenden Sauerstoffstroms von der Falsch-
luftmenge und dem Ort des Eintrags der Falschluft (vgl. Tabelle A.1). Fiir eine pra-
zise Berechnung des Eigenbedarfs der LZA sind diese Annahmen aufderordentlich
wichtig.

Unter der Annahme realitatsnaher Randbedingungen sind sowohl Falschlufteintra-
ge 1. Art als auch 2. Art kaum zu verhindern, sodass fiir die exakte Berechnung der
lokalen Sauerstoffzahl eine Kombination aus den Gleichungen (2.5) und (2.6) ver-
wendet werden muss. Mit Bezug auf die Staubfeuerung spielt dabei die Falschluft
1. Art die dominantere Rolle. Fiur die ZWSF kommt es aufgrund der Druckverhalt-

nisse primdr zu einem Eintrag von Falschluft 2. Art.

2.2.3 Bemessung der Rauchgasrezirkulation

Die Bemessung der erforderlichen Menge zuriickgefiihrten Rauchgases bedarf ei-
ner Bilanzierung der im Dampferzeuger libertragenen Warmemengen. In Abbil-
dung 5 sind die rauchgasseitigen Bilanzraume fiir eine Staubfeuerung und eine
ZWSF unter Oxyfuel-Bedingungen schematisch dargestellt. Dabei wird fiir die
Staubfeuerung davon ausgegangen, dass diese in einem Zwangdurchlaufdampfer-
zeuger in Turmkesselbauweise eingebaut ist. Fiir die ZWSF wird von einem
Dampferzeuger mit extern angeordneten FlieRbettkiihlern ausgegangen. Uber die

Regelung des sogenannten Spiefdes kann ein Teil des umlaufenden heiflen Fest-
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2.2 Oxyfuel-Prozess

stoffs bedarfsweise als Warmequelle fiir Verdampfer, Uberhitzer oder Zwischen-

uberhitzer in den Flief3bettkiihlern verwendet werden.

Fiir die Staubfeuerung erfolgt die Bilanzierung der im Dampferzeuger tibertrage-
nen Warmemengen mit Hilfe einer Einteilung in zwei Bilanzraume. Es wird zwi-
schen den Bilanzraumen um die Brennkammer (BK) und die KHF unterschieden.
Anhand dieser Bilanzierung kann fiir die Staubfeuerung die bendétigte Menge zu-
riickgefithrten Rauchgases abgeleitet werden. Analog wird die im Dampferzeuger
einer ZWSF iibertragene Warmemenge ebenso anhand zweier Bilanzraume be-
trachtet. Dabei werden die in der Wirbelbrennkammer (WBK) und den FBK {iiber-
tragenen Warmemengen in einem Bilanzraum I zusammengefasst. Die in den KHF

ibertragenen Warmemengen werden basierend auf dem Bilanzraum II berechnet.
Staubfeuerung

In einer Staubfeuerung wird die Kohle in der Brennkammer (Bilanzraum I) umge-
setzt. Das bei der Verbrennung entstehende heifde Rauchgas gibt seine Warme
tiberwiegend durch Strahlung an die Wasser-/Dampfseite ab. Die vom Rauchgas in
der Brennkammer abgegebene Wirmemenge Qg lasst sich vereinfacht iiber die

Energiebilanz

QBK = mRG (hRG,ad (Tad) - hRG,BKE (TRG,BKE)) (212)

berechnen. Die rauchgasseitige Temperatur Trg kg auf Héhe des Brennkammer-
endes ist dabei wesentlich durch die eingesetzte Kohle und ihre Aschebeschaffen-
heit beeinflusst. Zum Verhindern einer unzuldssig hohen Verschlackung der KHF
wird die maximale Rauchgastemperatur am Brennkammerende 50 K niedriger als
die kohlespezifische Erweichungstemperatur der Asche gewahlt. Fiir weltweit ge-
handelte Steinkohlen variiert die Temperatur der Ascheerweichung je nach Kohle
in einem Bereich von etwa 1100 bis 1300 °C [35,14].

Anhand von Gleichung (2.12) und den beschriebenen Anforderungen lasst sich fiir
eine gegebene adiabate Verbrennungstemperatur T,4 eine feste Warmemenge ab-
leiten, welche vom Rauchgas in der Brennkammer abgegeben und zugleich iiber

die Membranwand von der Wasser-/Dampfseite aufgenommen werden muss.
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2.2 Oxyfuel-Prozess
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Abbildung 5: Definition rauchgasseitiger Bilanzraume unter Oxyfuel-Bedin-

gungen bei Verwendung einer Staubfeuerung und einer ZWSF
Diese von der Wasser-/Dampfseite aufgenommene Warmemenge ergibt sich zu

QBK = mWD (hWD,MW (TWD,MW) - hWD,BKE (TWD,BKE)) (213)

und wird aus dem Produkt aus Massenstrom in der Membranwand myyp und Ent-
halpiedifferenz zwischen wasserseitigem Eintritt hyp vw und dampfseitigem Aus-
tritt aus der Membranwand hyyp gkg berechnet. Dabei ist die Dampftemperatur auf
der Hohe des Brennkammerendes Typ ggg aus materialtechnischen Griinden be-
grenzt. Sie bildet die limitierende Grofde [36], die im Oxyfuel-Prozess als Bemes-

sungsgrundlage fiir die Menge an rezirkuliertem Rauchgas dient.

Uber die Riickfithrung von abgekiihltem Rauchgas als Warmesenke kann das Ni-
veau der adiabaten Verbrennungstemperatur herabgesetzt werden. Fiir einen vor-

gegebenen Maximalwert der dampfseitigen Temperatur auf Hohe des Brennkam-
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2.2 Oxyfuel-Prozess

merendes Tywp ggg wird die von der Wasser-/Dampfseite aufgenommene Warme-
menge Uber die Hohe der adiabaten Verbrennungstemperatur vorgegeben. Das
Erreichen unzuldssig hoher Materialtemperaturen in der Membranwand wird
vermieden. Uberschiissige Wiarme, welche bei einer Ubertragung im Bilanzraum I
zu unzuldssig hohen Temperaturen der Membranwand fithren wiirde, wird iiber
eine erhohte Rauchgasrezirkulation in die KHF verschoben und im Bilanzraum II

auf die Wasser-/Dampfseite libertragen.

Bei einem Oxyfuel-Prozess mit Steinkohle-Staubfeuerung betragt die Rauchgasre-
zirkulationsrate Rggy ca. 2/3. Diese Menge muss in die Feuerung zuriickgefiihrt
werden, damit die in der Brennkammer iibertragene Wiarmemenge Qgx auf das
Niveau einer konventionellen Feuerung mit selbiger Kohle eingestellt wird. Ver-
gleichbare adiabate Verbrennungstemperaturen wie bei der konventionellen Feue-
rung sind die Folge. Die Warmemengen Qgg, die in der Brennkammer iibertragen
wird, und Qgyp, die in den konvektiven Heizflichen einer konventionellen stein-
kohlebefeuerten Staubfeuerung tlibertragen wird, belaufen sich jeweils auf etwa
50 % [57]. Da es fiir den Oxyfuel-Prozess einer adiabaten Verbrennungstemperatur
auf vergleichbarem Niveau bedarf, betragen auch hier die Anteile der iibertragenen
Warmemengen annahernd 50 % (vgl. Abbildung 6). Die Gestaltung des Dampfer-
zeugers muss dabei nicht grundlegend modifiziert sondern ausschliefdlich an die
Stoffeigenschaften des Rauchgases angepasst werden. Fiir umfangreichere Ausfiih-
rungen zur Beschreibung der Dampferzeugergestaltung sei an dieser Stelle auf die

Literatur [6] verwiesen.

Da die erforderliche Menge rezirkulierten Rauchgases von der Temperatur und der
Zusammensetzung abhangt, mit welcher das Rauchgas in die Feuerung zurtickfiihrt
wird, ist der Anteil des zuriickgefiihrten Rauchgases auch von der vorliegenden

Prozesstopologie abhangig [5,28].
Zirkulierende Wirbelschichtfeuerung

Auch das maximale Temperaturniveau einer ZWSF am Austritt aus der WBK unter-
liegt feuerungs- und emissionstechnischer Beschrankungen. Bei einer ZWSF wird
die Temperatur nach erfolgter Warmeabfuhr in der WBK und den FBK wesentlich

durch das Temperaturoptimum fiir die in-situ Entschwefelung sowie das Verhin-
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2.2 Oxyfuel-Prozess

dern von Agglomerationen der Asche infolge erhohter Temperaturen bestimmt.
Aufgrund der starken Vermischung in einer ZWSF kommt es zu einem sehr gleich-
mafdigen und homogenen Temperaturprofil tiber der gesamten Hohe der WBK
[37]. Die mittlere Rauchgastemperatur in der WBK sollte fiir eine optimierte in-situ
SO2-Einbindung in Abhdngigkeit von der eingesetzten Kohle fiir konventionelle
Feuerungen in einem Bereich von 800 bis 900 °C liegen [38]. Die Temperatur des in
die KHF eintretenden Rauchgases liegt somit um etwa 200 bis 450 K niedriger als
bei Verwendung einer Staubfeuerung, sodass nur etwa 30 %! der im Dampferzeu-
ger iibertragenen Wirmemenge Qpg in den KHF einer ZWSF iibertragen werden.
Dieser Anteil ist fiir den konventionellen Prozess einer ZWSF im Vergleich zur

Staubfeuerung somit deutlich geringer.

In Abbildung 6 ist der Einfluss der adiabaten Verbrennungstemperatur auf die in
den KHF zu iibertragende Warmemenge Qxyr bei kohlebefeuerten Prozessen auf-
gefiihrt. Die dargestellten Bilanzierungen basieren auf der Umsetzung einer Stein-
kohle in einer Oxidator-Atmosphire aus CO2 mit variierendem Sauerstoffgehalt
und gelten fiir eine konstante lokale Sauerstoffzahl von 1,15. Die Verdanderung der
adiabaten Verbrennungstemperatur resultiert aus der Grofse der Rauchgasrezirku-
lationsrate und der damit verbundenen Anderung des Sauerstoffanteils im Oxida-
tor. Anhand der in Abbildung 5 zugrunde gelegten Bilanzraume sind fiir das Rauch-
gas, welches in die KHF eintritt, die Temperaturniveaus von 1250 °C und 880 °C
gegeniibergestellt. Diese werden als reprasentativ fiir die Feuerungsarten der
Staubfeuerung und der ZWSF mit Steinkohle als Brennstoff angenommen. Ergéan-
zend sind einige Auslegungspunkte fiir konventionelle Prozesse und Oxyfuel-
Prozesse aufgefiihrt. Die Auslegungspunkte entsprechen Daten aus der Literatur

oder sind anhand verfiigbarer Randbedingungen rekonstruiert.

Wird fiir einen steinkohlebefeuerten Oxyfuel-Prozess theoretisch kein Rauchgas

rezirkuliert, reagiert die Kohle mit einem Oxidator, welcher die hochreine O;-

L gilt fiir eine Steinkohle mit einer adiabaten Verbrennungstemperatur von etwa 2000 °C
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2.2 Oxyfuel-Prozess

Konzentration der LZA aufweist. Eine adiabate Verbrennungstemperatur in der
Grofdenordnung von 5000 °C ist die Folge. Bei Verwendung einer Rauchgasrezirku-
lation wird die O2-Konzentration im Oxidator und die adiabate Verbrennungstem-
peratur mit zunehmender Rauchgasrezirkulationsrate vermindert. Je mehr Rauch-
gas in die Feuerung zuriickgefithrt wird, desto mehr Warme wird aus der
Brennkammer in die KHF verschoben und dort auf die Wasser-/Dampfseite tiber-

tragen. Der Anteil des in den KHF ilibertragenen Warmestroms nimmt zu.
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Abbildung 6: Einfluss der adiabaten Verbrennungstemperatur auf die in den

KHF tbertragene Warmemenge bezogen auf die im Dampferzeu-

ger libertragene Gesamtwarmemenge?2

2 SF: Qpg = Qpx+OQknur; ZWSF: Qpg = Qwak+Qrsk+Qkur
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Wie bereits fiir die Staubfeuerung beschrieben, kann fiir eine ausreichende Riick-
fihrung an Rauchgas eine zum konventionellen Prozess vergleichbare Dimensio-
nierung des Dampferzeugers erzielt werden. Selbiges ist bei Verwendung einer
ZWSF zutreffend. Des Weiteren besteht fiir eine ZWSF die Moglichkeit, unter An-
passung der Rauchgasrezirkulationsrate verschiedene Gestaltungen des Dampfer-
zeugers zu konzipieren, weil im Gegensatz zur Staubfeuerung bei einer ZWSF eine
weitere Warmesenke verfligbar ist, mit welcher das Temperaturniveau am Eintritt
in die KHF beeinflusst werden kann. Hierflir wird der heifde im Zyklon abgeschie-
dene Feststoff verwendet. In Abbildung 5 ist der Weg des aus der WBK ausgetrage-
nen Feststoffstroms schematisch dargestellt. Das Rauchgas stromt fiir die weitere
Warmeabgabe durch die KHE, wahrend der heifde Feststoff bedarfsweise tiber eine

Spiefdregelung zurtick in die WBK oder zu den FBK geleitet wird.

Innerhalb der FBK, welche in ihrem Funktionsprinzip einer stationdren Wirbel-
schicht entsprechen, wird der heifde Feststoff iiber eine Warmeabgabe an die Was-
ser-/Dampfseite kontrolliert abgekiihlt und anschliefdend in die WBK zurtickge-
fuhrt. Aufgrund der h6heren Warmedurchgangskoeffizienten in FBK gegentiber
jenen in KHF konnen fiir eine ZWSF im Vergleich zur konventionellen Auslegung
kompaktere Dampferzeuger konzipiert werden, welche jedoch deutlich héhere O--
Konzentrationen im Oxidator von bis zu 90 % [11] zur Folge haben. Eine derartige
Auslegung ist bislang nicht grofdtechnisch umgesetzt und ware mit erhéhten Risi-

ken gegentiber einer konventionellen Auslegung verbunden.

2.2.4 Wirkungspotenzial des Oxyfuel-Prozesses

Die meisten Studien, in denen das Wirkungsgradpotenzial des Oxyfuel-Prozesses
bewertet wird, basieren auf Systemen, in welchen eine Staubfeuerung und nicht

eine ZWSF verwendet wird.

In Tabelle 2 sind fiir die Feuerungsarten der Staubfeuerung und der ZWSF die in
Studien berechneten Wirkungsgradeinbufden fiir kohlebefeuerte Oxyfuel-Prozesse
aufgefiihrt. Fiir beide Feuerungsarten betragt die Wirkungsgradeinbufde abhéngig
von den Randbedingungen etwa 8 bis 12 %-Punkte. Eine direkte Vergleichbarkeit
der Wirkungsgradeinbufden der einzelnen Studien ist aufgrund der unterschiedli-

chen Annahmen und Randbedingungen (Brennstoffart, Dampfparameter sowie
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Auslegungsparameter der Dampferzeuger), auf denen die jeweiligen Referenzpro-

zesse und die Oxyfuel-Prozesse basieren, nicht méglich.

Tabelle 2: Wirkungsgradeinbufden kohlebefeuerter Oxyfuel-Prozesse mit
Staubfeuerung (SF) und ZWSF

Feuerungsart Ang) ne in %-Punkten Quelle
SF 8-12 [22,5,28,6]
ZWSF 81-11 [33,31,7,8]

Des Weiteren erschweren eine Vielzahl von Schaltungsvarianten sowie Kombinati-
onsmoglichkeiten mit unterschiedlichen Prozessen zur Oz-Bereitstellung und zur
CO2-Aufbereitung eine neutrale Gegeniiberstellung der Studien. Entsprechend ist
auch der Vergleich der Feuerungsarten nicht direkt moglich, sodass es einer Ver-
einheitlichung gemeinsamer Randbedingungen bedarf, um das Wirkungsgradpo-
tenzial der beiden Feuerungsarten objektiv gegeniiberstellen zu konnen. Im Rah-
men dieser Arbeit werden die Staubfeuerung und die ZWSF unter konventionellen
sowie unter Oxyfuel-Bedingungen unter vergleichbaren Randbedingungen gegen-

tibergestellt und energetisch bewertet.

2.2.5 Entwicklungsschwerpunkte der Zirkulierenden
Wirbelschichtfeuerung

Viele Forschungsgruppen haben sich in den vergangenen Jahren zunehmend der
Untersuchung der ZWSF unter Oxyfuel-Bedingungen gewidmet. Beginnend mit
experimentellen Untersuchungen an Versuchsanlagen im Labormafistab u. a. zum
Brennstoffumsatz, zum Emissionsverhalten oder zu Ascheeigenschaften sind die
Leistungsgrofien der Versuchsanlagen von wenigen kW, [40] in den MW-Bereich
stetig vergrofdert worden. Die grofdte Versuchsanlage steht derzeit mit maximal
30 MWy, in Le6n/Spanien. Sie ist fiir einen flexiblen Betrieb zur Erforschung eines
ZWSF-Oxyfuel-Prozesses ausgelegt. Verschiedenste Kohlen kénnen teils mit einer
Zufeuerung von Biomasse fiir variable Rauchgasrezirkulationsraten untersucht
werden. Nach erfolgreicher Inbetriebnahme konnte im Sommer 2012 die erste

Testkampagne durchgefiihrt werden [41].
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Ergidnzend zum Betrieb von Versuchsstinden bilden die Modellierung des
Brennstoffumsatzes sowie die modellbasierte Beschreibung des
Feststofftransports  einen = Schwerpunkt  weiterer = Forschungsarbeiten.
Auswirkungen einer COz-reichen Verbrennungsatmosphare auf die grofdtechnische
Umsetzbarkeit werden mittels CFD-basierter Simulationsumgebungen tber 3-
dimensionale Modelle untersucht und anhand von Versuchsdaten aus dem Betrieb
von Versuchsstinden validiert [42]. Dabei werden fiir neue Anlagen mit
Leistungsgrofien von >400 MW, zunehmend iiberkritische Dampfparameter
angestrebt und im Rahmen von Modellierungen auch in Kombination mit dem
Oxyfuel-Prozess betrachtet. Der erste Zwangdurchlaufdampferzeuger einer
konventionellen ZWSF mit tiberkritischen Dampfparametern ging im Marz 2009
mit einer elektrischen Leistungsabgabe von 460 MW ans Netz und steht in
Lagisza/Polen [12]. Diese Anlage bildet fiir zahlreiche modellbasierte
Betrachtungen eines ZWSF-Oxyfuel-Prozesses die Grundlage nach dem Stand der
Technik [43,44].

Die beim Betrieb der Versuchsanlage in Ledn/Spanien erzielten Erfahrungen sollen
fir die Ausfithrung einer 300 MW¢-Demonstrationsanlage verwendet werden, mit
welcher die vollstandige Prozesskette von der COz-Abscheidung tiber den CO--
Transport und die Speicherung in einem salinen Aquifere in ihrer technischen Um-
setzbarkeit demonstriert werden soll [45]. Mit der Flexi-Burn™ Technologie von
Foster Wheeler soll dabei ein Auslegungskonzept zum Einsatz kommen, mit dem
sowohl ein konventioneller Betrieb mit Luft als auch der Oxyfuel-Betrieb méglich

sein werden.

In weiteren Studien zum ZWSF-Oxyfuel-Prozess werden Neubauten [7,8,9] und
Nachriistungen behandelt [8,10], in deren Auslegung die Rauchgasrezirkulations-
rate ca. 70-75 % betragt, sodass die Komponenten in ihrer Dimensionierung dem
Luftfall angendhert werden. Des Weiteren wird die verminderte Rauchgasrezirku-
lation als Option betrachtet, um eine effizientere und kostengiinstigere Auslegung
zu ermoglichen. Aus der verminderten Rauchgasrezirkulation resultieren stark
erhohte Sauerstoffanteile im Oxidator von 45 % [9], 70 % [7] oder sogar 90 % [11].

Die Basis fiir die Modellrechnungen bildet im Rahmen dieser Arbeit, unabhangig

von der Feuerungsart, eine Leistungsgrofde von 460 MW, mit einem Zwang-
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durchlaufdampferzeuger. Die iiberkritischen Dampfparameter sind denen am
Standort tagisza nachempfunden. Erginzend erfolgt flir einen ZWSF-Oxyfuel-
Prozess der Ausblick auf das Wirkungsgradpotenzial eines Prozesses mit Dampf-
temperaturen von 600/620 °C. Die energetischen Auswirkungen einer variierten
Rauchgasrezirkulationsrate stellen fiir die Konzeption eines ZWSF-Oxyfuel-

Prozesses den zentralen Untersuchungsschwerpunkt dar.
2.2.6 Luftzerlegung

In verschiedenen Industrieapplikationen, z. B. in der Stahlindustrie, stellt der Ein-
satz einer kryogenen LZA zur Bereitstellung grofer Mengen hochreinen Sauer-
stoffs (=99,5 Vol.-%) ein erprobtes Verfahren nach dem Stand der Technik dar. Im
Gegensatz zu anderen Verfahren bildet die Tieftemperaturrektifikation einer
kryogenen LZA daher eine grofdtechnisch verfiigbare Variante fiir die wirtschaftli-

che Sauerstoffversorgung eines Oxyfuel-Kraftwerks [46].

Der hohe Energieaufwand einer kryogenen LZA, der im Wesentlichen durch die
Verdichtung der angesaugten Umgebungsluft beeinflusst ist, fithrt zu einer maf3-
geblichen Wirkungsgradeinbufde des Oxyfuel-Prozesses. Eine energetisch opti-
mierte Sauerstoffbereitstellung bildet entsprechend einen Schwerpunkt in der
Forschung und Entwicklung bei der Auslegung der LZA sowie deren Integration in
den Kraftwerksprozess. Angepasste Verdichterkonzepte oder Sauerstoffreinheiten
im Ogz-reichen Produktstrom sowie der Einsatz eines 3-Sdulenprozesses stellen

dabei Varianten dar, mit welchen der Eigenbedarf der LZA minimiert werden kann.

Der Einfluss einer reduzierten Sauerstoffreinheit sowie verschiedener kryogener
LZA-Prozesse auf die Effizienz des Gesamtprozesses wird von Kather et al. [6] un-
tersucht. In LZA-Prozessen mit Sauerstoffreinheiten von 99,5 Vol.-% wird Argon
(Ar) annahernd vollstandig vom Sauerstoff getrennt. Dabei ist der elektrische Ei-
genbedarf der LZA wesentlich durch die stoffliche Trennung von Oz und Ar gepragt,
da nur ein geringer Unterschied zwischen den Siedepunkten beider Gase (= 3 K)
besteht. Ein Verbleib der gesamten oder eines Grofiteils des Argons im Produkt-
strom, wie es fiir LZA-Prozesse mit Sauerstoffreinheiten von 95 Vol.-% der Fall ist,
fihrt zu einer deutlichen Abnahme des Eigenbedarfs der LZA. Dies ist auf einen

geringeren Kompressoraustrittsdruck bei der Luftverdichtung zuriickzufiihren.
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2.2 Oxyfuel-Prozess

Demgegentiber steht nur eine geringfiigige Erh6hung des Energiebedarfs der CO»-
Aufbereitung und -Verdichtung, die durch den grofderen Eintrag von N2 und Ar in
das Oxyfuel-Rauchgas hervorrufen wird. Gegeniiber einem Doppelsdulenprozess
mit einer Sauerstoffreinheit von 99,5 Vol.-% lassen sich fiir einen modifizierten
Doppelsaulenprozess mit einer reduzierten Reinheit von 95 Vol.-% die Wirkungs-
gradeinbufen, die durch die LZA und die COz-Aufbereitung und -Verdichtung her-
vorgerufen werden, um etwa 1,2 %-Punkte vermindern. Die Verwendung eines
Mehrsaulenprozesses mit einer Sauerstoffreinheit von 95 Vol.-% verspricht eine
weitere Minderung der Wirkungsgradeinbufden um etwa 1,1 %-Punkte. Bei der
Angabe beider Wirkungsgradeinbufden wird ein weiterer Einfluss des Gesamtpro-
zesses nicht berticksichtigt, sodass z. B. ein Mehraufwand fiir Geblase infolge eines

erh6hten Rauchgasmassenstroms vernachlassigt wird.

