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1 EINLEITUNG

In den vergangenen Jahrzehnten ist der CO2-Gehalt in der Atmosphare bestandig ge-
stiegen. Lag der Wert vor der Industrialisierung noch bei ca. 280 ppm [1], wurde im
Jahr 2014 erstmals ein CO2-Gehalt von mehr als 400 ppm gemessen [2]. Dieser An-
stieg resultiert unter anderem aus der zunehmenden Nutzung fossiler Brennstoffe
wie Kohle und Erdgas, da bei deren Verbrennung der enthaltene Kohlenstoff zu CO2
oxidiert wird. CO2z zahlt zu den Treibhausgasen, weshalb ein Anstieg der Konzentra-
tion in der Atmosphare den Treibhauseffekt verstarkt. Kurzwellige Strahlung von
der Sonne erreicht die Erde, passiert die Atmosphare und erwarmt die Erdoberfla-
che. Die von der Erde zurtckgestrahlte, langwellige Strahlung wird von den Treib-
hausgasen in der Atmosphare absorbiert, wodurch sich die Erde erwarmt. Wie stark
diese Erwdarmung ausfallt und wie sie sich auf das Leben auf der Erde auswirkt, ist
nicht klar, es wird jedoch auf globaler Ebene eine Begrenzung des Temperaturan-
stiegs angestrebt. Auf der Klimakonferenz im November 2015 in Paris wurde be-
schlossen, dass ein Temperaturanstieg der globalen Durchschnittstemperatur um
2°C im Vergleich zum vorindustriellen Niveau nicht tiberschritten werden soll [3].
Um dieses Ziel zu erreichen, darf nach Aussage des Intergovernmental Panel on Cli-
mate Change (IPCC) der CO2-Gehalt in der Atmosphare nur noch in geringem Maf3e
ansteigen. Das IPCC geht in einer Studie von einem maximalen CO2-Gehalt von ca.
450 ppm aus. Dafiir sind Anstrengungen in verschiedensten Bereichen notig, u. a.
Verkehr, Landwirtschaft und Stromproduktion [4].

Bei der Stromproduktion werden zurzeit weltweit grofde Mengen CO:2 freigesetzt. In
Deutschland betrug der Anteil an den gesamten CO2-Emissionen im Jahr 2014 38%
[5]. Da das COz hierbei von wenigen, grofsen Emittenten ausgestofden wird, ergeben
sich verschiedene Moglichkeiten der Reduzierung dieser CO2-Emissionen. Die bei-
den grofden Pfade sind dabei die Erh6hung des Wirkungsgrades und die Abtrennung
des CO2 mit anschlief3ender Speicherung, auf Englisch carbon capture and storage
(CCS). Durch die Erhéhung des Wirkungsgrades ist nur eine vergleichsweise kleine
Reduzierung der COz2-Emissionen moglich, da durch die brennstoffspezifischen CO2-
Emissionen und den Carnot-Wirkungsgrad minimale CO2-Emissionen festgelegt
sind, die nicht unterschritten werden kénnen. Durch CCS hingegen lasst sich theore-
tisch ein komplett CO2-emissionsfreies fossiles Kraftwerk realisieren, in der Regel
werden aber nur ca. 90 % der CO2-Emissionen abgeschieden. Ein wesentlicher Vor-
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Kapitel 1: Einleitung

teil dieser Technologie im Vergleich zu einigen anderen COz-armen Stromerzeu-
gungsarten ist, dass der Strom immer dann produziert werden kann, wenn er benoé-
tigt wird. Dies ist bei Windenergieanlagen, den zurzeit nach der Kernenergie grof3-
ten COz-armen Stromproduzenten, sowie bei Photovoltaikanlagen nicht moglich. Da
diese von den dufleren Faktoren Wind und Sonnenstrahlung abhingig sind,
schwankt die Stromproduktion im Laufe des Jahres stark. Diese Anlagen sind daher
nicht flexibel einsetzbar und erreichen zudem nur eine geringe Auslastung. In
Deutschland betrug diese im Jahr 2014, gemessen an den Jahresvolllaststunden, nur
20% bei Wind- und 11% bei Photovoltaikanlagen [6]. Man spricht hier von volatiler
Stromerzeugung. Um dies auszugleichen, sind flexible Kraftwerke wie Kohle- oder
Erdgaskraftwerke notig.

Bei den CCS-Technologien werden drei verschiedene Technologierouten unterschie-
den: pre-combustion capture, oxyfuel und post-combustion capture (PCC). Diese wur-
den in den vergangenen Jahren bereits detailliert in Verbindung mit Kohlekraftwer-
ken erforscht. Kohlekraftwerke haben im Vergleich zu Gas- und Dampfturbinen-
kraftwerken (GuD-Kraftwerk) mehr als doppelt so hohe spezifische CO2-Emissio-
nen. Der Aufwand fiir die Abtrennung von einer Tonne CO:2 ist daher bei Kohlekraft-
werken geringer. In Abhangigkeit von den gesetzlichen und wirtschaftlichen Rah-
menbedingungen kann es fiir den Betreiber eines GuD-Kraftwerks dennoch finanzi-
ell sinnvoll oder genehmigungsrechtlich notwendig sein, die CO2-Emissionen zu sen-
ken. Daher ist es wichtig, den Einfluss der CCS-Technologien auf den Kraftwerkspro-
zess zu kennen.

Im Rahmen dieser Arbeit wird das PCC-Verfahren in Verbindung mit einem GuD-
Kraftwerk detailliert untersucht. In der Literatur gibt es bereits einige Untersuchun-
gen zur COz2-Abtrennung bei GuD-Kraftwerken. Diese beschranken sich jedoch oft-
mals auf einzelne Teilaspekte, wie z. B. die Integration in den Kraftwerksprozess [7]
oder die Optimierung des CO2-Abtrennungsprozesses [8], ohne detaillierte Bertick-
sichtigung des jeweils anderen Themas. In anderen Arbeiten werden Kohlekraft-
werke und GuD-Kraftwerke parallel behandelt, wobei der Fokus in der Regel auf
dem Kohlekraftwerk liegt [9]. In fast allen Untersuchungen werden dabei GuD-Kraft-
werke untersucht, in denen eine Gasturbine mit einer Brennkammer eingesetzt
wird. Veroffentlichungen zu GuD-Kraftwerken mit sequentieller Verbrennung, bei
denen das PCC-Verfahren angewandt wird, gibt es nur sehr wenige. Diese befassen
sich im Wesentlichen mit detaillierten Untersuchungen der Gasturbine, beispiels-
weise dem Emissionsverhalten [10]. Mit der in dieser Arbeit erstellten umfassenden
Gesamtprozessanalyse soll diese Liicke geschlossen werden.
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Dazu wird zundchst ein Referenzkraftwerk, das mit zwei Gasturbinen mit sequenti-
eller Verbrennung (GT26) ausgestattet ist, simuliert. Fiir dieses Kraftwerk wird das
Modell einer einfachen, nach dem PCC-Verfahren arbeitenden CO2-Abtrennungsan-
lage mit Monoethanolamin (MEA) als Losungsmittel erstellt. Das CO2 wird dabei
vom Losungsmittel absorbiert und damit dem Abgas entzogen. Um einen kontinu-
ierlichen Kreisprozess zu ermoglichen, muss das Losungsmittel anschlief3end rege-
neriert werden. Daflir wird Warme bendétigt, die in Form von Dampf aus dem Kraft-
werksprozess entnommen wird, was zu einer Verringerung des Gesamtprozesswir-
kungsgrades fiihrt.

Das Ziel dieser Arbeit ist ein optimierter Gesamtprozess, bei dem der Wirkungsgrad-
verlust im Vergleich zum Referenzkraftwerk (ohne CO2-Abtrennung) moglichst ge-
ring ausfallt. Dafiir werden verschiedene Prozessvarianten untersucht. Dabei wer-
den Veranderungen an allen drei Teilprozessen — dem Kraftwerksprozess, der CO2-
Abtrennungsanlage und dem CO2-Verdichter, in dem das abgetrennte CO: fiir den
Transport verdichtet wird - vorgenommen.

Fir den Kraftwerksprozess wird eine Abgasrezirkulation zur Erhéhung der
CO2-Konzentration im Abgas untersucht. Auferdem wird die Integration des von der
CO2-Abtrennungsanlage zuriickgefiihrten Kondensats optimiert. Bei der CO2-Ab-
trennungsanlage werden zwei ausgewahlte Prozessmodifikationen untersucht. Mit
der lean vapour compression wird ein Teil des Warmebedarfs mittels eines zusatzli-
chen Verdichters durch elektrischen Strom ersetzt. Beim rich solution split wird
Warme innerhalb der CO2-Abtrennungsanlage verschoben, um den Warmebedarf zu
verringern. Fiir den CO2-Verdichter wird die Anzahl der Zwischenktihler variiert, um
die Integration der Abwarme in den Kraftwerksprozess zu untersuchen. Zusatzlich
wird noch die Verwendung eines Kalina-Prozesses, mit dem die Abwarme aus ver-
schiedenen Quellen im Gesamtprozess direkt zur Stromproduktion genutzt wird,
untersucht. Zum Abschluss werden die Schaltungen, die sich positiv auf den Gesamt-
wirkungsgrad auswirken, in einem optimierten Gesamtprozess zusammengefasst.
Dabei wird insbesondere die Wechselwirkung zwischen den einzelnen Veranderun-
gen am optimierten Gesamtprozess untersucht.
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2 STAND DER WISSENSCHAFT

In diesem Kapitel wird der Stand der Wissenschaft bei mit Erdgas befeuerten GuD-
Kraftwerken beschrieben. Aufderdem werden unterschiedliche Techniken zur Ab-
trennung von CO2 aus dem Kraftwerksprozess kurz erlautert, bevor das in dieser
Arbeit angewandte PCC-Verfahren detailliert beschrieben wird. Dabei wird im Be-
sonderen auf die untersuchten Prozessmodifikationen sowie mogliche Losungsmit-
tel eingegangen. Abschlief3end wird die Nutzung von Niedertemperaturwarme zur
direkten Stromproduktion erlautert.

2.1 Gas- und Dampfturbinenkraftwerke

Erdgas ist der fossile Brennstoff mit den geringsten spezifischen CO2-Emissionen.
Wegen des im Vergleich zu Kohle niedrigen C/H Verhaltnisses ergeben sich fiir Erd-
gas spezifische COz-Emissionen von 180 g CO2/kWhsn. Im Vergleich dazu ergeben
sich fiir Steinkohle je nach Zusammensetzung etwa 330 g CO2/kWhw (berechnet mit
Werten aus [11]). Bei den tatsdchlichen CO2-Emissionen der jeweiligen Kraftwerke
ist der Vorteil von Erdgas noch grofder. Mit einem Nettowirkungsgrad von etwa 58%,
den moderne GuD-Kraftwerke erreichen, ergeben sich fiir Erdgas spezifische CO2-
Emissionen von etwa 365 g COz2/kWhel. Fiir moderne Steinkohlekraftwerke liegen
die CO2-Emissionen bei einem Nettowirkungsgrad von 46% bei ca. 750 g CO2/kWhel.

Ein GuD-Kraftwerk besteht aus zwei Prozessen, einem Gasturbinenprozess und ei-
nem nachgeschalteten Dampfturbinenprozess. Beim Gasturbinenprozess wird zu-
nachst Luft in einem Verdichter komprimiert. Anschlief3end wird Erdgas in einer
Brennkammer mit der verdichteten Luft verbrannt. Das dabei entstehende heif3e
Rauchgas wird dann in einer Gasturbine entspannt. Dabei sind Verdichter und Tur-
bine in der Regel auf einer gemeinsamen Welle angeordnet, sodass die Leistung zum
Antrieb des Verdichters direkt mechanisch von der Turbine tibertragen wird. Der
ideale Vergleichsprozess fir diesen Teil des Kraftwerks ist der Joule-Prozess, der aus
je einer isentropen Verdichtung und Entspannung, sowie aus je einer isobaren War-
mezu- und Warmeabfuhr besteht. Beim realen Prozess verlaufen die Zustandsande-
rungen nicht isentrop und isobar, dieser ist in Abbildung 1 dargestellt.
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Kapitel 2: Stand der Wissenschaft
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Abbildung 1: Einfacher kombinierter Gas- und Dampfturbinenprozess im T,s-Diagramm mit 1-
Druck-Dampfturbinenprozess ohne Zwischeniiberhitzung [12]

Da das Abgas nach der Entspannung noch auf einem hohen Temperaturniveau vor-
liegt, wird die Energie auf den nachgeschalteten Dampfturbinenprozess tibertragen.
In einem Abhitzedampferzeuger (AHDE) wird Wasser, das vorher von der Speise-
pumpe auf einen hohen Druck gebracht wurde, verdampft und tiberhitzt. Anschlie-
3end wird der Dampf in der Dampfturbine entspannt. Die Warmeabfuhr erfolgt im
Kondensator. Der ideale Vergleichsprozess fiir diesen Teilprozess ist der Clausius-
Rankine-Prozess, der ebenfalls aus je einer isentropen Verdichtung und Entspan-
nung sowie aus je einer isobaren Warmezu- und Warmeabfuhr besteht. Er unter-
scheidet sich vom Joule-Prozess dadurch, dass als Arbeitsmedium Wasser verwen-
det wird, sodass sich das in Abbildung 1 gezeigte typische T,s-Diagramm mit isother-
mer Verdampfung und anschlieRender Uberhitzung ergibt.

Durch die Nutzung dieser beiden Prozesse erreicht ein modernes erdgasbefeuertes
GuD-Kraftwerk einen deutlich héheren Wirkungsgrad als ein modernes kohlebefeu-
ertes Dampfkraftwerk. Die mittlere Temperatur der Warmezufuhr liegt bei einem
GuD-Kraftwerk um ca. 400 K tiber der eines Dampfkraftwerks. Gleichzeitig liegt die
Temperatur der Warmeabfuhr durch den der Gasturbine nachgeschalteten Dampf-
kreislauf auf einem dhnlich niedrigen Niveau wie beim Dampfraftwerk. Beides ist
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2.1 Gas- und Dampfturbinenkraftwerke

vorteilhaft fiir den Wirkungsgrad, da eine hohe mittlere Temperatur der Warmezu-
fuhr und eine niedrige mittlere Temperatur der Warmeabfuhr zu einem hohen ther-
mischen Wirkungsgrad fiithren [13].

GuD-Kraftwerke gibt es in verschiedenen Varianten. Ein wesentliches Unterschei-
dungsmerkmal ist dabei die Gasturbine. Die meisten grofden Hersteller bieten Gas-
turbinen mit einstufiger Verbrennung an. Alternativ zur einstufigen Verbrennung
gibt es auch Turbinen mit sequentieller Verbrennung. Dabei wird das heifée Rauch-
gas nach der ersten Brennkammer nur teilentspannt. Anschliefiend findet in einer
zweiten Brennkammer eine weitere Verbrennung statt, wobei der Restsauerstoff im
heifden Rauchgas zur Verbrennung des Erdgases genutzt wird. Im Anschluss folgt die
Entspannung auf Umgebungsdruck. Eine Gasturbine mit sequentieller Verbrennung
hat eine hohere Abgasaustrittstemperatur als eine Gasturbine mit einfacher Ver-
brennung [12]. In einem reinen Gasturbinenkraftwerk sind dadurch die Abgasver-
luste hoher, was zu einem schlechteren Wirkungsgrad fiihrt. In einem GuD-Kraft-
werk wird diese Warme jedoch in einem nachgeschalteten AHDE genutzt. Dort wird
in verschiedenen Bertihrungsheizflaichen Warme vom Abgas auf einen Wasser-
Dampf-Kreislauf iibertragen. Der Abgasverlust des Gesamtprozesses ist dann von
der Temperatur des Abgases am Austritt aus dem AHDE abhangig, welche fiir beide
Gasturbinenbauarten ahnlich ist. Der Vorteil der sequentiellen Verbrennung ist, dass
bei Teillast die Aufteilung des Brennstoffmassenstroms auf die beiden Brennkam-
mern verdandert werden kann. Durch diesen zusatzlichen Regelparameter kann die
Temperatur in der ersten Brennkammer auch bei Teillast hochgehalten werden, was
bei Gasturbinen mit einfacher Verbrennung nicht tiber weite Lastbereiche méglich
ist. Durch die dann héhere Temperatur der Warmezufuhr ergeben sich bessere Wir-
kungsgrade. Gleichzeitig ist auch die Temperatur des Abgases tiber weite Lastberei-
che konstant hoch, sodass auch bei Teillast noch viel Warme im AHDE {ibertragen
werden kann. Bei Gasturbinen mit einfacher Verbrennung sinkt mit der Brennkam-
mertemperatur auch die Turbinenaustrittstemperatur, sodass die ilibertragene
Warme im AHDE und damit die Stromproduktion der Dampfturbine starker abfal-
len.

Ein weiteres Unterscheidungsmerkmal von GuD-Kraftwerken ist die Anzahl der
Wellen. Bei Einwellenanlagen sind die Gasturbine mit ihrem Verdichter sowie die
Dampfturbine und der Generator auf einer gemeinsamen Welle angeordnet. In die-
ser Anordnung lassen sich Kraftwerke leichter standardisieren, wodurch sie glinsti-
ger zu bauen sind. Demgegeniiber stehen Mehrwellenanlagen, bei denen bis zu vier
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Kapitel 2: Stand der Wissenschaft

Gasturbinen jeweils mit ihrem Verdichter und einem Generator auf einer Welle an-
geordnet sind. Jeder der Gasturbinen ist ein AHDE nachgeschaltet, die Dampfmas-
senstrome werden jedoch zusammengefiihrt und in einer gemeinsamen Dampftur-
bine entspannt. Bei dieser Prozessvariante lassen sich sehr niedrige Teillasten errei-
chen, da einzelne Gasturbinen komplett abgeschaltet werden kénnen.

Abhangig von der Temperatur des Abgases am Austritt aus der Gasturbine werden
auflerdem verschiedene Varianten von AHDE gebaut. Bei einer Abgastemperatur
von etwa 550°C lassen sich Dampftemperaturen von 520-530°C erreichen. Fiir die-
sen Fall ergibt sich fiir den Wasser-Dampf-Kreislauf ein Zweidruckprozess als wirt-
schaftlichste Variante. Das bedeutet, dass Wasser auf zwei verschiedenen Druckni-
veaus verdampft und anschliefdend iiberhitzt wird. Nach der Entspannung des Hoch-
druckdampfes auf das Druckniveau des Niederdruckdampfes werden die beiden
Dampfmassenstrome gemischt und gemeinsam bis auf den Kondensatordruck ent-
spannt. Flir Abgastemperaturen von tiber 580°C ist ein Dreidruckprozess die wirt-
schaftlichste Variante. Bei einer Abgastemperatur von deutlich tiber 600°C ist zu-
satzliche eine Zwischentiberhitzung des Dampfes sinnvoll. Dabei wird der Hoch-
druckdampf nach einer ersten Entspannung erneut dem AHDE zugefiihrt und dort
ungefahr bis auf die Frischdampftemperatur erwarmt.

Je mehr Druckstufen ein Prozess hat, umso aufwandiger ist der AHDE. Gleichzeitig
steigt jedoch der Wirkungsgrad des Prozesses, da die mittlere Temperaturdifferenz
zwischen dem Abgas und dem Arbeitsstoff im AHDE verringert wird. Dies ist in Ab-
bildung 2 beispielhaft fiir eine Abgastemperatur von 570°C dargestellt.

Temperatur [°C] —— 1-Druck
2-Druck
==== 3-Druck

Abgaslinie

Ubertragene Warme

Abbildung 2: Temperaturverlaufe bei der Warmetibertragung in AHDE unterschiedlicher Bauart
[12]
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2.2 CO;-Abscheidetechnologien

Um die CO2-Emissionen von fossil befeuerten Kraftwerken zu verringern, werden in
vielen Zukunftsszenarien CCS-Technologien berticksichtigt. Dabei werden drei Tech-
nologierouten unterschieden: pre-combustion, oxyfuel und post-combustion capture
(PCQ).

Beim pre-combustion-Verfahren wird das COz schon vor dem eigentlichen Kraft-
werksprozess abgetrennt. Dafiir wird zundchst Sauerstoff in einer Luftzerlegungs-
anlage von den ubrigen Bestandteilen der Luft getrennt. Der Sauerstoff wird dann
zur Vergasung des Brennstoffs Kohle verwendet, wodurch ein Mischgas aus Wasser-
dampf, Wasserstoff und Kohlenmonoxid (CO) entsteht. Dieses wird einem Shiftreak-
tor zugefiihrt, in dem aus dem CO unter Dampfzugabe Wasserstoff und CO:z erzeugt
werden. In einem Wascheprozess werden CO2 und Wasserstoff getrennt. Das CO2
kann dann fiir den Transport weiter behandelt werden, der Wasserstoff wird einem
GuD-Kraftwerk zur Stromerzeugung zugefiihrt [14].

Beim oxyfuel-Verfahren wird ebenfalls zunachst in einer Luftzerlegungsanlage der
Sauerstoff von den librigen Bestandteilen der Luft getrennt. Anschlief3end wird der
Sauerstoff zur Verbrennung des fossilen Brennstoffs eingesetzt. Dadurch enthalt das
Rauchgas nach der Verbrennung nahezu keinen Stickstoff, sondern besteht im We-
sentlichen aus Wasser und COz [15].

Beim PCC-Verfahren bleibt der Verbrennungsprozess im Kraftwerk, im Vergleich zu
einem Kraftwerk ohne COz-Abscheidung, unverandert. Das Rauchgas wird im An-
schluss an die tiblichen Rauchgasreinigungsanlagen einer CO2-Abtrennungsanlage
zugefiihrt, in der das CO2 vom iibrigen Rauchgas getrennt wird. Fiir diese Art der
COz-Abtrennung werden unterschiedliche Technologien erforscht. Die am haufigs-
ten untersuchte Technologie ist die nasschemische Wasche mit wassrigen Aminlo-
sungen [16]. Aber auch eine CO2-Abtrennung mit Hilfe von festen Medien, wie zum
Beispiel beim carbonate-looping [17], oder Membranen [18] ist mdglich. Die auf dem
Weg zur Marktreife am weitesten fortgeschrittene Technologie ist die Wasche mit
Aminlésungen. Im Folgenden wird der Stand der Wissenschaft fiir diese Technologie
in Verbindung mit einem GuD-Kraftwerk naher erlautert.
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Kapitel 2: Stand der Wissenschaft

2.3 Post-combustion capture bei GuD-Kraftwerken

Zur COz-Abtrennung nach dem PCC-Verfahren in Verbindung mit Kohlekraftwerken
wurden bereits ausfiihrliche Untersuchungen angestellt [16, 18, 19, 20]. Eine typi-
sche nasschemische COz-Abtrennungsanlage ist in Abbildung 3 dargestellt. Das Ab-
gas wird zundachst im Saugzuggebldse auf einen héheren Druck gebracht, um die
Druckverluste in der COz-Abtrennungsanlage auszugleichen. Die Temperatur des
Abgases nach dem AHDE des GuD-Kraftwerks betragt 75°C. Um den anschlief3enden
COz-Abtrennungsprozess zu erleichtern, wird das Abgas in einem als Direktkontakt-
kiihler ausgefiihrten Abgaskiihler gekiihlt. Ein Direktkontaktkiihler ist eine Kolonne,
in der von oben kaltes Wasser tliber Spriithebenen eingediist wird. Das heifde Abgas
tritt unten ein und stromt im Gegenstrom am kalten Wasser entlang, wobei es abge-
kuihlt wird. Die Austrittstemperatur kann dabei iiber den eingediisten Wassermas-
senstrom und dessen Temperatur beeinflusst werden.

an die

Atmosphire
J; Zur CO:-
ol Kompression

Kopfkondensator

Kopfwascher

vom Abhitze- @

dampferzeuger

Absorber

Saugzug-
geblase

Desorber

Kreuzstrom-
warme-

Dampf/Kondensat

ubertrager
A
vom/zum
Kraftwerk
Abgaskiihler C jZ;B
Reboiler

Losungsmittel- Losungsmittel-
pumpe pumpe

zur Wasseraufbereitung |

Abbildung 3: Prozessschaltbild einer CO2-Abtrennungsanlage

Das Wasser, das im Abgaskiihler das Abgas abkiihlt, wird mit Hilfe von Kiihlwasser
gekiihlt und zur Spriihebene zuriickgeférdert. Dabei wird ein Teilmassenstrom zur
Wasseraufbereitung abgezweigt, um aus dem Rauchgas ausgewaschene Verunreini-
gungen abzufiihren. Da das Abgas den AHDE wassergesattigt verldsst, kondensiert
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2.3 Post-combustion capture bei GuD-Kraftwerken

im Abgaskiihler mit sinkender Temperatur und damit sinkender Sattigungsmenge
ein Teil des Wassers aus. Dieses kondensierte Wasser wird ebenfalls an die Wasser-
aufbereitung abgefiihrt, wodurch die Wasserbilanz ausgeglichen wird.

Das abgekiihlte Abgas wird anschliefend in den Absorber gefiihrt. Der Absorber ist
eine Kolonne, in der das CO2z-reiche, abgekiihlte Abgas im Gegenstrom zu einer
Waschlosung stromt. Das Abgas tritt von unten in die Kolonne ein, die Waschlésung
wird von oben tiber eine Spriihebene eingediist. Das CO2 wird dabei von der Wasch-
l6sung absorbiert und chemisch gebunden. Als Waschlésung kénnen unterschiedli-
che Stoffe eingesetzt werden [21], wassrige Losungen verschiedener Amine sind da-
bei eine der meistverbreiteten Varianten. Um die Phasengrenzflache zwischen Ab-
gas und Waschlésung so weit wie moglich zu vergrofdern, wird die Kolonne mit Fiill-
korpern oder strukturierten Packungen gefiillt. Die CO2-reiche Losung verldsst den
Absorber am unteren Ende. Die maximal erreichbare Beladung mit CO: ist dabei ab-
hangig von der Temperatur, wobei die Beladung mit sinkender Temperatur zu-
nimmt. Das erklart den positiven Effekt der Kiihlung des Abgases. Demgegeniiber
stehen eine verringerte Reaktionsrate und ein langsamerer Stoffiibergang bei nied-
rigeren Temperaturen. Diese Effekte werden jedoch dadurch abgemildert, dass die
Temperatur mit zunehmender Hohe im Absorber wieder deutlich zunimmt, sodass
sich eine niedrigere Eintrittstemperatur insgesamt positiv auswirkt.

Am oberen Ende des Absorbers stromt das COz-arme Abgas durch einen Kopfwa-
scher, in den Wasser eingediist wird. Das Wasser wird am unteren Ende des Kopf-
waschers gesammelt und durch einen Kiihler wieder nach oben zur Eindiisung ge-
pumpt. Durch den Kopfwascher lasst sich zum einen der Verlust an Losungsmittel,
das in Tropfchenform mit dem Rauchgas aus dem Absorber mitgerissen wird, ver-
ringern. Um das Losungsmittel in den CO2-Abtrennungskreislauf zurtickzufiihren,
wird ein Teil des Wassers nach Austritt aus dem Kopfwascher der COz-armen Lésung
vor Eintritt in den Absorber zugefiihrt. Zum anderen lasst sich durch die Temperatur
und den Massenstrom des eingediisten Wassers die Temperatur des wassergesattig-
ten Abgases, das den Kopfwascher verlasst, verandern. Auf diese Weise lasst sich die
Wasserbilanz der CO2-Abtrennungsanlage kontrollieren.

Die COz-reiche Waschlésung verldsst den Absorber am unteren Ende und wird durch
einen Kreuzstromwarmetibertrager gepumpt. Dort wird die Waschlésung erwarmt,
wobei die Warme von der COz2-armen Losung abgegeben wird, die vom Desorber zu-
riick zum Absorber gepumpt wird. Anschliefdend tritt die CO2-reiche Losung oben in
den Desorber ein. In diesem flief3t die Losung nach unten, wahrend eine Mischung
aus Wasserdampf und CO2 nach oben stromt. Aus dem Desorbersumpf gelangt die
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Kapitel 2: Stand der Wissenschaft

Losung in die Reboiler, in denen sie mit Hilfe einer externen Warmequelle erhitzt
und verdampft wird. Das dabei entstehende Gemisch wird in den Desorber zurtick-
gefiihrt. Als Warmequelle wird in der Regel Dampf aus dem Kraftwerksprozess ver-
wendet, der im Reboiler kondensiert und anschlief3end in den Kraftwerksprozess
zuriickgefiihrt wird. Die Temperatur im Desorber ist durch die zugefiihrte Warme
deutlich hoher als im Absorber. Dadurch wird das CO2 aus der Losung ausgetrieben
und verlasst den Desorber zusammen mit dem aufsteigenden Wasserdampf. Die
COz-arme Losung verldsst den Desorber im unteren Bereich, gibt im Kreuzstrom-
warmetbertrager Warme an die COz-reiche Losung ab und wird schliefilich im Lo-
sungsmittelkiihler auf die gewilinschte Temperatur am Absorbereintritt gekiihlt.

Die aus dem Desorber austretende Mischung aus COz und Wasserdampf wird im
Kopfkondensator abgekiihlt, wobei ein Grofsteil des Dampfes kondensiert und wie-
der in den Desorber zurtickgefiihrt wird. Das CO2 wird der Verdichtung zugefiihrt.

Das PCC-Verfahren wurde bisher hauptsachlich fiir die Anwendung bei kohlebefeu-
erten Dampfkraftwerken untersucht. Auch die erste grofdtechnische Anlage mit die-
ser Technologie wird an einem solchen Dampfkraftwerk betrieben. Im kanadischen
Kraftwerk Boundary Dam wurde im Oktober 2014 der mit Braunkohle befeuerte
Block 3 mit einer Aminwasche zur Abtrennung von 90% des CO2 aus dem Rauchgas
in Betrieb genommen [22].

Ein wesentlicher Unterschied beim Betrieb einer CO2-Abtrennungsanlage in einem
GuD-Kraftwerk, im Vergleich zu dem Betrieb in einem kohlebefeuerten Dampfkraft-
werk, liegt in dem deutlich geringeren CO2-Gehalt der Abgase. Bei einem Kohlekraft-
werk enthalt das Rauchgas im Volllastbetrieb etwa 13 Vol.-% COz, bei einem erdgas-
befeuerten GuD-Kraftwerk nur etwa 4 Vol.-%. Durch den geringeren CO2-Gehalt und
den damit einhergehenden geringeren CO2z-Partialdruck ist das treibende Gefalle fur
den Stoffiibergang des CO:z in die Losung im Absorber geringer. Damit ergibt sich
auch eine geringere maximal erreichbare CO2-Beladung der Losung. Um die gleiche
CO2-Menge abzutrennen, muss daher ein grofierer Losungsmittelmassenstrom um-
gewdlzt werden, oder die CO2-Beladung am Eintritt in den Absorber muss kleiner
sein. Beide Varianten fiihren zu einer Erh6hung des Warmebedarfs der Anlage. Bei
einem grofderen Losungsmittelmassenstrom erhoht sich die Menge der zu fordern-
den und im Desorber zu erwarmenden Losung. Eine geringere arme Beladung kann
nur erreicht werden, wenn der Partialdruck des Wasserdampfes im Desorber hoher
ist, also mehr Wasser verdampft wird.
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2.3 Post-combustion capture bei GuD-Kraftwerken

Eine Moglichkeit zur Senkung des Energiebedarfs der COz-Abtrennungsanlage be-
steht daher darin, den CO2-Gehalt im Abgas gezielt zu erh6hen. Dies ist mit einer
Abgasrezirkulation (AR) moglich. Dabei wird ein Teil des Abgases nach dem AHDE
nicht zur CO2-Abtrennungsanlage gefiihrt, sondern zurtick zum Verdichter der Gas-
turbine. Eine Gasturbine mit AHDE und AR ist in Abbildung 4 dargestellt.

Zur Abtrennungs-
Rezirkulation anlage
f?\\ﬁ A
AHDE AHDE: Abhitzedampferzeuger
Frischluft BK: Brennkammer
K G: Generator
GT: Gasturbine
3 V: Verdichter

Abbildung 4: Schematische Darstellung einer Gasturbine mit Abgasrezirkulation

Durch den hohen Luftiiberschuss bei der Verbrennung von Erdgas in Gasturbinen ist
der O2-Gehalt im Abgas nach der Verbrennung noch recht hoch (je nach Ausfiihrung
der Gasturbine etwa 12 Vol.-%). Das zurtickgefiihrte Abgas enthalt also ebenfalls
noch viel Sauerstoff. Durch die Riickfiihrung dieses Sauerstoffs zum Verdichterein-
tritt wird weniger Frischluft zur Verbrennung des Erdgases benotigt. Um die Rezir-
kulation zu quantifizieren, wird die Rezirkulationsrate ® als Verhaltnis zwischen
dem rezirkulierten Abgasmassenstrom und dem Abgasmassenstrom am Austritt aus
dem AHDE verwendet. Mit steigendem ® nimmt der CO2-Gehalt im Abgas zu, wah-
rend der Oz2-Gehalt abnimmt [23]. Gleichzeitig sinkt der Abgasmassenstrom, der zur
CO2-Abtrennungsanlage gefiihrt wird, da dem Prozess durch den geringeren Frisch-
luftmassenstrom auch weniger inerter Stickstoff zugefiihrt wird. In Abbildung 5 sind
der COz- und der O2-Gehalt des Abgases in Abhéngigkeit von ® aufgetragen.
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Abbildung 5: Einfluss der Rezirkulationsrate @ auf den Sauerstoff- und Kohlendioxidgehalt am
Austritt aus der Brennkammer [23]

@ lasst sich nicht beliebig weit erhohen. Abhdangig von der genauen Auslegung der
Gasturbine wiirde theoretisch bei einem ® von etwa 50%-60% stochiometrische
Verbrennung erreicht werden. Um eine stabile Flamme und geringe CO-Emissionen
zu erreichen, sollte die Verbrennung mit Luftiiberschuss stattfinden. Bis zu einem
02-Gehalt von etwa 2 Vol.-% am Austritt aus dem Brenner wurde experimentell eine
stabile Verbrennung nachgewiesen [24, 25]. Am Austritt aus der Gasturbine ist der
02-Gehalt noch etwas hoher, da nach der Brennkammer noch Kiihlluft in den ersten
Stufen der Gasturbine zugefiihrt wird, die weiteren Sauerstoff enthalt.

Fur die COz-Abtrennung ergeben sich durch die Rezirkulation mehrere Vorteile.
Durch den erhéhten CO2-Gehalt wird der Stoffiibergang vom Abgas in die Losung
beschleunigt, sodass eine hohere Beladung erreicht werden kann. Der verringerte
02-Gehalt verringert die oxydative Degradation des Losungsmittels, also die Reak-
tion des Amins mit Sauerstoff zu sogenannten warmestabilen Salzen - heat stable
salts (HSS) [26]. Ein weiterer Vorteil ergibt sich durch den verringerten Abgasmas-
senstrom zur COz-Abtrennungsanlage, da der gesamte Abgasweg nach dem AHDE
fir einen deutlich geringeren Volumenstrom ausgelegt werden muss. Die Investiti-
onskosten fiir den Absorber und das Saugzuggeblase, sowie die Leistungsaufnahme
des Saugzuggeblases sind daher deutlich geringer.

Demgegeniiber stehen aber auch Nachteile durch die AR. Das Abgas verlasst den
AHDE bei einer Temperatur von 75°C, also deutlich oberhalb der Umgebungstempe-
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2.4 Prozessmodifikationen der CO2-Abtrennungsanlage

ratur. Wiirde dieses Gas rezirkuliert und direkt dem Verdichter der Gasturbine zuge-
fiihrt werden, ware fiir die Verdichtung mehr Arbeit notig. Fiir eine isentrope Ver-
dichtung gilt nach [27]

Bhy=c, Ty [(ﬁ)%l - 1] : (1

mit der isentropen Enthalpiedifferenz Ah, der spezifischen Warmekapazitét c, der
Temperatur am Verdichtereintritt 7;, dem Druck nach der Verdichtung p,, dem
Druck vor der Verdichtung p; und dem Isentropenexponenten k. Um bei einer Ver-
dichtereintrittstemperatur von 70°C dasselbe Verdichtungsverhaltnis wie bei einer
Verdichtereintrittstemperatur von 15°C zu erreichen, wird damit eine um den Fak-
tor 1,2 hohere Enthalpiedifferenz benétigt.

Aufderdem erhoht sich durch den Einsatz der AR der zu verdichtende Volumenstrom.
Zum einen steigt er mit der Temperatur der AR an und zum anderen muss fiir die-
selbe Sauerstoffmenge ein grofierer Massenstrom geférdert werden, da das rezirku-
lierte Abgas einen geringeren O2-Gehalt hat als die Frischluft.

Um die negativen Auswirkungen der erhohten Temperatur abzumildern, wird das
rezirkulierte Abgas im Rezirkulationskiihler gekiihlt, der wie der Abgaskiihler als
Direktkontaktkiihler ausgefiihrt ist. Dabei werden aufderdem Verunreinigungen aus
dem Abgas ausgewaschen, sowie ein Teil des im Abgas befindlichen Wassers kon-
densiert [28]. Insgesamt ist die Leistungsaufnahme des Verdichters dennoch erhoht.

Ein weiterer Nachteil der AR ist ein zusatzlicher Eigenbedarf, da ein Rezirkulations-
geblase notig ist, um die Druckverluste in der Abgasriickflihrung auszugleichen.
Diese entstehen sowohl in den Abgaskandlen als auch im Rezirkulationskiihler.

Der Wirkungsgrad des GuD-Kraftwerks verringert sich durch die AR. Fir den Ge-
samtprozess bestehend aus GuD-Kraftwerk und COz-Abtrennungsanlage ergibt sich
hingegen insgesamt ein positiver Effekt aus der AR. Nach [29] betragt dieser Wir-
kungsgradgewinn etwa 0,4%-Punkte. Dabei wird jedoch kein zusatzliches Geblase
fir die Rezirkulation berticksichtigt. In [30] wird sogar ein Wirkungsgradgewinn
von fast 0,8%-Punkten berichtet.

2.4 Prozessmodifikationen der CO,-Abtrennungsanlage

Bei dem in Abbildung 3 gezeigten CO2-Abtrennungsprozess handelt es sich um den
Basisprozess. Um den Warmebedarf der Anlage und damit den Wirkungsgradverlust
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zu verringern, wurden in den vergangenen Jahren verschiedene Prozessmodifikati-
onen entwickelt. In [31] werden zwanzig unterschiedliche Modifikationen vorge-
stellt, mit denen entweder die Absorption verbessert wird, Warme innerhalb des
Prozesses verschoben wird oder der Warmebedarf der Anlage verringert wird, in-
dem Strom wie bei einer Warmepumpe genutzt wird, um die Qualitdt eines War-
mestroms zu erhohen. Es erfolgt jedoch keine Bewertung des energetischen Nutzens
fiir den CO2-Abtrennungsprozess.

In [32] werden sieben Modifikationen auf einer gemeinsamen Basis untersucht und
verglichen. Der geringste Wirkungsgradverlust wird dabei beim rich solution split
(RSS) erreicht, bei dem ein Teil der CO2-reichen Losung am Kreuzstromwarmeitiber-
trager vorbei gefithrt wird. Geringere Wirkungsgradverbesserungen ergeben sich
durch die lean vapour compression (LVC), bei der die CO2-arme Losung nach Austritt
aus dem Desorber auf einen geringeren Druck entspannt wird. Dadurch entsteht
Dampf, der nach einer Verdichtung dem Desorber zugefiihrt wird. Beim multi-pres-
sure stripper ergibt sich ebenfalls nur ein leicht verringerter Wirkungsgradverlust.
Hier wird die Losung in mehreren Desorbern auf unterschiedlichen Druckniveaus
regeneriert, wobei der aufsteigende Dampf die Desorber nacheinander durchlauft
und vor jedem Desorber verdichtet werden muss. Beim matrix stripping ergibt sich
sogar eine Verschlechterung des Gesamtwirkungsgrades. Hier wird ebenfalls in
mehreren getrennten Desorbern regeneriert, wobei die Desorber jeweils mit eige-
nen Reboilern ausgestattet sind und CO2 auf unterschiedlichen Druckniveaus aus-
treiben. Kein Effekt auf den Gesamtwirkungsgrad wird bei der heat-integrated strip-
ping column erzielt. Dabei wird die Losung auf halber Hohe aus dem Desorber ent-
nommen und mit COz-armer Losung aufgewarmt. Die Ergebnisse dieser Untersu-
chung lassen sich jedoch nicht verallgemeinern, sondern sind stark vom verwende-
ten Losungsmittel abhdngig. Zur Bewertung der Modifikationen wird daher die
Komplexitit der Prozesse herangezogen. Diese sollte so gering wie mdglich sein, da
mit der Komplexitat sowohl die Kosten steigen als auch die Zuverlassigkeit sinkt. Im
Folgenden werden daher RSS und LVC nadher betrachtet, da diese die Komplexitat
des CO2-Abtrennungsprozesses nur geringfligig erhohen [33].

2.4.1 Rich solution split

Es gibt verschiedene Prozessmodifikationen, bei denen der Losungsmittelmassen-
strom aufgeteilt wird. Dabei konnen unterschiedliche Ziele verfolgt werden. So kann
beispielsweise ein unvollstindig regenerierter Teilmassenstrom aus dem Desorber
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2.4 Prozessmodifikationen der CO2-Abtrennungsanlage

entnommen und zum Absorber gefiihrt werden. Dadurch ist der Losungsmittelmas-
senstrom im unteren Teil des Desorbers geringer und es kann bei gleichem Dampf-
einsatz auf eine niedrigere Beladung regeneriert werden. Durch eine niedrigere Be-
ladung am Eintritt in den Absorber lassen sich bei der Absorption geringere CO2-
Konzentrationen im Abgas erreichen [34]. Das Hauptziel ist hier also die Verbesse-
rung der Absorption. Die Prozessmodifikation RSS gehort hingegen zu den Modifi-
kationen, bei denen Warme innerhalb der CO2-Abtrennungsanlage verschoben wird.
Sie wurde bereits 1979 von Eisenberg und Johnson zum Patent angemeldet [35]. Da-
bei wird der COz-reiche Losungsmittelmassenstrom vor Eintritt in den Kreuzstrom-
warmetibertrager aufgeteilt. Ein Teil der Losung wird am Kreuzstromwarmetiber-
trager vorbei direkt in den Desorber gefiihrt. Dieser kalte Bypassmassenstrom wird
in der obersten Spriihebene des Desorbers eingediist. Der tbrige Losungsmittel-
massenstrom wird im Kreuzstromwarmeitibertrager erwarmt und dem Desorber auf
einer tieferen Spriihebene zugefiihrt. Eine schematische Darstellung des Prozesses
istin Abbildung 6 gezeigt.

zum Kopfkondensator

CO,-armes Desorber
Gas

1

Absorber (
?

Kreuzstrom-
\\T warmeubertrager Reboiler

Abgas

Abbildung 6: Schematische Darstellung des rich solution split-Prozesses nach Eisenberg [35]

Die Aufteilung des Losungsmittelmassenstroms hat zwei gegenlaufige Effekte auf
die Warmeiibergange im Prozess. Der erste Effekt ist die Kithlung im oberen Bereich
des Desorbers, die durch die kalte COz-reiche Losung erreicht wird, welche am
Kreuzstromwarmelibertrager vorbeigefiihrt wird. Durch die Kiithlung wird die Tem-
peratur des austretenden CO2 gesenkt sowie ein Teil des Wassers kondensiert, wah-
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Kapitel 2: Stand der Wissenschaft

rend gleichzeitig die Losung aufgeheizt und COz ausgetrieben wird. Durch die ver-
ringerte Temperatur des aufsteigenden CO2 verlasst weniger Warme den Desorber,
sodass auch weniger Warme im Reboiler zugefiihrt werden muss.

Der zweite Effekt ist eine Verringerung der Warme, die im Kreuzstromwarmeitiber-
trager von der heifden COz-armen Losung auf die kalte CO2-reiche Losung libertragen
wird. Durch den Bypass wird der Massenstrom an COz-reicher Losung durch den
Kreuzstromwarmeitibertrager verringert, wodurch sich auch der Warmekapazitats-
strom verringert. Insgesamt steigt dadurch zwar mit steigendem Bypassmassen-
strom die Temperatur der COz-reichen Losung am Austritt aus dem Warmeitibertra-
ger an, durch den verringerten Massenstrom sinkt aber die iibertragene Warme-
menge.

Flir den Warmebedarf in den Reboilern ist es entscheidend, welcher der genannten
Effekte dominiert. Die Bestimmung des Bypassmassenstroms ist daher Teil der Op-
timierung.

2.4.2 Lean vapour compression

Die LVC gehort zu den Prozessmodifikationen, bei denen Strom einen Teil der Rege-
nerationswarme ersetzt. Der COz-arme Losungsmittelstrom wird stromabwarts des
Reboilers in ein Ausdehnungsgefaf entspannt. Durch den Druckabfall verdampft ein
Teil des Wassers. Die verbleibende Fliissigkeit wird zum Kreuzstromwarmeiibertra-
ger gepumpt. Der Wasserdampf wird in einem Verdichter wieder auf den Desorber-
druck verdichtet und dem Desorber auf der untersten Ebene zugefiihrt. Ein verein-
fachtes Schaltbild dieser Prozessmodifikation ist in Abbildung 7 gezeigt.

zum Kopfkondensator

vom Kreuzstrom- /r\

warmeubertrager
Desorber
Verdichter
Ij \|: @"j;boiler
Ausdehnungsgefal
Drossel

zum Kreuzstrom-
warmeubertrager

Abbildung 7:  Schematische Darstellung des lean vapour compression-Prozesses

18

Dieses Werk ist copyrightgeschutzt und darf in keiner Form vervielfaltigt werden noch an Dritte weitergegeben werden.
Es gilt nur fur den persénlichen Gebrauch.



2.5 Losungsmittel

Durch den Einsatz des zusatzlichen Verdichters wird der Warmebedarf des Reboi-
lers reduziert, da der vom Verdichter bereitgestellte Dampf einen Teil des Dampfes
ersetzt, der sonst im Reboiler erzeugt werden miisste. Dabei hdngt die Reduzierung
des Warmebedarfs sowohl vom Loésungsmittel, als auch vom Druck im Ausdeh-
nungsgefaf ab. Flir MEA als Losungsmittel und eine Entspannung auf Umgebungs-
druck wurde bei einer Pilotanlage in einem Kohlekraftwerk eine Verringerung des
Warmebedarfs um etwa 20% ermittelt [36].

Durch die Verdichtung des Dampfes ergibt sich ein zusatzlicher Eigenbedarf, der bei
der Bewertung des Prozesses mitbertcksichtigt werden muss. In [36] geschieht dies
tiber das Verhaltnis von eingesparter Warmemenge im Reboiler und eingesetzter
elektrischer Energie im Verdichter. Als Grenzwert flir einen energetisch positiven
Effekt durch die LVC werden dabei in [36] 5 kW Dampf/kW Strom angenommen.
Dies ist jedoch in hohem Maf3e von der Qualitiat des eingesparten Dampfes abhangig.
Im Rahmen dieser Arbeit wird der elektrische Eigenbedarf in der Gesamtprozessun-
tersuchung beriicksichtigt, sodass eine genaue Bewertung der energetischen Effizi-
enz der Modifikation tiber den Nettowirkungsgrad erfolgt.

2.5 Losungsmittel

Fur die Abscheidung von CO:z in einer nachgeschalteten Rauchgaswasche wurden
verschiedenste Losungsmittel untersucht und in zusammenfassenden Studien ver-
glichen [21, 37]. Die Losungsmittel miissen dabei eine Vielzahl von Anforderungen
erfiillen, bei denen es sich sowohl um sicherheitsrelevante Aspekte (nicht toxisch,
hoher Flammpunkt, etc.) als auch um Stoffeigenschaften, die die energetische Effizi-
enz des CO2-Abtrennungsprozesses beeinflussen, handelt. Zu den Letzteren gehoren
u. a. die Reaktionsrate, die erreichbare CO2-Beladung und der Warmebedarf zur Re-
generation. Des Weiteren sollte die Anlage moglichst wirtschaftlich betrieben wer-
den konnen, weshalb auch Gréfien wie der Preis des Losungsmittels sowie die De-
gradationsrate berticksichtigt werden miissen. Eine umfassende Liste von Kriterien
ist in [21] aufgefiihrt. Im Folgenden werden einige der wichtigsten Losungsmittel
kurz vorgestellt.

Amine sind organische Verbindungen. Sie sind Substitutionsprodukte des Ammoni-
aks (NHs), bei denen ein oder mehrere Wasserstoffatome durch andere Gruppen er-
setzt sind. Man unterscheidet primare, sekundare und tertidare Amine, bei denen ein,
zwei beziehungsweise drei Wasserstoffatome ersetzt sind. Des Weiteren gibt es Di-
und Triamine mit zwei beziehungsweise drei NH3-Gruppen, sowie zyklische Amine.
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Kapitel 2: Stand der Wissenschaft

Letztere sind ringformige Kohlenwasserstoffe, bei denen ein oder mehr CH-Gruppen
durch NH ersetzt sind [38].

Um Amine zur COz-Abtrennung nutzen zu kdnnen, werden sie in wassriger Losung
eingesetzt. Dabei kann sowohl ein einzelnes Amin, als auch eine Mischung verwen-
det werden. Die Absorption erfolgt, indem das CO2 zundchst physikalisch in die Lo6-
sung aufgenommen wird. Dort erfolgen chemische Reaktionen, die das CO2 binden.
Primare Amine bilden zusammen mit dem CO2 Carbamat (RNHCOO-) und Hydrogen-
carbonat (HCO3-) [39]:

CO, + 2 RNH, 2 RNH; + RNHCOO~ (2)
CO, + RNH; + H,0 2 RNHJ + HCO3 (3)

Fiir die sekundiaren Amine gelten dieselben Reaktionsgleichungen, tertiare Amine
bilden kein Carbamat, fiir sie gilt nur Gleichung (3).

MEA in wassriger Losung mit 7 mol MEA pro kg Wasser (7 m MEA) hat sich in den
letzten Jahren als wichtigstes Losungsmittel durchgesetzt. Es wird seit Jahren in der
Gasindustrie zur Abtrennung von Sauergasen aus Erdgas eingesetzt [40] und ist so-
mit schon grofdtechnisch erprobt. Auch viele der bisher realisierten Pilotanlagen
verwenden MEA als Losungsmittel [41, 42]. MEA weist einige glinstige Eigenschaf-
ten fiir die CO2-Abscheidung auf. Das Molgewicht ist im Vergleich zu anderen Ami-
nen gering, wodurch sich auch bei geringen Massenkonzentrationen der Losung
eine hohe Beladungskapazitit ergibt. Aufierdem laufen die Reaktionen mit CO2
durch die hohe Alkalinitat recht schnell ab [43]. Demgegentiber bestehen jedoch
auch einige Nachteile: Die Regenerationswarme ist hoher als bei anderen Aminen,
auflerdem ist MEA anfallig fiir oxidative Degradation, also die Reaktion mit Sauer-
stoff zu organischen Carbonsduren. Diese wiederum reagieren mit dem Amin zu
HSS. HSS kénnen unter Einsatz von Warme in einem Reclaimer teilweise wieder in
MEA umgewandelt werden, es ist aber dennoch eine stetige Zugabe von frischem
MEA notig. Auch die thermische Degradation ist bei Temperaturen tiber 120°C ein
Problem, wenn ausreichend CO2 vorliegt. MEA reagiert dann mit COz irreversibel zu
mehreren Polymerisationsprodukten, die nicht weiter an der CO2-Absorption teil-
nehmen und somit deaktiviert sind [44].

Andere vielversprechende Amine sind z. B. Piperazin (PZ) oder Methyldiethanola-
min (MDEA). Eine wassrige Losung mit 8m PZ hat im Vergleich zu 7m MEA etwa die
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2.5 Losungsmittel

doppelte CO2-Absorptionsrate und die doppelte maximale Beladung [45]. PZ ist au-
3erdem bis 150°C thermisch stabil. Auch fiir oxidative Degradation ist es deutlich
weniger anfallig und die Reaktionsgeschwindigkeit ist im Vergleich zu MEA etwa um
den Faktor 10 hoher [46]. Demgegentiber stehen aber ein deutlich héherer Preis so-
wie eine aufwandigere Handhabung, da PZ bei Umgebungstemperatur in fester
Phase vorliegt. In wassriger Losung kommt es abhangig von der PZ-Konzentration
und der Beladung mit CO2 zur Ausfallung von PZ [45].

MDEA gehort zu den tertidren Aminen. Es hat eine deutlich geringere Absorptions-
warme als MEA und PZ und daher potentiell einen geringeren Warmebedarf bei der
Regeneration. Nachteilig wirkt sich hingegen die geringe Reaktionsgeschwindigkeit
mit COz aus, die sehr grofse Kolonnen nétig macht. Eine mégliche Lésung ist die Mi-
schung unterschiedlicher Amine. 7 m MDEA und 2 m PZ in wéssriger Losung bilden
beispielsweise ein Losungsmittel, das den geringen Regenerationsbedarf und die
hohe Beladung von MDEA mit der schnellen Reaktionsrate von PZ kombiniert [47].

NHs kann ebenfalls in wassriger Losung zur Abscheidung von CO2 eingesetzt wer-
den. Die dafiir entscheidende Reaktion ist die in Gleichung (4) dargestellte Reaktion
von Ammoniumcarbonat mit CO2 zu Ammoniumhydrogencarbonat.