Im Rahmen dieser Arbeit bildet ein modifizierter Doppelsdulenprozess mit einer
reduzierten Reinheit von 95 Vol.-% die Basis fiir die Modellrechnungen. Erganzend
werden eine Konfiguration mit erhohter Oz-Reinheit und ein energetisch optimier-
ter Dreisdulenprozess in Verbindung mit einem ZWSF-Oxyfuel-Prozess betrachtet.
Fiir eine umfangreichere Beschreibung der Funktionsweise einer kryogenen LZA
sowie aussichtsreicher Entwicklungen fiir die energetisch optimierte O;-

Versorgung eines Oxyfuel-Kraftwerks sei auf die Literatur verwiesen [6,46,47].
2.2.7 COz-Aufbereitung und -Verdichtung

Das weitere Auftrennen des Oxyfuel-Rauchgases in einen COz-reichen Strom und
ein COz-armeres Restgas kann mittels einer partiellen Kondensation oder bei hohe-
ren Anforderungen an die CO2-Reinheit mittels einer Rektifikation erfolgen. In Ab-
bildung 7 ist das Flief3bild einer zweistufigen partiellen COz-Kondensation schema-
tisch  dargestellt. Diese Schaltungsvariante mit externer zweistufiger
Kilteerzeugung basiert auf einer von Klostermann et al. [48] fiir den Oxyfuel-

Prozess vorgeschlagenen COz-Aufbereitung.

Der in die CO2-Aufbereitung eintretende Rauchgasmassenstrom wird mit einem
Rauchgasverdichter auf das erforderliche Druckniveau (etwa 20 - 40 bar) kompri-

miert. Verbliebene Wasserbestandteile bediirfen der Entfernung in einem Molsieb,
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2.2 Oxyfuel-Prozess

bevor der Grofdteil des CO; bei tiefen Temperaturen partiell kondensiert und als

fliissige Phase abgeschieden wird.

Restgas- o
turbine L
| J > € 5
Restgas «
Molsieb X (> X
) -35°C
Rauchgas — bis
// N i N 50 °C
Rauchgas- % —b—» -
verdichter ~— )
(Paus = 20 bis 40 bar) Kondensator Kondensator
(KKM — NH3) (KKM — NH3/CO,)

¢
Al

CO, ¢

O

CO,-Pumpe

Abbildung 7: Funktionsschema  einer  zweistufigen  partiellen  COq-

Kondensation mit externer Kalteerzeugung nach [48]

Der Prozess der partiellen Kondensation kann mit einer internen oder externen
Kalteerzeugung ausgelegt sein. Bei der internen Kalteerzeugung wird das Druckni-
veau des abgetrennten fliissigen CO2-Stroms ausgenutzt. Durch eine Druckminde-
rung gelangt der CO2-Strom wieder in einen gasformigen Aggregatzustand. Infol-
gedessen kommt es durch den Joule-Thomson-Effekt zu einer
Temperaturabnahme, sodass der abgetrennte CO2-Strom als Warmesenke fiir den
Prozess der partiellen Kondensation herangezogen wird. Fiir die Variante mit ex-
terner Kalteerzeugung erfolgt die wesentliche Kaltebereitstellung bzw. die Warme-
abfuhr aus dem Prozess iiber konventionelle Kaltemaschinen (vgl. Abbildung 7).
Der verflussigte COz-Strom kann dabei zur Vorkiihlung des verdichteten und ent-
feuchteten Rauchgases dienen. Anschliefdend wird das Rauchgas tiber einen NHs-

Kaltekreislauf auf -25 °C herabgekiihlt und eine erste Abscheidung von fliissigem
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2.2 Oxyfuel-Prozess

CO: findet statt. Nachfolgend wird die Temperatur des Rauchgases durch die War-
meaufnahme eines CO2-Kaltekreislaufs auf etwa -45 °C abgesenkt, sodass weiteres
CO2 kondensiert. Die abgetrennten CO2-Strome werden zusammengefiihrt und mit-
tels einer CO2-Pumpe auf das geforderte Druckniveau der sich anschlief3enden
Transportkette gebracht. Fiir die Variante mit interner Kalteerzeugung erfolgt die
Druckerhohung des CO2-Stroms mit einem Verdichter. In beiden Varianten kann
das Druckniveau des Restgases mit Hilfe einer Entspannungsturbine zur Energie-
riickgewinnung und gleichzeitigen Kithlung des NHsz-Kiltekreislaufs verwendet

werden.

Um die Bildung von Trockeneis zu verhindern, sind Temperaturen oberhalb des
CO2-Tripelpunkts einzuhalten. Der Tripelpunkt befindet sich bei einer Temperatur
von -56,6 °C und einem Druck von 5,2 bar. Andernfalls treten Vereisungen auf den
warmelbertragenden Flachen auf, was ein Abfahren des Anlagenteils zur CO--
Aufbereitung erforderlich machen wiirde. Unter Beriicksichtigung betriebstechni-
scher Aspekte ist ein Sicherheitsabstand zur Temperatur des CO2-Tripelpunkts
einzuhalten, sodass das Rauchgas eine Temperatur von -50 °C nicht unterschreiten

sollte.

Schwefel- und Stickoxide sollten durch herkdmmliche Mafnahmen zur Entschwe-
felung und Entstickung vor dem Eintritt in die CO2-Aufbereitung auf eine minimale
Konzentration reduziert werden. Andernfalls droht die Gefahr der Bildung schwe-
feliger oder salpetriger Sdauren, was fiir das Auftreten von Korrosion an den ver-
wendeten Werkstoffen im Kompressor und den nachfolgenden Komponenten for-
derlich ist. Der Einsatz einer Zwischenkiihlung zwischen den Verdichterstufen des
Kompressors ist im Hinblick auf den erforderlichen Energieaufwand ratsam. Dabei
kommt es durch das Abkiihlen des komprimierten Rauchgases zu einem Ausfallen
von im Rauchgas verbliebenen Wasserbestandteilen. In diesem Kondensat kénnen
sich Schwefeloxide 16sen, sodass sich durch die Anwesenheit von Sauerstoff ver-
diinnte Schwefelsdure bildet [49].

In Abhangigkeit von der Rauchgaszusammensetzung, die am Eintritt in die CO;-
Aufbereitung vorliegt, und den definierten Anforderungen an die COz-Reinheit und
die COz-Abscheiderate bedarf es einer Anpassung der Druck- und Temperaturbe-
dingungen fiir die partielle Kondensation. Dabei entspricht die Definition der CO>-
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2.2 Oxyfuel-Prozess

Abscheiderate dem Verhiltnis aus der abgeschiedenen CO2-Menge zu der im
Kraftwerksprozess insgesamt erzeugten CO2-Menge. Da bei hoheren CO2-Anteilen
im Rauchgas eine hohere Temperatur ausreicht, um eine konstante CO2 Menge in
der partiellen Kondensation zu kondensieren, wird die Kalteleistung in den Kalte-

kreislaufen an den CO2-Gehalt im Rauchgas angepasst.

Grundlegend gilt, dass umso mehr CO; kondensiert werden kann je hoher der
Druck und je tiefer die Temperatur des Rauchgases sind. Da es fiir hohere Driicke
zu einer zunehmenden Losung von Begleitgasen im fliissigen CO2-Strom kommt,
besteht eine direkte Abhangigkeit zwischen der COz-Reinheit und der CO;-
Abscheiderate. Wird fiir die Bewertung von CCS-Prozessen und deren Vergleich-
barkeit eine konstante CO2-Abscheiderate herangezogen, konnen die erreichbaren
Reinheiten deutlich voneinander abweichen. Reinheitsanforderungen, die durch
die Anforderungen von Transport und Speicherung festgelegt sind, miissen fiir den

zu speichernden CO2-Strom permanent eingehalten werden.

In einer Bewertung der exergetischen Verluste infolge der internen und externen
Kalteerzeugung lassen sich nach Allam et al. [51] geringfligige Vorteile fiir die in-
terne Kalteerzeugung erkennen. Aus betriebstechnischer Sicht birgt die Variante
mit externer Erzeugung jedoch Vorteile. Aufgrund der konstanten Zusammenset-
zung der Kaltemittel kann gegeniiber der internen Kalteerzeugung mit variieren-
der COz-Zusammensetzung eine stabile und kontinuierliche Kalteversorgung ge-
wahrleistet werden. Entsprechend weist die Variante mit externer
Kaltebereitstellung gegentiber der mit interner Kaltebereitstellung eine hohere
Verfiigbarkeit auf. Im Rahmen dieser Arbeit bildet daher die partielle Kondensation
von CO2 mit externer Kalteerzeugung nach Klostermann et al. [48] die Basis fiir alle
Modellrechnungen. Fiir eine umfassendere Darstellung der partiellen Kondensati-
on von CO2 aus Rauchgas sei auf die Arbeit von Képke [50] verwiesen, der die CO2-
Abscheidung aus dem Rauchgas eines staubbefeuerten Oxyfuel-Prozesses unter-
sucht hat.
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3 Modellbildung

Fiir die Modellierung der Gesamtprozesse kommen zwei unterschiedliche Simula-
tionsprogramme zum Einsatz. Die simulative Abbildung der LZA und des Dampf-
kraftwerks einschlief3lich dessen Peripherie sowie Komponenten zur Rauchgasrei-
nigung erfolgen in EBSILON®Professional (Version 10). Fiir die Modellierung der

CO2-Aufbereitung wird Aspen Plus® (V7.3) als Simulationsprogramm verwendet.

Durch das Betrachten zweier Feuerungsarten als konventionelle Prozesse und als
Oxyfuel-Prozesse, die flir weitere Sensitivititsuntersuchungen einer Anpassung
bediirfen, ergibt sich eine Vielzahl unterschiedlicher Modelle. In Abbildung 8 ist
eine Ubersichtsstruktur der erstellten Modelle dargestellt. Neben einem Referenz-
modell je Feuerungsart werden fiir die Oxyfuel-Prozesse mit beiden Feuerungsar-
ten je zwei Prozesstopologien unterschiedlichen Wirkungsgradpotenzials model-
liert. Die Topologien mit einer Riickfithrung von ,kaltem“? Rauchgas werden durch
eine energetisch aussichtsreichere Variante mit ,heifder* Rauchgasrezirkulation
erganzt. Unter Variation der Rauchgasrezirkulationsrate Rgg, werden die erstell-
ten Oxyfuel-Prozesse mit ZWSF einer umfassenden Analyse unterzogen und dabei
insbesondere der Einfluss ausgewahlter Merkmale M; auf den Prozesswirkungs-
grad untersucht. Zusatzlich werden die energetischen Vorteile erhéhter Dampfpa-

rameter fiir eine ZWSF unter Oxyfuel-Bedingungen quantifiziert.

3 max. Temperaturniveau nach Abzweig: 9ggsp = 73 °C; 9rgzwsr = 86 °C

4 max. Temperaturniveau nach Abzweig: Vg sp = 340 °C; Ugg zwsr = 340 °C
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2.2 Oxyfuel-Prozess
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modelle

,kalte”
Rauchgas-
rezirkulation

»heile”
Rauchgas-
rezirkulation

,kalte”
Rauchgas-
rezirkulation
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rezirkulation

Oxyfuel- ------========m oo oo - - e
Modelle Bewertung einer variierten
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(mit u. a.i=A,,,, a,, Konfiguration der LZA) M, e M,

Abbildung 8: Schematische Ubersicht erstellter Simulationsmodelle

Neben den Oxyfuel-Prozessen mit einer steinkohlebefeuerten ZWSF erfolgt ein
Ausblick auf das Wirkungsgradpotenzial zweier Szenarien bei Verwendung des
Brennstoffs Braunkohle in roher und getrockneter Form. Dabei werden jeweils die
energetischen Auswirkungen einer variierten Rauchgasrezirkulationsrate Rgg,

betrachtet.

Feuerungsunabhingige Annahmen und Randbedingungen sind fiir alle Modelle
vereinheitlicht und werden in den Abschnitten 3.1, 3.2, 3.5, 3.6, 3.7 sowie im An-
hang unter A.2 aufgefiihrt. In den Abschnitten 3.3 und 3.4 erfolgt eine Beschrei-
bung feuerungsspezifischer Prozessgrofien. Im Weiteren wird der steinkohlebefeu-
erte ZWSF-Oxyfuel-Prozess mit ,heifder” Rauchgasrezirkulation als Basisszenario
verwendet. Das Basisszenario beruht auf den Annahmen einer Sauerstoffzahl Ay,
von 1,15 und einem Falschlufteintrag a, in den KHF von 2 %. Die Modellierung der
LZA erfolgt fiir das Basisszenario in Anlehnung an das ,,Dual Reboiler-Design eines
Zweisaulenprozesses nach Beysel [46]. Eine Abweichung von diesem Basisszenario

liegt nur vor, sofern dieses explizit aufgefiihrt ist.

Bei den verwendeten Stoffwertmodellen handelt es sich fiir die Wasser-/Dampf-

Seite um die Formulierung der International Association for the Properties of Water
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3.1 Bilanzgrenzen und Randbedingungen

and Steam - IAPWS-IF97 [52] sowie fiir die Rauchgasseite um die Formulierung
des Fachverbands fiir Dampfkessel-, Behdlter- und Rohrleitungsbau [53].

3.1 Bilanzgrenzen und Randbedingungen

In den erstellten Modellrechnungen wird die Verstromung von Kohle im Rahmen
einer Gesamtprozessbewertung energetisch bilanziert. Dabei befindet sich aus-
schlief’lich das Kraftwerk mit den dazugehorigen Komponenten innerhalb der Bi-
lanzgrenze. Fur den Oxyfuel-Prozess bedarf es neben den konventionellen Kompo-
nenten einer Berucksichtigung der Anlagenteile der LZA sowie der CO;-
Aufbereitung und -Verdichtung. Fir die Vergleichbarkeit der verschiedenen Oxy-
fuel-Varianten wird von einer konstanten COz-Abscheiderate von 90 % ausgegan-
gen. Der abgeschiedene CO2-Strom verlisst auf einem Ubergabedruck von 110 bar
das Kraftwerksgeldande und somit auch die Bilanzgrenze. Weitere Verluste infolge
der sich anschlief}enden Transportkette und der Einbringung des CO2-Stroms in

einen geeigneten Speicher bleiben im Rahmen dieser Arbeit unberiicksichtigt.

Als Umgebungsbedingungen wird eine Temperatur der Luft von 15 °C bei einer
relativen Luftfeuchtigkeit von 60 % angenommen. Der Umgebungsdruck betragt
1013,25 mbar.

Der Einsatz einer kolumbianischen Steinkohle (El Cerrejon) bildet, sofern nicht
anders gekennzeichnet, die Grundlage aller Betrachtungen. Bei Verwendung dieser
Importkohle in einer ZWSF werden von Heidenhof und Althoff [54] positive Be-
triebserfahrungen beschrieben. Das dort untersuchte Abriebverhalten dieser Kohle
lasst die ausreichende Bildung von umlauffahigem Aschematerial erkennen, sodass
ein stabiler Betrieb der ZWSF unter Minimierung der Zugabe erosionsférderlicher

Inertmaterialien (z. B. Quarzsand) gewahrleistet ist.

In Abschnitt 4.3.3 basieren die Modellrechnungen nicht ausschliefilich auf dieser
Steinkohle. Als alternativer Brennstoff findet dort eine Niederlausitzer Rohbraun-
kohle in roher (RBK) und getrockneter Form (TBK) Verwendung. Eine zusammen-
fassende Gegeniiberstellung der betrachteten Brennstoffe ist in Tabelle 3 aufge-
fiihrt.
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3.2 Wasser-/Dampfkreislauf

Tabelle 3: Elementare Kohlezusammensetzungen
Steinkohle RBK TBK
(E1 Cerrejon) (Niederlausitz) (Niederlausitz)
Xc in % 66,4 27,3 52,8
Xy in % 52 2,0 3,9
Xo in % 8,9 10,3 19,9
xy in % 1,6 0,4 0,8
Xg in % 0,5 0,6 1,1
Xasche iN % 8,8 4,9 9,5
Xu,0 in % 8,6 54,5 12,0
H, in k] /kg 26279 9010 19700

3.2 Wasser-/Dampfkreislauf

Die grofdtechnisch realisierten Dampfparameter in Anlagen mit heutigen Staubfeu-
erungen und mit ZWSF differieren nach dem derzeitigen Stand der Technik. Bei
Betrachtung des deutschen Kraftwerkparks ldsst sich eine klare Dominanz in der
Anzahl der ausgefiihrten Anlagen mit Staubfeuerung erkennen. In den vergange-
nen Dekaden wurden dabei insbesondere die Anlagen mit Staubfeuerung sukzessi-
ve in ihrer Effizienz gesteigert, sodass die Dampfparameter mittlerweile ein Niveau
von 600/620 °C erreichen. Im Vergleich zur bislang leistungsgréfdten und mo-
dernsten Anlage mit ZWSF in Lagisza (Polen) lasst sich eine Differenz von etwa

40 K fiir die Frischdampf- und ZU-Temperaturen erkennen.

Fir die Modellbildung wird eine Leistungsgrofie von 460 MWe - als Zwangdurch-
laufdampferzeuger angenommen, welche sich am Stand der Technik fiir moderne
ZWSF-Kraftwerke orientiert. Da bis zum heutigen Tag keine Betriebserfahrungen
fir eine ZWSF mit HD-Dampftemperaturen von 600 °C bestehen, werden fiir den
weiteren Vergleich der Feuerungsarten die Dampfparameter der Staubfeuerung an
das bislang maximal realisierte Niveau einer grofdtechnischen ZWSF angeglichen.
In Tabelle 4 sind ausgewadhlte, den Simulationen zugrundeliegende Parameter des

Wasser-/Dampfkreislaufs zusammengefasst.
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3.2 Wasser-/Dampfkreislauf

Tabelle 4: Parameter fiir die Simulation des Wasser-/Dampfkreislaufs
Parameter Wert Einheit Bemerkung Quelle
Irp 560 °C [55]
275 b 55

PeD ar nach DE (5]

9715 580 °C [55]

Pzi 54,8 bar [55]

Ispw 290 °C vor ECO [55]
ZU-Einspritzung 1 % von mgp [56]

nasse Riickkiihlung

PKondensator 45 mbar iiber Naturzugkiihl- [57]
turm

Fiir die ZWSF besteht die Moglichkeit, die Regelung der ZU-Temperatur iiber ZU-
Heizflachen in einem FBK mit kontrolliertem Feststoffzufluss vorzunehmen, sodass
im stationiren Betrieb auf eine ZU-Einspritzung verzichtet werden kann. Da es bei
staubbefeuerten Anlagen ebenfalls solche Méglichkeiten zur Absenkung der ZU-
Einspritzung gibt, werden sowohl fiir die Staubfeuerung als auch fiir die ZWSF

gleich grofie relative Einspritzmassenstrome angenommen.

In Abbildung 9 ist der Wasser-/Dampfkreislauf schematisch dargestellt. Die Rege-
nerative Speisewasservorwarmung besteht aus 5 ND-Vorwarmern (NDV) - inkl.
Speisewasserbehalter (SPWB) - und 3 HD-Vorwarmern (HDV). Das Speisewasser
tritt mit einer Temperatur von 290 °C in den Economiser ein. Abhdngig von verfiig-
baren Warmequellen in den einzelnen Prozessvarianten kénnen das Kondensat
und/oder das Speisewasser als Warmesenken verwendet werden. Das Konden-
sat/Speisewasser wird dann in einem ND-/HD-Bypass gefiihrt und nach erfolgter

Warmeaufnahme temperaturgleich in die Vorwarmstrecke zurtickgegeben.
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3.3 Staubfeuerung
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Abbildung 9: Schematische Darstellung des Wasser-/Dampfkreislaufs

Eine umfangreiche Zusammenfassung der getroffenen Annahmen fiir den Wasser-
/Dampfkreislauf und die Dampfturbine befindet sich im Anhang und ist dort Tabel-
le A.2 und Tabelle A.3 zu entnehmen.

3.3 Staubfeuerung

In Tabelle 5 sind die wichtigsten Parameter fiir die Modellierung des Dampferzeu-
gers einer Staubfeuerung zusammengefasst. Sie gelten sowohl fiir den konventio-
nellen Prozess mit einer Staubfeuerung als auch fiir die staubbefeuerten Oxyfuel-
Prozesse. Fiir die Bilanzierung der libertragenen Warmemengen liegt der Model-
lierung der staubbefeuerten Dampferzeuger eine Aufteilung in Brennkammer (BK)

und KHF zugrunde (vgl. Abbildung 5). Im Hinblick auf den Oxyfuel-Prozess und die
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3.3 Staubfeuerung

Bemessung der erforderlichen Rauchgasrezirkulation stellt diese Aufteilung unter
der Annahme maximaler rauchgas- und dampfseitiger Temperaturniveaus auf der

Hohe des Brennkammerendes die mafdgebende Berechnungsgrundlage dar.

Tabelle 5: Parameter fiir die Simulation des Dampferzeugers mit Staubfeu-
erung
Parameter Wert Einheit Bemerkung
URG,BKE 1150 °C vgl. Abschnitt 2.2.3
Pupi I S v
Alokal 1,15 - :
Brennstoffumsatz 99,5 % -
Anteil Trichterasche 10 % des gesamten Aschemassenstroms
Verbrennliches in Trichterasche 3 % Massenanteil reinen Kohlenstoffs
Ypa der Trichterasche 800 °C -

Strahlungsanteil von der
. . 4 % bezogen auf Qpk
Brennkammer in die KHF

Falschluftanteil bezogen auf den

aq 2 % feststofffreien Rauchgasmassen-
strom im DE

LuVo-/GaVo-Leckage 10 WY bezogen auf den eintretenden
(Primérluft/-oxidator) 0 Massenstrom des Oxidators

LuVo-/GaVo-Leckage 5 0 bezogen auf den eintretenden
(Sekundarluft/-oxidator) 0 Massenstrom des Oxidators

. . je Tonne Rohkohle; exklusive Leis-
el. Eigenbedarf der Miihlen 9,5 kWh/t )

tung des Primarliifters

Wasseranteil im Brennstoff
1 % Massenanteil
nach Mahltrocknung

Primargasbedarf der Miihlen 2 m?3/kg je Kilogramm Kohlenstaub

Die Ascheerweichungstemperatur wird fiir die betrachtete kolumbianische Stein-
kohle mit 1200 °C angesetzt. Unter Berlicksichtigung der in Abschnitt 2.2.3 be-

5 nur fiir Oxyfuel-Prozesse giiltig / fiir konventionellen Prozess dyp gxg = 464 °C
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3.3 Staubfeuerung

schriebenen Zusammenhdnge wird eine maximal zuldssige Temperatur auf der

Rauchgasseite von 1150 °C auf der Hohe des Brennkammerendes angenommen.

Innerhalb der als Regenerator ausgefiihrten Luft- und Gasvorwarmer (Dreh-LuVo
bzw. Dreh-GaVo) kommt es infolge der Druckdifferenz zwischen der warmeabge-
benden und der warmeaufnehmenden Seite zu einem Leckagestrom. Fiir die Mo-
dellierung des Referenzprozesses bzw. der Oxyfuel-Prozesse werden
Leckagemengen von 10 % der Primarluft bzw. der primaren Rauchgasrezirkulation
sowie 5 % der Sekundarluft bzw. der sekundaren Rauchgasrezirkulation, die in den

vom Dampferzeuger abstromenden Rauchgasstrom iibertreten, angenommen.