(NH,),CO3; + CO, + H,0 2 2 NH,HCO; (4)

Die wesentlichen Vorteile von NH3 gegentiiber MEA sind ein geringerer Preis fiir das
Losungsmittel sowie ein niedrigerer Regenerationswarmebedarf. Der Nachteil ist je-
doch, dass die Reaktionsprodukte Salze sind. Diese sind zunachst in der fliissigen
Phase gelost, kristallisieren aber aus, wenn die Sattigungskonzentration erreicht ist.
Dies ist besonders bei niedrigen Temperaturen der Fall, sodass es zu Ablagerungen
im unteren Bereich des Absorbers kommen kann. Aufierdem hat NH3 einen hohen
Dampfdruck, sodass sowohl im Absorber als auch im Desorber Maf3nahmen gegen
Losungsmittelschlupf in Form von Waschern noétig sind. Dies ist nicht nur wichtig,
um den Bedarf an neuem Losungsmittel gering zu halten, sondern auch wegen der
Toxizitat von NH3[48].

Ein Losungsmittel, das weder giftig noch fliichtig ist, sind Carbonate unterschiedli-
cher Alkalimetalle. Hier eignet sich neben Natriumcarbonat Na2COs3 [49] insbeson-
dere Kaliumcarbonat K2COs. Im Vergleich zu MEA ist der Warmebedarf fiir die Rege-
neration geringer und es konnen hohere Beladungen erreicht werden. Die Reakti-
onsgeschwindigkeit ist jedoch deutlich geringer, sodass wie bei MDEA zur Aktivie-
rung PZ zugegeben wird [50].
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Kapitel 2: Stand der Wissenschaft

Es gibt noch weitere Losungsmittel, von denen einige noch in einer sehr frithen Ent-
wicklungsphase sind. Ionische Fliissigkeiten sind beispielsweise organische Salze
und bei Raumtemperatur fliissig. Sie sind nicht fliichtig und thermisch stabil, aber
zurzeit noch sehr teuer [51]. Eine andere Moglichkeit ist der Einsatz von Enzymen,
die COz in Hydrogencarbonat HCO3 umwandeln. Die Regeneration der Losung er-
folgt bei einer Temperatur von etwa 80°C, sodass die Exergieverluste deutlich gerin-
ger sind als bei den meisten anderen Lésungsmitteln. Mit 10 t CO2/Tag Abscheide-
leistung sind aktuelle Pilotanlagen aber noch in einem sehr frithen Entwicklungssta-
dium [52].

In dieser Arbeit wird ausschlief3lich die CO2-Abscheidung mit Hilfe von MEA be-
trachtet, da diese dem Stand der Technik entspricht und der Fokus der Arbeit nicht
auf der Entwicklung neuer Abscheidetechnologien liegt, sondern auf dem Zusam-
menwirken des GuD-Kraftwerks mit der CO2-Abtrennungsanlage.

2.6 Nutzung von Niedertemperaturwarme

In vielen industriellen Prozessen treten Abwarmestrome auf einem niedrigen Tem-
peraturniveau auf. Diese eignen sich nicht zur Stromproduktion mit einem klassi-
schen Wasser-Dampf-Kreislauf. Bei der Verdampfung von Wasser sind die Tempera-
tur und der Druck konstant und direkt abhdngig voneinander. Fiir ein gegebenes
Temperaturniveau ist daher der erreichbare Frischdampfdruck ebenfalls fest vorge-
geben. Bei niedrigen Temperaturen und damit niedrigen Frischdampfdriicken ist
auch die Eintrittsenthalpie in die Dampfturbine gering, sodass das Enthalpiegefalle
in der Turbine ebenfalls gering ist. Um nennenswerte Warmemengen umzusetzen,
waren sehr grofde Volumenstrome notig. Daflir waren sehr grofde Anlagen noétig, was
einen wirtschaftlichen Betrieb unmoglich macht. Dieser ist erst ab einer Temperatur
der Abwarme von etwa 240-300°C moglich [53].

Um dieses Problem zu umgehen, konnen andere Medien eingesetzt werden, die ih-
ren Siedepunkt bei niedrigeren Temperaturen haben. Eine Mdglichkeit ist der Ka-
lina-Prozess, der beispielsweise im Geothermiekraftwerk in Bruchsal genutzt wird,
um aus etwa 120°C heifdem Wasser Strom zu produzieren [54]. Das dabei verwen-
dete Medium ist eine Mischung aus NH3 und Wasser. Im Gegensatz zu reinem Wasser
findet die Verdampfung bei dieser bindren Mischung nicht isotherm statt. In Abhan-
gigkeit vom Mischungsverhaltnis der beiden Stoffe ergibt sich ein Temperaturfens-
ter, in dem die Verdampfung stattfindet. Fiir niedrige NH3-Konzentrationen ist das
Temperaturfenster recht klein und liegt dicht an der Siedetemperatur von reinem

22

Dieses Werk ist copyrightgeschutzt und darf in keiner Form vervielfaltigt werden noch an Dritte weitergegeben werden.
Es gilt nur fur den persénlichen Gebrauch.



2.6 Nutzung von Niedertemperaturwarme

Wasser. Mit steigender NHsz-Konzentration wird das Temperaturfenster zunachst
grofder, bevor es fiir sehr hohe NH3-Konzentration wieder kleiner wird und sich der
Siedetemperatur von reinem NH3 nahert. Es ergibt sich die charakteristische ,Siede-
linse®, die in Abbildung 8 dargestellt ist.
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Abbildung 8: Phasendiagramm eines NH3-Wasser-Gemisches [55]

Wahrend der Verdampfung stellt sich ein Phasengleichgewicht ein, bei dem sich in
der fliissigen und der gasformigen Phase unterschiedliche NH3-Konzentration erge-
ben. Ausgehend vom Zustand 1 in Abbildung 8 erreicht man durch Warmezufuhr bei
konstantem Druck zunachst den Zustand 1° Hier beginnt die Verdampfung, wobei
die Temperatur bei Warmezufuhr weiter zunimmt. Fiir jeden beliebigen Zustand 2
wahrend der Verdampfung ist die NH3-Konzentration im bereits verdampften Ge-
misch Xzr hoher als die NH3-Konzentration der unterkiihlten Mischung Xc. Die NH3-
Konzentration in der siedenden Fliissigkeit X2a muss daher geringer sein, da die Ge-
samtmasse der einzelnen Komponenten gleich bleibt. Fiir weiter steigende Tempe-
raturen sinkt die NH3-Konzentration beider Phasen ab. Mit Erreichen der Taulinie
beim Zustand 3 erreicht die NH3-Konzentration des Dampfes wieder den Wert Xc.

Die Temperaturanderung wahrend der Verdampfung beim Kalina-Prozess bietet ei-
nen energetischen Vorteil gegentiber der isothermen Verdampfung beim normalen
Clausius-Rankine Prozess, egal ob er mit Wasser oder wie beim organic rankine cycle
(ORC) mit einem organischen Arbeitsmittel betrieben wird. Dies wird in Abbildung
9 deutlich. Hier ist schematisch fiir beide Prozesse die Temperatur liber der Entropie
aufgetragen. Beim ORC-Prozess ist dabei deutlich der grofde Abstand zwischen dem
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Kapitel 2: Stand der Wissenschaft

warmeabgebenden Medium (Primérkreislauf) und dem verdampfenden Arbeitsme-
dium zu erkennen, der sich durch die isotherme Verdampfung ergibt. Beim Kalina-
Prozess hingegen bleibt die Temperaturdifferenz wahrend der Verdampfung nahezu
gleich, wodurch die mittlere Temperatur der Warmezufuhr beim Kalina-Prozess ho-
her ist. Der erreichbare Wirkungsgrad bei einem gegebenen Abwarmestrom ist da-
her beim Kalina-Prozess grofder [55, 56].
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Abbildung 9: T,s-Diagramm von ORC-Prozess und Kalina-Prozess im Vergleich [55]

24

Dieses Werk ist copyrightgeschutzt und darf in keiner Form vervielfaltigt werden noch an Dritte weitergegeben werden.
Es gilt nur fur den persénlichen Gebrauch.



3 MODELLERSTELLUNG

In dieser Arbeit wird ein GuD-Kraftwerk mit nachgeschalteter CO2-Abtrennungsan-
lage modelliert. Dabei wird jeder Teilprozess mit dem Simulationsprogramm simu-
liert, das sich am besten dafiir eignet. Der Kraftwerksprozess und der CO2-Verdich-
ter werden mit EBSILON®Professional 10.03 und die CO2-Abtrennungsanlage wird
mit Aspen Plus V7.3 modelliert. Aufderdem wird die Moglichkeit untersucht, Abwar-
mestrome von Kraftwerk und COz-Abtrennungsanlage mit Hilfe eines Kalina-Prozes-
ses zur Stromproduktion zu nutzen. Der Kalina-Prozess wird ebenfalls mit Aspen
Plus V7.3 modelliert. Im Folgenden werden die einzelnen Modelle im Detail be-
schrieben.

3.1 Referenzkraftwerksprozess

Es wird zunachst ein Referenzkraftwerk (ohne CO2-Abtrennungsanlage) modelliert,
welches im weiteren Verlauf der Arbeit modifiziert wird, um den Gesamtprozess zu
optimieren. Der modellierte Referenzkraftwerksprozess basiert auf dem GuD-Kraft-
werk Emsland in Lingen. Das Kraftwerk wurde 2009 in Betrieb genommen und be-
steht aus zwei Alstom GT26 Gasturbinen, denen jeweils ein AHDE nachgeschaltet ist.
Der in den beiden AHDE produzierte Dampf wird in einer gemeinsamen Dampftur-
bine entspannt. Es handelt sich also um ein Kraftwerk in einer 2+1-Ausfiihrung. Die
gesamte Bruttoleistung des Kraftwerks betragt im Nennpunkt 890,4 MWe|, wobei die
Gasturbinen jeweils 278,1 MWe liefern und die Dampfturbine 334,2 MWel. Bei ei-
nem Eigenbedarf von ca. 14,9 MWe ergibt sich somit eine Blocknettoleistung von
875,5 MWel. Der Nettowirkungsgrad betragt 59,2% und die spezifischen CO2-Emis-
sionen 347,44 g CO2/kWhel. Das Prozessschaltbild des Kraftwerks ist in Abbildung
10 dargestellt.
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Abbildung 10: Prozessschaltbild des Referenzkraftwerks
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3.1 Referenzkraftwerksprozess

Die GT26 ist eine Gasturbine mit sequentieller Verbrennung (vgl. Kapitel 2.1). Nach
der Verbrennung von Erdgas in der ersten Brennkammer (environmental combustor
- EV) wird das heifde Rauchgas in einer ersten Turbinenstufe entspannt. Anschlie-
3end erfolgt eine weitere Verbrennung in der zweiten Brennkammer (sequentiel en-
vironmental combustor — SEV) und die abschlief3ende Entspannung in den weiteren
Turbinenstufen. Das Druckverhaltnis im Verdichter ist aufgrund dieser Bauweise
mit 34 deutlich hoher als das Druckverhaltnis in modernen Gasturbinenverdichtern
anderer Hersteller, die nur eine Brennkammer verwenden (z. B. Siemens SGT5-
8000H mit einem Druckverhaltnis von 19,2 [57]). Durch die beiden Brennkammern
istbei der Regelung der Gasturbine mit der Aufteilung des Brennstoffs auf die Brenn-
kammern ein weiterer Freiheitsgrad verfiigbar. Im Nennpunkt wird in beiden Brenn-
kammern dieselbe Brennstoffmenge verbrannt. Die Turbineneintrittstemperatur
nach ISO 2314 betragt fiir beide Brennkammern 1254°C. Im Nennpunkt ergibt sich
damit eine Turbinenaustrittstemperatur von 619°C.

Das Abgas der Gasturbine wird im AHDE genutzt, um Dampf zu erzeugen. Das zu
verdampfende Speisewasser wird dabei zunachst in einer Vorwdarmschleife erwarmt
und in den Speisewasserbehalter geflihrt. Die Wassermenge in der Vorwarmschleife
wird dabei so eingestellt, dass die Mischtemperatur im Speisewasserbehalter 60°C
betragt. Dadurch wird eine Wasser-Taupunktunterschreitung auf der Aufienseite
der Heizflachenrohre verhindert. In Abgasrichtung sind diese Heizflachen als letzte
angeordnet.

Der AHDE arbeitet nach dem Dreidruckprinzip. Das vorgewarmte Speisewasser
wird also auf drei unterschiedlichen Druckniveaus verdampft und der Dampfturbine
an unterschiedlichen Stellen zugefiihrt. Das Speisewasser fiir den Niederdruck-
(ND) und Mitteldruckdampf (MD-Dampf) wird gemeinsam bei entsprechendem
Druck aus der Speisepumpe entnommen und in den Economiserheizflachen vorge-
warmt. Ein Teil dieses vorgewarmten Speisewassers wird gedrosselt und der ND-
Trommel zugefiihrt, der Rest wird weiter vorgewarmt und in die MD-Trommel ge-
leitet. Der entstehende ND-Dampf wird mit 4,75 bar in die Uberstromleitung zwi-
schen MD- und ND-Turbine gefiihrt. Der MD-Dampf wird tiberhitzt, mit dem teilent-
spannten Dampf nach der Hochdruckturbine (HD-Turbine) vermischt und weiter
tiberhitzt. Anschliefdend wird der Dampf der MD-Turbine mit 40 bar und 585°C zu-
gefiihrt.

Nur etwa ein Viertel des Speisewassers wird im ND- und MD-Verdampfer verdampft.
Die tibrigen drei Viertel werden in der Speisepumpe auf einen héheren Druck ge-
bracht und in separaten Economiserheizflachen vorgewarmt. Anschliefiend wird
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das Wasser in Zwangdurchlaufheizflichen verdampft. Ein Teilmassenstrom wird vor
dem Verdampfer abgezweigt und in Kiihlluftkiihlern verdampft. In diesen Kiihlern
wird Luft, die dem Gasturbinenverdichter an unterschiedlichen Stellen entnommen
wird, abgekiihlt. Die abgekiihlte Luft wird in der SEV-Brennkammer und bei den vor-
deren Turbinenschaufeln zur Kiihlung der heifden Bauteile eingesetzt, wahrend die
erste Brennkammer mit Verdichteraustrittsluft gekiihlt wird. Der Dampf aus den
Kiihlluftkiihlern wird mit dem tibrigen HD-Dampf vermischt und iiberhitzt. Nach der
Uberhitzung wird er mit 159 bar und 585°C der Turbine zugefiihrt.

In der Dampfturbine wird der Dampf entspannt. Die Dampfturbine besteht aus ei-
nem HD-, einem MD- und einem zweiflutigen ND-Abschnitt. Die isentropen Wir-
kungsgrade der einzelnen Abschnitte werden dabei nach dem Ansatz von Pfaff be-
stimmt [58]. In diesem Ansatz wird davon ausgegangen, dass bei einer hinreichend
grofden Schaufellinge in der Dampfturbine die Spalt- und Randverluste keine Rolle
mehr spielen. In diesem Fall wiirde sich ein maximaler Wirkungsgrad nmax ergeben.
Flr kiirzere Schaufeln nimmt der Einfluss dieser Verluste zu, sodass der Wirkungs-
grad kleiner wird. Da der Volumenstrom durch eine Turbine direkt von der Schau-
fellinge abhangig ist, bedeutet das, dass sich der tatsachliche Wirkungsgrad diesem
theoretischen Maximum umso mehr annahert, je grofier der Volumenstrom durch
die Turbine ist. Fiir das untersuchte Kraftwerk ergeben sich damit die in Tabelle 1
aufgefiihrten Wirkungsgrade

Tabelle 1: Isentrope Wirkungsgrade der einzelnen Turbinenabschnitte der Dampfturbine

Turbinenabschnitt Isentroper Wirkungsgrad

HD 0,909
MD 0,935
ND 0,94

Erfolgt die Entspannung in der Turbine bis ins Nassdampfgebiet, muss ein zusatzli-
cher Verlust berticksichtigt werden, der in den angegebenen isentropen Wirkungs-
graden nicht enthalten ist. Die kondensierenden Tropfen kénnen der Stréomung we-
gen ihrer Tragheit nicht ausreichend folgen und prallen daher auf die Schaufeln. Die-
ser Effekt wird durch eine empirische Korrelation nach Baumann abgebildet. Der
isentrope Wirkungsgrad berechnet sich dabei nach

Nis = Nis;tr — a -y, (5)
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3.1 Referenzkraftwerksprozess

mit dem Korrigierten isentropen Wirkungsgrad nis, dem nicht korrigierten isentro-
pen Wirkungsgrad nistr, dem Baumannfaktor a* und der mittleren Dampfnasse y
[59, 60].

Zusatzlich wird bei der ND-Turbine ein Austrittsverlust bertcksichtigt. Dieser wird
im Auslegungsfall pauschal mit 30 k]/kg angenommen.

Der Kondensatordruck ist von der Kithlwassertemperatur abhangig und betragt im
Auslegungsfall 45 mbar. Das Kiihlwasser wird von einem Naturzug-Kiihlturm bereit-
gestellt.

Das Abgas nach dem AHDE hat eine Temperatur von 75°C. Der CO2-Gehalt des Abga-
ses betragt 4,23 Vol.-%. Eine Ubersicht {iber die wichtigsten Gréf2en des Kraftwerks
istin Tabelle 2 gegeben.
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Tabelle 2: Wichtige KenngroRen des Referenzkraftwerks
Bruttoleistung GuD 890,4 MWel
Bruttoleistung Gasturbinen 278,1 MWei
Bruttoleistung Dampfturbine 334,2 MWe
Nettoleistung 875,5 MWel
Elektrischer Bruttowirkungsgrad 60,2 %
Elektrischer Nettowirkungsgrad 59,2 %

Spez. CO2-Emissionen 347,44 g/kWhei
Verdichterdruckverhaltnis 34
Turbinenaustrittstemperatur 619°C
Abgasmassenstrom (fiir eine GT) 644 kg/s
Frischdampfdruck 159 bar
Frischdampftemperatur 585°C
Kondensatordruck 45 mbar
Abgas nach AHDE

Druck 1,013 bar
Temperatur 74,8°C

N2 74,2 Vol.-%
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02 11,8 Vol.-%
H20 8,9 Vol.-%
CO2 4,2 Vol.-%
Ar 0,9 Vol.-%

Der Eigenbedarf des GuD-Kraftwerks ist deutlich geringer als bei einem kohlebefeu-
erten Dampfkraftwerk vergleichbarer Grofse. Dort werden je nach Kraftwerk ca. 7%
der Bruttoleistung fiir den Eigenbedarf eingesetzt [61]. Im hier betrachteten GuD-
Kraftwerk sind es weniger als 2%. Das liegt im Wesentlichen daran, dass der grofdte
Verbraucher im GuD-Kraftwerk, der Gasturbinenverdichter, mechanisch mit der
Gasturbine gekoppelt ist und daher keine elektrische Leistung benétigt. Ebenso ent-
fallen die aufwandige Rauchgasreinigung und die Kohlemiihlen. Die verschiedenen
Verbraucher, die einen Beitrag zum Eigenbedarf leisten, sind in Tabelle 3 aufgefiihrt.

Tabelle 3: Zusammensetzung des Eigenbedarfs im Auslegungsfall

Verbraucher Leistungsaufnahme in kW
Speisewasserpumpe 5.081
Kiihlwasserpumpe 3.790
Trafoverluste 3.117
Peripheriegerate Gasturbine [62] 1.390
Indirekter Eigenbedarf [62] 890
Peripheriegerate Dampfturbine [62] 334

Weitere Pumpen im Wasser-Dampf-Kreis 307

Die Pumpenleistungen sowie die Trafoverluste ergeben sich direkt aus der Simula-
tion. Die Peripheriegerate der Turbinen, wie Schmierélpumpen oder Steuerélpum-
pen, werden nach [62] mit einem pauschalen Faktor von 0,25% der Generatorleis-
tung fiir die Gasturbinen und 0,1% der Generatorleistung fiir die Dampfturbine be-
riicksichtigt. Dieser Eigenbedarf ist somit lastabhangig. Der indirekte Eigenbedarf
enthalt Verbraucher, die unabhangig von der Last konstant bleiben, wie Beliiftung
und Beleuchtung. Er wird mit 0,1% der Generatornennleistung des gesamten Kraft-
werks abgeschatzt [62].
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3.2 CO,-Abtrennungsanlage

In diesem Abschnitt werden die Randbedingungen und Annahmen vorgestellt, die
fur die Modellierung der in Abschnitt 2.3 beschriebenen CO2-Abtrennungsanlage
verwendet werden. Der Prozessaufbau entspricht dem in Abbildung 3 gezeigten
Schema. Als Losungsmittel wird eine wassrige Losung mit einem Massenanteil von
30 % MEA verwendet. Das entspricht 7 mol MEA pro kg H20. Das Modell der COz2-
Abtrennungsanlage basiert auf einem Modell, das im Laufe friitherer Projekte am
Institut fiir Energietechnik der TUHH aufgebaut wurde [63, 64].

Wahrend in EBSILON®Professional die Berechnungen hauptsachlich auf Energie-
und Massenbilanzen beruhen, werden in Aspen Plus detailliert die chemischen Vor-
gange berechnet. Dazu werden eine Reihe von Stoffdaten nicht nur fiir reine Stoffe,
sondern auch fiir Mischungen, benoétigt. Zu den benétigten Gréfden zdhlen unter an-
derem die Enthalpie, die Viskositat und die thermische Leitfahigkeit. Die Grof3en lie-
gen nicht in Tabellenform vor, wie das fiir Wasser der Fall ist, sondern miissen be-
rechnet werden. Zur Berechnung der Stoffdaten kénnen in Aspen verschiedene An-
satze gewahlt werden, die sich fiir unterschiedliche Anwendungen eignen. Fiir A-
mine wird die Klasse der Elektrolyt Eigenschaftsmodelle (electrolyte property me-
thods) empfohlen.

Das ELECNRTL (electrolyte non random two liquid) Modell ist das vielseitigste der
Elektrolyt Eigenschaftsmodelle. Es ist eine Sammlung von unterschiedlichen Ansat-
zen, die fiir die Berechnung der benétigten Grofden verwendet werden. Dabei wird
das Gleichgewicht zwischen einer festen und einer fliissigen Phase oder zwischen
zwei fliissigen Phasen mit Hilfe von bindren Parametern berechnet. Diese Parameter
konnen experimentell ermittelt werden und sind fiir viele Stoffkombinationen in der
Datenbank von Aspen hinterlegt.

Stehen fliissige und gasférmige Phasen in Kontakt miteinander; findet ein Stoffiiber-
gang zwischen den beiden Phasen statt. Dabei ist die Loslichkeit eines Gases in einer
Flussigkeit von entscheidender Bedeutung. Die Loslichkeit wird in diesem Modell
nach dem Henry-Gesetz berechnet, wobei die Henry-Konstanten fiir die auftreten-
den Gase (COz, N2, Oz und Ar) und Flussigkeiten ebenfalls in der Datenbank von As-
pen hinterlegt sind.

Die Zustandsgrofien in der gasférmigen Phase werden mit Hilfe der Redlich-Kwong
Zustandsgleichungen berechnet [65]. Sie eigenen sich fiir Berechnungen bei einem
Druck von weniger als 10 bar.
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Der Absorber und der Desorber sind die grofdten und wichtigsten Bauteile in der
CO2-Abtrennungsanlage und bei der Auslegung von besonderem Interesse. Es han-
delt sich um Kolonnen, die mit strukturierten Packungen gefiillt sind, um eine mog-
lichst grofde Phasengrenzflache zwischen Gas- und Fliissigphase zu ermoglichen. Als
Packung wird Mellapak™ 250Y von Sulzer verwendet [66].

Mehrere Prozesse werden hier parallel simuliert. Zum einen findet ein Stoff- und
Warmeitibergang zwischen dem Gas und der Waschldsung statt. Beim Absorber ist
die Gasphase das Abgas, beim Desorber ist es die Mischung aus abgetrenntem CO2
und im Reboiler verdampften Wasser. Aufierdem laufen chemische Reaktionen ab,
da das absorbierte CO2 mit dem Amin in der Losung reagiert.

Der Stoffiibergang kann nach zwei grundlegend unterschiedlichen Ansédtzen berech-
net werden. Bei der , Equilibrium“-Methode wird die Kolonne in Stromungsrichtung
in Abschnitte, die theoretischen Stufen, eingeteilt. Am Eintritt und Austritt aus jeder
Stufe wird davon ausgegangen, dass sich die fliissige und die gasférmige Phase im
thermodynamischen Gleichgewicht befinden. Bei den Vorgangen in den Kolonnen
handelt es sich jedoch nicht nur um reine Warme- und Stoffiibergiange, sondern es
finden auch Reaktionen statt. Wenn diese Reaktionen im Vergleich zum Stofftrans-
port sehr schnell ablaufen, ist ihr Einfluss auf die Transportvorgange klein. Fiir ge-
ringere Reaktionsgeschwindigkeiten nimmt der Einfluss der Reaktionen jedoch zu,
weshalb die Reaktionskinetik auch beim Stoff- und Warmetibergang berticksichtigt
werden muss. Dafiir kbnnen empirische Wirkungsgrade verwendet werden. Diese
Wirkungsgrade hangen stark von der Anwendung ab und koénnen fiir einen konkre-
ten Fall durchaus zwischen 0,4 und 0,8 liegen [67]. Besonders bei Mehrkomponen-
tensystemen liefern diese Ansatze jedoch keine zufriedenstellenden Ergebnisse
[68]. Das liegt auch daran, dass durch die chemische Reaktion des zu absorbieren-
den Stoffes mit dem Losungsmittel der Stoffiibergang beschleunigt wird, da die Kon-
zentration des Stoffes in der Losung dadurch abnimmt. Dies kann durch sogenannte
Enhancementfaktoren berticksichtigt werden. Diese miissen jedoch empirisch be-
stimmt oder aus vereinfachten Modellen abgeleitet werden, was fiir Mehrkompo-
nentensysteme nur mit groben Vereinfachungen méglich ist [68].

Der zweite mogliche Ansatz zur Berechnung von Stoffiibergdngen sind die soge-
nannten kinetisch basierten Modelle (rate based model), bei denen die Reaktionski-
netiken mit bertcksichtigt werden. Diese haben sich fiir die Simulation von Absorp-
tionsprozessen weitgehend durchgesetzt. Als theoretische Beschreibung der Pha-
sengrenze dient dabei das Zweifilmmodell.
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Abbildung 11: Zweifilmmodell zum Stoffiibergang zwischen einer fliissigen und einer gasférmigen
Phase [69]

In Abbildung 11 ist der Stoffiibergang einer Komponente von einer Gasphase in eine
Fliissigphase im Zweifilmmodell schematisch dargestellt. Direkt an der Phasen-
grenze herrscht thermodynamisches Gleichgewicht, in den Grenzschichten liegt je-
doch ein Konzentrationsgradient vor. In den Kernphasen ist die Konzentration kon-
stant. Der Konzentrationsgradient in der Grenzschicht bewirkt als treibende Kraft
die Diffusion der Komponente. Zur Berechnung des fliissigkeitsseitigen Stoffliber-
gangskoeffizienten wird der Ansatz von Bravo verwendet [70]:

D{-“ ‘U,
ki = Z\f',’;—_sw (6)

mit dem Diffusionskoeffizienten der Fliissigkeit ka, der effektiven Geschwindigkeit

u;r und der Hohe der gewellten Packung S.

Der gasseitige Stoffiibergangskoeffizient berechnet sich ebenfalls nach Bravo aus:

v
kly = 0,054 -2 Rey - Scli? 7)

mit dem Diffusionskoeffizienten des Gases DX «» der Reynoldszahl im Gas Re, und

der Schmidtzahl im Gas Scy ; .

Neben dem Stoffiibergang ist auch der Warmeiibergang zwischen Fliissigkeit und
Gas entscheidend. Die Warmeiibergangskoeffizienten fiir die Fliissigkeit und das Gas
werden nach einem Ansatz von Chilton und Colburn berechnet [71]:

Bt — L k- k- ( AL )2/3 (8)
14 ﬁL.Cg.T)L
. v 2/3
h"=k"-p"-c;§-<m) (9)
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Dabei ist k der mittlere Stoffiibergangskoeffizient, p die molare Dichte, ¢, die spezi-

fische molare Warmekapazitat und A die thermische Leitfahigkeit.

Die im Absorber und Desorber ablaufenden chemischen Reaktionen zwischen CO2
und MEA sind Gegenstand einer Vielzahl von Untersuchungen [72, 73, 74, 75]. Sie
sind entscheidend fiir den COz-Abtrennungsprozess, da das COz nur in geringer
Menge im Wasser geldst und hauptsachlich chemisch an das Amin gebunden trans-
portiert wird. Auflerdem tragt der Energiebedarf der Riickreaktion von COz und
MEA wesentlich zum Warmebedarf im Reboiler bei. Eine genaue Beschreibung der
relevanten Reaktionsgleichungen ist daher entscheidend fiir die realitdtsnahe Mo-
dellierung des CO2-Abtrennungsprozesses. In dieser Arbeit wird das Phoenix-Modell
von Plaza verwendet [76]. Darin werden die folgenden Reaktionsgleichungen be-

riicksichtigt:
2MEA + CO, 2 MEA" + MEACOO™ (10)
MEA + CO; + H,0 2 MEA" + HCO3 (11)

Das Modell basiert auf einer Arbeit von Hilliard, der gezeigt hat, dass eine Beriick-
sichtigung der Carbamat- und der Bicarbonatbildung zur Beschreibung der Vor-
gange im Absorber ausreichend ist, da die Konzentrationen an Zwischenprodukten
wie H* und OH- fiir den Absorptionsprozess nicht geschwindigkeitsbestimmend sind
[77].

Bei hohen Temperaturen stellt sich ein Gleichgewicht zwischen Hin- und Ruickreak-
tion ein. Im Desorber wird daher im Allgemeinen davon ausgegangen, dass chemi-
sches Gleichgewicht vorliegt. Im Absorber hingegen sind die Temperaturen niedri-
ger, sodass bei den tiblichen Verweilzeiten die Reaktionen keinen Gleichgewichtszu-
stand erreichen. Daher sind nicht nur die chemischen Reaktionen, sondern auch die
Reaktionsgeschwindigkeiten von Interesse. Mittels der Arrhenius-Gleichung kénnen
dafiir die Reaktionsgeschwindigkeitskoeffizienten k berechnet werden:

_EA

k=A-err (12)

mit einem empirischen Faktor 4 fiir die jeweilige Reaktion, der Aktivierungsenergie
Ea, der universellen Gaskonstante R und der Temperatur 7. In [76] werden jeweils
fiir Hin- und Riickreaktion die entsprechenden Koeffizienten angegeben.
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Bei der Auslegung der Kolonnen miissen der Durchmesser und die Hohe festgelegt
werden. Der Durchmesser wird dabei unter hydraulischen Gesichtspunkten festge-
legt. Stromen in einer Kolonne ein Gas und eine Flissigkeit im Gegenstrom, kann es
bei hohen Gasgeschwindigkeiten dazu kommen, dass die Fliissigkeit vom Gas kom-
plett mitgerissen wird. Dies wird als "Fluten" bezeichnet, da die Fliissigkeit dadurch
nicht mehr ablaufen kann und die Kolonne "verstopft". Um dies sicher auszuschlie-
3en wird der Durchmesser der Kolonne so gewahlt, dass die Gasgeschwindigkeit
maximal 70% der Gasgeschwindigkeit beim Fluten betragt.

Die Hohe des Absorbers wird auf 15 m festgelegt. Dies geschieht in Anlehnung an
[63]. Mit der Hohe steigt das Volumen des Absorbers. Ein grofieres Volumen ist
gleichbedeutend mit einer gréf3eren Phasengrenzflache zwischen Gas- und Fliissig-
phase. Dadurch sind Warme- und Stoffiibergang verbessert, sodass eine hohere Be-
ladung des Losungsmittels erreicht werden kann. Bei gleicher armer Beladung ist
somit ein geringerer Losungsmittelmassenstrom noétig und der Warmebedarf im
Reboiler verringert sich leicht. Gleichzeitig steigen jedoch der Druckverlust im Ab-
sorber sowie der Preis der Kolonne. Eine separat durchgefiihrte technisch-wirt-
schaftliche Untersuchung bestatigt, dass die gewdhlte Hohe nahe am Optimum liegt.
Flir den Desorber wird analog eine Hohe von 10 m festgelegt.

3.3 CO,-Verdichter

Am Austritt aus dem Kopfkondensator liegt das abgeschiedene CO2 bei ca. 40°C und
1,9 bar vor. Bei diesem Druck ist das Volumen des Gasstroms so grof3, dass ein Trans-
port iiber langere Entfernungen nicht wirtschaftlich ist. Daher wird im Anschluss an
den CO2-Abtrennungsprozess eine Verdichtung des CO:z auf einen vorgegebenen
Pipelinedruck vorgenommen. Der Austrittsdruck bei dieser Verdichtung sollte dabei
in der Regel tiber dem kritischen Druck von 73,77 bar liegen [78]. In der Literatur
werden Werte bis 200 bar verwendet [79]. In Anlehnung an grofde nationale und
internationale Studien wird in dieser Arbeit ein Pipelinedruck nach dem CO2-Ver-
dichter von 110 bar vorgegeben [80].

Zur Modellierung des CO2-Verdichters wird EBSILON®Professional 10.03 verwen-
det. Bei der Berechnung der Zustandsgrofden wird Realgasverhalten angenommen,
da sich CO2 bei hohen Driicken nicht wie ein ideales Gas verhalt. Dies gilt fiir alle
Gase insbesondere dann, wenn der Abstand der Temperatur zur Taulinie gering ist,
was in der Nahe des kritischen Punktes der Fall ist [13].
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Der Verdichter wird als sechsstufiger Mehrwellen-Radialverdichter ausgefiihrt. Ein
Radialverdichter ist notig, da dieser ein Stufendruckverhaltnis von 3 erreichen kann,
wahrend bei Axialverdichtern nur ein deutlich geringeres Druckverhaltnis erreicht
werden kann. Die Ausfithrung als Mehrwellenverdichter hat den Vorteil, dass jede
Stufe im Drehzahloptimum betrieben werden kann [81].

Der Aufbau des Verdichters ist schematisch in Abbildung 12 dargestellt. Nach jeder
Verdichterstufe ist ein Zwischenkiihler vorgesehen, in dem das CO2 wieder auf 40°C
abgekiihlt wird. Dadurch verringert sich das Volumen und der Leistungsbedarf fiir
die weitere Verdichtung wird gesenkt. Der Druckverlust in den Kiihlern nimmt mit
steigendem Druck zu und ist in Tabelle 4 fiir jeden Kiihler angegeben.

CO,vom TEG-
Kopfkondensator Trocknung
ZK ZK NK —
Verdichter-
stufe
ZK ZK ZK
Ent-
wasserung

Abbildung 12: Schematische Darstellung des COz-Verdichters

Mit sinkender Temperatur und steigendem Druck nimmt der Sattigungswasserge-
halt von COz zunachst ab. Da das CO2 am Verdichtereintritt bereits wassergesattigt
ist, kondensiert bei der Kiihlung ein Teil des Wassers aus. Dieses Wasser wird nach
den Kiihlern abgezogen. Auf diese Weise lasst sich bei einer Kiihlung auf 30°C jedoch
nur ein Wassergehalt von etwa 800-1000 ppm erreichen, da der maximale Wasser-
gehalt fiir tiberkritisches CO2 zu h6heren Driicken hin wieder ansteigt [82]. Um Kor-
rosion und die Bildung von Gashydraten in der Pipeline zu vermeiden, wird ein Was-
sergehalt von weniger als 50 ppm bendtigt. In dieser Arbeit wird dafiir nach der
vierten Verdichterstufe eine zusatzliche Trocknung mit einer Triethylenglycol
(TEG)-Anlage durchgefiihrt. Der Prozess ahnelt jenem der CO2-Abtrennungsanlage.
TEG zirkuliert in einem Kreisprozess mit einer Absorptionskolonne, in der dem CO2
das Wasser entzogen wird, und einem Regenerator, in dem das Wasser mittels
Warme wieder aus dem TEG ausgetrieben wird. Der hierfiir bendtigte Warmebedarf
betragt etwa 3,72 kJw/kg CO2. Zusatzlich wird eine Pumpenleistung von 0,12 kJei/kg
CO2z benotigt [82]. Beides wird bei der Gesamtprozessbetrachtung berticksichtigt.
CO2-seitig wird fiir diese Trocknung zusatzlich ein Druckverlust von 50 mbar ange-
nommen.
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3.4 Kalina-Kreisprozess

Der polytrope Wirkungsgrad ist entscheidend fiir den Energiebedarf des Verdich-
ters. Er ist fiir die hinteren, sich auf hoherem Druck befindenden Verdichterstufen
geringer als fir die vorderen Stufen, da mit steigendem Druck das Volumen des CO2
abnimmt. Infolge der Volumenabnahme werden die Verdichterschaufeln kiirzer, und
die Bereiche der Stromung, die durch Reibung im Spalt beeinflusst sind, werden an-
teilig grofder. Aufderdem ist die optimale Drehzahl bei den hinteren Schaufeln grofier,
was ebenfalls den Wirkungsgrad verringert. Die Wirkungsgrade sind fiir die einzel-
nen Stufen in Tabelle 4 aufgefiihrt [83].

Tabelle 4: Polytroper Wirkungsgrad der Verdichterstufen und Druckverlust in den Zwischen-
kiihlern

Stufe 1 Stufe 2 Stufe 3 Stufe 4 Stufe 5 Stufe 6

Polytroper
_ 85% 84% 83% 82% 81% 80%
Wirkungsgrad

Druckverlust 20 mbar 40 mbar 60 mbar 80 mbar 100 mbar 120 mbar

3.4 Kalina-Kreisprozess

In der COz-Abtrennungsanlage und im CO2z-Verdichter treten Abwarmestrome auf.
Im Rahmen dieser Arbeit wird neben der Integration dieser Abwarme in den Kraft-
werksprozess auch die Nutzung der Abwarme zur Stromproduktion in einem zu-
satzlichen Kalina-Kreisprozess untersucht.

Der Kalina-Prozess wird ebenfalls mit Aspen Plus V7.3 modelliert. Das Modell ba-
siert auf Arbeiten, die am Institut fiir Energietechnik im Bereich der geothermalen
Stromerzeugung durchgefiihrt wurden [84, 85]. Beim Kalina-Prozess wird ein zuge-
fihrter Abwarmestrom genutzt, um ein NH3-Wasser Gemisch zu verdampfen (vgl.
Abschnitt 2.6). Dabei werden verschiedene Schaltungen unterschieden, bei denen
zum Teil mit einer internen Warmertickgewinnung gearbeitet wird. Dies kann sinn-
voll sein, wenn zusatzlich Warme fiir Heizzwecke benétigt wird. Die grofdte Auskiih-
lung des Heizmediums sowie die grofdte Nettoleistung ergeben sich jedoch bei der
einfachen Schaltung ohne Warmertickgewinnung [86]. Diese ist in Abbildung 13
dargestellt.
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Separator
Turbine
Verdampfer
— ™ —>
A
Kondensat-
behalter \l\ Kondensator
yay
N\

Speisepumpe
Abbildung 13: Schematische Darstellung des modellierten Kalina-Prozesses

Das Arbeitsmittel wird zunachst in der Speisepumpe auf einen hohen Druck ge-
bracht. Die Hohe des Druckes ist dabei entscheidend fiir die Giite des Prozesses und
ist Gegenstand der Optimierung in Abschnitt 4.6. Anschlief3end wird das Arbeitsmit-
tel im Verdampfer verdampft. Dabei wird eine mdéglichst weite Abkiihlung des Heiz-
mediums angestrebt, da mit diesem die Zwischenkiihler des CO2-Verdichters ge-
kiihlt werden. Fiir den Verdampfer wird daher eine untere Gradigkeit von 10 K fest-
gelegt.

Nach dem Verdampfer liegt das Arbeitsmittel in der Regel zweiphasig vor, da nur
eine Teilverdampfung erreicht wird. Vor Eintritt in die Turbine wird daher in einem
Separator die fliissige Phase abgeschieden und dem entspannten Dampf iiber einen
Bypass vor dem Kondensator zugefiihrt. Der Sattdampf wird in der Turbine ent-
spannt. Dabei wird ein isentroper Turbinenwirkungsgrad von 0,84 und ein mecha-
nischer Wirkungsgrad von 0,9 angenommen [86]. Aus der Kiihlwassereintrittstem-
peratur und einer unteren Gradigkeit im Kondensator von 5 K ergibt sich fiir die
Turbine ein Gegendruck von ca. 8 bar.

Flur die Berechnung der Stoffdaten des NH3-Wasser Gemisches in Aspen wird das
Stoffdatenmodell REFPROP (REFerence fluid PROPerties) verwendet. Das Modell
wurde am National Institute of Standards and Technology entwickelt und fasst ver-
schiedene Ansatze zur Berechnung von Stoffdaten zusammen. Neben drei Ansatzen
fiir die Berechnung von Reinstoffen kénnen auch die Stoffdaten von Gemischen be-
stimmt werden. Dafiir werden Mischungsregeln auf die Helmholtz Energien der ge-
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3.5 Gesamtprozess

mischten Komponenten angewendet. Der Giiltigkeitsbereich fiir die beiden Kompo-
nenten NH3 und Wasser reicht von 0 bis 427°C und von 0 bis 1000 bar. Fiir weitere
Details wird auf die Literatur verwiesen [87, 88].

3.5 Gesamtprozess

Da die vier Teilprozesse in unterschiedlichen Programmen modelliert und simuliert
werden, ist eine gemeinsame Berechnung in einem Modell nicht mdéglich. Es werden
daher in Anlehnung an [63] Schnittstellengrof3en definiert. Diese dienen zum Aus-
tausch von Informationen zwischen den Prozessen, die fur die Simulation benotigt
werden. Die in dieser Arbeit verwendeten Schnittstellengréféen sind in Tabelle 5 auf-
gefiihrt.

Tabelle 5: Schnittstellengroflen zum Informationsaustausch zwischen den Teilprozessen
Schnittstellengrofie Quelle Empfanger
) CO2-Abtrennungsanlage
Abgastemperatur in °C Kraftwerk & &

und Kalina-Prozess
Abgasdruck in bar Kraftwerk CO2-Abtrennungsanlage

COz2-Abtrennungsanlage
Abgasmassenstrom in kg/s Kraftwerk ’ _ 5 8
und Kalina-Prozess

Abgaszusammensetzung in Vol.- CO2-Abtrennungs-an-

Kraftwerk
% lage
Spezifischer Warmebedarf in COz-Abtrennungs-
Kraftwerk
M]/kg CO2 anlage
CO2-Abt -
Temperatur im Reboiler in °C ’ rennungs Kraftwerk

anlage

Reboilerkondensattemperatur CO2-Abtrennungs-

. Kalina-Prozess
in °C anlage

Reboilerkondensatmassenstrom CO2-Abtrennungs- )
] Kalina-Prozess
inkg/s anlage

Kopfkondensatortemperaturin ~ CO2-Abtrennungs- .
Kalina-Prozess
°C anlage
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Schnittstellengrofde Quelle Empfanger
Kopfkondensatorwarmestrom CO2-Abtrennungs- )
] Kalina-Prozess
in MW anlage
Spezifischer Kiithlbedarf in CO2-Abtrennungs-
Gesamtprozess

M]/kg CO2 anlage
Spezifischer elektrischer Eigen-

COz-Abtrennungs-
bedarf der CO2-Abtrennungsan- Gesamtprozess

1
lage in k] /kg CO2 aniage

CO2-Druck nach dem Kopfkon- COz-Abtrennungs-

densator in bar anlage
CO2-Zusammensetzung nach COz-Abtrennungs-
dem Kopfkondensator in Vol.-% anlage

Spezifischer elektrischer Eigen-
bedarf des COz2-Verdichters in COz-Verdichter
k] /kg CO2

Zusatzliche Nettoleistung in MW Kalina-Prozess

CO2-Verdichter

CO2-Verdichter

Gesamtprozess

Gesamtprozess

Fir die Modellierung des Gesamtprozesses wird EBSILON verwendet. Der Kraft-

werksprozess und der COz-Verdichter konnen in einem gemeinsamen Modell abge-

bildet werden. Fiir die CO2-Abtrennungsanlage wird ein Makro verwendet, in das die

Schnittstellengrofien eingetragen werden, die von der COz-Abtrennungsanlage an

die anderen beiden Teilprozesse iibertragen werden miissen. Das in der grafischen
Oberflache von EBSILON verwendete Makro ist in Abbildung 14 dargestellt.

Abgas Reingas cOo2 El. EB
Rauchgaswasche
Reb.dampf Reb.kond. KW ein KW aus

I |

Abbildung 14: EBSILON®Professional Makro zur Modellierung der COz-Abtrennungsanlage im Ge-

samtmodell
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3.5 Gesamtprozess

Das Makro ersetzt nicht die Simulation der CO2-Abtrennungsanlage in Aspen, es
dient lediglich als Schnittstelle zwischen den Programmen. Die Berechnung erfolgt,
wie in Abschnitt 3.2 beschrieben, in Aspen. Die in Tabelle 5 gegebenen Schnittstel-
lengrofden, die von der COz-Abtrennungsanlage an den Gesamtprozess oder an den
CO2z-Verdichter tibergeben werden, missen dafiir manuell in das Makro eingetragen
werden. Eine automatische Ubertragung wurde in Zusammenarbeit mit der DTU
(Danmarks Tekniske Universitet) in Kopenhagen entwickelt [89].

Die manuelle Ubertragung bietet den Vorteil, dass wihrend der Simulation der Teil-
prozesse einfacher durch den Benutzer eingegriffen werden kann. Dadurch kann auf
Fehler schneller reagiert werden. Die automatische Ubertragung ist von Vorteil,
wenn die Berechnung der CO2-Abtrennungsanlage Ergebnisse liefert, die den Kraft-
werksprozess so beeinflussen, dass sich die Eingangsgrofien der CO2-Abtrennungs-
anlage verandern. In dem Fall sind mehrere Iterationen noétig. Dies ist jedoch bei den
hier untersuchten Prozessen in der Regel nicht der Fall. Daher wird die manuelle
Ubertragung genutzt.

Fir die Berechnung des Gesamtprozesswirkungsgrades wird vom Kalina-Prozess
nur die erzielte Nettoleistung bendétigt. Fiir die zum Gesamtprozess zurtickgefiihrten
Kiihlwasser- und Kondensatmassenstrome sind die Temperaturen bereits als Rand-
bedingung vorgegeben.
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4 GESAMTPROZESSUNTERSUCHUNGEN

Zur Bewertung der energetischen Giite des COz2-Abtrennungsprozesses wird der aus
GuD-Kraftwerk, CO2-Abtrennungsanlage und CO2-Verdichter bestehende Gesamt-
prozess betrachtet. Die Betrachtung des Gesamtprozesses ist notwendig, weil die
Verbesserung eines Teilprozesses auch Auswirkungen auf die anderen Teilprozesse
haben kann. Eine Erhéhung des Drucks im Desorber kann beispielsweise den War-
mebedarf des COz-Abtrennungsprozesses verringern. Gleichzeitig erhoht sich aber
die bendtigte Qualitdt des entnommenen Dampfes, da im Reboiler bei einer hoheren
Temperatur verdampft werden muss. Andererseits wird der Leistungsbedarf des
COz-Verdichters kleiner, da das CO2 am Austritt aus dem Desorber bereits bei einem
hoheren Druck vorliegt. Diese Effekte konnen nicht losgelost voneinander aufge-
rechnet werden.

Zur quantitativen Bewertung des Gesamtprozesses wird der Nettowirkungsgrad
herangezogen. Dieser ist definiert als
Nnet = %:;Eb- (13)

Dabei ist Pk die Klemmleistung an den Generatorklemmen, Pgy, der elektrische Ei-
genbedarf der Anlage, mg der Brennstoffmassenstrom und H, der Heizwert des
Brennstoffs. Der elektrische Eigenbedarf umfasst dabei nicht nur die in Ab-
schnitt 3.1 genannten Verbraucher im Kraftwerksprozess, sondern zusatzlich die
Verbraucher in der COz2-Abtrennungsanlage, die CO2-Verdichter sowie die Pumpen
fiir das zusatzliche Kiihlwasser, das fiir den Kiihlbedarf der CO2-Abtrennungsanlage
und der CO2-Verdichter bendtigt wird. Bei der Betrachtung des Kalina-Prozesses
wird der Eigenbedarf der zusatzlichen Pumpen mit der Stromproduktion des Ka-
lina-Prozesses verrechnet, sodass nur die Nettostromproduktion an den Gesamtpro-
zess libertragen werden muss.

Im Folgenden wird der Nettowirkungsgrad des Gesamtprozesses fiir verschiedene
Prozesskonfigurationen bestimmt. Das Ziel dabei ist es, einen energetisch moglichst
vorteilhaften Prozess zu finden, um die Kosten fiir die CO2-Abtrennung so weit wie
moglich zu senken. Die einzelnen Verbesserungen werden dabei zunachst nur sepa-
rat mit dem im folgenden Abschnitt vorgestellten Basisprozess verglichen. Im An-
schluss wird untersucht, wie sich die einzelnen Verbesserungen gegenseitig beein-
flussen, um einen optimierten Gesamtprozess zu erstellen. Bei allen in dieser Arbeit
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Kapitel 4: Gesamtprozessuntersuchungen

untersuchten Varianten des Gesamtprozesses handelt es sich um extra fiir den je-
weiligen Fall ausgelegte Anlagen (,Greenfield“). Es wird nicht untersucht, wie sich
ein bestehendes Kraftwerk bei einer Nachriistung mit einer CO2-Abtrennungsanlage
verhadlt, da dabei Besonderheiten des speziellen Kraftwerks Auswirkungen auf die
Ergebnisse flir den Gesamtprozess haben kénnen.

4.1 Basisprozess

Der Basisprozess besteht aus dem leicht modifizierten Referenzkraftwerk, einer ein-
fachen COz-Abtrennungsanlage und dem COz-Verdichter. Dabei wird fuir jeden der
beiden AHDE eine separate Strafde zur CO2-Abtrennung modelliert, die aus CO2-Ab-
trennungsanlage und CO2-Verdichter besteht. Dieser Basisprozess dient im weiteren
Verlauf als Grundlage, um die unterschiedlichen Varianten und Modifikationen zu
vergleichen. Die aufgefiihrten extensiven Grofden gelten, wenn nicht anders angege-
ben, jeweils nur fiir eine dieser Strafden. Die Wirkungsgrade und Wirkungsgradver-
luste sind fiir den Gesamtprozess angegeben.

4.1.1 Warmebereitstellung

Flr die Regeneration des Losungsmittels werden grofde Mengen Warme benotigt
(vgl. Abschnitt 2.3). Im Referenzkraftwerk werden bei Volllast etwa 42,3 kg CO2/s
pro Gasturbine ausgestofden. Bei einer COz2-Abtrennungsrate von 90% und einem
spezifischen Warmebedarf von etwa 4 M]/kg CO2 [90] ergibt sich ein bendtigter
Warmestrom von ca. 150 MW. Dieser muss bei einer Temperatur von mindestens
130°C vorliegen, wenn man die fiir MEA maximale Reboilertemperatur von 120°C
und eine Gradigkeit von 10 K annimmt. Fiir diese Warme gibt es mehrere mogliche
Quellen:

e Dampfentnahme; an mehreren Stellen im Wasser-Dampf-Kreislauf ist es
moglich, Dampf in gréf3eren Mengen zu entnehmen: aus der Frischdampflei-
tung vor der Turbine, vor oder hinter der Zwischentiiberhitzung sowie aus der
Uberstromleitung zwischen Mitteldruck- und Niederdruckturbine. Untersu-
chungen an Kohlekraftwerken haben ergeben, dass eine Entnahme an den
ersten drei Stellen eine zusatzliche Turbine notig macht, da das Druckniveau
des entnommenen Dampfes deutlich liber dem benétigten Druck liegt [91].
Trotzdem werden dabei geringere Wirkungsgrade erreicht als bei der Ent-
nahme aus der Uberstrémleitung. Die Entnahme aus der Uberstromleitung
ist daher die pradestinierte Losung fiir Kohlekraftwerke.
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4.1 Basisprozess

e Abgaswarme; um den Warmebedarf der Desorption komplett tiber Warme
aus dem Abgas zu decken, wird etwa 40% der Warme des AHDE benétigt, die
normalerweise an den Wasser-Dampf-Kreislauf abgegeben wird. Der AHDE
muss daher komplett neu ausgelegt werden. Fiir diese Warmequelle wird in
der Literatur ein Wirkungsgradvorteil von 0,4 %-Punkten gegentiber der Ent-
nahme aus der Uberstromleitung genannt [92]. Dafiir sind jedoch weitrei-
chende Anderungen am AHDE erforderlich, die einen Betrieb des Kraftwerks
ohne CO2-Abtrennungsanlage unmaéglich machen.

o Hilfskessel; die Warme kann auch durch die Verbrennung von Gas oder Kohle
in einem zusatzlichen Hilfskessel bereitgestellt werden. Diese Variante erfor-
dert keine Veranderungen am Kraftwerk, hat aber auch den schlechtesten
Wirkungsgrad, da hochwertige Exergie verwendet wird.