Auftretende Wiarmeverluste Q)¢ infolge von Strahlung und Leitung kénnen i. d. R.
nicht direkt messtechnisch erfasst werden, sodass fiir die Abschatzung dieser Ver-
lustgrofde ein Zurtickgreifen auf bestehende Erfahrungswerte erforderlich ist. Nach
DIN EN 12952 [58] kann dieser Warmeverlust z. B. fiir Abnahmeversuche anhand
einer Zahlenwertgleichung in Abhangigkeit von der maximalen Nutzwarmeleistung
abgeschatzt werden. Die Berechnung erfolgt tiber die Multiplikation eines Verlust-
faktors C mit der Potenz aus maximaler Nutzwarmeleistung Qnutz’maX als Basis und

dem Exponenten 0,7 nach
QIOSS = C Q.ggtz,max . (31)

Dabei ist fiir den Verlustfaktor C eines Dampferzeugers mit Steinkohle-
Staubfeuerung ein Wert von 0,022 sowie fiir Braunkohlekessel mit einer Staubfeu-
erung und Wirbelschichtfeuerungen ein Wert von 0,0315 zu verwenden. Im Rah-
men dieser Arbeit wird fiir die Berechnung der Warmeverluste als maximale

Nutzwarmeleistung die Nutzwarmeleistung im Volllastpunkt verwendet.
3.3.1 Referenzprozess

Das rauchgasseitige Flief3bild fiir den Referenzprozess mit Staubfeuerung ist in
Abbildung 10 dargestellt. Nach Abkiihlung des heifden aus dem Dampferzeuger
austretenden Rauchgases in einem Dreh-LuVo auf 115 °C wird das Rauchgas in ei-
nem Elektrofilter entstaubt. Neben der Regelung des Druckniveaus in der Brenn-

kammer erfolgt zur Uberwindung von Druckverlusten im Rauchgaspfad eine Dru-
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3.3 Staubfeuerung

ckerhohung mit Hilfe des Saugzugs. Zur Minderung von Rauchgasverlusten wird
das Rauchgas in einem Warmeverschiebesystem auf eine Eintrittstemperatur in die
REA von 100 °C abgekiihlt. Kondensat wird als Warmesenke in einem Bypass zu
einem parallel zu den beiden ersten ND-Vorwarmern liegenden Warmeiibertrager
gefiihrt. In diesem Warmeiibertrager wird die dem Rauchgas entnommene Warme
mit Hilfe eines Zwischenkreislaufs, der mit Wasser als Warmetrager betrieben

wird, auf das Kondensat iibertragen.

mg

Abbildung 10: Schematische Darstellung der Rauchgasseite des staubbefeuer-

ten Referenzprozesses

Die im Luftvorwarmer tlibertragene Warme dient der Vorwarmung von Primar-
und Sekundarluft. Die Sekundérluft wird nach der Druckerh6hung im Frischlifter
mit Hilfe eines Dampf-LuVos, der mit Dampf aus der Anzapfung A3 gespeist wird,
auf etwa 50 °C aufgewarmt. Hohere Druckverluste im Pfad der Primarluft werden
unter Verwendung eines Primarluftgebldses tiberwunden. In einem Miihlenluft-
warmelbertrager wird die Primdrluft mit Hilfe von im Bypass zu den HD-
Vorwarmern gefiihrtem Speisewasser auf 260 °C abgekiihlt.
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3.3 Staubfeuerung

3.3.2 Oxyfuel-Prozess

Die beiden in Abbildung 8 aufgefiihrten Schaltungsvarianten eines Oxyfuel-
Prozesses mit Staubfeuerung, in welchen eine ,kalte” und eine ,heif3e“ Rauchgasre-
zirkulation mit unterschiedlichem Wirkungsgradpotenzial umgesetzt sind, werden
nachfolgend als Oxyfuel A und Oxyfuel B bezeichnet. Die rauchgasseitigen Topolo-
gien der Varianten Oxyfuel A und Oxyfuel B sind in Abbildung 11 schematisch dar-
gestellt.

Das Rauchgas stromt bei beiden Varianten mit einer Gradigkeit im Economiser von
50 K zum kalten eintretenden Speisewasser bei 340 °C aus dem Dampferzeuger.
Fir Variante Oxyfuel A wird Rauchgaswarme parallel fiir eine Vorwarmung des
Sauerstoffstroms der LZA sowie fiir eine Vorwdrmung der primdren Rauchgasre-
zirkulation in einem Dreh-Gavo auf etwa 280 °C und der sekundadren Rauchgasre-
zirkulation auf 315 °C verwendet. Eine Vorwarmung der sekunddren Rauchgasre-
zirkulation flir die Variante Oxyfuel B entfdllt, da das Rauchgas bereits vor dem
Gasvorwarmer (GaVo) auf einem maximalen Temperaturniveau in die Brennkam-
mer zurlckgefiihrt wird. Fiir Variante Oxyfuel B wird die bei Variante Oxyfuel A zur
Vorwarmung der sekundiren Rauchgasriickfiihrung genutzte Warmemenge zur
zusatzlichen Vorwdrmung von Speisewasser genutzt. Das Speisewasser wird dabei
in einem Bypass zur Speisewasservorwarmstrecke gefiihrt, der die Vorwarmer
zwischen Speisewasserpumpe und Eintritt in den Dampferzeuger tiberbruckt. In
einem Vergleich der Oxyfuel-Varianten kann die Topologie nach Oxyfuel B als ener-

getisch aussichtsreichere Prozessfiihrung angesehen werden (vgl. Abschnitt 4.3.1).

Stromaufwarts der Entstaubung im Elektrofilter und stromabwarts der Drucker-
hohung im Saugzug befinden sich Warmeverschiebesysteme, in denen Warme vom
Rauchgas iiber einen Wasserkreislauf auf das Kondensat iibertragen wird. Da bei
beiden Systemen das aufzuwarmende Kondensat eine Temperatur unterhalb der
Schwefelsdauretaupunkttemperatur aufweist und daher rauchgasseitig mit dem
Auftreten von schwefeliger Saure zu rechnen ist, werden hier aus
Polytetrafluorethylen gefertigte Warmeitibertrager verwendet [72]. Das Kondensat
durchstromt diese Systeme seriell, sodass eine gestufte Vorwarmung auf ein ma-
ximales Temperaturniveau erzielt wird. Nach der Entschwefelung des Rauchgases

in der REA erfolgt der Abzweig der als Miihlengas eingesetzten primaren Rauch-
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3.3 Staubfeuerung

gasrezirkulation. Sowohl die Variante Oxyfuel A als auch Oxyfuel B basieren auf
dieser Verschaltung einer entstaubten und entschwefelten primaren Rauchgasre-
zirkulation. Durch den Einsatz von gereinigtem Rauchgas als Miihlengas erhoht
sich die Schwefelsduretaupunkttemperatur im Vergleich zum Referenzprozess. Zur
Minderung von Korrosionsrisiken bei den Oxyfuel-Varianten wird die
Sichtertemperatur der eingesetzten Schiisselmiihlen mit Hilfe einer erhéhten Ein-
trittstemperatur des Miihlengases auf 120 °C angehoben. Fiir die Variante Oxy-
fuel A befindet sich der Abzweig der sekundaren Rauchgasrezirkulation ebenfalls
nach der REA, sodass das Rauchgas auch entstaubt, entschwefelt und mit Wasser

gesadttigt in den Dampferzeuger zuriickgefiihrt wird.

Oxyfuel A Oxyfuel B

Abbildung 11: Rauchgasseitiges Flief3bild der staubbefeuerten Oxyfuel-

Prozesse nach den Schaltungsvarianten A und B

Der durch die LZA bei adiabater Verdichtung bereitgestellte Sauerstoffstrom liegt
nach einer LZA-internen Sauerstoffvorwdrmung mit 183 °C vor. In einem Réhren-
GaVo wird der Sauerstoff mit Rauchgaswarme auf 290 °C weiter vorgewdrmt. Die
Mischung des Sauerstoffstroms und der sekunddren Rauchgasrezirkulation erfolgt

vor Eintritt in die Feuerung.

Nach einer weiteren Abkiihlung des Rauchgasstroms werden Wasserbestandteile
in einem Rauchgaskondensator grofdtenteils entfernt, bevor das COz-reiche Rauch-
gas getrocknet der COz-Aufbereitung zugefiihrt wird.
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3.3 Staubfeuerung

3.3.3 Rauchgasentschwefelung

Die Annahme einer konstanten SOz-Restkonzentration von 100 mg/m?;y, (i.tr.) als
Tagesmittelwert fiir alle staubbefeuerten Prozesse wirkt sich signifikant auf die
erforderliche SO2-Abscheidung in der REA aus. In Tabelle 6 sind neben der SO2-
Abscheidung weitere wichtige Randbedingungen und Annahmen fiir die Auslegung
der REA zusammengefasst. Gegeniliber dem Referenzprozess sind fiir die Oxyfuel-
Varianten signifikante Steigerungen der SOz-Abscheidung von >5 %-Punkten zu
verzeichnen. Um den Einfluss hoherer Anforderungen an die SO2-Abscheidung der
REA zu berticksichtigen, erfolgt im Rahmen dieser Arbeit fiir die Auslegung und
simulative Darstellung der REA eine Anpassung verschiedener Auslegungsgrofien —
u.a. der Reaktorhohe, erhohter Druckverluste infolge zusatzlicher Einbauten

(Trays) oder eines steigenden L/G-Verhaltnisses (vgl. Tabelle 6).

Tabelle 6: Randbedingungen und Annahmen fiir die REA der staubbefeuer-

ten Prozesse

Referenz-  Oxyfuel Oxyfuel

Parameter Einheit Bemerkung
prozess A B
Restkonzentration
SO2-
2_ 91,7 96,4- 97,7 % des SOz von 100
Abscheidung mg/miN. (i.tr)
Vre 1.100.113 593.747 301.302 m3in./h feucht
ApREA 20 22 25 mbar rauchgasseitig
L/G-Verhéiltnis 17 20 22 1/1’1’131.1\]. liquide to gas
Forderhohe
25 27 30 m
Waschlésung
pSuspension 1300 1300 1300 kg/m3 20 % Kalkanteil

u. a. Rithrwerke,
Geblase Oxidati-
PelSonstiges 500 450 350 kW T
getrenntem Oxida-
tionskreislauf
exKl. Antriebsleis-

2,6 3,4 4,5 Whe m3i, . tung des Saugzug-
bedarf der REA /i ggeblésesg ’

spez. el. Eigen-
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3.4 Zirkulierende Wirbelschichtfeuerung

Fir den Betrieb einer REA in Verbindung mit konventionellen Staubfeuerungen
geben Heinze und Welp [61] fiir den spezifischen Eigenbedarf eine Gréf3enordnung
von 1,3 bis 2,8 Wh/m3n. an. Auf Basis der aufgefithrten Randbedingungen und An-
nahmen ergibt sich fiir die REA des Referenzprozesses ein spezifischer Eigenbedarf
von 2,6 Whe/m?3in, welches der von Heinze und Welp [61] aufgefiihrten GrofRen-
ordnung entspricht. Infolge des geringeren Rauchgasvolumenstroms fiir die Oxy-
fuel-Varianten A und B nimmt der spezifische Eigenbedarf auf 3,4 bzw.
4,5 Whe/m3in. zu. Zusitzliche Antriebsleistungen fiir die Saugzuggeblise sind in
den Angaben nicht berticksichtigt.

Trotz des steigenden spezifischen Eigenbedarfs der REA nimmt der Eigenbedarf
gegeniiber dem Referenzprozess aufgrund des geringeren Rauchgasvolumen-
stroms (vgl. Vg in Tabelle 6), der einer Reinigung unterzogen werden muss, um
etwa 29 % fiir die Variante Oxyfuel A bzw. um etwa 52 % fiir die Variante Oxyfuel B
ab.

Bei der Auslegung der REA unter Oxyfuel-Bedingungen ist des Weiteren zu beach-
ten, dass das Eindringen von Oxidationsluft in den Rauchgaspfad zu vermeiden ist.
Die Oxidation des Calciumsulfits zu Gips erfolgt daher in einem getrennten Oxida-
tionskreislauf [60].

Die Erhéhung des CO2-Partialdrucks im Rauchgas infolge der Kalksteinreaktion bei
der SOz-Abscheidung wird berticksichtigt. Fiir den Referenzprozess sowie die Oxy-
fuel-Varianten liegen die Erh6hungen auf sehr geringem Niveau. Der Massenanteil
des COz im aschefreien und trockenen Rauchgas steigt um etwa 0,06 %-Punkte fir
den Referenzprozess bzw. um etwa 0,1 bis 0,2 %-Punkte fiir die Oxyfuel-Varianten
A und B.

3.4 Zirkulierende Wirbelschichtfeuerung

Fiir die Modellierung einer ZWSF in EBSILON®Professional bedarf es der Erweite-
rung der Bauteilbibliothek um die Komponenten WBK, FBK und Siphon. Diese
Elemente werden iiber sogenannte Kernelscripte pascalbasiert programmiert und
der Bibliothek hinzugefiigt. Eine umfangreiche Darstellung der hinterlegten Glei-

chungssysteme zur Beschreibung dieser Komponenten sowie die Definition aus-
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3.4 Zirkulierende Wirbelschichtfeuerung

gewahlter Annahmen kénnen der Arbeit von Glinther [13] enthommen werden.
Nachfolgend erfolgt lediglich ein kurzer Einblick in die Modellbildung dieser Kom-
ponenten, auf deren Basis erforderliche Fluidisierungsgasstrome berechnet wer-

den.

Der Feststoffaustrag aus der WBK wird iliber einen eindimensionalen Ansatz von
Kunii und Levenspiel und unter der Annahme monodisperser Partikeln mit einer
Grofde von 150 pum abgebildet [62]. Dabei erfolgt die Formulierung eines Austrags-
koeffizienten nach Colakyan und Levenspiel [63]. Die Sinkgeschwindigkeit von Par-

tikeln wird tiber einen Ansatz nach Haider und Levenspiel bestimmt [64].

Die Berechnung des Warmeiibergangs in der WBK erfolgt mit Hilfe eines Ansatzes
nach Breitholtz et al. [65], der eine Korrelation zur Warmeiibertragung aus kom-
merziell betriebenen, grofdtechnischen Anlagen widerspiegelt. Zur Beschreibung
des Wirmeiibergangs von in die WBK eingehingten Uberhitzerheizflichen wird
auf einen empirischen Ansatz nach Basu und Dutta [66] zurlckgegriffen. Da so-
wohl in der WBK als auch in den FBK die Warmeilibertragung durch
Partikelkonvektion dominiert, werden Unterschiede im Strahlungswarmeitibergang

zwischen Luft- und Oxyfuel-Bedingungen vernachlassigt [6].

Fiir die FBK wird angenommen, dass diese in drei Kammern unterteilt sind. Neben
einer Leerrohrkammer zur Vergleichmafdigung der Feststoffstromung wird von
zwei wdrmeabfiihrenden Kammern ausgegangen. Dabei basiert der Fluidisie-
rungsbedarf der FBK auf der minimalen Fluidisierungsgeschwindigkeit, welche
nach einem Ansatz von Grace [62,67] bestimmt wird. Der nach Werther [68] be-
rechnete Hohlraumanteil bildet die Basis fiir die Beschreibung des Warmeliber-
gangs nach Martin [69,70]. Mithilfe des Warmeiibergangs in den FBK und der zum
Einhalten der rauchgasseitigen Temperaturniveaus in der WBK notwendigen
Warmeabfuhr in den FBK wird die erforderliche Heizflachengréfde der FBK be-
rechnet. Diese wirkt sich maf3geblich auf die Gréfse der FBK und damit auch auf
den erforderlichen Fluidisierungsgasstrom aus. Die Betthohe in den FBK wird mit
3 m angenommen. Zum Schutz vor Erosion ist der untere Bereich des Bettes bis zu

einer Betthohe von 0,6 m ohne Berohrung ausgefiihrt.
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3.4 Zirkulierende Wirbelschichtfeuerung

Die Modellierung der Siphons basiert auf einer Auslegung nach Basu und Fraser
[71]. Die Siphons werden als adiabat betrachtet. Uber die Beriicksichtigung der im
Zyklon abgeschiedenen Feststoffmassen erfolgt die Dimensionierung der Siphons.
Anhand der zu fluidisierenden Grundflache der Siphons wird der zur Fluidisierung

erforderliche Gasstrom bestimmt.

Wesentliche Parameter fiir die Modellierung des Dampferzeugers mit einer ZWSF
sind in Tabelle 7 zusammengefasst. Diese Annahmen werden sowohl fiir den kon-
ventionellen Prozess mit ZWSF als auch fiir die ZWSF unter Oxyfuel-Bedingungen
berticksichtigt. Die Berechnung von Strahlungsverlusten erfolgt in Analogie zur

Staubfeuerung unter Anpassung des Verlustfaktors € anhand von Gleichung (3.1).

Tabelle 7: Ausgewdhlte Parameter fiir die Simulation des Dampferzeugers
mit ZWSF
Parameter Wert Einheit Bemerkung
YWBK aus 880 °C Rauchgastemperatur
Leerrohrgeschwindigkeit 5 m/s WBK
Hohe WBK 406 m WBK
Verhadltnis Tiefe/Breite 2,5 - WBK
Alokal 1,15 -
Brennstoffumsatz 99 %
Bettascheabzug 1 %o der Umlaufasche
Trenngrad der Zyklone 99,5 %
UFBK aus 550 °C Feststofftemperatur

Falschluftanteil bezogen auf den
a, 2 % feststofffreien Rauchgasmassen-

strom im DE

6 Trichterbereich bzw. die unteren 10 m der WBK werden bestampft und als adiabat angenommen
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3.4 Zirkulierende Wirbelschichtfeuerung

3.4.1 Referenzprozess

Das rauchgasseitige Flief3bild fiir den Referenzprozess mit ZWSF ist in Abbil-
dung 12 dargestellt. Das bei 340 °C aus dem Dampferzeuger austretende Rauchgas
wird in Rohrenluftvorwdrmern abgekiihlt. Die Vorwdarmung der Fluidisierungsluft
fiir FBK und Siphons erfolgt bis auf 290 °C. Weitere Rauchgaswarme dient der
Vorwarmung der primaren und sekundaren Fluidisierungsluft auf etwa 260 °C, die
der WBK tber den Diisenboden sowie gestuft iiber den Trichterbereich zugefiihrt
werden. Das auf etwa 155 °C abgekiihlte Rauchgas wird anschliefend entstaubt.
Zur Uberwindung der Druckverluste im Rauchgaspfad erfolgt eine Druckerhéhung
mit Hilfe des Saugzugs. Zur Minderung von Rauchgasverlusten wird das Rauchgas
in einem Warmeverschiebesystem auf 80 °C abgekiihlt. Die Warme von der Rauch-
gasseite wird uiber einen Zwischenkreislauf, in dem Wasser als Warmetrager in
einem Bypass zur Vorwarmstrecke gefiihrt wird, auf das Kondensat tibertragen. Da
die Abkiihlung des Rauchgases bis unter die Schwefelsduretaupunkttemperatur
erfolgt, wird wieder ein Rauchgaskiihler aus sdurebestandigem Kunststoff verwen-
det [72].
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Abbildung 12: Schematische Darstellung der Rauchgasseite des Referenzpro-
zesses mit ZWSF
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3.4 Zirkulierende Wirbelschichtfeuerung

Die Brennstoffzufuhr erfolgt neben der Dosierung von Inertmaterial und Kalkstein
in die Leitung der Aschertickfiihrung zur WBK, sodass der Brennstoff im unteren
Trichterbereich der WBK in eine reduzierende Verbrennungsatmosphare aufgege-
ben wird. Die abgezogene Bettasche wird in einem Bettaschekiihler (BAK) unter

Verwendung von Kondensat als Warmesenke auf 150 °C abgekiihlt.
3.4.2 Oxyfuel-Prozess

Die beiden in Abbildung 8 aufgefiihrten Schaltungsvarianten eines ZWSF-Oxyfuel-
Prozesses, in welchen eine ,kalte und eine ,heif3e“ Rauchgasrezirkulation mit un-
terschiedlichem Wirkungsgradpotenzial umgesetzt sind, werden nachfolgend als
Oxyfuel I und Oxyfuel Il bezeichnet. Die rauchgasseitigen Prozesstopologien der
Varianten Oxyfuel I und II sind in Abbildung 13 schematisch dargestellt. Die Topo-
logie Oxyfuel I ist einer Schaltungsvariante nachempfunden, die bereits in anderen
Studien einem Untersuchungsschwerpunkt entspricht [7,9]. Erganzend stellt die
im Rahmen dieser Arbeit entwickelte Variante Oxyfuel I ein Konzept mit verbes-
sertem Wirkungsgradpotenzial dar. Innerhalb dieser Schaltungsvariante ist fiir die
Fluidisierung der WBK sowie der Siphons und FBK eine energetisch vorteilhafte

Rauchgasrezirkulation auf maximalem Temperaturniveau vorgesehen.

In beiden Schaltungsvarianten wird das Rauchgas in den der WBK nachgeschalte-
ten Zyklonen mit einem Trenngrad von 99,5 % von der Asche befreit. In den KHF
erfolgt eine Abkiihlung des Rauchgases auf 340 °C. Die Gradigkeit im Economiser
zum kalten eintretenden Speisewasser betragt 50 K. Der in den Zyklonen abge-
schiedene Feststoff wird in den Siphons aufgeteilt. Der Feststoff wird zu einem Teil
ungekiihlt zuriick in die WBK geleitet. Der andere Teil wird iiber die FBK gefiihrt
und in diesen vor der Riickfiihrung in die WBK abgekiihlt. Eine Abkiihlung der ab-
gezogenen Bettasche auf 150 °C erfolgt analog zum Referenzprozess in einem Bett-

aschekiihler (BAK) unter Verwendung von Kondensat als Warmesenke.

Abweichend zur Rauchgasvorwarmung der Oxyfuel-Staubfeuerung mit einem
Dreh-GaVo erfolgt die Vorwdarmung von rezirkuliertem Rauchgas fiir einen ZWSF-
Oxyfuel-Prozess in einem Rohren-GaVo. Die hohe Druckdifferenz zwischen der vor-
zuwarmenden und der abzukiihlenden Rauchgasseite wiirde fiir eine Vorwarmung

mit einem Dreh-GaVo zu hohen Leckagestromen fiihren. Baulich bedingte Lecka-
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3.4 Zirkulierende Wirbelschichtfeuerung

gestrome, die sich auf die Rauchgaszusammensetzung auswirken, konnen mit Hilfe
eines Rohren-GaVos vermieden werden. Mogliche Leckagestrome in einem Rohren-
GaVo aufgrund von Defekten werden im Rahmen dieser Arbeit nicht berticksichtigt.

Der durch die LZA mit adiabater Verdichtung bereitgestellte Sauerstoff liegt nach
einer LZA-internen Sauerstoffvorwdarmung mit 183 °C vor. Die Mischung des Sau-
erstoffstroms und der zur WBK zuriickgefiihrten Rauchgasstréome erfolgt nach den
Rezirkulationsgebldsen. Ein Booster-Geblase verdichtet den Sauerstoff auf das er-
forderliche Druckniveau an der jeweiligen Mischstelle. Der WBK werden iiber den
Diisenboden ein Primaroxidator und gestuft im Trichterbereich ein Sekundaroxida-
tor zugefiihrt. Der Brennstoff und die Zuschlagstoffe Kalk und falls erforderlich
auch Sand werden tber die Feststoffriickfiihrung im Bereich der Siphons aufgege-

ben.
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Abbildung 13: Rauchgasseitiges Flief3bild der ZWSF-Oxyfuel-Prozesse nach den
Schaltungsvarianten Oxyfuel I [7,9] und Oxyfuel II

Nach dem Austritt aus dem Dampferzeuger wird fiir die Topologie Oxyfuel I das
heifde Rauchgas in einem Rohren-GaVo abgekiihlt. Als Warmesenke dient das zur
WBK rezirkulierte Rauchgas, das auf 290 °C vorgewarmt wird. Nach der Entstau-
bung im Elektrofilter erfolgt eine weitere Abkiihlung des Rauchgases in einem
Warmeverschiebesystem bis auf 80 °C. Die dem Rauchgas entzogene Warme wird
iber einen Wasserkreislauf auf das Kondensat tbertragen. Stromabwarts des

Saugzugs wird ein Teil des Rauchgases zur WBK und zu den FBK und Siphons zu-
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3.4 Zirkulierende Wirbelschichtfeuerung

ruckgefihrt. Der restliche Teil des COz-reichen Rauchgases wird nach einer weite-

ren Abkiihlung getrocknet der CO2-Aufbereitung zugefiihrt.

Fiir die Topologie Oxyfuel Il wird nach dem Austritt des Rauchgases aus dem
Dampferzeuger die Staubfracht im Rauchgas in einem heifdliegenden Elektrofilter
reduziert, sodass die nachfolgenden Stromungskanidle und Komponenten vor Ero-
sion geschiitzt sind. Die Riickfithrung des so gereinigten Rauchgases fiir die Fluidi-
sierung der WBK erfolgt bei einer Temperatur von etwa 340 °C. Im Gegensatz zu
den WBK-Fluidisierungsgebldasen miissen die Fluidisierungsgeblase fiir die Siphons
und FBK eine deutlich h6here Pressung aufbringen. Die Kombination von hoher
Pressung und hohen Rauchgastemperaturen fiihrt zu Problemen in der techni-
schen Verfiligbarkeit solcher Geblase. Bevor das Rauchgas fiir die Fluidisierung der
Siphons und FBK zuriickgefiihrt wird, erfolgt daher in einem Réhren-GaVo und ei-
nem ersten Warmeverschiebesystem eine Reduktion der Rezirkulationstemperatur
auf 150 °C, sodass die Verfiigharkeit eines Gebldses nach dem Stand der Technik
gewahrleistet ist [73].

Die dem Rauchgas dabei im Rohren-GaVo entzogene Warme wird zur weiteren
Vorwarmung des Sauerstoffstroms der LZA und zur Vorwidrmung des
Rezirkulationsmassenstroms fiir die Fluidisierung der FBK jeweils auf 290 °C ver-
wendet. Des Weiteren erfolgt eine parallele Warmenutzung zur Versorgung eines
im Bypass zu den HD-Vorwarmern angeordneten Warmetibertragers. Die im ersten
Warmeverschiebesystem entzogene Warme wird iiber einen Wasserkreislauf auf
das Kondensat tibertragen. Stromabwarts des Saugzugs wird ein Teil des Rauchga-
ses fiir die Fluidisierung der FBK und Siphons zurtickgefiihrt. Das restliche Rauch-
gas passiert ein zweites Warmeverschiebesystem, wird auf 80 °C abgekiihlt und

getrocknet der COz-Aufbereitung zugefiihrt.
3.4.3 Rauchgasentschwefelung

Die in-situ Entschwefelung fiir eine konventionelle ZWSF erreicht nach
Stamatelopoulos [74] in Abhdngigkeit vom Schwefelgehalt der eingesetzten Kohle,
dem verwendeten Kalkstein, dem gewdahlten Ca/S-Verhaltnis und der zuldssigen
SO2-Konzentration im austretenden Rauchgas eine Schwefeleinbindung von bis zu
95 %. Die SO;-Einbindung ist dabei mafdgeblich von den in der WBK vorherrschen-
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3.4 Zirkulierende Wirbelschichtfeuerung

den Temperaturniveaus beeinflusst, sodass fiir einen effizienten Kalksteineinsatz
(Ca/S-Verhaltnis von 1,5 bis 2) ein optimaler Temperaturbereich fiir den Betrieb
der WBK entscheidend ist. Fiir konventionelle Feuerungen liegt dieses Optimum im
Bereich von 800 bis 900 °C. Sollte es einer hoheren SO2-Einbindung bediirfen, kon-
nen nachgeschaltete Sekundiarmafinahmen, welche als trockene (Alstom’s NID
Prozess nach [74]) oder nasse Prozesse ausgefiihrt sein konnen, die gesamte SO;-
Einbindung auf tiber 98 % steigern. Dabei resultiert jedoch ein zusatzlicher elektri-
scher Eigenbedarf infolge von rauchgasseitigen Druckverlusten oder fiir die Um-

walzung einer Suspension als Waschlosung.

Die Einbindung des bei der Kohleverbrennung entstehenden SO: ist Bestandteil
diverser Forschungsarbeiten. Fiir konventionelle Feuerungen wird die im Rahmen
einer in-situ Entschwefelung erreichbare SO2-Einbindung von Rayaprolu [75] und
Glasmacher [76] beschrieben. Der Einfluss einer Oxyfuel-Atmosphare auf das Er-
gebnis der in-situ Entschwefelung wird von Beisheim et al. [77] und Myo6hédnen et
al. [42] experimentell bewertet. Je nach Betttemperatur und dosiertem Ca/S-
Verhaltnis liegen die beschriebenen SO;-Einbindungen in einem Bereich von 80 bis
96 %. Fiir den Oxyfuel-Betrieb sind somit vergleichbare SOz-Einbindungen wie in

einer konventionellen ZWSF erreichbar.

Im Rahmen der Modellbildung werden fiir die in-situ Entschwefelung in der ZWSF
fir samtliche Varianten eine SOz-Einbindung von 95 % und eine rauchgasseitige
Austrittstemperatur aus der WBK von 880 °C angenommen. Fiir alle Simulationen
wird von einer hinreichenden SO»-Einbindung ausgegangen, sodass auf die Instal-
lation einer nachgeschalteten sekundaren SO2-Abscheidung verzichtet wird. Der
Einfluss verschiedener Zusammensetzungen der Verbrennungsatmosphdren auf
die Einbindung des SO; wird vernachlassigt. Die Erh6hung des CO;-Partialdrucks
im Rauchgas infolge der Kalksteinreaktion bei der SO2-Abscheidung wird bertick-
sichtigt. Flir den Referenzprozess sowie die Oxyfuel-Varianten betragt die Erho-
hung des Massenanteils im aschefreien und trockenen Rauchgas etwa 0,1 bzw. 0,2

bis 0,4 %-Punkte, sodass sich diese Erhohung auf sehr geringem Niveau befindet.
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3.5 Entstaubung

3.5 Entstaubung

Die Entstaubung von Rauchgas in grofdtechnischen Feuerungsanlagen wird nach
dem Stand der Technik zumeist mit Elektrofiltern umgesetzt. Der Staubgehalt im
gereinigten Rauchgas muss dabei auf den in der 13. BImSchV [59] beschriebenen
Tagesmittelwert von 20 mg/m3;n. abgesenkt werden. Da im tatsachlichen Anlagen-
betrieb i. d. R. deutlich geringere Werte erreicht werden, wird im Rahmen dieser
Arbeit von einem Restgehalt des Staubs im Rauchgas von 10 mg/m3in. ausgegan-
gen, sodass es eines hinreichenden Abscheidegrades fiir die Entstaubung im
Elektrofilter bedarf. Der rauchgasseitige Druckverlust iiber das Elektrofilter wird
inklusive Verlusten fiir die Zu- und Abstrémung mit 10 mbar [56] angesetzt. Da
eine vollstandig gasdichte Ausfiihrung des Elektrofilters nicht moglich ist, kommt
es zum Eindringen von Falschluft in den Rauchgaspfad. Zusatzlich zum Falschluft-
eintrag im Bereich der Dampferzeuger wird fiir alle Modellvarianten ein Falschluft-
eintrag in Héhe von 0,5 % bezogen auf den Rauchgasmassenstrom am Eintritt in
das Elektrofilter angenommen [78]. Entsprechend erhoht sich der Falschluftanteil
a, fiir den Gesamt-Oxyfuel-Prozess mit ZWSF auf 2,5 %.

Der elektrische Eigenbedarf des Elektrofilters wird nach [14,79] mit einem spezifi-
schen Wert von 0,15 Wh/m3in, der eine Proportionalitit zum Normvolumenstrom
des Rauchgases unterstellt, berechnet. Da sich fiir die Feuerungsarten der Staub-
feuerung und der ZWSF sehr unterschiedliche Staubfrachten am Austritt des
Dampferzeugers ergeben und der Eigenbedarf des Elektrofilters wesentlich durch
die abgeschiedene Staubmenge beeinflusst ist, wird eine Umrechnung des auf den
Normvolumenstrom bezogenen spezifischen Eigenbedarfs vorgenommen. Fiir den
staubbefeuerten Referenzprozess resultiert daraus ein auf die abgetrennte Flug-
asche bezogener elektrischer Eigenbedarf von 35 kW /kgra. Dieser Wert bildet die
grundlegende Annahme fiir die Berechnung des elektrischen Eigenbedarfs des

Elektrofilters fur alle Modellvarianten.

Fir die ZWSF kommt es infolge der in-situ Entschwefelung bzw. der Kalksteinzu-
gabe zu einem deutlich verringerten SOz- und SO3-Anteil im Rauchgas vor Elektro-
filter. Insbesondere der fehlende SO3-Anteil fiihrt zu einer Verschiebung des Tem-

peraturoptimums fiir die Staubabscheidung. Heifdliegende Elektrofilter in einem
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3.6 Luftzerlegungsanlage

Temperaturbereich von 300 °C weisen bei diesen Bedingungen Vorteile gegentiber
einer Betriebstemperatur von 150 °C auf [80]. Daher kommen in ZWSF-Anlagen
haufiger Heifdgaselektrofilter zum Einsatz [54]. Ein Einfluss der Rauchgaszusam-
mensetzung und der Ascheeigenschaften auf den Staubwiderstand respektive den

spezifischen elektrischen Eigenbedarf wird vernachlassigt.

Fiir eine umfangreiche Funktionsbeschreibung und Ausfithrungen zu Gestaltungs-
merkmalen von Elektrofiltern [81,14] sowie Entwicklungstrends in der Entstau-

bungstechnik [82] sei auf die Literatur verwiesen.
3.6 Luftzerlegungsanlage

Der Prozess der Luftzerlegung wird iiber Randbedingungen spezifiziert, sodass
Massen- und Energiebilanzen fiir das Gesamtmodell in EBSILON®Professional ge-
schlossen sind. Dabei erfolgt die Modellierung der LZA fiir das Basisszenario in
Anlehnung an das ,Dual Reboiler“-Design eines Zweisaulenprozesses nach Beysel
[46]. Auf eine detaillierte Darstellung der Rektifikation innerhalb der ,Cold Box“
der LZA wird im Rahmen dieser Arbeit verzichtet.

In Tabelle 8 sind die Zusammensetzung des Oz-reichen Produktstroms der LZA
sowie der spezifische Energiebedarf fiir das Basisszenario aufgefiihrt. Des Weite-
ren sind eine Variante mit einem LZA-Konzept bei erhohter Oz-Reinheit und eine
Variante mit einem LZA-Konzept bei optimiertem Eigenbedarf erganzt. Die jeweili-
gen Schaltschemata dieser LZA-Anlagenkonzepte konnen [46,47] entnommen
werden. Der Einsatz der alternativen Szenarien wird fiir eine steinkohlebefeuerte
ZWSF in Abschnitt 4.3.3 hinsichtlich des Einflusses auf den Gesamtwirkungsgrad

untersucht und vergleichend zum Basisszenario bewertet.

Im Basisszenario wird die Luft adiabat auf 4,6 bar verdichtet, sodass das Tempera-
turniveau am Austritt aus dem Verdichter ausreichend hoch ist, um den kalten
Sauerstoffstrom der LZA auf etwa 183 °C vorzuwarmen (10 K Gradigkeit zum ver-
dichteten Luftstrom). Uberschiissige Warme wird parallel zur Sauerstoffvorwir-
mung in einem Bypass auf die Kondensatvorwarmstrecke verschoben. Vor dem
Eintritt des komprimierten Luftstroms in die ,Cold Box"“ werden Wasser, CO2, Koh-

lenwasserstoffe und andere Verunreinigungen in einem Molsieb abgetrennt. Fiir
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3.6 Luftzerlegungsanlage

die thermische Regeneration des Molsiebs wird vereinfachend vom 3-fachen der
Verdampfungsenthalpie von Wasser - also etwa 7,5 MJ/kgy,o - ausgegangen. Die
Wirme wird in Form von Anzapfdampf aus der Uberstromleitung zwischen MD-

und ND-Turbine bereitgestellt.

Tabelle 8: Zusammensetzung des Oz-reichen Produktstroms sowie spezifi-
scher elektrischer Eigenbedarf der LZA fiir verschiedene Anla-

genkonzepte
.. 3-Saule
N 2-Sdule
2-Saule _ _ (Variante mit
] ) (Variante mit er- o
(Basisszenario) ) o optimiertem
hohter O;-Reinheit) :
Eigenbedarf)
Yo, in % 95 99,5 95
YN, in % 1,2 0,04 2,5
Var in % 3,8 0,46 2,5
Spez. Per in 236 (adiabate Verdichtun
(acsbate verdichtung) 270 175

kWh/tOZ,rein7 224 (isotherme Verdichtung]8

Ohne eine wirkungsgradforderliche Integration von Abwarme ergibt sich fiir die
LZA im Basisszenario ein spezifischer Eigenbedarf von etwa 236 kWhg,/to, rein- Bei
dem steinkohlebefeuerten Kraftwerk mit einer Bruttoleistung von 460 MW¢ kon-
nen etwa 13 MWy, fiir die LZA-interne Vorwarmung des Sauerstoffstroms verwen-
det werden. Analog zur Luftvorwdarmung kann eine zu dieser Warmemenge dquiva-
lente Kohlemenge eingespart werden. Des Weiteren besteht die Moglichkeit, eine
Warmemenge von etwa 37 MWy, aus der LZA in einem Bypass zur Kondensatvor-

warmstrecke in den Kraftwerksprozess zu integrieren. Wird die infolge der War-

7 exklusive wirkungsgradsteigernde Integrationsmafinahmen von LZA-Abwéarme

8 ausschliefdlich fiir das Szenario eines ZWSF-Oxyfuel-Prozesses mit Rohbraunkohle als Brennstoff

eingesetzt
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3.7 CO2-Aufbereitung und -Verdichtung

meintegration erhohte Nettostrommenge beriicksichtigt, ergibt sich fiir die Be-
rechnung des spezifischen Eigenbedarfs der LZA ein Wert von etwa
190 kWh/tg, rein- Da sich der spezifische Eigenbedarf fiir die isotherme Verdich-
tung inklusive Integrationsmafinahmen auf etwa 200 kWh/tq, ein belduft, weist
die Verwendung einer adiabaten Verdichtung einen Vorteil gegentiber der isother-

men Verdichtung auf. Dies wird auch in [6] berichtet.

Der Austrittsdruck fiir den Oz-reichen Produktstrom wird mit 1,15 bar angenom-
men, sodass im Falle der ZWSF-Oxyfuel-Prozesse ein zusatzliches Boostergeblase

vorgesehen wird, um den Sauerstoffstrom der LZA im Druck zu erhéhen.

Fir den ZWSF-Oxyfuel-Prozess mit Rohbraunkohle als Brennstoff ist die Verwen-
dung einer isothermen Verdichtung sinnvoll, da das Kondensat als Warmesenke

zum grofdten Teil bereits zur Integration von Rauchgasabwarme eingesetzt wird.
3.7 COz-Aufbereitung und -Verdichtung

Das Modell fiir die COz-Aufbereitung und -Verdichtung basiert auf einer von Klos-
termann et al. [48] fiir den Oxyfuel-Prozess vorgeschlagenen isobaren partiellen
CO2-Kondensation. In Abbildung 7 ist das Flief3bild der CO2-Aufbereitung und -
Verdichtung mit externer zweistufiger Kailteerzeugung schematisch dargestellt.
Diese Schaltungsvariante bildet die Grundlage fiir alle umgesetzten Modelle unter

Oxyfuel-Bedingungen.

Die Berechnung der COz-Partialkondensation innerhalb der COz-Aufbereitung wird
mit Hilfe der Peng-Robinson-Zustandsgleichung umgesetzt. Kopke [50] sowie Li
und Yan [83] zeigen flir den Oxyfuel-Prozess, dass die Zustandsgleichung von Peng-
Robinson eine geeignete Formulierung fiir reale Gase darstellt, um die Partialkon-
densation fiir die relevanten Stoffpaare wie CO2-N2, CO2-Ar, CO2-02 berechnen zu

konnen.

Es wird von einem Phasengleichgewicht zwischen der COz-angereicherten fliissi-
gen Phase und der CO:-abgereicherten dampfférmigen Phase ausgegangen. Die
Berechnung dieses Phasengleichgewichts erfolgt mit Hilfe der Peng-Robinson-

Zustandsgleichung
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3.7 CO2-Aufbereitung und -Verdichtung

_RT a(T)
~V,—b VZ2+2bV,—b2"

p (3.2)

Fiir einen Reinstoff lassen sich der Kohadsionsdruck a und das Kovolumen b iiber
die kritischen Stoffdaten p. und T, sowie den azentrischen Faktor berechnen. Bei
der Berechnung von a und b fiir die vorliegenden Stoffgemische werden quadrati-
sche und lineare Mischungsregeln eingesetzt. Dabei wird der bindre Wechselwir-

kungskoeffizient k;; zur Berechnung von a;;(T) anhand von experimentell gewon-

nenen Daten nach [50] angepasst und optimiert:

N N
i=1 j=1
a,ij (T) = aiia]']'(l — kl]) (34)

Fiir eine umfassende Beschreibung der Berechnung von Phasengleichgewichten sei

auf die Fachliteratur verwiesen [84,85].

Im Sinne der Vergleichbarkeit wird eine CO2-Abscheiderate von 90 % fiir alle be-
trachteten Oxyfuel-Varianten angenommen. Die COz-Reinheit resultiert aus der
Vorgabe der Abscheiderate. In Abhdngigkeit vom CO2-Anteil im Rauchgas wird ein
spezifischer Leistungsbedarf von etwa 115-130 kWh,, /t¢o, rein benotigt.
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4 Ergebnisse

In diesem Kapitel werden die mit Hilfe der Modellrechnungen erzielten Ergebnisse
beschrieben, diskutiert und vergleichend bewertet. Ausgehend von einer Darstel-
lung der Ergebnisse der Referenzprozesse mit den Feuerungsarten Staubfeuerung
und ZWSF schliefdt eine energetische Gesamtprozessbewertung der Auswirkungen
einer CO2-Abscheidung unter Verwendung der Oxyfuel-Technologie an. Der Ein-
fluss der Prozesstopologie sowie ausgewahlter Annahmen auf den Gesamtprozess
unter Oxyfuel-Bedingungen werden insbesondere fiir die ZWSF eingehender be-
trachtet. Abschliefiend erfolgt eine Einschitzung fiir den Einsatz beider Feue-
rungsarten unter energetischen Kriterien, wobei der Stand der Technik beider

Feuerungsarten innerhalb dieser Betrachtung berticksichtigt wird.
4.1 Kennzahlen der Prozessbewertung

Fir die Bewertung verschiedener Prozesskonfigurationen bedarf es der eindeuti-
gen Definition einiger Begrifflichkeiten bzw. Kennzahlen. Dabei erfolgt die Beurtei-
lung der Gesamtprozesse im Wesentlichen anhand der elektrischen Wirkungsgrade

und der spezifischen COz-Emissionen, die nachfolgend definiert werden.

4.1.1 Elektrischer Wirkungsgrad des Gesamtprozesses

Der elektrische Wirkungsgrad des Dampfkraftprozesses mit und ohne CO;-
Abtrennung wird nach der VDI-Richtlinie VDI 3986 [86] in Analogie zum Blockwir-

kungsgrad berechnet. Die elektrische Nettoleistung P, ,, wird dabei auf die dem

Prozess zugefiihrte Energie Qg bezogen

Pey
Nelne = —==, (4.1)
Qs
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4.1 Kennzahlen der Prozessbewertung

Die elektrische Nettoleistung P, . entspricht bei dieser Definition der Leistung an
der Generatorklemme abziiglich des elektrischen Eigenbedarfs. Wird die elektri-
sche Klemmenleistung P, in Gleichung (4.1) verwendet, so ergibt sich der elekt-
rische Bruttowirkungsgrad fiir den Gesamtprozess zu

_ Pel,br
Nel,br 0

(4.2)
Die dem Prozess zugefiihrte Energie wird dabei jeweils aus der iiber den Brenn-
stoff zugefiihrten Warmemenge sowie den sensiblen Warmemengen des Brenn-
stoffs und der Luft nach

HOz,O

X0,,L

Qp = g (Hu + cg(Pg — V) + Aglobal CprL (UL, — '9b)> (4.3)

bestimmt. Fiir Dampfkraftprozesse wird nach [86] eine Empfehlung von 15 °C fiir
die Wahl der Bezugstemperatur 9, gegeben. Da fiir die hier betrachteten Prozesse
die Annahme einer Umgebungstemperatur von 15 °C gilt (vgl. Abschnitt 3.1), kon-
nen die inneren Energien der aus der Umgebung zugefiihrten Stoffe vernachlassigt
werden. Letztlich ist flir die Bewertung eines Prozesses der Stromerzeugung die
eingesetzte Brennstoffmenge mp sowie deren maximal nutzbare Warmemenge
mgH, entscheidend. In gleicher Weise stellt aus der Sicht eines Betreibers die er-
forderliche Brennstoffmenge das entscheidende Bewertungskriterium fiir die Ana-
lyse der Prozesseffizienz und der Wirtschaftlichkeit dar.

4.1.2 Spezifische COz2-Emissionen

Die Beurteilung der an die Atmosphare emittierten CO2-Mengen erfolgt anhand
einer spezifischen Kennzahl, fiir welche die emittierte CO2-Menge mco, emittiert QUf
die elektrische Nettoleistung P, des Gesamtprozesses bezogen wird. Die Kenn-
zahl der spezifischen CO2-Emissionen &¢g,

mCOZ,emittiert

€co, = (4.4)

P elne
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kann als Vergleichskriterium fiir die energetische Bewertung verschiedenartiger
Prozesse und deren Varianten unter Bertcksichtigung der CO;-Emissionen ver-

standen werden.
4.2 Referenzprozesse

Die unter Kapitel 3 beschriebenen Referenzprozesse mit Staubfeuerung und mit
ZWSF weisen in ihrer konventionellen Ausfithrung - mit Luft als Sauerstofftrager
und ohne CO2-Abscheidung - unterschiedliche Wirkungsgrade und Eigenbedarfs-
strukturen auf. Die auftretenden Unterschiede sind charakteristischen Eigenschaf-
ten der jeweils verwendeten Feuerungsart zuzuschreiben. Ausgewahlte Angaben
zur Prozesseffizienz und zur dazugehorigen Eigenbedarfsstruktur sind in Abbil-
dung 14 fiir die Referenzprozesse mit Staubfeuerung und mit ZWSF zusammenfas-

send aufgefiihrt.

Unter der Voraussetzung einer konstanten Bruttoleistung von 460 MW¢, lasst sich
in einem Vergleich der Feuerungsarten ein um etwa 0,7 %-Punkte hoherer Brutto-
wirkungsgrad bei Verwendung der Staubfeuerung erkennen. In Abbildung 14
ergibt sich der Bruttowirkungsgrad aus der Summation des Nettowirkungsgrades
und der auf die dem Prozess zugefiihrten Energie bezogenen Leistungsaufnahme
der Eigenverbraucher. Die thermischen Verluste teilen sich fiir beide Feuerungsar-
ten im Wesentlichen auf die Warmeabfuhr im Kondensator und die Dampferzeu-
gerverluste auf. Der verminderte Bruttowirkungsgrad der Anlage mit ZWSF im
Vergleich zu jener mit Staubfeuerung ist dabei auf die erhohten thermischen Ver-
luste liber die Bett- und Flugasche, hohere Strahlungsverluste des Dampferzeugers
(vgl. Gleichung (3.1)) sowie einen schlechteren Brennstoffumsatz (vgl. Abschnitt

3.3 und 3.4) zurtickzufiihren.