Fiir den Basisprozess wird Dampf aus der Uberstromleitung entnommen, da das Re-
ferenzkraftwerk dabei weitgehend unverandert bleibt. Es werden jedoch bei der
Auslegung des GuD-Kraftwerks Anderungen am AHDE und an den Dampfturbinen
vorgenommen, sodass im Auslegungsfall keine zusatzliche Drosselung des Dampfes
zur Nutzung in den Reboilern nétig ist. Der Sattigungsdampfdruck fiir 130°C betragt
2,7 bar. Bei einem Druckverlust von 0,3 bar in der Leitung zwischen Uberstromlei-
tung und CO2z-Abtrennungsanlage ergibt sich somit ein benétigter Druck von 3 bar
in der Uberstrémleitung. Im Vergleich zum Referenzkraftwerk, bei dem der Druck in
der Uberstr(’jmleitung 4,5 bar betragt, wird in der Mitteldruckturbine also auf einen
tieferen Druck entspannt. Um dies auch bei der Dampfproduktion zu berticksichti-
gen, werden die Verdampferheizflachen fiir den ND-Dampf in den Bereich geringe-
rer Rauchgastemperaturen verlegt. Aufderdem ist der Dampfmassenstrom zur ND-
Turbine etwa um die Halfte verringert, weshalb diese deutlich kleiner gebaut wer-
den kann.

Die Anderung des Auslegungsdruckes in der Uberstrémleitung hat nur einen sehr
geringen Einfluss auf die Verhaltnisse im AHDE. Da es sich um einen Neubau handelt,
werden die Dampfturbinen entsprechend ausgelegt, sodass sich fiir die HD- und die
MD-Dampfproduktion keine Anderungen ergeben. Durch die Verringerung des ND-
Dampfdrucks verringert sich zum einen das Enthalpiegefalle in der ND-Turbine, zum
anderen aber erhoht sich der im AHDE erzeugte ND-Dampfmassenstrom von 19,2
auf 21,1 kg/s. Da der gemeinsame Massenstrom von HD- und MD-Verdampfer aber
mit 201,6 kg/s fast um den Faktor 10 grofder ist, ist der Einfluss des ND-Drucks auf
den Wirkungsgrad gering. Insgesamt ergibt sich durch den geringeren ND-Druck
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Kapitel 4: Gesamtprozessuntersuchungen

und den erhéhten ND-Massenstrom eine leichte Verschlechterung des Nettowir-
kungsgrades von 59,20% auf 59,19%. Der geringe Einfluss ist auch in Abbildung 15
zu erkennen. Hier ist der Nettowirkungsgrad des Kraftwerks ohne CO2-Abtrennung
in Abhingigkeit vom Druck in der Uberstromleitung aufgetragen.

59,200
59,198
59,196
59,194
59,192
59,190
59,188
59,186
59,184

Nettowirkungsgrad in %

2 2,5 3 3,5 4 4,5 5

Druck in der Uberstrémleitung in bar

Abbildung 15: Nettowirkungsgrad des Kraftwerks ohne CO2-Abtrennung flir unterschiedliche
Driicke in der Uberstromleitung

Im dargestellten Bereich von 2,7 bis 4,7 bar andert sich der Wirkungsgrad nur um
etwa 0,01 %-Punkte. In den folgenden Berechnungen wird daher das Kraftwerk im-
mer so ausgelegt, dass der Druck in der Uberstromleitung im Volllastfall 0,3 bar iiber
dem im Reboiler bendtigten Druck liegt.

Der im Reboiler kondensierte Dampf muss dem Wasser-Dampf-Kreislauf wieder zu-
gefiihrt werden. Da das Kondensat im Reboiler nicht unterkiihlt wird, liegt es am
Austritt des Reboilers siedend bei ca. 130°C vor. Die darin enthaltene Warme kann
bei einem kohlebefeuerten Dampfkraftwerk zur Vorwarmung des Speisewassers
eingesetzt werden, um Anzapfdampf fiir die Speisewasservorwdarmung einzusparen.
Da bei GuD-Kraftwerken keine regenerative Speisewasservorwarmung mit Anzapf-
dampf eingesetzt wird, entfillt diese Moglichkeit, sodass das Reboilerkondensat zu-
nachst einmal direkt in den Kondensator abgeleitet wird. Damit ergibt sich der in
Abbildung 16 dargestellte Gesamtprozess. Der Ubersichtlichkeit halber sind nur je-
weils eine Gasturbine, ein AHDE und eine Straf3e der COz-Abtrennungsanlage darge-
stellt. Alternative Moglichkeiten zur Nutzung des Reboilerkondensats werden in Ab-
schnitt 4.4 untersucht.
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Abbildung 16: Prozessschaltbild des Basisprozesses

Um die Warmebereitstellung auch in Betriebspunkten, die von der Auslegung ab-
weichen, zu ermoglichen, werden eine Druckhalteklappe (DHK) und eine Drossel
benotigt. Beide Komponenten sind in Abbildung 16 dargestellt. Nach dem Dampfke-
gelgesetz von Stodola verringert sich mit dem einer Turbine zugefiihrten Dampf-
massenstrom bei konstantem Austrittsdruck aus der Turbine auch der Druck am
Eintrittin die Turbine [59]. Fiir Dampfturbinenkraftwerke bedeutet das, dass in Teil-
last der Druck in der Uberstromleitung niedriger ist als im Auslegungspunkt, wih-
rend er bei Uberlast hoher ist. Der Reboiler benétigt jedoch einen festen Druck des
zugefiihrten Heizdampfes, da mit dem Druck auch die Kondensationstemperatur
festgelegt ist. Bei einer zu niedrigen Temperatur konnte im Reboiler nicht gentigend
verdampft werden, bei einer zu hohen Temperatur nimmt die thermische Zerset-
zung des Losungsmittels zu stark zu. Sinkt der Druck in der Uberstromleitung in
Teillast ab, wird die DHK bendétigt. Mit dieser wird der Dampf vor der ND-Turbine
angestaut und es stellt sich am Entnahmepunkt ein hoherer Druck ein. Steigt der
Druckin der Uberstrdmleitung bei hoheren Lasten als der Nennlast zu stark an, wird
mit Hilfe der Drossel in der Entnahmeleitung der Druck vor Eintritt in den Reboiler
verringert. In allen Betriebspunkten wird der Dampf vor dem Reboiler noch mit der
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Kondensateinspritzung (KE) abgekiihlt, um Temperaturspitzen zu vermeiden. Dazu
wird ein Teil des Reboilerkondensats eingediist. Der Rest des Kondensats wird wie-
der dem Wasser-Dampf-Kreislauf zugefiihrt.

4.1.2 Variation des Loésungsmittelmassenstroms

Der Losungsmittelmassenstrom, der in der COz2-Abtrennungsanlage zirkuliert, ist
von entscheidender Bedeutung fiir den Energiebedarf der Anlage. Nachfolgend wird
der Effekt der Variation des Losungsmittelmassenstroms auf verschiedene Be-
triebsgréfden untersucht. Dabei wird die Anlage fiir jeden untersuchten Lésungsmit-
telmassenstrom neu ausgelegt, um eine Beeinflussung der Ergebnisse infolge Teil-
lastbetrieb zu vermeiden. Die Neuauslegung wirkt sich besonders auf die Kolonnen
aus, da das in Abschnitt 3.2 beschriebene Fluten der Kolonnen entscheidend vom
Durchmesser der Kolonnen und den beteiligten Massenstromen abhangt. Eine Er-
hohung des Losungsmittelmassenstroms wiirde bei konstantem Durchmesser zu ei-
ner Verringerung des freien Querschnitts fiir das aufsteigende Gas fiihren und damit
zu einer Anndaherung an den Zustand, bei dem Fluten auftritt. Der Durchmesser wird
daher so weit erhoht, dass die Geschwindigkeit des Gases wieder 70 % der Ge-
schwindigkeit beim Fluten betrdgt. Die Durchmesser der Kolonnen sind in Abbil-
dung 17 in Abhangigkeit von dem auf den Abgasmassenstrom am Eintritt in den Ab-
sorber bezogenen Losungsmittelmassenstrom dargestellt (L/G (liquid-to-gas) - Ver-
héltnis). Der erforderliche Absorberdurchmesser steigt im untersuchten Bereich
von 16,4 auf 18,7 m an. Da sich dadurch die Gasgeschwindigkeit verringert, nimmt
der Druckverlust im Absorber von 32 auf 23 mbar ab.
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Abbildung 17: Durchmesser der Kolonnen und Druckverlust im Absorber in Abhédngigkeit vom
L/G-Verhaltnis fiir den Basisprozess

Der erforderliche Desorberdurchmesser nimmt mit steigendem L/G-Verhaltnis zu-
nachst ab, da der Gasmassenstrom im Desorber abnimmt. Das liegt daran, dass im
Desorber weniger Wasserdampf zur Regeneration des Losungsmittels bendtigt
wird, da sich die COz-Abtrennungsanlage ihrem optimalen Betriebsbereich nahert
(vgl. Abbildung 19). Ab einem L/G-Verhaltnis von etwa 1,1 kg COz-armer Losung/kg
Abgas steigt der benétigte Desorberdurchmesser wieder an, da sowohl der gasfor-
mige als auch der fliissige Massenstrom durch den Desorber ansteigen. Im weiteren
Verlauf wird auf die Angabe der Maf3einheit beim L/G-Verhaltnis verzichtet.

Geht man bei der Variation des L/G-Verhdltnisses von einem konstanten CO2-Ab-
scheidegrad von 90% aus, ergibt sich eine gegenlaufige Entwicklung von L/G-Ver-
haltnis und CO2-Beladungsdifferenz zwischen der reichen Beladung am Absor-
beraustritt und der armen Beladung am Absorbereintritt. Dieser Zusammenhang
wird in Gleichung (14) deutlich, die den konstanten abgetrennten CO2-Molenstrom
Nco, in Abhdngigkeit vom MEA-Molenstrom nygs und der Beladungsdifferenz Aa
angibt.

Moz = Nuga * A (14)
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Die arme und die reiche Beladung sind in Abbildung 18 in Abhangigkeit vom L/G-
Verhaltnis aufgetragen. Die reiche Beladung nimmt mit steigendem L/G-Verhaltnis
leicht ab, da die Verweilzeit der Losung im Absorber abnimmt. Mit steigendem L/G-
Verhaltnis wird die benotigte Beladungsdifferenz kleiner, daher kann die arme Bela-
dung vor dem Absorber zu héheren L/G-Verhaltnissen hin deutlich angehoben wer-
den.

0,6

0,5

0,4

0,3

0,2 /
b

0,1

Beladung in mol CO,/mol MEA

0,5 1 1,5 2 2,5
L/G in kg CO,-arme Losung/kg Abgas

e Arme Beladung =—=Reiche Beladung

Abbildung 18: Beladung der Losung mit COz in Abhdngigkeit vom L/G-Verhaltnis fiir den Basispro-
zess

Eine hohe arme Beladung am Desorberaustritt wirkt sich positiv auf den Warmebe-
darf des Reboilers aus, da der benétigte Partialdruck des Wasserdampfes im Desor-
ber geringer ist. Dem entgegen wirkt jedoch, dass fiir das grofiere L/G-Verhaltnis
mehr sensible Warme zum Aufheizen benétigt wird. Durch diese beiden gegenlaufi-
gen Effekte ergibt sich die charakteristische Kurve des spezifischen Warmebedarfs
in Abhangigkeit vom L/G-Verhaltnis, die in Abbildung 19 dargestellt ist. Zu sehr
niedrigen und sehr hohen L/G-Verhéltnissen hin steigt der Warmebedarf an und es
bildet sich ein Minimum im mittleren L/G-Bereich. Fiir den Basisprozess ergibt sich
ein minimaler spezifischer Warmebedarf von 3,8 M]/kg CO2 bei einem L/G-Verhalt-
nisvon 1,1.
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Abbildung 19: Spezifische Energiebedarfe der COz2-Abtrennungsanlage in Abhadngigkeit vom L/G-
Verhiltnis fiir den Basisprozess

Neben dem spezifischen Warmebedarf muss auch der spezifische Kiihlbedarf der
CO2-Abtrennungsanlage berticksichtigt werden, der ebenfalls in Abbildung 19 dar-
gestellt ist. Der Verlauf dhnelt qualitativ dem Verlauf des spezifischen Warmebe-
darfs, ist jedoch um etwa 0,8 M] /kg CO2 nach oben verschoben. Das liegt daran, dass
neben der zugefiihrten Warme auch die zugefiihrte elektrische Energie liber das
Kiihlwasser abgefiihrt werden muss. Aufderdem ist der Warmestrom, der mit dem
Abgas in den Abgaskiihler eintritt, grofder als die Summe der Warmestrome, die mit
dem COz-armen Abgas und dem abgeschiedenen CO2 die CO2-Abtrennungsanlage
verlassen. Die Differenz zwischen diesen Warmestromen muss ebenfalls tiber das
Kiihlwasser abgefiihrt werden. Um die unterschiedlichen Einflussgrofien auf den
Kiihlbedarf sichtbar zu machen, wird dieser fiir die einzelnen Warmeiibertrager se-
parat aufgefiihrt. Dies ist in Abbildung 20 fiir den Basisprozess in Abhangigkeit vom
L/G-Verhaltnis zu sehen.

Im Kopfwascher iiber dem Absorber wird das COz-arme Abgas gewaschen und ge-
kihlt. Mit steigendem L/G-Verhaltnis sinkt die Temperatur im Absorber, da die Lo-
sung als Warmesenke fiir die bei der Absorption frei werdende Warme dient. Die
Temperatur des Abgases am Absorberaustritt sinkt dabei von 53,6°C fiir ein L/G-
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Verhaltnis von 0,8 auf 51,1°C fiir ein L/G-Verhaltnis von 2. Trotz dieses recht gerin-
gen Unterschieds sinkt der spezifische Kiihlbedarf dadurch von 1,4 auf
0,8 M]/kg COz2, da durch die geringere Temperatur der Wassermassenstrom, der aus
dem Abgas auskondensiert, von 18,9 auf 11,5 kg/s sinkt.
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Abbildung 20: Spezifischer Kithlbedarf der einzelnen Warmeitibertrager in der CO2-Abtrennungs-
anlage in Abhdngigkeit vom L/G-Verhaltnis fiir den Basisprozess

Der Kiihlbedarf des Abgaskiihlers sinkt mit steigendem L/G-Verhaltnis leicht ab. Das
liegt daran, dass der Saugzug mit steigendem L/G-Verhaltnis aufgrund des zuneh-
menden Absorberdurchmessers im Absorber einen geringeren Druckverlust tiber-
winden muss (vgl. Abbildung 17). Dadurch fallt auch die Temperaturerhéhung im
Saugzug geringer aus. Fir ein L/G-Verhaltnis von 0,8 betragt die Temperatur 89,1°C,
fur ein L/G-Verhaltnis von 2 betrdagt sie 88,0°C. Der spezifische Kiihlbedarf sinkt
dadurch von 1,41 M]J/kg CO2 auf 1,38 M]/kg CO2.

Beim Kopfkondensator fihrt ein von 0,8 auf ca. 1,0 steigendes L/G-Verhaltnis zu-
nachst zu einem starken Absinken des spezifischen Warmebedarfs. Zum Erreichen
der geringen Beladung bei kleinen L/G-Verhaltnissen wird viel Dampf im Desorber
bendtigt, da der CO2-Partialdruck klein sein muss. Dieser Dampf wird im Kopfkon-
densator wieder kondensiert. Flir ein L/G-Verhaltnis von 0,8 betragt der Massenan-
teil an Dampf im abgetrennten CO2 49,2%, fiir ein L/G-Verhaltnis von 2 betragt er
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32,1%. Oberhalb eines L/G-Verhaltnisses von 1,5 steigt der Warmebedarf des Kopf-
kondensators wieder leicht an, da die Temperatur des abgetrennten CO2 ebenfalls
steigt. Das liegt daran, dass der steigende Warmebedarf zu hohen L/G-Verhdltnissen
hin den temperatursenkenden Effekt des geringeren Dampfgehalts tiberkompen-
siert.

Der spezifische Kiihlbedarf des Losungskiihlers, der die CO2-arme Losung nach dem
Kreuzstromwarmeiibertrager auf die gewiinschte Absorbereintrittstemperatur ab-
kiihlt, hdangt direkt vom Loésungsmittelmassenstrom ab und steigt daher mit zuneh-
mendem L/G-Verhaltnis. Da zusatzlich noch die Temperatur der Losung zunimmt,
ergibt sich kein linearer Zusammenhang. Die Temperatur der COz-armen Losung am
Eintritt in den Kiihler steigt im untersuchten L/G-Bereich von 51,9°C auf 55,6°C. Das
liegt daran, dass die Temperatur der COz-reichen Losung am Absorberaustritt von
42,8°C auf 45,9°C ansteigt, sodass die COz-arme Losung im Kreuzstromwarmeiiber-
trager nicht so weit abgekiihlt werden kann.

Der spezifische elektrische Eigenbedarf in der CO2-Abtrennungsanlage ist die dritte
Grofde, die den Wirkungsgrad des Gesamtprozesses beeinflusst. Er ist ebenfalls in
Abbildung 19 dargestellt. Die Aufschliisselung der Bedarfe der einzelnen Verbrau-
cher ist in Abbildung 21 fiir einen konstant gehaltenen Abgasmassenstrom G und
unterschiedliche L/G-Verhaltnisse gezeigt. Dabei muss beachtet werden, dass der
elektrische Bedarf des Saugzugs um eine Grofienordnung grofer ist als die elektri-
schen Bedarfe der Pumpen. Fiir den Saugzug ist daher rechts eine eigenstandige Or-
dinate mit der gleichen Wertespannweite von 25 k] /kg CO2 angegeben.

Der elektrische Bedarf des Saugzugs nimmt mit steigendem L/G-Verhaltnis ab. Wie
bereits erldutert, ergibt sich das aus dem zunehmenden Absorberdurchmesser und
dem daraus resultierenden geringeren Druckverlust im Absorber. Der spezifische
elektrische Bedarf sinkt dadurch von 269 auf 248 kJ/kg CO2 bei einer Erh6hung des
L/G-Verhéltnisses von 0,8 auf 2.

Die Pumpen fir den Kopfwascher und den Abgaskiihler fordern das Kiihlwasser, das
in den Direktkontaktkiihlern das jeweilige Gas kiihlt. Der elektrische Bedarf ist da-
her vom Kiihlwassermassenstrom abhdngig. Da sich bei beiden Kiihlern die Auf-
warmspanne des Kiihlwassers nur geringfligig dandert, dhnelt der Verlauf des elektri-
schen Bedarfs der Pumpen dem Verlauf des Kiihlbedarfs der Warmeiibertrager. Der
elektrische Bedarf der Pumpe des Abgaskiihlers betrdagt nahezu konstant 17,3 kJ /kg
CO2. Der elektrische Bedarf der Pumpe des Kopfwéaschers sinkt im betrachteten L /G-
Bereich von 8,1 auf 5,7 k] /kg CO..
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Der elektrische Bedarf der Pumpen fiir die Losung steigt mit dem L/G-Verhaltnis.
Der Bedarf der Pumpe fiir die CO2-reiche Losung ist dabei etwas hoher, da das Druck-
verhadltnis bei beiden Pumpen etwa gleich ist, der Massenstrom aber wegen des ab-
sorbierten COz bei der COz-reichen Losung etwas grofder ist. Im betrachteten L/G-
Bereich steigt der elektrische Bedarf der Pumpe fiir die CO2-reiche L6sung von 6,5
auf 16,5 k] /kg CO2. Der elektrische Bedarf der Pumpe fiir die CO2-arme Losung steigt
von 5,3 auf 13,5 k] /kg COz.
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Abbildung 21: Spezifischer elektrischer Bedarf der elektrischen Verbraucher in der COz-Abtren-
nungsanlage in Abhadngigkeit vom L/G-Verhaltnis fiir den Basisprozess

Insgesamt ergibt sich fiir den spezifischen elektrischen Bedarf der Verbraucher nur
eine geringe Veranderung im betrachteten L/G-Bereich (vgl. Abbildung 19). Es stellt
sich ein minimaler Bedarf von 298,6 k]/kg CO: fiir ein L/G-Verhaltnis von 1,4 ein.
Der hochste Bedarf im betrachteten Bereich liegt jedoch nur um etwa 8 kJ/kg CO2
hoher.

Betrachtet man die Ergebnisse fiir den Gesamtprozess, bestehend aus GuD-Kraft-
werk, COz-Abtrennungsanlage und CO2z-Verdichter, ergibt sich ein im Vergleich zum
Referenzkraftwerk verringerter Nettowirkungsgrad. Die Differenz zwischen den
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beiden Wirkungsgraden wird Nettowirkungsgradverlust genannt und ist in Abbil-
dung 22 in Abhdngigkeit vom L/G-Verhaltnis dargestellt. Der geringste Nettowir-
kungsgradverlust wird fiir ein L/G-Verhaltnis von 1,1 erreicht und betragt 7,88%-
Punkte. Der Wirkungsgradverlust kann dabei verschiedenen Verlustquellen zuge-
schrieben werden. Diese sind im Folgenden naher beschrieben.
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Abbildung 22: Nettowirkungsgradverlust durch die COz-Abscheidung im Vergleich zum Referenz-
kraftwerk in Abhangigkeit vom L/G-Verhaltnis, aufgeschliisselt nach den Verlust-
quellen

Es wird deutlich, dass der Nettowirkungsgradverlust im Wesentlichen durch die
Dampfentnahme, also den Warmebedarf des Reboilers, bestimmt wird. Dieser Ver-
lust kommt dadurch zustande, dass Dampf aus der Uberstrt')mleitung entnommen
wird, um den Warmebedarf des Reboilers zu decken. Dieser Dampf fehlt somit in der
Niederdruckturbine zur Stromproduktion, sodass die Bruttostromproduktion des
Kraftwerks reduziert ist.

Bei den anderen drei Verlusttermen handelt es sich um elektrische Bedarfe, die den
Eigenbedarf des Gesamtprozesses erh6hen und somit die Nettostromproduktion re-
duzieren. Der Verlust durch den CO2-Verdichter ist konstant, da fiir alle untersuchten
Punkte der Massenstrom an abgetrenntem CO2 konstant ist. Der Verlust durch die
elektrischen Verbraucher beinhaltet alle Pumpen in der CO2-Abtrennungsanlage so-
wie den Saugzug. Er dndert sich nur minimal (vgl. Abbildung 19). Der Verlust durch
die zusatzlichen Kiihlwasserpumpen ist im Vergleich zu den anderen Verlusten so
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klein, dass sich dessen Anderungen nicht auf den gesamten Nettowirkungsgradver-
lust auswirken. In Tabelle 6 ist dargestellt, wie sich der Nettowirkungsgradverlust
fiir den Basisprozess beim optimalen L/G-Verhaltnis auf die einzelnen Verlustquel-
len aufteilt.

Tabelle 6: Beitrage der einzelnen Verlustquellen zum Nettowirkungsgradverlust fiir den Basis-
prozess

Wirkungsgradverlust
Verlustquelle ] 556

in %-Punkten
Dampfentnahme 4,55
COz-Verdichter 1,58
Elektrische Verbraucher in CO2-Abtren- 154
nungsanlage ’
Zusatzliche Kiihlwasserpumpen 0,21
Gesamter Nettowirkungsgradverlust 7,88

4.1.3 Variation der CO,-Abtrennungsrate

Die bisherigen Ergebnisse gelten fiir eine COz2-Abtrennungsrate von 90%, die fir
Kohlekraftwerke ein typischer Wert ist [78]. Die COz2-Abtrennungsrate ¢ ist definiert
als Verhaltnis zwischen abgetrenntem COz und dem im Abgas enthaltenen CO2 am
Austritt aus dem AHDE:

€= mCOZ,abgetrennt (15)

Mco2 Abgas
Im Folgenden wird untersucht, ob es fiir den CO2-Abtrennungsprozess und den Ge-
samtprozess vorteilhaft ist, die COz2-Abtrennungsrate zu verandern. Die CO2-Abtren-
nungsrate wird dafiir schrittweise von 50% auf 97,5% erhoht. Dabei wird der Ge-
samtprozess fir jeden untersuchten Betriebspunkt neu ausgelegt. Das ist insbeson-
dere wichtig fiir die Niederdruckdampfturbine, die dadurch immer mit ihrem Nenn-
wirkungsgrad betrieben wird, sowie fiir die Kolonnen, deren Durchmesser an die
Stromungsverhaltnisse angepasst werden. Zur Veranderung der CO2-Abtrennungs-
rate wird der Losungsmittelmassenstrom bei gleicher armer Beladung variiert. Fiir
jede untersuchte CO2-Abtrennungsrate wird dabei eine Optimierung des Losungs-
mittelmassenstroms analog zu Abschnitt 4.1.2 durchgefiihrt, um den Betriebspunkt
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mit dem geringsten Warmebedarf zu ermitteln. Die sich ergebenden Durchmesser
fiir die Kolonnen und der Druckverlust im Absorber sind in Abbildung 23 dargestellt.

20 45

18 — 40
E 16 — - 35
: O
; 14 30 8
o 12 c
£ - 25 3
5 10 3
3 g - 20 3
C X
2 Y 155
S 6 2
o ()
S 4 - 10

2 -5

0 0

50% 60% 70% 80% 90% 100%

CO,-Abtrennungsrate

Desorberdurchmesser

= Absorberdurchmesser

Absorberdruckverlust

Abbildung 23: Durchmesser der Kolonnen und Druckverlust im Absorber in Abhdngigkeit von der
COz-Abtrennungsrate fiir den Basisprozess

Die erforderlichen Durchmesser beider Kolonnen steigen mit der CO2-Abtrennungs-
rate an, da der fiir die CO2-Abtrennung bendétigte Losungsmittelmassenstrom an-
steigt. Die relative Anderung ist dabei beim Desorber deutlich grofer, da zu hohen
CO2-Abtrennungsraten nicht nur der Losungsmittelmassenstrom ansteigt, sondern
auch der Gasmassenstrom im Desorber. Der benotigte Desorberdurchmesser steigt
im betrachteten Bereich um 67% von 4,5 auf 7,5 m an, der benétigte Absorberdurch-
messer steigt um 16% von 15,4 auf 17,8 m an. Wie in Abschnitt 4.1.2 erlautert, sinkt
mit steigendem Absorberdurchmesser der Druckverlust im Absorber. Im betrachte-
ten Bereich verringert er sich von 38 auf 25 mbar.