Auch fur den Nettowirkungsgrad der Anlage mit Staubfeuerung ergibt sich ein um
etwa 0,9 %-Punkte erhohter Wirkungsgrad gegeniiber der Anlage mit ZWSF. Neben
den geringeren Dampferzeugerverlusten, welche fiir den beschriebenen Unter-
schied im Bruttowirkungsgrad verantwortlich sind, liegen bei Verwendung der
ZWSF zusatzlich deutlich erhéhte Druckverhaltnisse fiir die Frischlifter vor. Be-
tragt der rauchgasseitige Druckverlust in der Brennkammer einer Staubfeuerung

nur wenige mbar, so erhoht er sich in der WBK einer ZWSF allein infolge der Fest-
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stoffsdule auf ein Vielfaches. Weitere Druckverluste im Bereich der Zyklone oder
bedarfsweise fiir die FBK-Fluidisierung kommen hinzu. Fiir den konventionellen
Prozess mit ZWSF ergibt sich ein auf die zugefiihrte Energie bezogener Eigenbe-
darf von 1,2 %-Punkten, von denen ca. 0,4 %-Punkte fiir den Betrieb der Primar-
und Sekundarliifter, ca. 0,3 %-Punkte fiir den Betrieb des Gebladses zur Siphon- und
FBK-Fluidisierung sowie ca. 0,5 %-Punkte fiir den Betrieb des Saugzugs anfallen.
Die durch den Eigenbedarf der Gebldse einer Staubfeuerung - namentlich der
Frischliifter (ca. 0,1 %-Punkte), des Miihlenluftgebladses (ca. 0,06 %-Punkte) sowie
des Saugzugs (ca. 0,5 %-Punkte) - hervorgerufenen Einbufden summieren sich zu
etwa 0,7 %-Punkte. Der bei der Staubfeuerung fiir den Betrieb von Geblasen auf-
tretende Eigenbedarf liegt mit einer Differenz von 0,5 %-Punkten deutlich unter
dem Niveau der ZWSFE.

Staubfeuerung elektrischer Eigenbedarf . w
P /Qyin % Wirbelschichtfeuerung

37%

52,8 %

— Mot ne | Ji: Sonstiges

P [ i REA

N F.)EB*QGS/QB I i: Geblase

Qloss B i: Kihlwasserpumpen

Bl i: Speisewasserpumpe

Abbildung 14: Wirkungsgrade und Eigenbedarfsstruktur der Referenzprozesse
Die notwendige Einbindung des bei der Verbrennung der Kohle freiwerdenden
Schwefeldioxids, die fiir die Einhaltung einer SO2-Restkonzentration von

100 mg/m?>n. (i.tr.) als Tagesmittelwert erforderlich ist, liegt fiir beide Referenz-

prozesse bei etwa 91,7 %. Bei einer nassen Kalksteinwasche kann dieser Wert nach
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4.2 Referenzprozesse

dem Stand der Technik problemlos erreicht werden. Der Eigenbedarf, welcher bei
der Anlage mit Staubfeuerung durch die REA hervorgerufen wird, betragt etwa
0,3 %-Punkte. Bei der Anlage mit ZWSF tritt dieser Eigenbedarf nicht auf. Fiir grof3-
technische Feuerungsanlagen einer ZWSF bedarf es zum Erreichen einer hinrei-
chenden SO:-Einbindung durch die in-situ Entschwefelung der Einhaltung ver-
schiedener Kriterien. Neben der Betttemperatur sind das Ca/S-Verhaltnis sowie
die Qualitat des aufgegebenen Kalksteins beeinflussende Parameter. Fiir den Refe-
renzprozess mit ZWSF werden ausgewogene Verhaltnisse dieser Grofden vorausge-
setzt, sodass die geforderte SO2-Einbindung ohne eine sekundire Entschwefe-

lungsmafinahme in Verbindung mit einem signifikanten Eigenbedarf erreicht wird.

Die Eigenbedarfe fiir die Speisewasserpumpe, die Kiihlwasserpumpen oder sonsti-
ge Verbraucher elektrischer Energie liegen fiir beide Referenzanlagen auf ver-
gleichbarem Niveau. Unter Sonstiges sind verschiedene Eigenbedarfe (Kondensat-
pumpen, Elektrofilter, Bekohlung/Mahltrocknung, ggf. die Bereitstellung von
Inertmaterial und Kalkstein) und Verluste (Transformationsverluste) zusammen-
gefasst, welche einen eher untergeordneten Einfluss auf den Wirkungsgrad aus-

uben.

In Tabelle 9 sind charakteristische Kennzahlen und ausgewahlte Parameter der
beiden Referenzprozesse zusammengefasst. Hinsichtlich der Effizienz lasst sich ein
Vorteil fiir die Anlage mit Staubfeuerung erkennen. Fiir den auf die erzeugte Brut-
tostrommenge bezogenen Eigenbedarf gibt Su et al. [87] fiir eine konventionelle
ZWSF mit einer Bruttoleistung von 300 MW eine Grofdenordnung von 9 % an.
Dieser Wert liegt fiir eine Anlage mit Staubfeuerung um etwa 1 % niedriger
[87,88], sodass fiir den staubbefeuerten Prozess ein Wert von 8 % erreicht wird.
Fir die im Rahmen dieser Arbeit definierten Referenzprozesse ergeben sich Werte
von etwa 7,6 % bei Verwendung einer Staubfeuerung und von etwa 8,3 % bei Ver-
wendung einer ZWSF, was jeweils einer vergleichbaren Gréofienordnung wie in den
aufgefiihrten Quellen entspricht. Die aufgefiihrten Werte basieren auf der Annah-

me eines elektrischen Antriebes fiir die Speisewasserpumpe.

Der geringere Nettowirkungsgrad der ZWSF spiegelt sich bei der Berechnung der

spezifischen CO2-Emissionen wider. Die spezifischen COz-Emissionen betragen fiir
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4.3 Oxyfuel

den Referenzprozess mit Staubfeuerung 753 gco,/kWheine und sind fiir den Refe-

renzprozess mit ZWSF um etwa 19 g¢o, /kKWheine hoher.

Tabelle 9: Kennzahlen und charakteristische Parameter der Referenzpro-
zesse

Referenzprozesse

SF ZWSF
elektrischer Eigenbedarf P, gg in MW 35,0 38,3
Nettowirkungsgrad ¢ e in % 44,2 43,3
Bruttowirkungsgrad 7e b in % 47,9 47,2
spezifische COz-Emissionen &¢q, in gco, /KWhelne 753 772
volumetrischer CO2-Anteil im Rauchgas yco, (i.tr) in % 15,7 15,4
volumetrischer O2-Anteil im Rauchgas yo, (i.tr.) in % 2,9 3,4

Die Angaben in Tabelle 9 beziiglich der CO2- und Oz-Anteile im Rauchgas beziehen
sich auf das Rauchgas nach dem Austritt aus dem Economiser. Es gilt die Annahme
einer Luftzahl von 1,15 fiir beide Feuerungsarten. Aufgrund des fiir die Anlage mit
ZWSF angenommenen Eintrags von Falschluft in die KHF (Falschluft 2. Art) diffe-
rieren die jeweiligen Anteile. Ein erhohter Sauerstoffanteil der Falschluft verbleibt
bei der ZWSF im Rauchgas und fiihrt zu einem zunehmenden Restsauerstoffgehalt
bei gleichzeitiger Verminderung des COz-Anteils.

4.3 Oxyfuel

Im Vergleich zum jeweiligen Referenzprozess fithren unter Oxyfuel-Bedingungen
insbesondere die LZA und die COz-Aufbereitung und -Verdichtung zu signifikanten
Wirkungsgradeinbufden. Zwecks Verminderung dieser Einbufden kann die von der
LZA bereitgestellte Sauerstoffreinheit abgesenkt werden. Fiir eine geringere volu-
metrische Sauerstoffreinheit von 95 % statt einer Reinheit von 99,5 % und unter
den hier gewdhlten Annahmen verbleibt fiir eine Gesamtprozessbewertung des
ZWSF-0Oxyfuel-Prozesses ein Wirkungsgradvorteil von etwa 0,6 %-Punkten. Unab-
hangig von der Variation der Rauchgasrezirkulationsrate ist dieser Wirkungsgrad-
vorteil anndhernd konstant und aus einem Vergleich der Eigenbedarfsstruktur in
Abbildung 22 und Abbildung A.2 ersichtlich. Basierend auf diesen Erkenntnissen,
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wird flr die weiteren Betrachtungen der Staubfeuerung und der ZWSF von einer

Sauerstoffreinheit von 95 Vol.-% ausgegangen.

4.3.1 Varianten der Anlagen mit Staubfeuerung

Die Zusammensetzung und die Temperatur des rezirkulierten Rauchgases variie-
ren in Abhangigkeit von der gewahlten Schaltungsvariante. Die Menge des Rauch-
gases, das in den Dampferzeuger zuriickgefiihrt werden muss, um die dampf- und
rauchgasseitigen Temperaturen auf Hohe des Brennkammerendes auf ein zulassi-
ges Niveau abzusenken, differiert entsprechend. Neben der erforderlichen Rauch-
gasrezirkulationsrate ergeben sich u. a. Unterschiede fiir den Sauerstoffanteil im
Oxidator, fiir die Rauchgaszusammensetzung und fiir die erreichbare Reinheit im
abgetrennten CO2-Strom. Diese Unterschiede sind neben weiteren Vergleichsgro-

3en in Tabelle 10 zusammengefasst.

Fiir die Berechnung der Rauchgasrezirkulationsrate ist das in den Dampferzeuger
zurlickgefiihrte Rauchgas, das auf den aus dem Economiser austretenden entasch-
ten Rauchgasmassenstrom bezogen ist, beriicksichtigt. Dieses entspricht dem
Rauchgasstrom, der tatsachlich als Warmesenke in die Feuerung rezirkuliert wird.
Das Rauchgas, das bei der Rauchgasvorwarmung im Dreh-GaVo als Leckagestrom
auf die vom Dampferzeuger abstromende Rauchgasseite tibergeht, wird bei dieser
Angabe nicht berticksichtigt. Die iiber die Rezirkulationsgebldse zurtickgefiihrte

Rauchgasmenge liegt um den Anteil der Leckagestrome hoher.

Fiir den Referenzprozess mit konventioneller Feuerung betragt der volumetrische
Sauerstoffanteil im feuchten Oxidator etwa 20,7 %. Die in Tabelle 10 aufgefiihrten
Angaben der Volumenanteile des Oxidators basieren auf der idealen Vermischung
des 02-Stroms der LZA, des sekunddren Rauchgasrezirkulationsstroms und des
Falschlufteintrags in den Dampferzeuger. Im Vergleich zum Referenzprozess
kommt es fiir die Oxyfuel-Prozesse zu einer starken Erh6hung des Sauerstoffanteils
im Oxidator, sodass sich fiir die Variante Oxyfuel A ein Wert von 33,5 % ergibt. Die
hohere Rauchgasrezirkulationsrate fiihrt fiir die Variante Oxyfuel B zu einem ge-
geniiber Oxyfuel A um 0,2 %-Punkte geringeren Sauerstoffanteil im Oxidator. Wiir-

de man den Sauerstoff auch gleichmaflig mit auf den priméaren
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4.3 Oxyfuel

Rauchgasrezirkulationsstrom verteilen, so ergaben sich mittlere Sauerstoffgehalte
im Oxidator von 28,3 % fiir die Variante Oxyfuel A und von 27,7 % fiir Oxyfuel B.

Tabelle 10: Prozessparameter flir den Referenzprozess und zwei Varianten

einer Oxyfuel-Staubfeuerung

Staubfeuerung
Referenz-
Oxyfuel A Oxyfuel B
prozess
Rauchgasrezirkulationsrate Rggy in % - 65,5 66,2
20,7 33,5 33,3
Volumenanteile Y0,
im Oxidator in %? YH.0 1.0 231 209
2 4 ) )
14,3 52,9 55,0
Volumenanteile im Rauchgas Yeo,
nach Austritt aus dem Yo, 2,6 3,5 3,5
0
Economiser in % Yo 8,8 336 31,6
- 96,3 96,6
Volumenanteile Yeo,
im CO2-Strom in % Yo . 11 1.0
2 ) )
spez. Eigenbedarf der CO2z-Aufbereitung
. : - 136 134,6
und -Verdichtung in kWhei/tco,
spezifische COz-Emissionen in
753 97 95

gco,/kWheine

Gegeniiber dem Referenzprozess lasst sich anhand der aufgefiihrten Volumenantei-

le im Rauchgas der deutlich erh6hte Wasseranteil im Oxidator der Oxyfuel-

9 unter Annahme einer idealen Vermischung des O,-Stroms der LZA, des sekundaren Rauchgasre-

zirkulationsstroms (nicht des priméaren) und des Falschlufteintrags 1. Art von 2 %
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4.3 Oxyfuel

Prozesse erkennen. Insbesondere bei der Variante mit dem Abzweig der primaren
und der sekundaren Rauchgasrezirkulation hinter der REA, wie es fiir die Variante
Oxyfuel A der Fall ist, wird mit Wasser gesattigtes Rauchgas in den Dampferzeuger
zuriickgefiihrt. Entsprechend liegt der Wasseranteil im Rauchgas trotz geringerer

Rauchgasrezirkulationsrate gegentiber der Variante Oxyfuel B bei h6heren Werten.

Die erreichbare volumetrische CO2-Reinheit im feuchten Rauchgas nach Austritt
aus dem Economiser betragt fiir die Oxyfuel-Varianten 52,9 % (Oxyfuel A) und
55,0 % (Oxyfuel B). Aufgrund der Veranderungen bei der Rauchgasrezirkulations-
rate und beim Wasseranteil des rezirkulierten Rauchgases ergeben sich andere
Vermischungsverhaltnisse, sodass daraus fiir die Variante Oxyfuel A ein um 0,8 %-
Punkte geringerer CO2-Anteil im trockenen Rauchgas folgt. Der verminderte CO;-
Anteil im Rauchgas wirkt sich nachteilig auf die erreichbare Reinheit im CO2-Strom
und den damit verbundenen elektrischen Eigenbedarf der CO2-Aufbereitung und -
Verdichtung aus. Fiir das Erreichen einer CO2-Abscheiderate von 90 % bedarf es
bei der Variante Oxyfuel A eines hoheren Druckniveaus bei der Verdichtung des
Rauchgasstroms fiir die COz-Aufbereitung. Bei der Kondensation des CO; fiihrt das
hohere erforderliche Druckniveau zu einer zunehmenden Losung von Begleitgasen
im CO2-Strom. Eine um etwa 0,3 %-Punkte verminderte volumetrische CO32-

Reinheit ist die Folge.

Fiir den Referenzprozess und die Oxyfuel-Varianten A und B bei Verwendung einer
Staubfeuerung sind die elektrischen Wirkungsgrade in Verbindung mit der jeweili-
gen Eigenbedarfsstruktur in Abbildung 15 dargestellt. Im Vergleich zum Brutto-
wirkungsgrad des Referenzprozesses von 47,9 % nehmen die Bruttowirkungsgra-
de u. a. aufgrund geringerer Rauchgasverluste fiir die Variante Oxyfuel A um 0,9 %-
Punkte und fiir die Variante Oxyfuel B um 1,4 %-Punkte zu. Da der in die REA ein-
tretende Rauchgasmassenstrom fiir die Variante Oxyfuel B nur etwa 50 % des Mas-
senstroms von Oxyfuel A betragt und die sekundare Rauchgasrezirkulation unge-
reinigt und auf einem hoheren Temperaturniveau in den Dampferzeuger
zurlickgefiihrt wird, kommt es zu deutlich geringeren Verlusten. Daraus resultiert
der groflere Zugewinn von 0,5 %-Punkten im Bruttowirkungsgrad fiir die Variante
Oxyfuel B.
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Abbildung 15: Eigenbedarfsstruktur des Referenzprozesses und der beiden

Oxyfuel-Varianten A und B mit Staubfeuerung

Der elektrische Eigenbedarf der Speisewasserpumpe weist fiir alle Varianten keine
signifikanten Anderungen auf. Gegeniiber dem Referenzprozess nimmt der Eigen-
bedarf durch den Betrieb der Kiihlwasserpumpen bei den Oxyfuel-Varianten etwa
um 0,1 %-Punkte zu, was im Wesentlichen durch den zusatzlichen Kihlbedarf fur
die Rauchgastrocknung vor Eintritt in die CO2-Aufbereitung verursacht wird. Etwa
49 bis 56 MWy, werden im Rauchgaskondensator auf das Kiihlwasser tbertragen

und zusatzlich tber den Kiihlkreislauf des Kraftwerks abgefiihrt.

Die Art der Gebldse und ihr Eigenbedarf unterscheiden sich fiir einen konventio-
nellen Prozess gegeniiber einem Oxyfuel-Prozess grundlegend. In einem Vergleich
zum Referenzprozess kann eine Abnahme im summierten elektrischen Eigenbe-
darf des Saugzuggebldses sowie des primdren und sekundaren
Rezirkulationsgeblases von etwa 0,1 %-Punkte fiir Variante Oxyfuel A verzeichnet
werden. Vergleicht man die beiden Oxyfuel-Varianten miteinander, so wird auf-
grund der hoheren Temperatur der sekundaren Rauchgasrezirkulation bei der Va-
riante Oxyfuel B eine grofiere Rauchgasmenge erforderlich, um eine vergleichbare

Warmemenge von der Brennkammer in die KHF verschieben zu kdnnen. Der Nach-
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teil eines grofderen Rauchgasmassenstroms wird u. a. durch geringere Druckverlus-
te im Rauchgaspfad der sekunddren Rauchgasrezirkulation kompensiert. Das se-
kundar zuriickgefiihrte Rauchgas stromt nicht durch den GaVo, das Elektrofilter,
die Warmeverschiebesysteme und die REA (vgl. Abbildung 11), sodass eine gerin-
gere Druckerhohung erforderlich ist. Fiir den summierten Eigenbedarf der Geblase
ergibt sich daraus ein Nettowirkungsgradvorteil von etwa 0,2 %-Punkten fir Vari-

ante B.

Fir die betrachteten staubbefeuerten Prozesse werden unter Voraussetzung einer
konstanten SOz-Austrittskonzentration aus der REA bei der Abscheidung des SO>
unterschiedliche Abscheideleistungen erforderlich. Bedarf es fiir den Referenzpro-
zess einer SOz-Einbindung von etwa 91,7 %, so steigt die notwendige Abscheidung
bei Variante Oxyfuel A auf 96,4 % und bei Variante Oxyfuel B auf 97,7 % an. Fiir die
Auslegung und Simulation der REA wird dieser Zunahme u. a. mit einer Anpassung
der Reaktorhohe, erhéhten Druckverlusten infolge zusatzlicher Einbauten oder
einem hoheren L/G begegnet (vgl. 3.3.3). Neben diesen Kriterien wirken sich die in
die REA eintretenden Massen- und Volumenstrome des Rauchgases mafdgeblich auf
den Eigenbedarf der REA aus. Gegeniiber dem Volumenstrom im Referenzprozess
nimmt dieser bei Variante Oxyfuel A um etwa 26 % und bei Variante Oxyfuel B um
etwa 63 % ab. Im Vergleich zum Referenzprozess resultiert aus dem geringeren
Eigenbedarf der REA ein Nettowirkungsgradvorteil von etwa 0,1 %-Punkten fiir die

Variante Oxyfuel A und von etwa 0,2 %-Punkten fiir die Variante Oxyfuel B.

Die erhohte Rauchgasrezirkulationsrate bei der Variante Oxyfuel B fiihrt sowohl im
feuchten als auch im trockenen Rauchgas zu einem hoheren CO2-Anteil (vgl. Tabelle
10). Fir diese Variante ergibt sich unter der Vorgabe einer konstanten CO--
Abscheiderate von 90 % ein Wirkungsgradvorteil von 0,1 %-Punkten aus dem Be-
trieb der COz-Aufbereitung und -Verdichtung. Infolge des Eigenbedarfs der LZA ist
jeweils ein auf die Feuerungswirmeleistung bezogener Eigenbedarf von etwa
7,0 %-Punkten zu verzeichnen. Der elektrische Eigenbedarf fiir sonstige Verbrau-
cher ist fiir beide Varianten anndhernd konstant und auch gegeniiber dem Refe-
renzprozess auf einem vergleichbaren Niveau von etwa 0,7 %. Aus einem Vergleich

der Nettowirkungsgrade fiir die Varianten Oxyfuel A und Oxyfuel B lasst sich ab-
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schliefend ein Wirkungsgradvorteil von etwa 0,9 %-Punkten fiir die Variante B mit

heifer Rauchgasrezirkulation entnehmen.

Die spezifischen COz-Emissionen belaufen sich fiir den steinkohlebefeuerten Refe-
renzprozess auf 753 g¢o, /KWheine (vgl. Tabelle 10). Fiir die Oxyfuel-Varianten lasst
sich eine Minderung der spezifischen CO2-Emissionen auf 97 g¢q,/kWheine bei Va-

riante Oxyfuel A und auf 95 g¢o,/kWheine bei Variante Oxyfuel B erreichen.
4.3.2 Varianten der Anlagen mit ZWSF

Wird eine kohlebefeuerte Anlage mit ZWSF unter Oxyfuel-Bedingungen, basierend
auf einer Rauchgasrezirkulationsrate im Bereich von 70 bis 75 % ausgelegt, so
handelt es sich um eine zum konventionellen Prozess vergleichbare Gestaltung des
Dampferzeugers. Der Wertebereich fiir Rgg, ergibt sich aus der Tatsache, dass ver-
schiedene Vergleichskriterien betrachtet werden kdénnen. Die Gegeniiberstellung
zu einer konventionellen Auslegung mit Luft als Verbrennungsmedium kann z. B.
anhand der anteiligen Warmemengenverteilung in den Komponenten WBK, FBK
und KHF oder anhand des Stromungsquerschnitts der WBK erfolgen. Die Warme-
mengenverteilung des ZWSF-Oxyfuel-Prozesses ist fiir eine Rauchgasrezirkula-
tionsrate von 70 % mit jener des Referenzprozesses vergleichbar. Aufgrund unter-
schiedlicher Stoffeigenschaften des Rauchgases betragt die
Rauchgasrezirkulationsrate, die zu einem gleichen Stromungsquerschnitt der WBK
fiihrt, etwa 75 %. Im Rahmen dieser Arbeit wird als Vergleichskriterium die War-
memengenverteilung herangezogen, sodass die Darstellung der Ergebnisse bis zu
einer Rauchgasrezirkulationsrate von 70 % erfolgt. Die Darstellung einer reduzier-
ten Rauchgasrezirkulationsrate endet bei einem theoretisch erreichbaren Mini-
mum Rgg v min, b€l welchem das rezirkulierte Rauchgas vollstandig fiir die Fluidi-
sierung der FBK und der Siphons eingesetzt wird. Fiir das Basisszenario betragt

das Minimum Rgg y min 35 %.

Im Gegensatz zur Staubfeuerung besteht fiir die ZWSF die Moglichkeit, die als
Warmesenke benutzte Rauchgasrezirkulation durch eine erhéhte Warmeabfuhr
aus dem in der Wirbelschicht zirkulierenden Feststoffstrom zu vermindern, um

dadurch einen Wirkungsgradvorteil des Gesamtprozesses zu erzielen. Der ZWSF-
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Oxyfuel-Prozess besitzt somit gegentliber dem staubbefeuerten Oxyfuel-Prozess
einen weiteren Freiheitsgrad, durch den eine Vielzahl an Konzeptionen des Dampf-
erzeugers und des Gesamtprozesses in Abhdngigkeit von der gewahlten Rauchgas-

rezirkulation denkbar sind.