Da fiir geringere CO2-Abtrennungsraten die COz2-Konzentration im Abgas weniger
stark abgesenkt werden muss, ergibt sich auch eine héhere optimale arme Beladung.
Da zum Erreichen dieser Beladung weniger Warme im Reboiler bendtigt wird, ver-
ringert sich mit sinkender CO2-Abtrennungsrate auch der spezifische Warmebedarf
des Prozesses. Dies ist in Abbildung 24 zu sehen, in der die drei spezifischen Ener-
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giebedarfe fiir die CO2-Abtrennungsanlage fiir unterschiedliche COz-Abtrennungsra-
ten dargestellt sind. Im Bereich der COz-Abtrennungsrate von 50% bis etwa 90%
andert sich dabei der spezifische Warmebedarf nur geringfiigig, zu hoheren CO2-Ab-
trennungsraten steigt der Warmebedarf deutlich an.
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Abbildung 24: Spezifische Energiebedarfe der COz-Abtrennungsanlage in Abhdngigkeit von der
COz-Abtrennungsrate fiir den Basisprozess

Der spezifische Kiihlbedarf verhalt sich fiir hohe CO2-Abtrennungsraten analog zum
spezifischen Warmebedarf. Zu geringen CO2-Abtrennungsraten steigt er jedoch wie-
der an. Das liegt daran, dass im Abgaskiihler weiterhin der gesamte Abgasmassen-
strom abgekiihlt werden muss, sodass der Kiihlbedarf des Abgaskiihlers konstant
bleibt. Da der abgetrennte CO2-Massenstrom jedoch mit abnehmender CO2-Abtren-
nungsrate sinkt, steigt der auf ihn bezogene spezifische Kiihlbedarf an. Der hohe spe-
zifische Kiihlbedarf fiir hohe CO2-Abtrennungsraten ergibt sich durch einen starken
Anstieg des spezifischen Kiihlbedarfs bei geringen armen Beladungen (vgl. Ab-
schnitt 4.1.2). Der spezifische Kiihlbedarf des Losungskiihlers und des Kopfwa-
schers sinken zu geringen CO2-Abtrennungsraten hin leicht ab, dieser Effekt wird
aber durch den Abgaskiihler mehr als ausgeglichen. Insgesamt ergibt sich ein Mini-
mum von 4,6 M]/kg CO2 bei einer CO2-Abtrennungsrate von 85%.

Der spezifische elektrische Bedarf der CO2-Abtrennungsanlage steigt zu geringen
CO2-Abtrennungsraten hin stetig an. Im untersuchten Bereich erhoht er sich von
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4.1 Basisprozess

275 KkJ/kg CO2 (¢ = 98%) auf 563 kJ/kg CO2z (¢ = 50%). Das liegt daran, dass die an-
ndhernd konstante Leistung des Saugzugs auf einen immer geringeren abgetrennten
CO2-Massenstrom bezogen wird. Das gilt ebenfalls flir die Pumpe des Abgaskiihlers,
die mit einer Steigerung um 15 kJ/kg CO2 im untersuchten Bereich aber nur einen
geringen Einfluss besitzt. Der spezifische elektrische Bedarf der tibrigen Pumpen
bleibt nahezu konstant.

Flir den Gesamtprozess ergibt sich, wie in Abbildung 25 zu sehen ist, ein mit abneh-
mender COz-Abtrennungsrate stetig sinkender Nettowirkungsgradverlust. Dabei
bleibt der Verlust durch die elektrischen Verbraucher nahezu unverandert, da die
Leistung des Saugzugs unabhangig von der CO2-Abtrennungsrate ist, wahrend alle
anderen Verlustterme deutlich absinken. Der Nettowirkungsgradverlust eignet sich
in diesem Fall jedoch nur bedingt zur Bewertung des Prozesses, da mit sinkender
COz-Abtrennungsrate die COz2-Emissionen des Gesamtprozesses ansteigen. Um die
beiden Grofien CO2-Abtrennungsrate und CO2-Emissionen gemeinsam bewerten zu
konnen wird zusatzlich der spezifische elektrische Verlust { eingefiihrt, der ebenfalls
in Abbildung 25 dargestellt ist.
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Abbildung 25: Nettowirkungsgradverlust und spezifischer elektrischer Verlust durch die CO2-Ab-
scheidung im Vergleich zum Referenzkraftwerk in Abhdngigkeit von der CO2-Abtren-
nungsrate
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Kapitel 4: Gesamtprozessuntersuchungen

Der spezifische elektrische Verlust  ist definiert als das Verhaltnis zwischen dem
durch die CO2-Abtrennung verursachten Verlust an elektrischer Leistung und dem
abgetrennten CO2-Massenstrom:

7= AP Pres—Pgp
Amcoz mCOZ,Abgas_mCOZ,Restgas

(16)

Dabei ist P, die elektrische Nettoleistung des Referenzkraftwerks, Pgp die Netto-
leistung des aus GuD-Kraftwerk, CO2-Abtrennungsanlage und CO2-Verdichter beste-
henden Gesamtprozesses, mMco; angas der CO2-Massenstrom im Abgas vor der COz-

Abtrennungsanlage und 1oz restgas der CO2-Massenstrom im Abgas nach der CO2-

Abtrennungsanlage. C ist damit ein Maf3 dafiir, wie aufwandig es ist, eine bestimmte
Menge CO2 abzutrennen.

Der spezifische elektrische Verlust erreicht ein Minimum im Bereich zwischen 80%
und 90% CO2-Abtrennungsrate. Zu hoheren CO2-Abtrennungsraten hin steigt { stark
an, da auch der Anstieg beim Wirkungsgradverlust schneller erfolgt. Auch zu gerin-
geren COz-Abtrennungsraten hin ergibt sich ein erhohter spezifischer elektrischer
Verlust. Das liegt daran, dass der Wirkungsgradverlust zwar sinkt, da einige Verlust-
anteile mit der CO2-Abtrennungsrate kleiner werden, andere Verlustanteile aber
konstant sind. Das trifft zum Beispiel auf die Leistung des Saugzugs zu. Wird dieser
konstante Leistungsverlust auf einen immer geringeren abgetrennten CO2-Massen-
strom bezogen, erhoht sich der spezifische elektrische Verlust.

Flir die weiteren Untersuchungen wird eine CO2-Abtrennungsrate von 90% beibe-
halten. Der spezifische Verlust liegt mit 433 kWhel/t CO2 nur geringfiigig iiber dem
Minimum von 431 kWhel/t CO2. Gleichzeitig ergeben sich dadurch die hochsten CO2-
Einsparungen bei noch geringen Verlusten. Auf3erdem sind die Ergebnisse dadurch
besser mit Literaturwerten vergleichbar, da eine CO2-Abtrennungsrate von 90%
nicht nur fir Kohlekraftwerke sondern auch fiir GuD-Kraftwerke haufig verwendet
wird [78].

4.2 Abgasrezirkulation

Eine Moglichkeit, um den Energiebedarf der CO2-Abtrennungsanlage zu senken, be-
steht darin, den CO2-Gehalt im Abgas gezielt zu erh6hen. Dies ist mit einer Abgasre-
zirkulation (AR) moglich. Dabei wird ein Teil des Abgases nach dem AHDE nicht zur
COz-Abtrennungsanlage gefiihrt, sondern zuriick zum Verdichter der Gasturbine.
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4.2 Abgasrezirkulation

Das Verfahren ist in Abschnitt 2.3 ndher erlautert. In diesem Kapitel wird beschrie-
ben wie sich eine AR auf das untersuchte Kraftwerk auswirkt. Dabei werden zu-
nachst nur die Auswirkungen auf den Kraftwerksprozess erldautert. Anschlief3end
wird der Einfluss auf die CO2-Abtrennungsanlage und den Gesamtprozess erlautert.

4.2.1 Referenzkraftwerk mit Abgasrezirkulation

Um die Auswirkung der AR auf das Referenzkraftwerk zu untersuchen, wird dieses
um einen Direktkontaktkiihler und ein Gebldse erweitert. Die Verschaltung im Mo-
dell entspricht dem in Abbildung 4 gezeigten Aufbau. Im Direktkontaktkiihler wird
das rezirkulierte Abgas abgekiihlt, um den Leistungsbedarf des Gasturbinenverdich-
ters zu reduzieren. Zunachst wird analog zum Abgaskiihler vor der CO2-Abtren-
nungsanlage eine Abgastemperatur von 40°C nach dem Rezirkulationskthler einge-
stellt und eine Variation der Rezirkulationsrate ® durchgefiihrt. Die wichtigsten
Auswirkungen auf den Kraftwerksprozess sind in Abbildung 26 dargestellt.
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Abbildung 26: Nettowirkungsgrad und Abgaszusammensetzung in Abhédngigkeit von der Rezirku-
lationsrate fiir das GuD-Kraftwerk ohne CO2-Abtrennung

Fiir die in dieser Arbeit verwendete Gasturbine ergibt sich ein maximales @ von
52%. Eine vereinfachte Darstellung der wesentlichen Massenstrome rund um die
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Kapitel 4: Gesamtprozessuntersuchungen

beiden Brennkammern ist fiir diesen Fall in Abbildung 27 dargestellt. Die verschie-
denen Kiihlliifte, die zur Kiihlung der Brennkammerwdande und der ersten Turbinen-
stufen benotigt werden, werden dabei zu zwei Kiihlluftstromen zusammengefasst,
die nach den beiden Brennkammern mit dem heifsen Rauchgas aus der Brennkam-
mer vermischt werden. Das lokale Sauerstoffverhaltnis A in der EV-Brennkammer,
definiert als das Verhaltnis zwischen dem tatsachlich zugefiihrten Sauerstoffstrom
und dem fiir eine stochiometrische Verbrennung benétigten Sauerstoffstrom, be-
tragtin dem in Abbildung 27 betrachteten Fall 1,87. Nach der vollstandigen Verbren-
nung in der Brennkammer betragt der massenbezogene Sauerstoffgehalt des heifsen
Rauchgases dann 5,6%. Nach Zumischung der Kiihlluft erh6ht sich dieser Wert auf
6,5%. Das lokale Sauerstoffverhaltnis in der SEV-Brennkammer ist beim Anheben
von @ die begrenzende Grofde. Es betragt fiir den in Abbildung 27 betrachteten Be-
triebspunkt 1,05. Direkt nach der Brennkammer ergibt sich damit ein massenbezo-
gener Sauerstoffgehalt von 0,3%. Nach Zumischung der Kiihlluft erhoht sich dieser
Wert auf 3,3%. Der volumenbezogene CO2-Gehalt kann somit von 4,2% ($=0%) auf
9,0% ($=52%) erhoht werden.

Rezirkulation

321 kagls, | 418 kg/s
3,4% 02 T 410 kg/s 5,6 % O

487 kg/s,

479 kg/s, 0.3 % O,

6.5 % O, |
300 kals, . _ .
23.0 % O, & > Q e

y

Frischluft;J EV, A=1,87 636 kg/s,

- \ SEV, A=1 ,05 3.3% 02
621 kgls, /‘Nk =
12,9% O 62 kg/s
9 % 02 149 kg/s

Abbildung 27: Massenstrome und massenbezogene O2-Gehalte im Bereich der beiden Gasturbinen-
Brennkammern bei ®=52%

Fir den Kraftwerksprozess ergibt sich durch die Rezirkulation eine Verschlechte-
rung des Nettowirkungsgrades um 0,51%-Punkte von 59,20% auf 58,69%. Die zu-
satzlichen elektrischen Verbraucher machen dabei nur einen geringen Teil des Wir-
kungsgradverlustes aus. Das Rezirkulationsgeblase hat eine elektrische Leistungs-
aufnahme von 1,11 MW, was einem Wirkungsgradverlust von 0,075% Punkten ent-
spricht. Die Kiihlwasserpumpen bendtigen 0,40 MW elektrische Leistung und fiih-
ren damit zu einem Wirkungsgradverlust von 0,027%-Punkten. Der grofdte Verlust
entsteht bei den Gasturbinen. Die Gasturbinengeneratoren liefern bei ®=52% nur
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4.2 Abgasrezirkulation

jeweils 259,1 MWe statt 278,1 MWel beim Referenzkraftwerk, da die Leistungsauf-
nahme der Verdichter wegen der hoheren Eintrittstemperaturen ansteigt. Der Wir-
kungsgradverlust betragt hier 2,6%-Punkte. Ein Teil dieses Verlustes wird dadurch
ausgeglichen, dass die Klemmleistung am Dampfturbinengenerator im Fall ®=52%
um 32,56 MWei erhoht ist. Das liegt daran, dass die Gasturbinenaustrittstemperatur
und der Abgasmassenstrom am Austritt aus der Gasturbine durch die Rezirkulation
erhoht sind. Hierdurch ergibt sich ein Wirkungsgradvorteil von 2,2%-Punkten.

Neben der Kurve fiir den Nettowirkungsgrad des Kraftwerks ist in Abbildung 26
auch der Nettowirkungsgrad ohne Entwasserung angegeben. Bei diesem handelt es
sich um einen theoretischen Wert, den man erreichen wiirde, wenn nach der Mi-
schung von rezirkuliertem Abgas und Frischluft keine Entwasserung stattfinden
wirde. Diese ist jedoch notwendig, da bei der Mischung ein Teil des Wassers aus-
kondensiert. Der Grund dafiir soll anhand von Abbildung 28 verdeutlicht werden.
Dort ist ein h*, X-Diagramm fiir feuchte Luft dargestellt. Die Frischluft liegt bei einer
Temperatur von 10°C und einer relativen Luftfeuchtigkeit von 60% vor. Dieser Punkt
ist in Abbildung 28 links markiert. Das rezirkulierte Abgas verlasst den Rezirkulati-
onskiihler wassergesattigt bei 40°C. Streng genommen kann dieser Punkt nicht in
Abbildung 28 eingetragen werden, da es sich nicht um Luft sondern um Abgas han-
delt. Zur Veranschaulichung der physikalischen Vorgange eignet sich die Darstellung
aber dennoch. Daher ist auch dieser Punkt im Diagramm markiert. Eine Mischung
dieser beiden Medien fiihrt zu einem Zustand, der sich auf der Mischungsgeraden
zwischen den beiden Punkten befindet. Der genaue Zustand hangt vom Verhaltnis
der gemischten Massenstrome zueinander ab. Dabei entspricht das Verhaltnis zwi-
schen dem Abstand zwischen einem Ursprungszustand und dem Mischzustand und
dem Abstand der beiden Ursprungszustande dem Verhaltnis zwischen dem Massen-
strom des anderen Ursprungzustands bezogen auf den Gesamtmassenstrom. Wenn
der Mischungszustand unterhalb der Sattigungslinie ¢=1 liegt, ist die Luft ibersat-
tigt und Wasser kondensiert aus.
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Abbildung 28: h*, X-Diagramm fiir feuchte Luft mit Mischungsgrade fiir die Mischung von rezirku-
liertem Abgas und Frischluft nach [13]

Aus den Simulationen ergibt sich, dass fiir den untersuchten Fall Kondensation be-
reits ab ®=6% auftritt. Um eine Beschadigung des Verdichters auszuschlieféen, wird
das auskondensierte Wasser isotherm abgefiihrt. Durch diese Veranderung der Zu-
sammensetzung des Arbeitsmediums knickt die Wirkungsgradkurve ab und es
ergibt sich ein etwas schlechterer Wirkungsgrad als fiir den theoretischen Fall, bei
dem das Wasser nicht abgefiihrt wird (vgl. Abbildung 26).

Neben @ kann auch die Temperatur des rezirkulierten Abgases variiert werden.
Dadurch verandern sich die Verdichterleistung und der Kiihlbedarf des Rezirkulati-
onskiihlers. In Abbildung 29 sind der Kiihlbedarf des Rezirkulationskiihlers sowie
der Nettowirkungsgrad des Kraftwerks in Abhangigkeit von der Austrittstemperatur
des Rezirkulationskiihlers angegeben. @ wird dabei konstant bei 52% gehalten.
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Abbildung 29: Nettowirkungsgrad des Kraftwerks und Kiihlleistung des Rezirkulationskiihlers in
Abhdngigkeit von der Abgastemperatur nach dem Rezirkulationskiihler

Sowohl der Nettowirkungsgrad als auch die Kiihlleistung sinken stetig mit steigen-
der Abgastemperatur. Zu hohen Abgastemperaturen hin flacht die Kurve fiir den Net-
towirkungsgrad etwas ab, da die erforderliche Kiihlleistung und damit auch die
Kiihlwasserpumpenleistung stark abfallen.

Im Folgenden wird eine Abgastemperatur von 30°C nach dem Rezirkulationskiihler
festgelegt. Daflir wird das im Rezirkulationskiihler zirkulierende Wasser auf 22°C
abgekiihlt. Bei einer Kiihlwassereintrittstemperatur von 16°C betrdgt die untere
Gradigkeit somit 6 K.

Der Effekt der Rezirkulation auf das der COz2-Abtrennungsanlage zugefiihrte Abgas
ist beispielhaft in Tabelle 7 dargestellt. Hier sind Temperatur, Massenstrom und die
wichtigsten Stoffkonzentrationen fiir den Fall ohne Rezirkulation und fiir den Fall
mit maximaler Rezirkulation angegeben. Dabei ist der Abgasmassenstrom der Mas-
senstrom, der von einem einzelnen AHDE nach Abzweigung der Rezirkulation abge-
geben wird. Durch die Rezirkulation wird die CO2-Konzentration von 4,23 auf
8,98 Vol.-% mehr als verdoppelt, wahrend der Abgasmassenstrom von 644,1 auf
305,9 kg/s mehr als halbiert wird. Beide Effekte lassen einen positiven Einfluss auf
die CO2-Abtrennungsanlage vermuten. Die verringerte O2-Konzentration reduziert
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Kapitel 4: Gesamtprozessuntersuchungen

zusatzlich die oxidative Degradation des Losungsmittels. Die verringerte Tempera-
tur und die erhohte N2-Konzentration haben nur einen geringen Einfluss auf die CO2-
Abtrennungsanlage.

Tabelle 7: Abgastemperatur, Abgasmassenstrom und Konzentrationen der wichtigsten Stoffe
fiir je ein Kraftwerk mit und ohne Abgasrezirkulation, eine Gasturbine

Basisprozess ohne  Kraftwerk mit Rezirku-

Rezirkulation lation, ®=52%
Temperatur 74.,9°C 71,7°C
Abgasmassenstrom 644,1 kg/s 305,9 kg/s
CO2-Konzentration 4,23 Vol.-% 8,98 Vol.-%
02-Konzentration 11,78 Vol.-% 3,15 Vol.-%
N2-Konzentration 74,20 Vol.-% 76,32 Vol.-%

4.2.2 CO2-Abtrennungsanlage bei Abgasrezirkulation

In diesem Abschnitt wird die Auswirkung einer AR auf die CO2-Abtrennungsanlage
untersucht. Dazu wird der gesamte Bereich der mdglichen Rezirkulationsraten von
®=0% bis 52% detailliert betrachtet. Fiir jedes untersuchte ® wird eine Variation
des Losungsmittelmassenstroms durchgefiihrt (vgl. Abschnitt 4.1.2). Als Ergebnis
dieser Optimierung sind in Abbildung 30 der geringste spezifische Warmebedarf
und die reiche Beladung in Abhdngigkeit von @ dargestellt.
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Abbildung 30: Spezifischer Warmebedarf und reiche Beladung des Losungsmittels in Abhdngigkeit
von der Rezirkulationsrate ¢

Da durch den steigenden CO2-Partialdruck im Abgas die Absorption verbessert wird,
ergibt sich eine hohere reiche Beladung und ein geringerer Losungsmittelmassen-
strom. Infolgedessen nimmt der im Desorber aufzubringende spezifische Warmebe-
darf mit steigendem @ ab. Der Verlauf ist dabei in etwa linear und flacht nur leicht
zu hohen @ hin ab. Die erreichte reiche Beladung steigt aufgrund des hoheren CO2-
Partialdruck im Abgas mit zunehmendem @ an. Da die arme Beladung, fiir die sich
diese optimalen Betriebspunkte ergeben, unabhangig vom Rezirkulationsverhaltnis
ist und daher fiir alle gezeigten Punkte identisch ist, sinkt der fiir die CO2-Abtren-
nung benoétigte Losungsmittelmassenstrom um knapp 10% von 726 kg/s ($=0%)
auf 664 kg/s (#=52%). Das L/G-Verhaltnis eignet sich hier nicht als Vergleichsgrofie,
da sich der Abgasmassenstrom am Eintritt in den Absorber stark verringert.
Dadurch steigt das L/G-Verhaltnis von 1,14 (®=0%) auf 2,25 (®=52%). Der Lo6-
sungsmittelmassenstrom wird auch dadurch verringert, dass der abzutrennende
COz2-Massenstrom mit steigendem @ ebenfalls abnimmt. Das liegt daran, dass durch
die verringerte Frischluftzufuhr auch weniger CO2 aus der Umgebung zugefiihrt
wird. Pro Gasturbine verringert sich dadurch die CO2-Menge im Abgas um 0,17 kg/s,
was einer Verringerung um etwa 0,4% entspricht.
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Abbildung 31: Ausgewahlte spezifische Energiebedarfe der CO2-Abtrennungsanlage in Abhangig-
keit von der Rezirkulationsrate ®

Einige ausgewahlte spezifische Energiebedarfe der COz-Abtrennungsanlage sind in
Abbildung 31 dargestellt. Der spezifische Kiihlbedarf des Kopfwaschers nimmt mit
steigendem @ nur leicht ab und verringert sich im untersuchten Bereich etwa um
11% von 1,27 (®=0%) auf 1,14 M]/kg CO2 (®=52%). Das liegt daran, dass der Ab-
gasmassenstrom zum Absorber sich zwar um die Halfte verringert, gleichzeitig
steigt aber die Temperatur nach dem Absorber und damit vor dem Kopfwascher von
53,2°C (®=0%) auf 61,4°C (®=52%). Die Temperaturerhéhung im Abgas resultiert
aus der freiwerdenden Absorptionswarme des CO2 in der Losung. Die Gesamtmenge
an absorbiertem CO:z verandert sich durch die Rezirkulation nur geringfiigig, die
Warmemenge bleibt somit etwa konstant. Da jedoch sowohl der Losungsmittelmas-
senstrom als auch der Abgasmassenstrom kleiner werden, erhéht sich deren Tem-
peratur.

Der Kiihlbedarfim Kopfkondensator sinkt ebenfalls leicht um 13% von 1,18 (®=0%)
auf 1,02 MJ/kg COz2 (®=52%). Durch die hohere reiche Beladung ist ein geringerer
CO2z-Partialdruck im Desorber notig. Es wird daher weniger Wasser verdampft, das
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4.2 Abgasrezirkulation

im Kopfkondensator wieder abgekiihlt und kondensiert werden muss, wodurch sich
der Kiihlbedarf verringert.

Der spezifische elektrische Bedarf des Saugzugs nimmt wegen des mit steigendem
® ansteigenden COz2-Gehalts und damit abnehmenden Abgasmassenstroms zur CO2-
Abtrennungsanlage nahezu linear ab. Fiir die héchste Rezirkulationsrate verringert
sich der spezifische Bedarf um 56% von 257 (®=0%) auf 113 kJ/kg CO2 (®=52%).
Die elektrischen Bedarfe der Pumpen in der CO2-Abtrennungsanlage sind nicht auf-
gefiihrt, da sie sich nur geringfiigig andern und zudem bei der Anderung des gesam-
ten spezifischen elektrischen Bedarfs nur von untergeordneter Bedeutung sind.

Insgesamt ergeben sich die in Tabelle 8 beispielhaft aufgefiihrten Schnittstellengro-
3en fiir den Basisprozess und fiir das Kraftwerk mit einer Rezirkulationsrate von
®=52%, die zur Berechnung des Gesamtprozesses benotigt werden. Neben den be-
reits erlduterten Effekten fallt auf, dass die Temperatur im Reboiler konstant bleibt.
Das liegt daran, dass die zu erreichende arme Beladung am Desorberaustritt und der
Druck im Desorber fiir beide Falle konstant sind. Aufderdem wird der Unterschied
zwischen spezifischem Warmebedarf und spezifischem Kiihlbedarf deutlich kleiner,
was am verringerten Abgasmassenstrom liegt, durch den weniger Warme zugefiihrt
wird.

Tabelle 8: Schnittstellengréfien fiir den Basisprozess und fiir das Kraftwerk mit einer Rezirku-
lationsrate von ®=52%

Basisprozess ohne  Kraftwerk mit Rezirku-

Rezirkulation lation, ®=52%

Spezifischer Warmebedarf
: 3,83 3,59
in MJ /kg CO2
Spezifischer Kiihlbedarf in

4,66 3,93
M]/kg CO2

ifischer elektrisch
Spezi 1s.c er elektrischer 299.6 144,8
Bedarf in k] /kg CO2
Reboilertemperatur in °C 118,9 118,9
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Kapitel 4: Gesamtprozessuntersuchungen

4.2.3 Gesamtprozess mit Abgasrezirkulation

In diesem Abschnitt wird die Auswirkung einer AR auf den Gesamtprozess unter-
sucht. Dazu wird, wie in Abschnitt 4.2.2, der gesamte Bereich der moglichen Rezir-
kulationsraten von ®=0% bis 52% detailliert betrachtet. Fiir jedes untersuchte @
wird der Gesamtwirkungsgrad fiir alle untersuchten Losungsmittelmassenstrome
berechnet. Dabei ergibt sich der geringste Nettowirkungsgradverlust jeweils fiir den
minimalen Warmebedarf. Fiir diese Falle ist der Nettowirkungsgrad des Gesamtpro-
zesses in Abbildung 32 dargestellt. Dabei wird wie in Abschnitt 4.2.1 zwischen dem
Prozess mit Entwasserung vor dem Gasturbinenverdichter und dem Prozess ohne
Entwasserung unterschieden.

52,2

52,0

51,8

51,6

51,4

Nettowirkungsgrad in %

51,2 +
0% 10% 20% 30% 40% 50% 60%

Rezirkulationsrate ®

== Mit Entwdsserung  =fll=0Ohne Entwdsserung

Abbildung 32: Nettowirkungsgrad fiir den Gesamtprozess mit und ohne Entwasserung vor dem
Gasturbinenverdichter in Abhédngigkeit von der Rezirkulationsrate ®

Der hochste Nettowirkungsgrad ergibt sich fiir das hochste ®. Der Wirkungsgrad-
verlust im Vergleich zum Referenzkraftwerk betragt hier 7,28 %-Punkte. Die einzel-
nen Beitrage zum Wirkungsgradverlust sind in Tabelle 9 aufgefiihrt. Zum Vergleich
sind dort auch noch einmal die Verluste fiir den Basisprozess gezeigt.
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4.3 Prozessmodifikationen der CO2-Abtrennungsanlage

Tabelle 9: Beitrage der einzelnen Verlustquellen zum Nettowirkungsgradverlust fiir den Basis-
prozess und den Gesamtprozess mit Abgasrezirkulation

Wirkungsgradverlust in %-Punkten

Verlustquelle _ Kraftwerk mit
Basisprozess . ]
Rezirkulation

Dampfentnahme 4,55 4,27
COz-Verdichter 1,58 1,58
Elektrische Verbraucher in CO2-Ab-

1,54 0,74
trennungsanlage
Zusatzliche Kiihlwasserpumpen 0,21 0,18
Auswirkung der Rezirkulation auf 051
GuD-Kraftwerk '
Gesamter Nettowirkungsgradverlust 7,88 7,28

Die grofdte Verbesserung ergibt sich fiir den Verlust durch den elektrischen Eigen-
bedarf der Verbraucher in der COz-Abtrennungsanlage. Dieser verringert sich wegen
des deutlich geringeren Leistungsbedarfs des Saugzugs um 0,8%-Punkte von 1,54
auf 0,74%-Punkte. Der Wirkungsgrad des GuD-Kraftwerks dagegen verringert sich
infolge der AR um 0,51%-Punkte, was im Wesentlichen an der erhéhten Leistungs-
aufnahme der Gasturbinenverdichter liegt (vgl. Abschnitt 4.2.1). Dieser Effekt wird
in Tabelle 9 als zusatzliche Verlustquelle aufgelistet. Der Verlust durch die Damp-
fentnahme verringert sich wegen des verringerten Warmebedarfs um 0,28%-
Punkte.

4.3 Prozessmodifikationen der CO,-Abtrennungsanlage

In diesem Abschnitt werden die Auswirkungen der beiden Prozessmodifikationen
rich solution split (RSS, vgl. Abschnitt 2.4.1) und lean vapour compression (LVC, vgl.
Abschnitt 2.4.2) auf die COz-Abtrennungsanlage und den Gesamtprozess detailliert
untersucht.
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Kapitel 4: Gesamtprozessuntersuchungen

4.3.1 Rich Solution Split

Durch den RSS ergeben sich zusatzliche Freiheitsgrade bei der Optimierung der CO2-
Abtrennungsanlage. Zum einen kann der Massenstrom, der im Bypass am Kreuz-
stromwarmetibertrager vorbeigefiihrt wird, variiert werden. Auflerdem ist die
Hohe, auf welcher der Hauptmassenstrom der CO2z-reichen Lésung dem Desorber
zugefiihrt wird, variabel. In diesem Abschnitt wird zunachst der Bypassmassen-
strom variiert. Als Kenngrofde wird dabei der relative Bypassmassenstrom f3 ver-
wendet. Er ist definiert als Verhaltnis zwischen dem Bypassmassenstrom und dem
Gesamtmassenstrom der COz-reichen Losung. Die Spriihebene, tiber die der Bypass-
massenstrom dem Desorber zugefiihrt wird, befindet sich bei allen Untersuchungen
in dieser Arbeit direkt oberhalb der Packung. Die Spriihebene iiber die der Haupt-
massenstrom dem Desorber zugefiihrt wird, wird zunachst 1 m unter der Spriih-
ebene fiir den Bypassmassenstrom angeordnet, sodass die 10 m hohe Packung im
Desorber in zwei Pakete mit 1 m und 9 m Hohe unterteilt ist. Eine Variation des Lo6-
sungsmittelmassenstroms ist in diesem Fall nicht notig, da sich das optimale L/G-
Verhiltnis flr unterschiedliche 8 nicht andert. In Abbildung 33 sind die minimalen
spezifischen Warmebedarfe in Abhdngigkeit vom relativen Bypassmassenstrom dar-
gestellt.

3,85
3,845
3,84
3,835
3,83
3,825

3,82

Spezifischer Warmebedarf in MJ/kg CO,

3,815
0 0,02 0,04 0,06 0,08 0,1 0,12 0,14 0,16

Relativer Bypassmassenstrom 3 in kg/kg

Abbildung 33: Spezifischer Warmebedarf in Abhdngigkeit vom relativen Bypassmassenstrom f3

Mit steigendem Bypassmassenstrom nimmt zunachst der spezifische Warmebedarf
ab. Das liegt daran, dass der kalte Bypassmassenstrom im Desorber von dem auf-
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4.3 Prozessmodifikationen der CO2-Abtrennungsanlage

steigenden, wassergesattigten COz erwarmt wird. Die im Kopfkondensator abzufiih-
rende Warme verringert sich dadurch von 44,8 MW beim Basisprozess auf 30,6 MW
(B=0,15). Das hat zum einen den Vorteil, dass der Kiihlbedarf des Prozesses geringer
wird. Zum anderen muss die vom Bypassmassenstrom aufgenommene Warme nicht
im Reboiler zugefiihrt werden. Gleichzeitig nimmt aber die im Kreuzstromwarme-
ubertrager Ubertragene Warme von 169 MW (3=0) auf 154 MW (3=0,15) ab, da der
Warmekapazitiatsstrom der COz-reichen LOosung mit steigendem Bypassmassen-
strom sinkt. Die Anderung der iibertragenen Wirmestréme ist dabei fiir kleine {3
beim Kopfkondensator und fiir grofde {3 beim Kreuzstromwarmetibertrager grofier,
sodass sich zunachst mit steigendem (3 eine Verbesserung des Prozesses und an-
schlieflend eine Verschlechterung ergibt. Das sich dadurch ergebende Minimum des
spezifischen Warmebedarfs liegt bei 3=0,07. Dieses Ergebnis wird durch die in Ab-
bildung 34 aufgetragene Differenz der im Kreuzstromwarmeiibertrager und im
Kopfkondensator libertragenen Warmestrome in Abhangigkeit vom relativen By-
passmassenstrom bestatigt.

124,6
124,4
124,2

124
123,8

123,6

Warmestrom in MW

123,4

123,2
0 0,02 0,04 0,06 0,08 0,1 0,12 0,14 0,16

Relativer Bypassmassenstrom in kg/kg

Abbildung 34: Differenz der im Kreuzstromwarmeiibertrager und im Kopfkondensator iibertrage-
nen Warmestréme

Neben dem Bypassmassenstrom kann auch die Hohe der Spriihebene fiir den Haupt-
massenstrom der COz-reichen Losung variiert werden. Ein grofderer Abstand zwi-
schen der Zufiihrung des Bypassmassenstroms in der obersten Spriihebene und der
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Kapitel 4: Gesamtprozessuntersuchungen

Zufiihrung der heiflen CO2-reichen Losung kdnnte dabei einen positiven Effekt ha-
ben, weil die Kontaktzeit zwischen kaltem Bypassmassenstrom und aufsteigendem
heifden CO2-Wasser-Gemisch verlangert wird. Bei den bisherigen Untersuchungen
wird die heifse COz-reiche Losung 1 m unterhalb der obersten Spriihebene zuge-
fiihrt, die Packungshohe im Desorber betrdagt 10 m. Im Folgenden wird der Abstand
zwischen den beiden Zufiihrungen variiert. Dabei wird die Gesamthohe der Packung
von 10 m im Desorber nicht verdndert, sondern in zwei unterschiedlich grofde Ab-
schnitte unterteilt. Fiir jeden untersuchten Abstand werden der Losungsmittelmas-
senstrom und der Bypassmassenstrom variiert, um den Betriebspunkt mit dem ge-
ringsten spezifischen Warmebedarf zu ermitteln. Die Ergebnisse dieser Optimie-
rung sind in Abbildung 35 dargestellt.
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Abbildung 35: Spezifischer Warmebedarf der COz-Abtrennungsanlage und optimaler relativer By-
passmassenstrom der COz-reichen Losung in Abhangigkeit von der Hohe der Zufiih-
rung der heifden COz-reichen L6ésung

Im Vergleich zur Variation des Bypassmassenstroms bei der Zufiihrung des Haupt-
massenstroms 1 m unterhalb der Zufiihrung des Bypassmassenstroms ergibt sich
eine leichte Verbesserung. Zu gréfieren Abstdanden hin stellt sich der optimale Be-
triebspunkt dabei bei immer gréfieren Bypassmassenstromen ein. Das liegt daran,
dass ein grofderer Massenstrom mehr Zeit benétigt, um vom CO2 aufgeheizt zu wer-
den. Der geringste spezifische Warmebedarf ergibt sich bei einem Abstand von 2,5 m
zwischen der obersten Sprithebene und der Zufiihrung der heif3en CO2-reichen Lo6-
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4.3 Prozessmodifikationen der CO2-Abtrennungsanlage

sung bei einem relativen Bypassmassenstrom von 0,21. Im Vergleich zum Basispro-
zess verringert sich der spezifische Warmebedarf dabei um etwa 1,3% von 3,83 auf
3,78 M]/kg COz. Die Anderung bei den iibrigen Energiebedarfen verhalt sich dhnlich.
Fir den optimalen Punkt sind der Kiihlbedarf um 1% und der elektrische Eigenbe-
darf um 0,03% reduziert. Das liegt daran, dass der Kiihlbedarf des Kopfkondensa-
tors zwar deutlich reduziert ist, dafiir aber der Kiithlbedarf beim Losungsmittelkiih-
ler steigt, da die COz-arme Losung den Kreuzstromwarmeiibertrager bei hoheren
Temperaturen verldsst (61,7°C im optimierten Fall statt 52,6°C beim Basisprozess).

Fir den Gesamtprozess ergibt sich durch den RSS eine leichte Verbesserung. Der
qualitative Verlauf des Nettowirkungsgradverlusts folgt dabei dem Verlauf des spe-
zifischen Warmebedarfs, der geringste Nettowirkungsgradverlust ergibt sich daher
ebenfalls bei $=0,21 und einem Abstand von 2,5 m zwischen den Spriihebenen. Er
betragt 7,82%-Punkte und ist damit 0,06%-Punkte glinstiger als beim Basisprozess.
Dennoch handelt es sich um eine sinnvolle Modifikation, da als zusatzliche Kompo-
nenten nur eine zweite Spriithebene und einige Rohre bendétigt werden. Aufierdem
konnen einige Warmeiibertrager kleiner gebaut werden, wodurch die Kapitalkosten
reduziert sind. Im Kreuzstromwarmeiibertrager werden ca. 23 MW weniger tiber-
tragen, im Kopfkondensator reduziert sich der iibertragene Warmestrom um 25
MW. Gleichzeitig steigt nur der im Losungsmittelkiihler ibertragene Warmestrom
um 23 MW. Die insgesamt zu tibertragene Warme und damit auch die benétigte War-
melibertragerfliche werden somit kleiner.

4.3.2 Lean Vapour Compression

Bei der LVC (vgl. Abschnitt 2.4.2) wird die COz2-arme Losung nach Austritt aus dem
Desorber entspannt. Durch den Druckabfall verdampft ein Teil des Wassers. Dieser
Dampf wird in einem separaten Verdichter wieder auf Desorberdruck verdichtet
und dem Desorber in seinem unteren Bereich zugefiihrt. Die verbleibende Fliissig-
keit wird zum Kreuzstromwarmeiibertrager gepumpt. Das Basismodell der CO2-Ab-
trennungsanlage wird daher um eine Flashtrommel und einen Verdichter erweitert.
Flir den Verdichter werden ein isentroper Wirkungsgrad von 0,83 sowie ein mecha-
nischer Wirkungsgrad von 0,98 angenommen. Der Druck hinter dem Verdichter liegt
um 5% tiber dem Druck in der untersten Stufe des Desorbers, um ein ausreichend
grofdes Druckgefille zum Eintritt in den Desorber zu gewahrleisten.

Die wichtigste Prozessgrofie bei der LVC ist der Druck im Ausdehnungsgefafs. Je ge-
ringer dieser ist, umso mehr Wasser wird verdampft. Dadurch kann mit dem LVC-
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Kapitel 4: Gesamtprozessuntersuchungen

Dampfmassenstrom dem Desorber mehr Warme zugefiihrt werden, sodass der zu-
satzlich benotigte Warmebedarf im Reboiler und damit der Entnahmedampfmas-
senstrom aus der Uberstromleitung geringer wird. Gleichzeitig steigt jedoch der
elektrische Eigenbedarf fiir die Verdichtung des Dampfes. Zur Auffindung des Opti-
mums muss somit der LVC-Druck ermittelt werden, bei dem sich der geringste Net-
towirkungsgradverlust ergibt. Bevor die Ergebnisse dieser Optimierung gezeigt
werden, wird nachfolgend zunachst einmal auf die Einzel-Energiebedarfe der CO2-
Abtrennungsanlage eingegangen, die sich infolge der Variation des LVC-Drucks er-
geben. In Abbildung 36 sind diese Energiebedarfe in Abhangigkeit vom LVC-Druck
dargestellt. Der Auslegungspunkt mit einem LVC-Druck von 1,9 bar entspricht dabei
der Anlage ohne LVC.
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Abbildung 36: Energiebedarfe der COz-Abtrennungsanlage in Abhangigkeit vom Druck im Ausdeh-
nungsgefafd vor dem lean vapour compressor

Ausgehend vom Basisprozess sinkt der spezifische Warmebedarf des CO2-Abtren-
nungsprozesses stetig mit sinkendem LVC-Druck. Im Bereich der untersuchten Drii-
cke lasst sich der spezifische Warmebedarf um ca. 1 M]/kg CO2z von 3,8 auf 2,8 M]/kg
COz verringern. Dies ist darauf zurtickzufiihren, dass mit abnehmendem LVC-Druck
zum einen der bei der Entspannung verdampfte Massenstrom steigt und zum ande-
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ren auch die Temperatur des verdichteten Dampfes zunimmt. Letzteres ist darin be-
griindet, dass bei einer verlustfreien Entspannung die Temperatur zunachst absinkt,
eine anschlief3ende, verlustfreie Druckerhohung die Temperatur aber wieder auf die
Ausgangstemperatur vor der Entspannung anhebt. Alle bei der realen Verdichtung
auftretenden Verluste flihren zu einer zusatzlichen Temperaturerh6hung tber die
Ausgangstemperatur hinaus, da die Verluste als Warme im verdichteten Dampf ver-
bleiben. Je grofder die fiir die Verdichtung zugefiihrte Energie ist, umso grofder sind
auch die Verluste und umso grofier ist damit die zusatzliche Temperaturerh6hung.
Fir einen hohen LVC-Druck von 1,7 bar werden beispielsweise nur 3,7 kg/s Dampf
bei einer Temperatur von 115,9°C bereitgestellt, der nach der Verdichtung bei einer
Temperatur von 131,4°C vorliegt. Dadurch verringert sich die im Reboiler bereitzu-
stellende Warme von 150 MW beim Basisprozess auf 144 MW. Beim niedrigsten un-
tersuchten LVC-Druck von 0,7 bar erh6ht sich die bei einer Temperatur von 91,8°C
bereitgestellte Dampfmenge auf 30,7 kg/s, die nach dem Verdichter bei 214°C vor-
liegt. Im Reboiler miissen dann nur noch 107 MW bereitgestellt werden.

Demgegeniiber stehen aber auch einige Nachteile fiir den Prozess mit niedrigem
LVC-Druck. Der spezifische elektrische Eigenbedarf der CO2-Abtrennungsanlage
steigt durch den zusatzlichen Verdichter um ca. 60% von 300 auf 480 k] /kg CO2. Da-
bei steigt der Eigenbedarf des Verdichters zu kleinen Driicken hin besonders stark
an. Das liegt daran, dass sich nicht nur der Massenstrom des zu verdichtenden
Dampfes erhoht, sondern auch das Druckverhaltnis sowie die Endtemperatur der
Verdichtung.

Ein weiterer Effekt ist, dass mit dem LVC-Druck auch die Temperatur sinkt, die sich
bei der adiabaten Entspannung der COz-armen Losung einstellt. Im Basisprozess
verlasst die COz-arme Losung den Desorber bei etwa 118°C. Eine Entspannung auf
0,7 bar fiihrt zu einer Temperatur von etwa 92°C. Mit dieser Temperatur tritt die
COz-arme Losung in den Kreuzstromwarmetibertrager, sodass sich auch die Tempe-
ratur der COz-reichen Losung vor Eintritt in den Desorber deutlich verringert. Eine
geringere Temperatur an dieser Stelle bedeutet einerseits, dass das aufsteigende CO2
weiter abgekiihlt werden kann. Die Austrittstemperatur des CO2 sinkt von 103 auf
83°C, sodass sich ein geringerer Kiihlbedarf ergibt. Andererseits muss die Losung
aber am Boden des Desorbers etwa dieselbe Temperatur wie beim Basisprozess er-
reichen, die fehlende Warme muss also von einem Teil des Dampfes aus der LVC be-
reitgestellt werden. Dadurch verringert sich der Warmebedarf im Reboiler nicht
ganz so stark. Insgesamt ldsst sich anhand der in Abbildung 36 dargestellten Schnitt-
stellengrofien keine Aussage liber die Giite des Prozesses treffen. In Abbildung 37 ist
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daher der Nettowirkungsgradverlust des Gesamtprozesses mit LVC fiir unterschied-
liche LVC-Driicke dargestellt. Der Verlust ist dabei in die einzelnen Verlustanteile
aufgeschliisselt, sodass die unterschiedlichen Effekte deutlich werden.

9

Nettowirkungsgradverlust in %-Punkten
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B Kihlwasserpumpen W Elektrische Verbraucher
W CO,-Verdichter B Dampfentnahme

Abbildung 37: Nettowirkungsgradverlust durch die COz-Abscheidung im Vergleich zum Referenz-
kraftwerk in Abhdngigkeit vom LVC-Druck, aufgeschliisselt nach den Verlustquellen

Der Verlust durch die Dampfentnahme nimmt mit sinkendem LVC-Druck ab, da der
spezifische Warmebedarf sinkt. Gleichzeitig steigt der Verlust durch die elektrischen
Verbraucher. Dies ist auf den zusatzlichen LVC-Verdichter zuriickzufiihren. Durch die
gegenldufigen Effekte ergibt sich fiir den Nettowirkungsgradverlust ein Minimum
bei einem LVC-Druck von 1,0 bar. Der Wirkungsgradverlust betragt in diesem Fall
7,36%-Punkte, im Vergleich zum Basisprozess ergibt sich somit eine Verbesserung
des Gesamtprozesses um 0,52%-Punkte.

4.3.3 Kombination der Prozessmodifikationen

Um den Prozess weiter zu optimieren, konnen mehrere Prozessmodifikationen
kombiniert werden. Im besten Fall ergibt sich dadurch eine Addition der Wirkungs-
gradverbesserungen, es kann aber auch zu einer teilweisen Aufhebung der Effekte
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durch die jeweils andere Prozessmodifikation kommen. Inwieweit dies bei den bei-
den untersuchten Modifikationen LVC und RSS zutrifft, wird im Folgenden unter-
sucht.

Durch die Kombination der beiden Prozessmodifikationen ergibt sich ein Prozess,
bei dem vier Prozessparameter fiir die Optimierung variiert werden miissen: der
Bypassmassenstrom, der Abstand zwischen oberster Sprithebene und Zufiihrung
des Hauptlosungsmittelmassenstroms im Desorber, der LVC-Druck und der L6-
sungsmittelmassenstrom. Ausgehend vom optimalen LVC-Fall mit einem LVC-Druck
von 1,0 bar wird zusatzlich der Effekt des Bypasses untersucht. Dazu wird, wie in
Abschnitt 4.3.1, der relative Bypassmassenstrom erho6ht. Anders als bei der Unter-
suchung, deren Ergebnisse in Abbildung 33 dargestellt sind, wird jedoch direkt der
Abstand zwischen den beiden Losungsmittelzufiihrungen in den Desorber variiert,
um den geringsten spezifischen Warmebedarf zu erhalten. Die Ergebnisse dieser Op-
timierung sind in Abbildung 38 dargestellt. Der durchgezogene Kurvenverlauf zeigt
den minimalen spezifischen Warmebedarf fiir jeden relativen Bypassmassenstrom.
Zusatzlich sind gestrichelt die Optimakurven fiir konstante Abstdnde zwischen den
Zufiihrungen von Haupt- und Bypassmassenstrom dargestellt. Da der Desorber in
21 Stufen diskretisiert ist und eine Zuftihrung nur einer Stufe zugeteilt werden kann,
ist keine kontinuierliche Optimierung des Abstandes moglich. Dadurch ergeben sich
bei der durchgezogenen Linie Knicke, wenn die Zufithrung zu einer anderen Ebene

gewechselt wird.
3,1
3,095
o 3,09
<
k5 3,085
o]
(V) ON
EQ 308
B [eT4]
=< 3,075
g s
S < 3,07
T 3,065
Q.
wv
3,06
0 0,05 01 0,15 0,2 0,25

Relativer Bypassmassenstrom

Abbildung 38: Spezifischer Warmebedarf der CO2-Abtrennungsanlage in Abhédngigkeit vom relati-
ven Bypassmassenstrom; gestrichelt: konstante Hohe der Zufiihrung des Hauptlo-
sungsmittelmassenstroms; durchgezogen: geringster Warmebedarf aller Hohen
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In Abbildung 38 ist zu erkennen, dass eine Kombination der beiden Prozessmodifi-
kationen zu einer weiteren Verringerung des Warmebedarfs fiihrt. Der geringste
spezifische Warmebedarf betragt 3,064 M]/kg COz und ergibt sich fiir einen relati-
ven Bypassmassenstrom von 3=0,14. Der Abstand zwischen den beiden Zufiihrun-
gen betragt 2 m. Im Vergleich zum reinen LVC-Prozess entspricht dies einer Verrin-
gerung des Warmebedarfs um 0,03 M]/kg CO2. Der positive Effekt des RSS auf den
spezifischen Warmebedarf fallt beim kombinierten Prozess also noch geringer aus
als beim reinen RSS. Das liegt daran, dass durch die LVC die Temperatur der CO2-
armen Losung vor dem Kreuzstromwarmetbertrager sinkt, wodurch auch die Tem-
peratur der COz-reichen Losung nach dem Kreuzstromwarmeiibertrager verringert
wird. Dadurch verringert sich die Temperatur des aus dem Desorber austretenden
COz2 fiir die kombinierten Prozessmodifikationen auf 80°C im Vergleich zu 92° beim
reinen LVC-Prozess, 100°C beim reinen RSS und 105°C beim Basisprozess (vgl. Ab-
schnitt 4.1).

Flir den Gesamtprozess ergibt sich fiir das Optimum der kombinierten Prozessmo-
difikationen ein Wirkungsgradverlust von 7,32%-Punkten. Im Vergleich zum reinen
LVC-Prozess lasst sich somit eine weitere Wirkungsgradverbesserung um 0,04%-
Punkte erreichen. Die Prozessparameter LVC-Druck und Losungsmittelmassen-
strom entsprechen dabei den Werten fiir den reinen LVC-Prozess. Eine Variation die-
ser Grofden fiir den Prozess mit kombinierten Modifikationen fiihrt zu keiner weite-
ren Wirkungsgradsteigerung. Wie fiir den reinen RSS gilt auch fiir die Kombination,
dass die Wirkungsgradverbesserung nur gering ist, sich aber ohne grof3en Mehrauf-
wand erreichen lasst. Diese Prozesskonfiguration wird daher fiir den optimierten
Gesamtprozess in Abschnitt 4.7 verwendet.

4.4 Varianten zur Integration des Reboilerkondensats

Bei den bisher betrachteten Varianten wird das Reboilerkondensat in den Turbinen-
kondensator zurtickgefiihrt (vgl. Abschnitt 4.1.1). Die im Reboilerkondensat enthal-
tene Warme wird dabei nicht weiter genutzt sondern an die Umgebung abgegeben.
Nachfolgend wird untersucht, wie sich alternative Schaltungen fiir die Integration
des Reboilerkondensats auf den Gesamtwirkungsgrad auswirken.
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Abbildung 39: Schaltungsvarianten fiir die Riickfiihrung des Reboilerkondensats

In Abbildung 39 ist neben den wichtigsten Komponenten des Wasser-Dampf-Kreis-
laufs die Entnahme des Dampfes aus der Uberstrémleitung einschlieflich Drossel
und Druckhalteklappe zu sehen. Fiir die Riickfithrung des Kondensats in den Was-
ser-Dampf-Kreislauf sind zudem vier verschiedene, mit den Ziffern 1-4 markierte
Riickflihrungsvarianten dargestellt, die nachfolgend untersucht werden sollen.

Die Integration des Reboilerkondensats in den Turbinenkondensator (Variante 1)
ist die in den vorangegangenen Untersuchungen verwendete Schaltung. Das
Reboilerkondensat wird in den Turbinenkondensator gefiihrt und dort abgekiihlt.
Vergleicht man fiir diese Schaltung die Komponenten im Wasser-Dampf-Kreislauf
mit den Komponenten beim Referenzkraftwerk, so unterscheiden sich die beiden
Prozesse nur in Bezug auf die Niederdruckdampfturbine und den Turbinenkonden-
sator. Dabei kann der Turbinenkondensator sogar kleiner gebaut werden, da trotz
der hohen Temperatur des Reboilerkondensats dessen spezifische Enthalpie deut-
lich geringer ist als die spezifische Enthalpie des Abdampfes der ND-Turbine. Das
liegt an der im Vergleich zur sensiblen Warme des Reboilerkondensats hohen Ver-
dampfungsenthalpie des Abdampfes der ND-Turbine, die im Reboiler genutzt wird.
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Bei der Integration des Reboilerkondensats in den Speisewasserbehalter (Vari-
ante 2) wird das Reboilerkondensat mit dem Hauptkondensat des Turbinenkonden-
sators zusammengefiihrt. Dadurch wird die Warme im Reboilerkondensat nicht an
die Umgebung abgegeben, sondern im Prozess gehalten. Ein weiterer Vorteil besteht
darin, dass die Vorwarmschleife am kalten Ende des AHDE nicht mehr benétigt wird,
wenn die Mischungstemperatur im Speisewasserbehdlter die geforderte Tempera-
tur von 60°C libersteigt - allerdings mit dem Nachteil einer geringeren Nutzung der
Abgaswarme.

Bei beiden bisher vorgestellten Varianten kommt es zu einer Verringerung der Exer-
gie im Reboilerkondensat, da durch die Mischung mit dem kalteren Hauptkondensat
die Temperatur gesenkt wird. Bei der Integration des Reboilerkondensats in den
Economiser (Variante 3) dagegen wird das Reboilerkondensat dem Wasser-Dampf-
Kreislauf an einer Stelle zugefiihrt, bei der das Speisewasser auf einer dhnlichen
Temperatur vorliegt. Dies ist am Austritt aus dem Economiser des AHDE der Fall.

Beim Referenzkraftwerk wird ein Teil des Speisewassers vor dem MD-Verdampfer
abgezweigt und zur Vorwarmung des Brennstoffs verwendet. Dadurch steht weni-
ger Warme fiir die Dampfproduktion bereit. In Variante 4 wird daher das Reboiler-
kondensat verwendet, um den Brennstoff vorzuwdrmen und dadurch einen Teil des
sonst verwendeten Speisewassers einzusparen. Da die gewlinschte Brennstofftem-
peratur 220°C betragt und somit tiber der Temperatur des Reboilerkondensats von
130°C liegt, muss auch bei dieser Variante weiterhin Speisewasser zur Vorwdarmung
genutzt werden. Es werden daher zwei Warmeiibertrager benotigt, wobei der
Brennstoff zunachst vom Reboilerkondensat auf etwa 115°C vorgewarmt und an-
schlieffend vom Speisewasser auf 220°C erwarmt wird.