Eine abnehmende Rauchgasrezirkulationsrate hat fiir die Auslegung der ZWSF zur
Folge, dass zum Aufrechterhalten der Stromungsbedingungen in der WBK und den
KHF eine Reduktion der Strémungsquerschnitte notwendig ist. Diese Reduktion
fiihrt unter der Annahme gleichbleibender Ein- und Austrittstemperaturen auf der
Rauchgasseite zu einer geringeren Warmemenge, die in der WBK und den KHF auf
die Wasser-/Dampfseite lUbertragen wird. Ausgleichend muss eine grofdere War-
memenge in den FBK libertragen werden, sodass aus einer steigenden FBK-Grofie
bzw. -Anzahl ein erhohter Fluidisierungsbedarf fiir diesen Anlagenteil resultiert.
Ein theoretischer Grenzfall fiir die Minderung der Rauchgaszirkulationsrate wird
erreicht, indem der Fluidisierungsbedarf fiir die FBK dem zuriickgefiihrten Rauch-
gasvolumen entspricht. Durch eine derartige Auslegung erfolgt die Fluidisierung
der WBK iiber den Diisenboden ausschlief3lich mit dem direkt aus der LZA geliefer-
ten Oz-reichen Strom. Das Minimum der Rauchgasrezirkulationsrate variiert in Ab-
hangigkeit von verschiedenen Parametern. Alle Annahmen und Randbedingungen,
welche die Abmessungen der FBK und damit den Fluidisierungsbedarf erhéhen
oder das bereitgestellte Volumen des Fluidisierungsgases durch eine Temperatur-
abnahme mindern, fithren zu einer Erhéhung der minimal erreichbaren Rauchgas-
rezirkulationsrate. Im Rahmen dieser Arbeit ist dieser Einfluss u.a. anhand von
Verdanderungen an der Prozesstopologie (vgl. Abschnitt 4.3.2), einer alternativen
Brennstoffwahl (vgl. Abschnitt 4.3.3) sowieso erhéhter Dampfparameter (vgl. Ab-

schnitt 4.3.3) untersucht worden.

Eine detaillierte Beschreibung der Gestaltungsvarianten des Dampferzeugers eines
ZWSF-Oxyfuel-Prozesses einschliefdlich begrenzender Faktoren im Hinblick auf
eine Verminderung der Rauchgasrezirkulation ist in [13] zu finden. Die Auswir-
kungen einer verminderten Rauchgasrezirkulationsrate u. a. auf die Warmemen-
genverteilung im Dampferzeuger oder auf den Sauerstoffanteil im Oxidator, wel-
cher iiber den Diisenboden in die WBK eingebracht wird, werden dort umfassend
diskutiert.
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Analog zu den staubbefeuerten Oxyfuel-Varianten, in welchen das Rauchgas auf
unterschiedlichen Temperaturniveaus zuriickgefiihrt wird, lasst sich auch bei Ver-
wendung einer ZWSF das rezirkulierte Rauchgas auf verschiedenen Temperaturni-
veaus zurlickfiihren. Bevor in Abschnitt 4.3.2.3 eine ausfiihrliche Betrachtung der
Folgen einer verminderten Rauchgasrezirkulationsrate auf die Effizienz des Ge-
samtprozesses diskutiert wird, erfolgt eine Bewertung der Temperatur, mit wel-
cher das rezirkulierte Rauchgas zuriickgefiihrt wird, hinsichtlich ihrer Auswirkun-
gen auf den Wirkungsgrad. Eine von Marion et al. [7] vorgeschlagene
Prozessverschaltung mit ,kalter Rauchgasrezirkulation (vgl. Abschnitt 3.4.2 - To-
pologie Oxyfuel I) wird dabei einer Topologie mit ,heifder Rauchgasrezirkulation
(vgl. Abschnitt 3.4.2 - Topologie Oxyfuel II) nach Weng et al. [89] gegeniibergestellt

und im Hinblick auf ihr Wirkungsgradpotenzial bewertet.

In Abbildung 16 sind die Brutto- und Nettowirkungsgrade fiir die Topologien Oxy-
fuel I und Oxyfuel Il in Abhdngigkeit von der Rauchgasrezirkulationsrate darge-
stellt. Fir die Topologie Oxyfuel II mit ,heifder” Rauchgasriickfithrung ergibt sich
bei hohen Rauchgasrezirkulationsraten ein um 0,8 %-Punkte erhéhter Bruttowir-
kungsgrad als fiir die Topologie mit ,kalter Rauchgasriickfiihrung. Fiir den Netto-
wirkungsgrad von Topologie Oxyfuel II verbleibt trotz eines grofieren Leistungsbe-
darfs fiir die Rezirkulationsgebldse ein Vorteil von etwa 0,45 %-Punkten. Bei einer
Rauchgasrezirkulationsrate von 37 %, welche der minimalen Rauchgasrezirkulati-
on fur die Topologie Oxyfuel I entspricht, betragt der Bruttowirkungsgradvorteil
von Topologie Oxyfuel II etwa 0,3 %-Punkte. Fiir den Nettowirkungsgrad verbleibt

ein Vorteil von etwa 0,15 %-Punkten.

Der geringere Bruttowirkungsgrad fiir die Topologie Oxyfuel I lasst sich damit be-
grinden, dass die regenerative Speisewasservorwarmung durch die Rauchgas-
warmenutzung schlechter wird. Die Abkiihlung des gesamten Rauchgasstroms auf
80 °C fiihrt zu einem geringeren Bedarf an Anzapfdampf fiir die Vorwarmung des
Kondensats, sodass mehr Dampf bis zum Kondensator in der Turbine verbleibt.
Hohere Abwarmeverluste im Kondensator sind die Folge. Fiir die Topologie Oxy-
fuel II bleibt ein grofderer Teil der Rauchgasenergie im Prozess, sodass der Bedarf
fir Kondensat als Warmesenke geringer ausfallt und somit die regenerative Spei-

sewasservorwarmung besser ist.
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Abbildung 16: Potenzialbewertung der Topologien eines ZWSF-Oxyfuel-
Prozesses mit ,kalter Rauchgasrezirkulation (Topologie Oxy-
fuel I) nach Marion et al. [7] und mit ,heifser” Rauchgasriickfiih-

rung (Topologie Oxyfuel II) nach Weng et al. [89]

Der Nettowirkungsgradvorteil von Topologie Oxyfuel Il mit ,heifder Rauchgasriick-
fiihrung fallt gegeniiber der Topologie Oxyfuel I mit , kalter Rauchgasrezirkulation

im Vergleich zur Staubfeuerung (nne’OnyuelB ~ Nneoxyfuel o = +0,9 %-Punkte - vgl.

Abbildung 15) deutlich geringer aus. Dies ist mit dem grofieren Anteil der Geblase
am elektrischen Eigenbedarf bei Verwendung einer ZWSF zu begriinden (vgl. Ab-
bildung 14).

In den nachfolgenden Abschnitten erfolgt eine ausfiihrliche Betrachtung der Folgen
einer verminderten Rauchgasrezirkulation fiir einen ZWSF-Oxyfuel-Prozess auf die
Rauchgaszusammensetzung, die erreichbare COz-Reinheit im abgetrennten CO;-
Strom sowie auf die Eigenbedarfsstruktur und die realisierbaren Wirkungsgrade.
Aufgrund des grofleren Wirkungsgradpotenzials fiir den Gesamtprozess wird fiir
dieses Basisszenario eine Prozesstopologie mit ,heifder Rauchgasrezirkulation

nach Topologie Oxyfuel Il gewahlt.
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4.3.2.1 Rauchgaszusammensetzung

Der Einfluss der Rauchgasrezirkulationsrate auf den CO2- und Oz-Anteil im Rauch-
gas, welches in die COz-Aufbereitung und -Verdichtung eintritt, ist in Abbildung 17
dargestellt.

Fiir eine idealisierte Betrachtung des Oxyfuel-Prozesses ohne Falschlufteintrag
(@, = 0 %) resultiert aus dem Absenken der Rauchgasrezirkulationsrate ein zu-
nehmender Sauerstoffanteil im trockenen Rauchgas. Eine Reduktion der Rauchgas-
rezirkulationsrate von 70 % auf 35 % fiihrt bei einer lokalen Sauerstoffzahl von
1,15 nahezu zu einer Verdoppelung des volumetrischen Sauerstoffanteils von
5,3 % auf 10,5 %. Unter der Voraussetzung einer konstanten Sauerstoffzahl und
einer gleichbleibenden elektrischen Bruttoleistung ergibt sich eine anndhernd
konstante Sauerstoffmenge, die der Feuerung zugefiihrt wird. Nach dem Brenn-
stoffumsatz verbleibt eine feste Sauerstoffmenge im Rauchgas, sodass der zuneh-
mende Sauerstoffanteil infolge einer abnehmenden Verdiinnung mit rezirkuliertem
CO2-reichen Rauchgas begriindbar ist. Gegenldufig zum steigenden Sauerstoffanteil
im trockenen Rauchgas nimmt der CO;-Anteil unter Vernachlassigung von Falsch-
luft in den KHF von 86,2 % stetig auf 82,2 % ab.

Die Variation des Falschlufteintrags a, fiihrt zu sehr geringen Veranderungen des
Sauerstoffanteils im trockenen Rauchgas vor dem Eintritt in die CO2-Aufbereitung
und -Verdichtung. In Abhangigkeit von der Hohe des Falschlufteintrags bildet sich
ein Optimum fiir den maximal erreichbaren CO2-Anteil im Rauchgas aus. Fiir das
Basisszenario mit einem Falschlufteintrag in den KHF von 2 % liegt dieses Opti-
mum bei einer Rauchgasrezirkulationsrate von etwa 55 %. Fiir eine Rauchgasrezir-
kulation von mehr als 55 % wirkt sich der Eintrag der Falschluft als dominanter
Einflussfaktor negativ auf den erreichbaren CO2-Anteil im trockenen Rauchgas aus.
Betragt der Anteil des rezirkulierten Rauchgases weniger als 55 % nimmt der Ein-
fluss der Falschluft ab, sodass der zunehmende Sauerstoffanteil im trockenen
Rauchgas dominiert und zu einem sinkenden COz-Anteil fiihrt. Fiir das Basisszena-
rio variiert der volumetrische COz-Anteil im trockenen Rauchgas zwischen 78,1 %
(Rrgv = 70 %) und 79,1 % (Rrgy = 55 %). Das Optimum des erreichbaren CO2-

Anteils verschiebt sich, ausgehend vom Basisszenario, fiir einen Falschlufteintrag

78

Dieses Werk ist copyrightgeschitzt und darf in keiner Form vervielféltigt werden noch an Dritte weitergegeben werden.
Es gilt nur fir den personlichen Gebrauch.



4.3 Oxyfuel

von a; > 2% hin zu einer niedrigeren und fiir einen Falschlufteintrag von
a, < 2% hin zu einer hoheren Rauchgasrezirkulationsrate. Entsprechend ergibt
sich das Optimum fiir @, = 1 % bei einem COz-Anteil von 82,1 % und einer Rauch-

gasrezirkulationsrate von 65,5 %.
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Abbildung 17: Einfluss der lokalen Sauerstoffzahl und des Falschlufteintrags auf
die COz- und Oz-Anteile im Rauchgas vor Eintritt in die CO»-
Aufbereitung und -Verdichtung bei Variation der Rauchgasrezir-

kulationsrate

Die Variation der Sauerstoffzahl Ay, wirkt sich signifikant auf die Volumenanteile
Yco, und yo, im trockenen Rauchgas aus. Bedarf es eines hoheren Sauerstoffiiber-
schusses, resultiert daraus ein zunehmender Sauerstoffanteil im Rauchgas. Dieser
Uberschuss findet sich als zunehmende Verunreinigung im Rauchgas des Oxyfuel-
Prozesses wieder. Um den Trennaufwand innerhalb der CO;-Aufbereitung zu ver-
mindern, sollte die lokale Sauerstoffzahl fiir den Oxyfuel-Prozess so gering wie
moglich gewahlt werden. Fiir eine Sauerstoffzahl von 1,2 nimmt der volumetrische
Sauerstoffanteil im trockenen Rauchgas fiir eine Rauchgasrezirkulationsrate von
35 % auf bis zu 13,1 % zu. Das Optimum fiir den COz-Anteil im Rauchgas ver-
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schiebt sich durch eine variierende lokale Sauerstoffzahl. Betragt fiir das Basissze-
nario der maximale COz-Anteil im trockenen Rauchgas etwa 79,1 % bei einer
Rauchgasrezirkulationsrate von 55 %, so liegt das Optimum fiir eine Sauerstoffzahl
von 1,1 bei der geringeren Rauchgasrezirkulationsrate von 46 % (yco, = 81,2 %).
Filir eine Sauerstoffzahl von 1,2 verschiebt sich das Optimum zu der gréfieren

Rauchgasrezirkulationsrate von 60,5 % (yco, = 77,4 %).

Flr das Basisszenario (Sauerstoffzahl 4,4y, = 1,15; Falschlufteintrag a, = 2 %) sind
die volumetrischen Anteile y; von CO2, Oz, N2, Ar und H20 im Rauchgas vor Eintritt
in die Rauchgastrocknung fiir eine Variation der Rauchgasrezirkulationsrate in Ab-
bildung 18 dargestellt. Die trockene Rauchgaszusammensetzung auf der primaren
Ordinate wird auf der sekundaren Ordinate durch den volumetrischen Wasseran-

teil erganzt.

Der volumetrische Wasseranteil yy,o im Rauchgas differiert nur geringftigig infol-
ge einer verdanderten Rauchgasrezirkulationsrate. Die maximale Differenz betragt
dabei etwa 0,2 %-Punkte. Fiir das Basisszenario ergeben sich volumetrische CO;-
Anteile im feuchten Rauchgas zwischen 54,6 % (Rrgy = 70 %) und 55,1 % (Rggy =
55 %). Gegenuiber der Oxyfuel-Staubfeuerung liegen diese auf einem vergleichba-

ren Niveau (vgl. Tabelle 10 Oxyfuel B).

Die Veranderungen der COz- und O;-Anteile im trockenen Rauchgas infolge einer
verminderten = Rauchgasrezirkulationsrate wurden bereits anhand von
Abbildung 17 naher erlautert. Beeinflusst durch die gegenlaufigen Effekte eines
zunehmenden O;-Anteils und eines abnehmenden N»-Anteils, kommt es fiir den
CO2-Anteil nur zu geringfligigen Verdnderungen. Der im Rauchgas mitgefiihrte
Stickstoff entstammt zu geringen Anteilen der Kohle und dem Sauerstoffstrom der
LZA. Der Grofsteil des im Rauchgas befindlichen N; gelangt {iber die eingetragene
Falschluft in den Prozess. In Abhangigkeit von der Hohe der Rauchgasrezirkula-
tionsrate innerhalb der dargestellten Bandbreite von 35 % bis 70 % betragt der
Stickstoffeintrag tiber die Falschluft etwa 70 % bis 86 % bezogen auf den gesamten
im Prozess befindlichen Stickstoffmassenstrom. Dabei gilt, je geringer die Rauch-
gasrezirkulationsrate ist, desto niedriger fdllt auch der iiber die Falschluft einge-

tragene N2-Anteil aus.
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Abbildung 18: Einfluss der Rauchgasrezirkulationsrate auf die Zusammenset-

zung des Rauchgases vor Eintritt in die Rauchgastrocknung

(9rc = 80 °C; pre = 1,014 bar)

Der volumetrische Anteil des Argons im trockenen Rauchgas liegt bei Variation der
Rauchgasrezirkulationsrate auf einem annahernd konstanten Niveau von etwa 4 %.
Bei hoheren Rauchgasrezirkulationsraten kommt es absolut gesehen zu einem ver-
starkten Eintrag von Falschluft, sodass zunehmend auch Ar aus der Falschluft in
den Prozess eingetragen wird. In Abhdngigkeit von der Hohe der Rauchgasrezirku-
lationsrate stammt das im Prozess befindliche Argon zu etwa 96,7 % (Rrgy =
70 %) bis 98,6% (Rgrgy = 35 %) aus dem Sauerstoffstrom der LZA.

4.3.2.2 Erreichbare CO2-Reinheiten

Mit der unter Abschnitt 3.7 aufgezeigten Prozesskonfiguration einer CO;-
Aufbereitung, die als partielle COz-Kondensation ausgefiihrt ist, ergeben sich fiir
eine Variation der Rauchgasrezirkulationsrate unterschiedliche COz-Anteile im ab-

getrennten CO2-Strom. Die aufgefiihrten Werte basieren auf der Annahme einer
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90 %-igen Abscheidung des CO;. Je nach Ausgangskonzentration des COz im
Rauchgas differiert die erreichbare CO;-Reinheit.

In Abbildung 19 ist der COz-Anteil im abgetrennten CO2-Strom fiir eine Variation
der Rauchgasrezirkulationsrate in Abhédngigkeit von der Sauerstoffzahl 4,4, und
dem Falschlufteintrag a, dargestellt. Fiir das Basisszenario ergibt sich der maxima-
le CO2-Anteil im abgetrennten CO2 wiederum bei einer Rauchgasrezirkulationsrate
von 55 % mit einer maximal erreichbaren volumetrischen COz-Reinheit y¢o, von
etwa 96,2 %. Bei einer weiteren Verminderung der Rauchgasrezirkulationsrate auf

35 % nimmt die CO2-Reinheit bis auf 95,8 % ab.
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Abbildung 19: Einfluss der lokalen Sauerstoffzahl und des Falschlufteintrags auf
den COz-Anteil im COz-reichen Strom stromabwarts der CO2-
Aufbereitung mit partieller COz-Kondensation bei Variation der

Rauchgasrezirkulationsrate

Das Einhalten einer volumetrischen Reinheitsanforderung yco, von z. B. 96 % ist

somit nicht fiir jede Rauchgasrezirkulationsrate im Auslegungspunkt gewahrleis-
tet. Zum Erzielen einer hoheren CO;-Reinheit ist ggf. der Einsatz einer Rektifikation

in Betracht zu ziehen. Bedarf es gegeniiber dem Basisszenario einer Auslegung mit
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einer erhohten Sauerstoffzahl A;y,,; oder mit einem grofieren Falschlufteintrag a,,
miissen auch diese Kriterien bei der Konzeptionierung der COz-Aufbereitung be-

riicksichtigt werden.

In Abbildung 20 ist die Zusammensetzung des COz-Stroms nach der partiellen CO;-
Kondensation fiir das Basisszenario in Abhdngigkeit von der Rauchgasrezirkula-
tionsrate detaillierter aufgefiihrt. Fiir eine abnehmende Rauchgasrezirkulationsra-
te lassen sich ein zunehmender Sauerstoffanteil (wegen der geringeren Verdiin-
nung) und ein abnehmender Stickstoffanteil infolge eines sinkenden Eintrags an

Falschluft (wegen der geringeren Abmessungen der Komponenten) erkennen.
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Abbildung 20: Einfluss der Rauchgasrezirkulationsrate auf die Zusammenset-

zung des abgetrennten CO2-Stroms (prg = 110 bar)

Das im CO2-Strom enthaltene Ar sowie N2 konnen als inert betrachtet werden. Die-
se Komponenten stellen keinerlei Korrosionsrisiko fiir die anschlieféende Trans-
portkette zum Speicher dar. Fir eine Auslegung bei verminderter Rauchgasrezirku-

lationsrate ist zu beachten, dass sich der volumetrische Sauerstoffanteil im CO,-

Strom etwa um den Faktor 1,8 von 1,2 % (Rrgy = 70 %) auf 2,2 % (Rrgyv = 35 %)
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erhoht. Grundsatzlich wirkt sich ein steigender Sauerstoffanteil negativ auf die
Korrosionsraten der Pipelinewerkstoffe aus [17]. Unter Einsatz einer partiellen
CO2-Kondensation liegt der COz-reiche Strom jedoch anndhernd vollstindig ge-
trocknet vor, sodass ein Sauerstoffanteil bis zu 4 % kein Problem darstellt. Ein er-
hohter Sauerstoffanteil ist vorrangig im Hinblick auf die Lagerstatte kritisch zu se-
hen, da es dort u.a. durch die Oxidation von Metallen zu Verblockungen des
porosen Gesteins kommen kann. Um den Sauerstoffanteil im CO2-Strom weiter zu

reduzieren, ware der Einsatz einer Rektifikationskolonne notwendig.

Die Zusammensetzung des Restgases aus der CO;-Aufbereitung ist fiir das Basis-

szenario erganzend in Abbildung A.1 im Anhang dargestellt.

4.3.2.3 Eigenbedarfsstruktur und Wirkungsgrade

Die Eigenbedarfsstruktur sowie die Wirkungsgrade fiir den integrierten Gesamt-
prozess eines ZWSF-Oxyfuel-Prozesses werden deutlich von der Rauchgasrezirku-
lationsrate beeinflusst. Insbesondere der Eigenbedarf der erforderlichen Geblase
verandert sich signifikant. In Abbildung 21 ist der Einfluss der Rauchgasrezirkula-
tionsrate auf den Eigenbedarf des Saugzugs, des Fluidisierungsgeblases fiir die
FBK, des Fluidisierungsgeblases fiir die Siphons und der Gebldse zur Forderung
des primaren und sekundadren Oxidators dargestellt. Die Pressungen der einzelnen
Geblase betragen etwa 65 mbar fir den Saugzug, 500 mbar fir das Fluidisie-
rungsgeblase von FBK und Siphons, 170 mbar fiir das priméare Oxidatorgeblase und
120 mbar fiir das sekundare Oxidatorgebldse. Die gestufte Zufuhr des Oxidators
dient neben verbrennungstechnischen Aspekten einer Anpassung der Rauchgasge-
schwindigkeit an den Querschnitt der WBK, sodass eine Vergleichmafdigung der
Stromungsbedingungen erreicht wird [90]. Dabei haben der Priméaroxidator und
der Sekundaroxidator den gleichen Sauerstoffgehalt (vgl. Abbildung 13). Um die
Fluidisierung des Feststoffs innerhalb der WBK zu gewahrleisten, bedarf es einer
hinreichend hohen Geschwindigkeit oberhalb des Diisenbodens. Unter der An-
nahme einer Geschwindigkeit oberhalb des Diisenbodens der WBK von mindestens
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2,5 m/s10 ergibt sich ein minimaler Volumenstrom fiir den erforderlichen Primar-
oxidator. Fiir ein Flachenverhdltnis von 2, in welchem der aufgeweitete Stro-
mungsquerschnitt der WBK ins Verhaltnis zum WBK-Querschnitt auf Hohe des
Diisenbodens gesetzt wird, resultiert aus diesem minimalen Volumenstrom ein
Mindestanteil fiir den primdren Oxidator, der tiber den Diisenboden zuzufiihren ist.
Dieser Mindestanteil wird fiir den elektrischen Eigenbedarf des priméaren
Oxidatorgeblases und des sekundaren Oxidatorgeblases als Berechnungsgrundlage

herangezogen und ist auf der sekundaren Ordinate in Abbildung 21 dargestellt.

Fir eine Reduktion der Rauchgasrezirkulationsrate von 70 % auf 35 % bleibt der
elektrische Eigenbedarf fiir das Saugzuggeblase mit etwa 1,5 MW annahernd kon-
stant. Durch die zunehmende Warmemenge, die mit abnehmender Rauchgasrezir-
kulationsrate in den FBK iibertragen werden muss, bedarf es einer grofderen war-
meiibertragenden Flache. Dabei nimmt die zu fluidisierende Grundflache aufgrund
der grofderen baulichen Ausdehnung der FBK zu, sodass der Eigenbedarf fiir das
Fluidisierungsgebldse der FBK um etwa das 1,4-fache steigt. Der Eigenbedarf fir
die Fluidisierung der Siphons ist wesentlich durch den umlaufenden Feststoffmas-
senstrom beeinflusst. Da sich der Feststoffaustrag bei Abnahme der Rauchgasre-
zirkulationsrate von etwa 5,4 t/s auf 2,5 t/s vermindert, kénnen die Siphons klei-
ner und mit einem geringeren Fluidisierungsbedarf ausgelegt werden. Der
Eigenbedarf sinkt fiir das Fluidisierungsgeblase der Siphons um etwa 54 % von
1,4 MW¢ auf 0,64 MWe.. Der zunehmende Fluidisierungsbedarf fiir die FBK wird
durch den abnehmenden Fluidisierungsbedarf fiir die Siphons kompensiert, sodass

ein anndhernd konstanter Rauchgasmassenstrom vom Saugzug geférdert wird.

Fiir eine Rauchgasrezirkulationsrate von 70 % belduft sich der elektrische Eigen-
bedarf fur das Geblase zur Zufuhr des Primaroxidators auf etwa 2,3 MWe. Die For-
derung des gestuft zugefiihrten Sekundiroxidators erfordert einen weiteren Ei-
genbedarf von 3,1 MW, Eine maximale Reduktion der Rauchgasrezirkulationsrate
auf 35 % vermindert den Eigenbedarf dieser Gebldse vollstandig, weil dann als

10 unter der Annahme einer Rauchgastemperatur von 880 °C am Austritt der WBK
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4.3 Oxyfuel

primadrer und sekundarer Oxidator ausschliefdlich der Sauerstoffstrom der LZA
eingesetzt wird. Der summierte elektrische Eigenbedarf aller aufgefiihrten Geblase
lasst sich somit durch die Reduktion der Rauchgasrezirkulationsrate von 70 % auf
35 % halbieren.
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Abbildung 21: Einfluss der Rauchgasrezirkulationsrate auf die Eigenbedarfs-

struktur der Geblase

Fir eine Rauchgasrezirkulationsrate von 70 % betrdgt der minimale Anteil des
Primaroxidators etwa 34 %. Die verbleibenden 66 % werden der WBK als Sekun-
daroxidator gestuft tiber der Trichterhohe zugegeben. Bei der Rauchgasrezirkula-
tionsrate von 35 % nimmt der minimale Anteil des Primaroxidators auf 54 % zu.
Nur noch 46 % stehen als Sekundaroxidator zur Verfligung. Im Vergleich zur Luft-
stufung einer konventionellen ZWSF, fiir welche der Anteil der Primarluft an der
Gesamtluft 40 - 50 % [80] betragt, liegen die Verhaltnisse fiir die Oxidatorstufung

eines ZWSF-Oxyfuel-Prozesses somit in einer dhnlichen Gréfdenordnung.

Der Einfluss einer verminderten Rauchgasrezirkulationsrate auf den Eigenbedarf

und den Wirkungsgrad des Gesamtprozesses ist in Abbildung 22 dargestellt. Die
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4.3 Oxyfuel

Reduktion der Rauchgasrezirkulationsrate von 70 % auf 35 % fiihrt zu einer Ver-
besserung des Bruttowirkungsgrades von 49,37 % auf 49,56 %. Neben abnehmen-
den thermischen Verlusten, u. a. durch einen geringeren Bedarf fiir Inertmaterial
bzw. einen abnehmenden Austrag von Flugasche, ist das zunehmende Aufkommen

von nutzbarer LZA-Abwarme fiir diese Zunahme maf3geblich.

Der auf die Feuerungswarmeleistung bezogene Eigenbedarf fiir die Speisewasser-
pumpe und die Kiihlwasserpumpen bleibt mit 1,57 %-Punkten und mit 0,51 %-
Punkten anndhernd konstant. Der Eigenbedarf der Gebldse (vgl. Abbildung 21)
betragt fiir eine Rauchgasrezirkulationsrate von 70 % 1,12 %-Punkte, welcher fiir
die maximale Reduktion des zuriickgefiihrten Rauchgases auf 0,56 %-Punkte redu-
ziert wird. Der Eigenbedarf, der durch die CO2-Aufbereitung und -Verdichtung her-
vorgerufen wird, belduft sich bei einer Rauchgasrezirkulationsrate von 70 % auf
4,26 %-Punkte. Fiir einen maximierten CO2-Anteil yco, im Rauchgas bei einer
Rauchgasrezirkulationsrate von 55 % (vgl. Abschnitt 4.3.2.1) lasst sich der Eigen-

bedarf auf 4,19 %-Punkte vermindern. Bei einer weiteren Reduktion der Rauch-
gasrezirkulationsrate auf Rgg, < 55 % ist infolge des abnehmenden CO2-Anteils

im Rauchgas ein Anstieg im Eigenbedarf der CO;-Aufbereitung und -Verdichtung
auf 4,24 %-Punkte festzustellen.

Fiir die LZA resultiert aus einer Verminderung der Rauchgasrezirkulationsrate ein
linearer Anstieg flir den Eigenbedarf. Fiir Rrg, = 70 % betragt dieser 7,02 %-

Punkte und nimmt fiir Rrgy = 35 % auf 7,52-Punkte zu. Je weniger Rauchgas iiber
die Rauchgasrezirkulation in die Feuerung zuriickgefiihrt wird, umso weniger im
Rauchgas enthaltener Restsauerstoff nimmt an der Verbrennung teil (vgl. Tabelle
A.1). Zur Einhaltung einer konstanten Sauerstoffzahl A, muss dies durch einen
steigenden Sauerstoffstrom aus der LZA ausgeglichen werden. Fiir den zusammen-
gefassten Eigenbedarf der sonstigen Verbraucher Kondensatpumpen, Bekohlung,
Elektrofilter und Transformator ergibt sich eine Verringerung von 0,75 %-Punkten
auf 0,69 %-Punkte bei Rrg, = 35 %. Aufgrund des abnehmenden Austrags von
Flugasche und Inertmaterial aus dem Dampferzeuger kommt es zu einem vermin-

derten Eigenbedarf fiir das Elektrofilter.

87

Dieses Werk ist copyrightgeschitzt und darf in keiner Form vervielféltigt werden noch an Dritte weitergegeben werden.
Es gilt nur fir den personlichen Gebrauch.



4.3 Oxyfuel

50 T o T T T T T 1 T

0,69 — ” 4-0,75 I:Ii: Sonstiges
- &8
N L ]
o~ & N\ i Lza
[ m
£ .o
e X 45 7,52 —IN7,02
= g r CO,-Aufbereitung
ge]
© 9_' | und -Verdichtung
o
(o))
% 2 -|. Geblase
=z C
= O
= u(—j) -i: Kuhlwasser-
g > pumpen
3 G
E g -i: Speisewasser-
% E pumpe

(©] I 34,47 34,147 )
30 I - 1 1 T 1 1 I E he

35 35 40 45 50 55 60 65 70 70
Rauchgasrezirkulationsrate R, in %

Abbildung 22: Einfluss der Rauchgasrezirkulationsrate auf die Eigenbedarfs-

struktur eines ZWSF-Oxyfuel-Prozesses

Das Optimum fiir den Nettowirkungsgrad des Gesamtprozesses liegt mit etwa
34,5 % bei einer Rauchgasrezirkulationsrate von 43,5 %. Bezogen auf die Ande-
rung des Nettowirkungsgrades sind bei einer Reduktion der Rauchgasrezirkula-
tionsrate zwei Einflussfaktoren mafgeblich, der linear zunehmende Wirkungs-
gradverlust der LZA und die Abnahme des Eigenbedarfs der Gebldse. Bis herunter
zu Rpgy = 43,5 % ist der Gradient der Eigenbedarfseinsparung der Geblase grofder
als der zunehmende Eigenbedarf der LZA, sodass der Nettowirkungsgrad bis hier-
her mit abnehmender Rauchgasrezirkulationsrate steigt. Bei einer weiteren Reduk-
tion der Rauchgasrezirkulationsrate in dem Bereich von Rgg, < 43,5 % ist die Ei-
genbedarfseinsparung der Geblase geringer als die Eigenbedarfszunahme der LZA,
sodass der Nettowirkungsgrad mit abnehmender Rauchgasrezirkulationsrate ab-

nimmt.

Limitierende Gestaltungskriterien bei der Auslegung des Dampferzeugers eines
ZWSF-0Oxyfuel-Prozesses werden von Giinther [13] umfassend beschrieben. Die

grofdtechnische Umsetzbarkeit einer Konzeption mit reduzierter Rauchgasrezirku-
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4.3 Oxyfuel

lationsrate bildet dabei einen Schwerpunkt. Die Verminderung der Rauchgasrezir-
kulationsrate auf 43,5 % ist nach [13], wo die konstruktive Umsetzbarkeit anhand
des Standes der Technik bewertet wird, nicht moéglich. Anhand der in [13] durchge-
fiihrten Berechnungen und den hier gegebenen Randbedingungen ergibt sich eine
minimal realisierbare Rauchgasrezirkulationsrate Rggy min von 60 %. Diese Grenze
kann als Konzeption eines ZWSF-Oxyfuel-Prozesses mit geringstmoglicher Rauch-
gasrezirkulationsrate verstanden werden, fiir welche eine technische Umsetzbar-
keit gewahrleistet ist. Zu beachten ist, dass dieser Grenzwert eine starke Abhingig-
keit vom gewdhlten Brennstoff und von anderen Annahmen aufweist, die einen
Einfluss auf den erforderlichen Fluidisierungsmassenstrom am Eintritt in die

Komponenten WBK, FBK und Siphons ausiiben.

In Tabelle 11 erfolgt eine zusammenfassende Gegeniiberstellung des konventionel-
len ZWSF-Prozesses mit zwei ZWSF-Oxyfuel-Prozessen bei unterschiedlichen
Rauchgasrezirkulationsraten. Fiir eine dem konventionellen Prozess ahnliche Aus-
legung wird eine Rauchgasrezirkulationsrate von 70 % verwendet. Unter Beriick-
sichtigung der grofdtechnischen Umsetzbarkeit wird fiir ein Konzept mit vermin-

derter Rauchgasrezirkulationsrate die Variante mit 60 % betrachtet.

Tabelle 11: Kenngrofien flir den Referenzprozess mit ZWSF und zweier aus-

gewahlter Varianten eines ZWSF-Oxyfuel-Prozesses

ZWSF
Referenz-
OxyfuelI Oxyfuel II
prozess

Rauchgasrezirkulationsrate Rgg, in % - 70 60
Bruttowirkungsgrad 1) in % 47,2 49,4 49,5
Nettowirkungsgrad nej ne in % 43,3 34,1 34,4
elektrischer Eigenbedarf P gg in MW 38,3 142,8 139,6

spez. COz-Emissionen
772 98 97

€co, in 8co,/kWheine

Durch die Verminderung der Rauchgasrezirkulationsrate von 70 auf 60 % lasst sich
ein Nettowirkungsgradvorteil von etwa 0,3 %-Punkten erreichen. Fiir eine weitere

Reduktion der Rauchgasrezirkulationsrate von 60 auf 50 % belauft sich der Zuge-
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winn fiir den Nettowirkungsgrad auf <0,1 %-Punkte. Eine Reduktion der Rauchgas-
rezirkulationsrate auf Rgpg, < 60 % fithrt somit nur zu einer geringen Wirkungs-
gradverbesserung, sodass die sich aus der technischen Umsetzbarkeit ergebende
Grenze fiir die Rauchgasrezirkulationsrate von 60 % auch unter dem Gesichts-

punkt der Effizienz als sinnvoll erscheint [91].

Gegeniiber dem Referenzprozess ergibt sich fiir die Varianten eines ZWSF-Oxyfuel-

Prozesses ein um 2,2 bis 2,3 %-Punkte erhéhter Bruttowirkungsgrad. Der Netto-

wirkungsgrad sinkt um etwa 9 %-Punkte (Anejneoxyfuelr = 9,2 %-Punkte;

ANl ne,0xyfuel i1 = 8,9 %-Punkte). Die spezifischen COz-Emissionen der Oxyfuel-

Varianten unterscheiden sich marginal. Im Vergleich zum Referenzprozess nehmen

sie um etwa 87 % ab.
4.3.3 Wirkungsgradpotenziale des ZWSF-Oxyfuel-Prozesses

In Abbildung 23 sind die Wirkungsgradeinbufden ausgewahlter ZWSF-Oxyfuel-
Prozesse im Vergleich zum konventionellen ZWSF-Prozess in Abhangigkeit von der
Rauchgasrezirkulationsrate dargestellt. Die folgenden Varianten werden neben
dem Basisszenario hinsichtlich ihres Einflusses auf den Nettowirkungsgrad be-
trachtet:

e alternative Topologie eines ZWSF-Oxyfuel-Prozesses nach Marion et al. [7]
mit kalter Rauchgasrezirkulation (Basisszenario: Topologie nach Weng et al.
[89])

e alternatives Konzept der LZA als 3-Sdulenprozess mit geringerem spezifi-
schen Eigenbedarf fiir den Prozess der Luftzerlegung
(Basisszenario: 2-Sdulenprozess nach Beysel [46])

e erhohte Oz2-Reinheit der LZA von 99,5 Vol.-% (Basisszenario: 95 %)

e verminderte Sauerstoffzahl A, von 1,1 (Basisszenario: Ajyiq = 1,15)

e kein Falschlufteintrag in die KHF - a, = 0 % (Basisszenario: a, =2 %)

e erhohter Feststoffaustrag aus dem Prozess infolge eines verschlechterten

Trenngrades der Zyklone von 99,2 % (Basisszenario: 99,5 %)
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Die Variationen der Auslegungsgrofden Sauerstoffzahl 4,5, Falschluftanteil a, in
den KHF sowie Trenngrad der Zyklone werden hier als veranderliche Betriebspa-
rameter des Basisszenarios verwendet, sodass keine angepassten Referenzprozes-

se als Bezug fiir die Berechnung der Wirkungsgradeinbufden in Betracht gezogen

werden.
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Abbildung 23: Einfluss der Rauchgasrezirkulationsrate auf die Wirkungsgrad-
einbuflen ausgewahlter Oxyfuel-Varianten gegeniiber dem Refe-

renzprozess mit ZWSF

Die Wirkungsgradeinbufde infolge der Reduktion der Rauchgasrezirkulationsrate
wird wesentlich durch zwei Faktoren beeinflusst. Der zunehmende Eigenbedarf
der LZA steht der Eigenbedarfseinsparung der Geblise gegeniiber. Ubersteigt der

Gradient der Eigenbedarfseinsparung der Geblase den der Eigenbedarfszunahme

11 Referenzprozess entspricht dem Referenzprozess des Basisszenarios
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der LZA, so nimmt die Wirkungsgradeinbufde ab. Anderenfalls nimmt sie zu (vgl.
Abschnitt 4.3.2.3). Dieser grundlegende Einfluss gilt fiir alle in diesem Abschnitt
dargestellten Varianten und Brennstoffszenarien.

Flir das Basisszenario belauft sich die Wirkungsgradeinbufie bei einer Rauchgasre-
zirkulationsrate von 70 % auf etwa 9,2 %-Punkte, die fir
Rrgv < 50,5 % bis auf 8,75 %-Punkte abnimmt. Gegeniiber dem Basisszenario ist
die Wirkungsgradeinbufse fiir eine Topologie nach Marion et al. [7] um 0,15 %-
Punkte fir Rggy = 35 % und um 0,45 %-Punkte fiir Rgg, = 70 % hoher (vgl. Ab-
schnitt 4.3.2).

Bei Verwendung der beiden alternativen Konzepte fiir die LZA ergeben sich anna-
hernd parallele Verlaufe zum Basisszenario. Die Variante mit erh6hter Oz-Reinheit
im Produktstrom der LZA fiihrt zu einer Wirkungsgradeinbufde von etwa 0,5 %-
Punkten und die Variante mit dem energetisch aussichtsreichen LZA-Prozess mit
3-Saulen zu einem Wirkungsgradvorteil von etwa 0,9 %-Punkten gegeniiber dem

Basisszenario.

Eine auf 1,1 verminderte lokale Sauerstoffzahl fiihrt aufgrund des weniger von der
LZA bereitzustellenden Oz bei Rpgy = 70 % zu einem Wirkungsgradvorteil von
0,2 %-Punkten gegeniiber dem Basisszenario. Dieser Vorteil erhoht sich mit ab-
nehmender Rauchgasrezirkulationsrate stetig auf etwa 0,4 %-Punkte bei
Rrgv = 35 %. Ein geringerer Sauerstoffiiberschuss wirkt sich somit bei abneh-
mender Rauchgasrezirkulationsrate positiv aus, da der Gradient der Eigenbedarfs-

zunahme der LZA umso kleiner ausfillt, desto geringer die lokale Sauerstoffzahl ist
(vgl. Abbildung 4).

Infolge der Reduzierung des Falschluftanteils in den KHF von 2 % auf 0 % ist eine
Minderung der Wirkungsgradeinbufde zu erreichen. Gegentliber dem Basisszenario
betragt der Wirkungsgradvorteil fiir eine Rauchgasrezirkulationsrate von 70 %
etwa 0,44 %-Punkte. Dieser Vorteil fallt fiir mit abnehmender Rauchgasrezirkula-

tionsrate geringer aus und betragt bei Rgg = 35 % etwa 0,26 %-Punkte.

Das Verschlechtern des Trenngrades der Zyklone von 99,5 % auf 99,2 % fiihrt zu

einer zunehmenden Wirkungsgradeinbufde. Gegeniiber dem Basisszenario betragt
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der Wirkungsgradnachteil fiir eine Rauchgasrezirkulationsrate von 70 % etwa
0,28 %-Punkte. Dieser Nachteil verringert sich mit abnehmender Rauchgasrezirku-
lationsrate stetig und betragt fiir Rgg = 35 % etwa 0,13 %-Punkte.

Unter Berticksichtigung der in [13] definierten Kriterien ist fiir das Basisszenario
eine minimale Wirkungsgradeinbufde von 8,85 %-Punkten bei einer geringstmogli-
chen Rauchgasrezirkulationsrate von 60 % realisierbar. Aus einem Vergleich der
betrachteten Varianten ist ersichtlich, dass sich die Grenzen einer geringstmogli-
chen Rauchgasrezirkulationsrate Rrgy min Dur unwesentlich verandern. Das Mini-

mum fiir Rpg v min liegt bei etwa 60 bis 61,6 %.

Erganzend bildet die Wahl h6herer Dampfparameter ein weiteres Potenzial, den
ZWSF-Oxyfuel-Prozess mit einem maximierten Nettowirkungsgrad zu konzipieren.
Dampftemperaturen von iiber 600 °C stellen einen Untersuchungsschwerpunkt
innerhalb von Studien fiir konventionelle ZWSF dar [55]. Auch alternative Brenn-
stoffe sind fiir den Einsatz in einem ZWSF-Oxyfuel-Prozess denkbar. In
Abbildung 24 ist der Vergleich der elektrischen Nettowirkungsgrade fiir den Ein-
satz von niederlausitzer Roh- (RBK) und Trockenbraunkohle (TBK) sowie das Wir-
kungsgradpotenzial eines steinkohlebefeuerten Prozesses mit erh6hten Dampfpa-

rametern dargestellt.

Die erhohten Dampftemperaturen von 600/620 °C fiihren in den FBK, in denen
sich vorrangig ZU- und Uberhitzerheizflichen befinden, im Vergleich zum Basis-
szenario zu einer Abnahme des treibenden Temperaturgefalles. Dadurch wird ein
groRerer Flichenbedarf fiir die Ubertragung der gleichen Warmemenge erforder-
lich. Die baulichen Ausmafie der FBK vergrofiern sich und bediirfen somit auch
eines grofderen Rauchgasmassenstroms zur Fluidisierung. Ein grofierer Anteil des
zurlckgefiihrten Rauchgases wird fur die Fluidisierung der FBK bendtigt, sodass
ein Teil des grundsatzlichen Vorteils erh6hter Dampfparameter durch den erhoh-
ten elektrischen Eigenbedarf fiir die Geblase verloren geht (vgl. Abbildung 22 und
Abbildung A.5). Gegeniiber einer theoretisch erreichbaren Rauchgasrezirkulations-
rate von 35 % fiir das Basisszenario kommt es bei einer Auslegung mit Dampftem-
peraturen von 600/620 °C bereits fiir eine Rauchgasrezirkulationsrate von etwa
52,1 % dazu, dass der Fluidisierungsbedarf der FBK und Siphons das Rauchgasan-

gebot der Rauchgasrezirkulation tibersteigt. Fiir eine Variante des Prozesses mit
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erh6hten Dampfparametern lasst sich gegeniiber dem Basisszenario ein Wir-

kungsgradvorteil von 0,8 bis 0,9 %-Punkten erzielen.
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Abbildung 24: Elektrische Nettowirkungsgrade bei Einsatz verschiedener
Brennstoffe sowie bei Verwendung von hoheren Dampfparame-

tern bei dem Brennstoff Steinkohle

Bei Verwendung von Rohbraunkohle in einem ZWSF-Oxyfuel-Prozess kann eine

deutlich verminderte Rauchgasrezirkulationsrate realisiert werden.

Braunkohle weist im Rohzustand einen Massenanteil von 50 bis 60 % Wasser auf,
der den Heizwert auf 8 bis 12 MJ]/kg limitiert. In einer konventionellen Feuerung
mit Rohbraunkohle bedarf es eines groféen Teils der Brennstoffwarme, um den ho-
hen Wasseranteil der Kohle zu verdampfen. Dies erfolgt dabei in Abhangigkeit von

der Feuerungsart in einem sehr hohen Temperaturbereich von 800 bis 1000 °C.

12 Gesamtprozess mit integrierter Trocknung
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Der grofde Temperaturunterschied zwischen der kalten Kohle als Warmesenke und
dem heifden Rauchgas-/Feststoffstrom als Warmequelle ist verbunden mit einem
hohen exergetischen Verlust. Des Weiteren kommt es zu grofderen Abgasverlusten
liber den infolge des hohen Wassergehalts deutlich grofderen Rauchgasmassen-
strom. Durch den Einsatz einer vorgeschalteten niederkalorischen Trocknung kann
der Wassergehalt der Rohbraunkohle auf etwa 10 bis 20 % gesenkt werden. Eine
Trockenbraunkohle mit einem bis zu doppelt so hohen Heizwert von 19 bis
22 M]/kg entsteht [92]. Durch die Nutzung einer integrierten Braunkohlevortrock-
nung ergibt sich eine Erhohung des Nettowirkungsgrades um 4 bis 5 %-Punkte
[93,94].

Die technische Umsetzung einer solchen Trocknung bildet einen wesentlichen For-
schungsschwerpunkt und ist ein wichtiger Baustein bei der Steigerung der Pro-
zesseffizienz im Rahmen der Braunkohleverstromung. Nach dem derzeitigen Ent-
wicklungsstand  kann der  kontinuierliche Kohlebedarf  fiir  eine
Grofdfeuerungsanlage nur durch den Einsatz eines Wirbelschichttrockners erfol-
gen, wobei ein ausschlief}lich mit Trockenbraunkohle befeuerter Prozess noch

nicht als Stand der Technik angesehen werden kann.

Fir die Bewertung des maximalen Wirkungsgradpotenzials bei der Verstromung
von Braunkohle wird im Rahmen dieser Arbeit ein Szenario definiert, in dem der
gesamte Brennstoff einer niederkalorischen Trocknung unterzogen wird. Die
Trocknung der Rohbraunkohle ist als atmosphéarische Wirbelschicht ausgefiihrt, in
der die Rohbraunkohle als Feinkorn eingetragen und auf eine Restfeuchte von
12 % getrocknet wird. Bei der Berechnung der Wirkungsgrade wird von einem in
den Kraftwerksprozess integrierten Trocknungsprozess ausgegangen. Die Warme-
bereitstellung fiir den Trocknungsprozess erfolgt grofdtenteils durch aus der Roh-
braunkohle ausgetriebene Briiden, deren Druckniveau in einer 3-stufigen
Briidenverdichtung erhoht wird, um die latente Warme zur Beheizung des Wirbel-
schichttrockners nutzbar zu machen. Fir den Antrieb der Briidenverdichter, des
Geblases zur Dampffluidisierung des Trockners, der Nassvermahlung sowie weite-
rer Hilfsaggregate ergibt sich ein spezifischer elektrischer Eigenbedarf von
102 kWhei/trek. Neben den Briiden als Warmequelle fiir die Trocknung bedarf es

der Bereitstellung von Heizdampf, welcher der Uberstromleitung zwischen MD-
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und ND-Teil der Turbine entnommen wird. Daraus resultiert zusatzlich ein thermi-

scher Eigenbedarf fiir die Trocknung von 73 kWh/trek.

Der Nettowirkungsgrad fiir den RBK-befeuerten ZWSF-Oxyfuel-Prozess betragt bei
einer Rauchgasrezirkulationsrate von 70 % etwa 30,7 %. Infolge einer Minderung
der Rauchgasrezirkulationsrate auf Rpgy < 43 % lasst sich ein um etwa 1,5 %-
Punkte erhohter Wirkungsgrad realisieren. Gegeniiber dem steinkohlebefeuerten
Basisszenario eines ZWSF-Oxyfuel-Prozesses weist der Einsatz von RBK ein deut-
lich erhohtes Optimierungspotenzial fiir den Nettowirkungsgrad auf, das durch
eine weitergehende Reduktion der Rauchgasrezirkulationsrate erreicht werden
kann. Fir das Szenario mit RBK sei angemerkt, dass die Verdichtung der Luft fiir
den Prozess der Luftzerlegung nicht adiabat sondern isotherm erfolgen sollte. Auf-
grund der Nutzung bzw. der Einbindung von Rauchgasabwarme in die Kondensat-
vorwarmstrecke steht das Kondensat nicht mehr als Warmesenke fiir LZA-

Abwarme zur Verfiigung.

Die Verwendung von TBK in einer ZWSF fiihrt zu dhnlichen Verhéltnissen wie der
Einsatz von Steinkohle. Diese Ahnlichkeit spiegelt sich sowohl in der Verteilung der
Warmemengen im ZWSF-0Oxyfuel-Prozess als auch beziiglich der erreichbaren CO-
und O2-Anteile im trockenen Rauchgas wider. Der Nettowirkungsgrad fir den TBK-
befeuerten Prozess betrdgt fiir eine Rauchgasrezirkulationsrate von 70 % etwa
36,2 %. Die Reduktion der Rauchgasrezirkulationsrate auf Rrgy < 57 % birgt das
Potenzial einer Wirkungsgradsteigerung von etwa 0,5 bis 0,6 %-Punkten, welches
einem vergleichbaren Wert wie beim steinkohlebefeuerten Basisszenario ent-

spricht.

Gegeniiber dem RBK-befeuerten ZWSF-Oxyfuel-Prozess bemisst sich das Steige-
rungspotenzial fiir den Nettowirkungsgrad eines TBK-befeuerten ZWSF-Oxyfuel-
Prozesses auf 4,6 bis 5,5 %-Punkte.
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4.4 Vergleich des Einflusses der Feuerungsarten auf den
Gesamt-Oxyfuel-Prozess

Die Wirkungsgrade der konventionellen Prozesse mit Staubfeuerung und mit ZWSF
sind bereits in Abschnitt 4.2 und fiir ausgewdahlte Oxyfuel-Varianten in den Ab-
schnitten 4.3.1 und 4.3.2 aufgefiihrt. Die in Abschnitt 4.3.3 dargestellten Varianten
mit ihrem Einfluss auf den Wirkungsgrad eines ZWSF-Oxyfuel-Prozesses lassen
sich iiberwiegend auf den Oxyfuel-Prozess mit einer Staubfeuerung iibertragen.
Nachfolgend werden diese Varianten auch auf den staubbefeuerten Oxyfuel-
Prozess angewendet und schliefdlich mit den Ergebnissen des ZWSF-Oxyfuel-

Prozesses verglichen.

In Abbildung 25 sind die Nettowirkungsgrade der Referenzprozesse und der Oxy-
fuel-Varianten Oxyfuel A und B (vgl. u. a. Abbildung 15) sowie Oxyfuel I und II (vgl.
u. a. Tabelle 11) in Abhangigkeit von den spezifischen CO2-Emissionen dargestellt.
Beide Feuerungsarten fiihren zu vergleichbaren Nettowirkungsgraden. Die Wir-
kungsgradeinbufiden bei Verwendung der Staubfeuerung betragen zwischen 7,5
und 11,7 %-Punkten. Die Wirkungsgradeinbufden gegentiber dem jeweiligen Refe-
renzprozess fallen bei Verwendung der ZWSF mit 7,3 bis 11 %-Punkten geringer
aus, da bei der ZWSF von einem ungiinstigeren Referenzprozess ausgegangen wer-
den muss. Fiir die im Rahmen dieser Arbeit betrachteten Oxyfuel-Varianten besteht
fiir die Prozesse mit Staubfeuerung gegeniiber jenen mit ZWSF ein Wirkungsgrad-

vorteil von etwa 0,6 %-Punkten.

Die Auslegung der Komponenten LZA und CO2-Aufbereitung kann bei Verwendung
beider Feuerungsarten unter dhnlichen Kriterien erfolgen. Bei der Auslegung der
CO2-Aufbereitung fiir Konzepte eines ZWSF-Oxyfuel-Prozesses mit verminderter
Rauchgasrezirkulation bedarf es allerdings der Beriicksichtigung erhohter O;-

Anteile im Rauchgas vor der COz-Aufbereitung.
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Abbildung 25: Nettowirkungsgrade und spezifische COz-Emissionen fiir stein-

kohlebefeuerte Prozesse mit Staubfeuerung und ZWSF

Vor dem Eintritt in die COz-Aufbereitung muss das Rauchgas einer Trocknung un-
terzogen werden, sodass ein Kiihlbedarf fiir die Kondensation der Wasserbestand-
teile entsteht. In Abhangigkeit von der Hohe des Wasseranteils konnen der Kiihl-
bedarf und auch die Dimensionierung des Kondensators variieren. Fiir die Variante
mit ZWSF bleibt die Auslegung der Rauchgastrocknung anndhernd unabhdngig von
der Variation der Rauchgasrezirkulationsrate, da sich keine signifikanten Anderun-
gen in Bezug auf den Wasseranteil im Rauchgas ergeben (vgl. Abbildung 18). Bei
den staubbefeuerten Prozessen liegt der Rauchgaskondensator stromabwarts der
REA, sodass das in den Kondensator eintretende Rauchgas mit Wasser gesattigt
vorliegt. Aufgrund des hoheren Wasseranteils im Rauchgas (Oxyfuel A: xy,0 = 0,19
/ Oxyfuel B: xy,o = 0,177) liegt der Kiihlbedarf fiir den Rauchgaskondensator bei
Verwendung einer Staubfeuerung um etwa 10 bis 24 % iiber dem Kiihlbedarf bei

Verwendung einer ZWSF (Basisszenario: xy,o ~ 0,159) von etwa 44,7 MW,
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5 Zusammenfassung

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit stellt das Wirkungsgradpotenzial eines Oxy-
fuel-Prozesses in Verbindung mit einer ZWSF den zentralen Schwerpunkt der Un-
tersuchungen dar. Unter realititsnahen Randbedingungen erfolgt die Modellbil-
dung fiir den konventionellen Prozess als Referenz sowie fiir eine Vielzahl an
Konfigurationen des Oxyfuel-Prozesses. Die Betrachtungen basieren dabei auf sta-
tiondren Betriebszustidnden bei Volllast, anhand derer eine energetische Bewer-

tung der integrierten Gesamtprozesse vollzogen wird.

Im Gegensatz zum ZWSF-Oxyfuel-Prozess existieren fiir den staubbefeuerten Oxy-
fuel-Prozess eine Vielzahl von Studien und Forschungsarbeiten, in denen die ener-
getische Bewertung und Optimierung des Gesamtprozesses im Fokus der Untersu-
chung stehen. Diese Liicke einer umfassenden Beschreibung des ZWSF-Oxyfuel-
Prozesses soll mit dieser Arbeit geschlossen werden. Die in Studien zur Staubfeue-
rung erarbeiteten Erkenntnisse werden aufgegriffen, um den Prozess mit Staub-
feuerung anhand eigener Modelle zu bewerten. Die simulative Abbildung eines
konventionellen Prozesses mit Staubfeuerung sowie zweier Oxyfuel-
Schaltungsvarianten erfolgt auf der Basis vergleichbarer Randbedingungen. Die
betrachteten Oxyfuel-Topologien mit Staubfeuerung stellen Varianten dar, welche
als Grenzfalle zu sehen sind, um das Wirkungsgradpotenzial eines staubbefeuerten
Oxyfuel-Prozesses zu quantifizieren. Eine energetisch optimierte Variante wird
dabei einer weniger effizienten jedoch prozesstechnisch sichereren Variante ge-
gentlibergestellt. Ein objektiver Vergleich der Prozesse mit einer Staubfeuerung und
mit einer ZWSF im Hinblick auf deren Wirkungsgradpotenzial unter Oxyfuel-

Bedingungen bildet einen weiteren Kern dieser Arbeit.

Unter Berticksichtigung charakteristischer Unterschiede der beiden Feuerungsar-

ten wird die Relevanz einer eindeutigen Definition von Kennzahlen und Parame-
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tern verdeutlicht. Als neuartige und zweckmafdige Definition wird bei der Be-
schreibung des Eintrags von Falschluft zwischen einem Falschluftanteil nach
1.und 2. Art unterschieden, sodass neben der Quantitiat des Falschluftanteils auch
die haufig in den Angaben von Studien fehlende ,Qualitat” des Falschlufteintrags
berticksichtigt wird, d. h., dass unterschieden wird, an welchem Ort die Falschluft
in den Prozess eindringt. Insbesondere fiir den Vergleich der verschiedenen Pro-
zesse und Varianten stellt die eindeutige Definition der Kennzahlen eine funda-
mentale Grundlage fiir die Vergleichbarkeit dar. Beispielsweise sind verschiedenar-
tige Auslegungen eines Oxyfuel-Prozesses mit variierender
Rauchgasrezirkulationsrate nur unter konstanten Verbrennungsbedingungen mit-
einander vergleichbar. Aus diesem Grund tragt diese Arbeit zu einem grundlegen-
den Verstiandnis von Prozessen mit Rauchgasrezirkulation bei, indem ein umfas-
sendes Gleichungssystem fiir die Definition der Rauchgasrezirkulation und die
Erklarung ihres Einflusses auf die Feuerungsbedingungen hergeleitet wird. Die
generalisierten Zusammenhange sind unabhingig vom Einfluss der Feuerungsart
sowohl auf den Oxyfuel-Prozess als auch auf konventionelle Feuerungen mit

Rauchgasrezirkulation tibertragbar.

Fiir die Auslegung eines ZWSF-Oxyfuel-Prozesses wird, ausgehend von Schaltungs-
varianten vorheriger Studien, eine neuartige Schaltungsvariante entwickelt. Unter
Bertcksichtigung der Machbarkeit nach dem derzeitigen Stand der Technik spie-
gelt diese Variante das maximale Wirkungsgradpotenzial des Gesamtprozesses
wider. In Abhangigkeit von der Rauchgasrezirkulationsrate liegt die Verbesserung
des Nettowirkungsgrades dieser Variante zwischen 0,15 und 0,45 %-Punkten (vgl.
Abbildung 16).

Die Rauchgasrezirkulation entspricht in ihrer Funktion einer Warmesenke fiir die
Feuerung. Im Falle der ZWSF kann die Warmesenke des zurtickgefiihrten Rauchga-
ses durch eine erhohte Warmeabfuhr aus dem umlaufenden heifden Feststoff, der
in extern zur Wirbelbrennkammer angeordneten Fliefdbettkiihlern abgekiihlt wird,
substituiert werden. Aus der Bemessung der Rauchgasrezirkulationsrate ergeben
sich verschiedene Auslegungen des Dampferzeugers. Zusatzlich wirkt sich eine
veranderte Rauchgasrezirkulationsrate auf das Wirkungsgradpotenzial des ZWSF-

Oxyfuel-Prozesses aus. Im Rahmen dieser Arbeit entspricht die Bewertung des Ein-
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flusses der Rauchgasrezirkulationsrate auf den erreichbaren Nettowirkungsgrad
dem zentralen Untersuchungsschwerpunkt. Fiir das Basisszenario eines steinkoh-
lebefeuerten ZWSF-Oxyfuel-Prozesses ergibt sich im Vergleich zum Referenzpro-
zess in Abhangigkeit von der Rauchgasrezirkulationsrate eine Wirkungsgradein-
bufde von 8,9 bis 9,2 %-Punkten. Unter Beriicksichtigung der in [13] definierten
Kriterien ist das Verringern der Rauchgasrezirkulationsrate von 70 % auf 60 %
realisierbar, wodurch sich eine Nettowirkungsgradverbesserung von etwa 0,3 %-

Punkten ergibt.

Durch Umsetzen weiterer Optimierungsmafinahmen lasst sich die Wirkungsgrad-
einbufle auf etwa 7,3 %-Punkte vermindern. Die Wirkungsgradeinbuf3e fiir die ver-
gleichbare Staubfeuerung betragt 7,5 %-Punkte, wobei bei der ZWSF von einem
unglinstigeren Referenzprozess ausgegangen werden muss. Fiir den konventionel-
len Referenzprozess mit ZWSF ergibt sich unter den gewahlten Randbedingungen
im Vergleich zum konventionellen Referenzprozess mit Staubfeuerung ein um etwa
0,9 %-Punkte niedrigerer Nettowirkungsgrad (vgl. Abschnitt 4.2). Durch die Ausle-
gung eines ZWSF-Oxyfuel-Prozesses mit optimierter Rauchgasrezirkulationsrate
kann diese Differenz gegeniiber einem staubbefeuerten Oxyfuel-Prozess auf etwa
0,6 %-Punkte verringert werden. Das Wirkungsgradpotenzial des ZWSF-Oxyfuel-
Prozesses ist somit nur geringfiigig kleiner als jenes des staubbefeuerten Oxyfuel-

Prozesses.
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Anhang

A.1 Sauerstoffzufuhr im Oxyfuel-Prozess

In Tabelle A.1 ist fiir ausgewdhlte Werte der Rauchgasrezirkulationsrate eine
exemplarische Zusammenfassung der verschiedenen Sauerstoffeintrage aufge-
fuhrt, welche durch die LZA, das zuriickgefiihrte Rauchgas und die Falschluft 1. Art

oder 2. Art hervorgerufen werden.

Tabelle A.1:  Zuordnung der fiir die Feuerung anteiligen Sauerstoffzufuhr durch
die Quellen LZA, Rauchgas, Falschluft 1. Art und 2. Art (Ajgxa = 1,1
- 110 % Sauerstoffbedarf fiir die Feuerung)

anteilige Sauerstoffmenge am Gesamtbedarf in %

Rggy in bereitgestellt durch
%

LZA Rauchgas FL1 FL2

70 103,0 7,0 - -

ohne FL 55 104,5 55 - -

35 106,5 3,5 - -

mit FL 70 100,5 7,0 2,5 -

1. Art 55 102,9 5,5 1,6 -

(a; =2 %) 35 105,4 3,5 1,1 -
mit FL 70 101,3 7,0 - 1,7
2.Art 55 103,6 5,5 - 0,9
(a; =2 %) 35 106,1 3,5 - 0,4

Der Sauerstoffstrom der LZA und somit auch der Eigenbedarf der LZA fiir eine Va-
riante ohne Falschluft liegen um bis zu 2,5 %-Punkte (Rgrgy = 70 %; a; = 2 %)
hoher als ohne Berticksichtigung von Falschluft. In einem Vergleich der beiden Va-
rianten mit Falschluft lasst sich ein Unterschied von bis zu 0,8 %-Punkte
(Rrgyv = 70 %) fiir den Sauerstoffstrom der LZA erkennen, sodass bei der Bertick-
sichtigung von Falschluft zum einen die Menge aber auch der Ort des Eintrags nicht

zu vernachlassigen sind.
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Anhang

A.2 Annahmen der Simulationen

Tabelle A.2:  Erganzende Annahmen fir die Simulation des Wasser-/Dampf-
kreislaufs u. a. nach [56]

Parameter Wert Einheit Bemerkung
Ap Frischdampfleitung 10 bar
Ap Dampfleitung HZU 1 bar
Ap Dampfleitung KZU 1 bar
Ap ECO 2 bar
Ap Dampferzeuger HD 33 bar
Ap Dampferzeuger ZU 2,5 bar
Ap Uberstromleitung 1 % ZWiS;::pl\fii;;E: N
Ap Anzapfleitungen 3 % om Dru;i:;:z:u an der
Nmech PUMpen 99,5 %
7is Kithlwasserpumpen und - %
Kondensatpumpen
Nis Speisewasserpumpe 82,5 %
Gradigkeit Kondensator 3 K
Gradigkeit der regenerativen 25 K
Vorwarmer
Untere Gradigkeit Nachkiihler 6
Enthitzung 20 K Uberh‘tzugftii‘zj:““tt der
Enthitzung externer Enthitzer 100 K Uberhitzu;ft}i:zj:mitt der
Ap Speisewasservorwarmer 2 bar
Ap Kondensatvorwarmer 0,5 bar
Ap Speisewasserbehalter 0,25 bar hervorgerufen durch Fiillhohe
AT ECO 30 K wasser-/dampfseitig
Y Kithlwasser 18 °C
Ap Kihlwassersystem 3 bar ROhrleitu;ii?t'li:densamr'
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Anhang

Tabelle A.3: Annahmen fir die Simulation elektrischer Verbraucher und weite-

rer Verlustgrofien u. a. nach [56,73,7]

Parameter Wert Einheit Bemerkung
Nmech Geblase 99,5 %
Nmech €lektrische Antriebe 99,8 %
neelektrischer Antriebe 97 %
Ne Generator 98,7 %
Transformationsverluste 0,35 % der elektris,Chen Klemmen-
leistung
sonstiger elektrischer Eigenbe- der elektrischen Klemmen-
0,35 % .
darf leistung
elektrischer Eigenbedarf der Be-
0,175 % der Brennstoffwarmeleistung
kohlung
n;s Frischliifter, Primarluftgebla-
85 % konventionelle Staubfeuerung
se, Saugzuggeblase
;s Gebldse primare
85 % Oxyfuel-Staubfeuerung
Rauchgasrezirkulation
n;s Geblase sekundare
. . 85/84- % Oxyfuel-Staubfeuerung A/B
Rauchgasrezirkulation
7is Saugzuggeblase 85 % Oxyfuel
Mis Geblase zur FBK- konventionelle ZWSF / Oxy-
i 79 %
Fluidisierung fuel-ZWSF
Nis Geblase zur WBK- konventionelle ZWSF / Oxy-
s 84 %
Fluidisierung fuel-ZWSF
elektrischer Eigenbedarf der
4 kWh/t ZWSF
Kohleversorgung
elektrischer Eigenbedarf der
1 kWh/t ZWSF
Inertversorgung
elektrischer Eigenbedarf der
. 15 kWh/t ZWSF
Kalksteinversorgung
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Tabelle A.4:  Annahmen fiir die Simulationen zum Brennstoff TBK u. a. nach [56]

Parameter Wert Einheit Bemerkung
elektrischer Eigenbedarf der
4 kWh/trpk TBK
Nassvermahlung
Uberhitzung nach c K
Einspritzkiihlungen
Druckniveau des Heizdampfes
6,4 bar A4
vom Kraftwerk
Druck Wirbelschichttrockner 1,1 bar im Freeboard
Ap komprimierter Briiden und
0,4 bar
Heizdampf
Ap Wirbelschichtbett 200 mbar
Ap Diisenboden
. . 40 mbar
Wirbelschichttrockner
Ap Briidenfilter und Verrohrung 110 mbar
Uberhitzung der Wirbelschicht 10 K bezogen auf Druckniveau im
Freeboard
Uberhitzung des Briiden 5 K
Unterkiihlung Briiden- und Heiz- c K
dampfkondensat
Gradigkeit kondensierender Brii- 30 K
den und Heizdampf
bezogen auf gesamten
Briidenleckage 1 % Briidenmassenstrom im Wir-

belschichttrockner

Anderung Wasseranteil durch
0,17 %-Punkte
Nachverdampfung

Dampfbedarf zur Fluidisierung

0,25 kg/k
des Wirbelschichttrockners 8/kgrax

n;s Fluidisierungsgeblase 82,5 %
nis Bridenverdichter 85 %
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Tabelle A.5:  Annahmen fiir die Simulation der Dampfturbine u. a. nach [56]

Parameter Wert Einheit Bemerkung
N et 0 W T
mechanische Verluste der
0,2 %
Dampfturbinenwellenleistung
nis HD-Turbine 91 %
Nis MD-Turbine 92 %
p Anzapfung A8 73,1 bar
p Anzapfung A7 (KZU) 58,3 bar
p Anzapfung A6 31,6 bar
p Anzapfung A5 14,3 bar
p Anzapfung A4 6,4 bar
p Anzapfung A3 2,68 bar
p Anzapfung A2 0,95 bar
p Anzapfung Al 0,27 bar
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A.3 Ergebnisse der Simulationen
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Abbildung A.1: Einfluss der Rauchgasrezirkulationsrate auf die Zusammenset-

zung des Restgases aus der COz-Aufbereitung (Basisszenario)
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Abbildung A.2: Einfluss der Rauchgasrezirkulationsrate auf die Eigenbedarfs-
struktur eines ZWSF-0Oxyfuel-Prozesses mit alternativem LZA-
Konzept (Verdnderung zum Basisszenario: Oz-Reinheit der LZA

von 99,5 Vol.-%)
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Abbildung A.3: Einfluss der Rauchgasrezirkulationsrate auf die Eigenbedarfs-
struktur eines ZWSF-Oxyfuel-Prozesses mit ,kalter” Rauchgas-
rezirkulation (Veranderung zum Basisszenario: Topologie Oxy-
fuel I nach [7])
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struktur eines ZWSF-0Oxyfuel-Prozesses mit alternativem LZA-

Konzept (Veranderung zum Basisszenario:

Saulenprozess)
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Abbildung A.5: Einfluss der Rauchgasrezirkulationsrate auf die Eigenbedarfs-
struktur eines ZWSF-Oxyfuel-Prozesses mit erhohten Dampf-
temperaturen (Verinderung zum Basisszenario: FD-/ZU-
Temperaturen von 600/620 °C)
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Abbildung A.6: Einfluss der Rauchgasrezirkulationsrate auf die Eigenbedarfs-

struktur eines ZWSF-Oxyfuel-Prozesses ohne Falschlufteintrag

im Dampferzeuger (Veranderung zum Basisszenario: @, = 0 %)
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Abbildung A.7: Einfluss der Rauchgasrezirkulationsrate auf die Eigenbedarfs-
struktur eines ZWSF-Oxyfuel-Prozesses mit verringertem Sau-
erstoffiiberschuss (Veranderung zum Basisszenario:
Aiokal = 1,1)
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Abbildung A.8: Einfluss der Rauchgasrezirkulationsrate auf die Eigenbedarfs-
struktur eines RBK-befeuerten ZWSF-Oxyfuel-Prozesses (Ver-

anderung zum Basisszenario: Brennstoff - RBK)

122

Dieses Werk ist copyrightgeschitzt und darf in keiner Form vervielféltigt werden noch an Dritte weitergegeben werden.
Es gilt nur fir den personlichen Gebrauch.



Anhang

55

in %/

elektrischer Eigenbedarf P, /Q, in %

50

ne

45

40

35

elektrischer Wirkungsgrad

30

28 | | N 2.9

8,3 | N 7,7

4.9 5,0
0,7 1,3
0,7 8 . 0’7

36,8 36,2
1 1 1 1T 1 1 . I
35 35 40 45 50 55 60 65 70 70

Rauchgasrezirkulationsrate R_ . in %

N 7 L

U 0 0B

Sonstiges
LZA

CO,-Aufbereitung
und -Verdichtung

Geblase

Kuhlwasser-

pumpen

Speisewasser-

pumpe

e

Abbildung A.9: Einfluss der Rauchgasrezirkulationsrate auf die Eigenbedarfs-

struktur eines TBK-befeuerten ZWSF-Oxyfuel-Prozesses (Ver-

anderung zum Basisszenario: Brennstoff - TBK)
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