Die Auswirkungen der unterschiedlichen Integrationsvarianten auf den Wasser-
Dampf-Kreislauf lassen sich am besten anhand von T,Q-Diagrammen erldutern, in
denen die Warmeiibertragung vom Abgas auf das Speisewasser bis zum Eintritt in
den ND-Verdampfer aufgetragen ist. Fiir die Integration des Reboilerkondensats in
den Turbinenkondensator ist dies in Abbildung 40 dargestellt. Das aus dem Speise-
wasserbehélter entnommene Kondensat wird zunachst in einer Vorwarmschleife
von 60 auf 90°C erwarmt und nach einer Vermischung mit dem aus dem Turbinen-
kondensator kommenden Kondensat zuriick zum Speisewasserbehalter gefiihrt.
Ebenfalls aus dem Speisewasserbehalter entnommenes Wasser wird im Economiser
von 60 auf 139°C erwarmt. Mit dieser Temperatur tritt das Speisewasser in den ND-
Verdampfer ein. Das Abgas wird dabei von 150 auf 75°C abgekiihlt.
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Abbildung 40: T,Q-Diagramm zur Warmeiibertragung im Economiser und Kondensatvorwarmer
bei der Integration des Reboilerkondensats in den Turbinenkondensator

Die Temperaturverlaufe bei der Integration des Reboilerkondensats in den Speise-
wasserbehalter ist in Abbildung 41dargestellt. Dabei stellt sich im Speisewasserbe-
hélter eine Mischtemperatur von 86°C ein. Mit dieser Temperatur tritt das Speise-
wasser in den Economiser ein und wird vom Abgas auf 139°C erwarmt. Infolge der
deutlich erhohten Speisewassereintrittstemperatur von 86°C wird das Abgas dabei
nur von 150°C auf 113°C abgekiihlt. Damit liegen in diesem Fall deutlich h6here Ab-
gasverluste vor als bei der Integration des Reboilerkondensats in den Turbinenkon-
densator.

83

Dieses Werk ist copyrightgeschutzt und darf in keiner Form vervielfaltigt werden noch an Dritte weitergegeben werden.
Es gilt nur fur den persénlichen Gebrauch.



Kapitel 4: Gesamtprozessuntersuchungen

150
140
130
120
110
100
90
80
70
60
50
0 10 20 30 40 50 60
Ubertragene Wirme in MW

Temperatur in °C

Rauchgas Speisewasser

Abbildung 41: T,Q-Diagramm zur Warmeiibertragung im Economiser und Kondensatvorwarmer
bei der Integration des Reboilerkondensats in den Speisewasserbehalter

Die Temperaturverldufe fiir die Integration des Reboilerkondensats in den Economi-
ser sind in Abbildung 42 dargestellt. Das Reboilerkondensat wird bei dem Tempera-
turverlaufknick von etwa 129°C mit dem Kondensatmassenstrom, der vom Turbi-
nenkondensator kommt und vorher in einer Vorwarmschleife und dem ersten Teil
des Economisers aufgewarmt wird, zusammengefiihrt. Die Temperaturverlaufe des
aus dem Turbinenkondensator stammenden Kondensats sind hier steiler, da dieser
Kondensatmassenstrom nur etwa halb so grof$ ist wie der Massenstrom nach der
Beimischung des Reboilerkondensats. Infolgedessen wird auch bei dieser Variante
der Einbindung des Reboilerkondensats nur eine Abgastemperatur von 113°C er-
reicht und damit ein hoher Abgasverlust verursacht, ohne dass eine zusatzliche
Dampfproduktion erfolgt. Das liegt daran, dass die Warme des Reboilerkondensats
unterhalb der Temperatur des ND-Verdampfers vorliegt. Wird diese Warme zur Vor-
warmung von Kondensat verwendet, wird sie in gleicher Hohe nicht dem Abgas ent-
zogen, sodass die Abgastemperatur und damit die Abgasverluste ansteigen und
trotzdem kein zusatzlicher Dampf produziert wird.
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Abbildung 42: T,Q-Diagramm zur Warmeiibertragung im Economiser und Kondensatvorwarmer
bei der Integration des Reboilerkondensats in den Economiser

Die Auswirkung der Integration des Reboilerkondensats in den Brennstoffvorwar-
mer wird mit Hilfe eines in Abbildung 43 dargestellten Vergleiches dieser Integra-
tion mit der Integration des Reboilerkondensats in den Turbinenkondensator beur-
teilt. Die in Abbildung 43 in schwarzer Schrift dargestellten Temperatur- und Mas-
senstromwerte gelten fiir die Integration in den Turbinenkondensator und die in
magenta dargestellten Werte gelten fiir die Integration in den Brennstoffvorwarmer.
Durch den zusatzlichen Brennstoffvorwarmer, in dem ca. 3 MW Warme iibertragen
werden, betragt die Temperatur des Erdgases am Eintritt in den mit Speisewasser
beheizten Brennstoffvorwarmer 114°C statt 29°C bei der Integration in den Turbi-
nenkondensator. Dadurch verringert sich die in diesem Warmeitibertrager tibertra-
gene Warme von 7,3 MW auf 4,3 MW. Die dafiir benétigte Speisewassermenge ver-
ringert sich jedoch nur um 0,73 kg/s von 8,33 kg/s auf 7,6 kg/s, da die Temperatur
des Speisewassers nach dem Warmeiibertrager wegen der hoheren Eintrittstempe-
ratur des Brennstoffs von 60°C auf 134°C erhoht ist. Da der Speisewassermassen-
strom zur MD-Trommel konstant bleibt, ist der Speisewassermassenstrom im MD-
Economiser beim Einsatz des zusatzlichen Brennstoffvorwarmers ebenfalls um
0,73 kg/s geringer. Dadurch steigt die Temperatur des Abgases nach dem MD-Eco-
nomiser von 183,5°C auf 184,1°C. Wenn der Druck im ND-Verdampfer in beiden Fal-
len als gleich angenommen wird, kann die produzierte Dampfmenge durch die er-
hohte Abgastemperatur von 10,65 kg/s auf 10,83 kg/s gesteigert werden. Insgesamt
lasst sich dadurch die Klemmleistung des Dampfturbinengenerators um 0,2 MW
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steigern. Durch die erhohte Abgastemperatur ist jedoch die Leistungsaufnahme vom
Saugzug, der Kiihlwasserpumpe fiir den Abgaskiihler und der zugehérige Pumpe er-
hoht.

A Urspriinglicher

Brennstoffvorwarmer
259 /259 °C mit Speisewasser
8,33 /7,60 kg/s 7,3 14,3 MW

L~

>\'\ﬁ
MD-Economiser 60 /134 °C

Zur MD-Trommel
e = —29 /114 °C
. 0 /3,0MW
o vom Reboiler |
183,5 / 184,1 °C— e N
zusatzlicher
ND-Verdampfer 10,65/10,83 kg/s Brennstoffvorwarmer mit
— N Reboilerkondensat

Wert bei Kondensatorintegration /
Wert bei zusatzlichem
74,9 /79,4 °C Brennstoffvorwarmer

ND-Economiser

Abbildung 43: Detaillierte Betrachtung der Brennstoffvorwdrmung fiir die Integration des
Reboilerkondensats in den Turbinenkondensator (schwarze Werte) und fiir die In-
tegration des Reboilerkondensats in den Brennstoffvorwarmer

Da keine der Schaltungsvarianten in den Verbrennungsprozess der Gasturbine ein-
greift, sind die Abgaszusammensetzung sowie der Abgasmassenstrom fiir alle vier
Varianten identisch. Der Druckverlust im AHDE wird ebenfalls als konstant ange-
nommen. Daher unterscheiden sich die Schnittstellengrofden, die vom Kraftwerk an
die CO2-Abtrennungsanlage weitergegeben werden, nur in der Temperatur des Ab-
gases. Diese liegt zwischen 75°C fiir die Integration in den Turbinenkondensator und
110°C fiir die Integrationen in den Speisewasserbehalter und in den Economiser.

Eine hohere Abgastemperatur fithrt zunachst zu einem hoheren elektrischen Bedarf
des Saugzugs, da eine Druckerh6hung bei einer hoheren Eintrittstemperatur mehr
Energie erfordert. Aufderdem ist der Kiihlbedarf des Abgasktihlers erh6ht, sowie die
Pumpenleistung der zugehorigen Pumpe. Die restliche CO2-Abtrennungsanlage wird
nicht beeinflusst, da das Abgas nach dem Kiihler bei allen Varianten einheitlich bei
40°C vorliegt. In Tabelle 10 sind die Auswirkungen auf die spezifischen Energiebe-
darfe angegeben.
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Tabelle 10: Abgastemperatur und Schnittstellengrofien fiir die vier untersuchten Schaltungsva-
rianten zur Integration des Reboilerkondensats

o Turbinen-  Speisewasser- ) Brennstoff-
Integration in ... . Economiser .
kondensator behilter vorwarmer
Abgastemperatur in °C 74,9 109,6 109,6 79,4
Spez. Warmebedarf in
3,83 3,83 3,83 3,83
M]/kg CO2
. Kiihl fi
Spez. Kuhlbedarf in 4,66 5,31 5,31 4,74
M]/kg CO2
Spez. el. Bedarf in
299,6 333,4 333,4 304

kJ /kg CO2

Flir die Varianten der Integration des Reboilerkondensats in den Speisewasserbe-
hélter und in den Economiser ergeben sich nahezu identische Schnittstellengréfien.
Im Vergleich zur Integration des Reboilerkondensats in den Turbinenkondensator
ist der Kiihlbedarf um etwa 14% und der spezifische elektrische Bedarf um etwa
11% erhoht. Bei der Integration des Reboilerkondensats in den Brennstoffvorwar-
mer ergeben sich wegen des geringeren Temperaturunterschieds auch geringere
Abweichungen beim Energiebedarf: der Kiihlbedarf ist nur um etwa 1,7% erhoht,
der spezifische elektrische Bedarf um 1,5%.

Die Auswirkungen der Integrationsvarianten auf den Gesamtprozess sind in Tabelle
11 dargestellt. Es wird deutlich, dass sich die Varianten nur sehr geringfiligig unter-
scheiden. Mit einem Nettowirkungsgradverlust von 7,879%-Punkten ist die Integra-
tion in den Turbinenkondensator die energetisch beste der untersuchten Schaltun-
gen. Dabei ist der Nettowirkungsgrad der schlechtesten der untersuchten Varianten
nur um 0,17%-Punkte schlechter.
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Tabelle 11: Beitrdge der einzelnen Verlustquellen zum Nettowirkungsgradverlust fiir die vier
untersuchten Schaltungsvarianten zur Integration des Reboilerkondensats

o Turbinen-  Speisewasser- ) Brennstoff-
Integration in ... . Economiser .
kondensator behalter vorwarmer
Dampfentnahme 4,554 4,516 4,519 4,535
COz-Verdichter 1,576 1,576 1,576 1,576
Elektrische Verbrau-
cher in COz-Abtren- 1,540 1,714 1,714 1,563
nungsanlage
Zusatzliche Kiihlwas-
0,209 0,235 0,235 0,212
serpumpen
Gesamter Nettowir-
7,879 8,041 8,044 7,886

kungsgradverlust

Die Unterschiede zwischen den Integrationsvarianten resultieren fast nur aus Ande-
rungen der Eintrittstemperaturen des Saugzugs und der Pumpen. Fiir die Pumpen
gilt, wie bei der Verdichtung im Saugzug und im Verdichter, dass die Druckerhéhung
in der Pumpe umso mehr Energie benétigt, je hoher die Eintrittstemperatur ist.
Nachfolgend wird die Leistungsaufnahme der Pumpen fiir die Integrationsvarianten
verglichen.

Bei der Integration in den Turbinenkondensator wird das Reboilerkondensat im
Turbinenkondensator abgekiihlt und anschlief3end von der Kondensatférderpumpe
bei etwa 31°C auf den Speisewasserbehalterdruck von 5 bar gebracht. Durch die Vor-
warmschleife betragt die Temperatur dort 60°C. Mit dieser Temperatur tritt das
Speisewasser in die Speisepumpe ein.

Bei der Integration in den Speisewasserbehalter muss das Reboilerkondensat, das
bei etwa 130°C vorliegt, auf den Druck im Speisewasserbehalter von 5 bar gebracht
werden. Der Pumpaufwand dafiir ist geringer, als bei der Integration in den Turbi-
nenkondensator. Wahrend bei der Integration in den Turbinenkondensator das bei
etwa 2,5 bar vorliegende Reboilerkondensat zunachst auf Kondensatordruck ent-
spannt und dann auf 5 bar gepumpt wird, startet die Druckerh6hung bei der Integra-
tion in den Speisewasserbehalter direkt bei 2,5 bar. Gleichzeitig hat aber die Speise-
pumpe eine hohere Leistungsaufnahme, da die Speisewassertemperatur durch die
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Mischung mit dem heifden Reboilerkondensat 84°C betragt. Die Summe der Pum-
penleistungen aller Pumpen, die Kondensat oder Speisewasser fordern, erhéht sich
dadurch geringfiligig von 5,24 MW fiir die Integration in den Turbinenkondensator
auf 5,28 MW fiir die Integration in den Speisewasserbehalter. Trotzdem verringert
sich der Wirkungsgradverlust des Kraftwerksprozesses, da weniger Kiihlwasser im
Turbinenkondensator benétigt wird und somit die Pumpenleistung der Kithlwasser-
pumpen geringer ist. Diese Verringerung wird jedoch nur durch eine Verschiebung
der Warme in die CO2-Abtrennungsanlage erreicht. Hier erhoht sich die bendtigte
Kiihlwasserpumpenleistung, sodass die insgesamt benotigte Kithlwasserpumpen-
leistung nahezu konstant bleibt. Der elektrische Eigenbedarf der CO2-Abtrennungs-
anlage ist erh6ht, da durch die hohere Abgastemperatur die Leistungsaufnahme des
Saugzugs von 9,8 auf 10,8 MW ansteigt. Insgesamt erhoht sich der elektrische Eigen-
bedarf des Gesamtprozesses damit um ca. 1,98 MW von 29,67 MW fiir die Integra-
tion in den Turbinenkondensator auf 31,65 MW fiir die Integration in den Speise-
wasserbehélter.

Vergleicht man die Beitrage der einzelnen Verlustquellen zum Nettowirkungsgrad-
verlust in Tabelle 11 fiir die Integration in den Speisewasserbehadlter und die In-
tegration in den Economiser, erkennt man, dass diese sich nur beim Verlust durch
die Dampfentnahme geringfiigig unterscheiden. Dies ist durch die unterschiedlichen
Leistungsbedarfe der einzelnen Pumpen zur Kondensatférderung zu erklaren. Wah-
rend das Speisewasser bei der Integration in den Speisewasserbehalter mit 84°C in
die Speisepumpe eintritt, muss das Reboilerkondensat bei der Integration in den
Economiser bei 128°C gepumpt werden. Die kumulierte Leistung aller Kondensat-
und Speisewasserpumpen erhéht sich dadurch von 5,28 MW fiir die Integration in
den Speisewasserbehalter auf 5,31 MW fiir die Integration in den Economiser. Die
tibrigen Verbraucher unterscheiden sich nicht nennenswert von der Speisewasser-
integration, sodass der Eigenbedarf des Gesamtprozesses um 2,01 MW von
29,67 MW fiir die Integration in den Turbinenkondensator auf 31,68 MW fiir die In-
tegration in den Economiser erhéht ist.

Flr die untersuchten Varianten lasst sich somit im Vergleich zur Integration des
Reboilerkondensats in den Turbinenkondensator kein Wirkungsgradvorteil fiir den
Gesamtprozess erreichen. Fiir die nachfolgenden Untersuchungen wird daher die
letztgenannte Integration gewahlt.
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Kapitel 4: Gesamtprozessuntersuchungen

4.5 Warmeintegration

Bei der Verdichtung des COz vom Desorberdruck auf den geforderten Austrittsdruck
von 110 bar werden grofde Mengen Niedertemperaturwarme frei. Die in Abschnitt
3.3 dargestellte Konfiguration des Verdichters mit flinf Zwischenkiihlern und einem
Nachkiihler benotigt fiir den Basisprozess mit 90% COz-Abtrennungsrate eine Kitihl-
leistung von 41,6 MW. Zur Kiihlung wird Kiihlwasser verwendet, das von 16 auf 28°C
erwdarmt wird. Da das CO2 vor den Kiihlern bei etwa 100°C vorliegt, ware in Abhan-
gigkeit von der Gradigkeit in den Warmetauschern auch eine Erwarmung des Kiihl-
mediums auf ca. 90°C moglich. Im Vergleich mit dem Reboilerkondensat konnte
diese Warmequelle also etwa 20% weniger Warme bei einer um etwa 30K niedrige-
ren Temperatur liefern.

Wie in Abschnitt 4.4 gezeigt, lasst sich eine Verbesserung des Wirkungsgrades durch
Warmeintegration nur dann erreichen, wenn die zur Verfligung stehende Warme auf
einem hoheren Temperaturniveau als der ND-Verdampfungstemperatur von 138°C
vorliegt. Das ist nur bei den Zwischenkiihlern der CO2-Verdichtung méglich. Dabei
kann die Anzahl der Zwischenkiihler variiert werden. Wird ein Zwischenkiihler ent-
fernt, ist die Eintrittstemperatur der nachsten Verdichterstufe erhoht. Dadurch ist
auch die Austrittstemperatur dieses Verdichters erhéht und im nachsten Zwischen-
kiihler lasst sich Abwarme auf einem hoheren Temperaturniveau als der ND-Ver-
dampfungstemperatur abfiihren. In diesem Abschnitt werden daher zwei Schaltun-
gen untersucht, bei denen durch das Entfernen von Zwischenkiihlern Warme auf ei-
nem hoheren Temperaturniveau bereitgestellt wird. Beide Schaltungen sind in Ab-
bildung 44 schematisch dargestellt.
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Abbildung 44: Schematische Darstellung der untersuchten Schaltungen zur Nutzung der Abwarme
aus den Zwischenkiihlern des COz-Verdichters

Bei der ersten Schaltung werden drei Zwischenkiihler entfernt, sodass immer zwei
Verdichterstufen ohne Zwischenkiihlung aufeinanderfolgen (durchgezogene Linien
in Abbildung 44). Dadurch erhoht sich die Temperatur des CO2 auf 175-195°C. Das
Kiihimedium Wasser kann damit, bei einer angenommenen Gradigkeit von 10K, auf
176°C aufgewarmt werden. Diese Temperatur ermdoglicht eine Einbindung des er-
warmten Wassers in den AHDE im rauchgasseitigen Bereich stromaufwarts des ND-
Verdampfers. Dadurch kann der in Abbildung 43 skizzierte Effekt erreicht werden:
es wird weniger Abgaswarme zur Vorwarmung des MD-Speisewassers benotigt und
die Dampfproduktion im ND-Verdampfer ist erhoht. Bei der Schaltung 1 steigt der
Dampfmassenstrom pro Block von 10,87 auf 13,51 kg/s. Gleichzeitig steigt jedoch
der Leistungsbedarf des CO2-Verdichters von 24,03 auf 28,69 MW an, da die drei
Verdichterstufen, denen kein Zwischenkiihler vorgeschaltet ist, auf deutlich erh6h-
tem Temperaturniveau arbeiten. Auch die Verdichterstufen nach den Zwischenkiih-
lern haben eine hohere Eintrittstemperatur als beim Basisprozess, da das als Kiihl-
medium genutzte Speisewasser eine hohere Temperatur hat als das Kiihlwasser des
Kiihlturms.
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Kapitel 4: Gesamtprozessuntersuchungen

Um diesen zweiten Effekt auszugleichen, wird zusatzlich eine zweite Schaltung un-
tersucht. Dabei wird den mit Speisewasser gekiihlten Zwischenkiihlern noch ein
weiterer Zwischenkiihler nachgeschaltet, der mit Kiihlwasser gekiihlt wird (gestri-
chelte Linien in Abbildung 44). Dadurch lasst sich der Leistungsbedarf des CO2-Ver-
dichters auf 26,26 MW reduzieren. Gleichzeitig sinkt jedoch auch die Temperatur,
auf die das Speisewasser erwarmt werden kann, auf 149°C. Die Dampfproduktion
im ND-Verdampfer steigt bei dieser Schaltung von 10,87 auf 11,67 kg/s an. Die Aus-
wirkungen beider Schaltungen auf den Gesamtprozess sind in Tabelle 12 dargestellt.
Tabelle 12: Beitrage der einzelnen Verlustquellen zum Nettowirkungsgradverlust fiir den Basis-

prozess und die untersuchten Schaltungen zur Integration von Abwidrme aus den
Zwischenkiihlern des CO2-Verdichters

Wirkungsgradverlust in %-Punkten

Verlustquelle
Basisprozess Schaltung 1 Schaltung 2

Dampfentnahme 455 455 455
CO2-Verdichter 1,58 1,89 1,73
Elektrische Verbraucher in

1,54 1,56 1,56
CO2-Abtrennungsanlage
Zusatzliche Kiihlwasserpum-

0,21 0,21 0,21
pen
Integration - -0,19 -0,07
Gesamter Nettowirkungs-

7,88 8,02 7,98

gradverlust

Beide Schaltungsvarianten flihren zu einem erhdhten Nettowirkungsgradverlust.
Das ist darauf zuriickzufiihren, dass der Verlust infolge des CO2-Verdichters durch
die hohere Temperatur des CO2 um 0,31 bzw. 0,15%-Punkte zunimmt. Der positive
Effekt durch die zusatzliche Dampfproduktion, der durch einen negativen Term in
den Wirkungsgradverlust eingeht, reicht nicht aus, um diesen zusatzlichen Verlust
des COz-Verdichters zu kompensieren. Der Verlust durch die elektrischen Verbrau-
cher in der CO2-Abtrennungsanlage ist leicht erhoht, da die Abgastemperatur durch
die Einbindung der zusatzlichen Warme um etwa 20K hoher ist. Flir den optimierten
Gesamtprozess wird die Integration von Warme aus den Zwischenkiihlern in den
Kraftwerksprozess daher nicht verwendet. Fiir ein kohlebefeuertes Dampfkraftwerk
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kann durch eine Optimierung der Warmeintegration der Wirkungsgrad um bis zu
0,6%-Punkte verbessert werden [93].

4.6 Niedertemperaturnutzung

In den Abschnitten 4.4 und 4.5 wurde die Integration von Abwarme in den GuD-
Kraftwerksprozess untersucht. Dabei hat sich gezeigt, dass dies fiir den Gesamtpro-
zess keinen energetischen Vorteil bietet, da eine Einbindung von Warme unterhalb
der Temperatur des ND-Verdampfers nur zu erhohten Abgasverlusten fiihrt, ohne
die Dampfproduktion zu erhéhen. Es gibt jedoch noch weitere Moglichkeiten Nie-
dertemperaturwarme zu nutzen. Die Nutzung als Heizwarme in einem Nah- oder
Fernwarmenetz oder zur Stromproduktion in einer speziell dafiir ausgelegten An-
lage ist denkbar. Da die Nutzung als Heizwarme von der lokalen Infrastruktur ab-
hangt, eignet sie sich nicht fiir eine allgemeine Untersuchung. Die Stromproduktion
hingegen ist an jedem Standort durchfiihrbar. In diesem Abschnitt wird daher die
Nutzung der anfallenden Niedertemperaturwarme zur Stromproduktion in einem
Kalina-Prozess untersucht.

Das Abwarmepotential des Gesamtprozesses ist in Abbildung 45 dargestellt. Dabei
werden die folgenden Warmequellen berticksichtigt: Das Reboilerkondensat, der
Kopfkondensator am Austritt aus dem Desorber und die Zwischenkiihler des CO2-
Verdichters. Die angegebene Temperatur ist dabei die Temperatur, bei der das war-
meabgebende Medium vorliegt. Der angegebene Warmestrom wird erreicht, wenn
das warmeabgebende Medium auf 40°C abgekiihlt wird. In Abhangigkeit von der
Temperatur des warmeaufnehmenden Mediums kann der nutzbare Warmestrom
daher abweichen.

93

Dieses Werk ist copyrightgeschutzt und darf in keiner Form vervielfaltigt werden noch an Dritte weitergegeben werden.
Es gilt nur fur den persénlichen Gebrauch.



Kapitel 4: Gesamtprozessuntersuchungen

4;7’06'!'(\;\/ 51 MW 51 MW 14,7 MW
: 91,7 °C 93,9 °C 94,3 °C
Restgas
AHDE | _
I T >
von GT

GT: Gasturbine

AHDE: Abhitzedampferzeuger
PCC: Post-Combustion Capture
ZK: Zwischenkihler

NK: Nachkuhler

Reb: Reboiler

KE: Kondensateinspritzung

A

50,7 MW
127,6 °C

Abbildung 45: Abwirmepotential des Basisprozesses

Um die verfligbare Warme auf den Kalina-Prozess zu iibertragen, wird als Zwischen-
medium Wasser verwendet. Das Wasser tritt mit 32°C in die Warmeiibertrager ein.
Dort wird es erwarmt, wobei die obere Gradigkeit 5 K betragt. Die HeifSwassermas-
senstrome werden anschlief3end vermischt, sodass sich insgesamt ein Heifdwasser-
massenstrom von 460 kg/s bei 104,3°C ergibt. Dieser wird genutzt, um das NHs-
Wasser-Gemisch zu verdampfen. Dabei ist der Druck des NH3-Wasser-Gemisches die
entscheidende Betriebsgrofie. Bei niedrigen Driicken wird viel Dampf mit einer ge-
ringen spezifischen Enthalpie produziert, bei hohen Driicken wird weniger Dampf
mit einer hoheren spezifischen Enthalpie produziert. Diese gegenlaufigen Effekte
fihren zu einem Wirkungsgradmaximum bei einem mittleren Druck. In Abbildung
46 sind die Nettoleistung, der Arbeitsmittelmassenstrom am Eintritt in den Ver-
dampfer und der Dampfmassenstrom am Austritt des Separators in Abhangigkeit
vom Druck des NH3-Wasser-Gemisches dargestellt.
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Abbildung 46: Nettoleistung, Arbeitsmittelmassenstrom und Dampfmassenstrom fiir den Kalina-
Prozess in Abhangigkeit vom Druck im Verdampfer

Mit steigendem Druck wird die elektrische Nettoleistung zunachst grofier, da das
Enthalpiegefille in der Turbine mit dem Druck steigt, wahrend der produzierte
Dampfmassenstrom nahezu konstant bleibt. Ab einem Druck von etwa 40 bar wird
der Dampfmassenstrom zunehmend geringer. Dadurch ergibt sich bei 39 bar ein Ma-
ximum der elektrischen Nettoleistung von 14,5 MW.
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Abbildung 47: T,Q-Diagramm zur Warmeiibertragung im Vorwarmer und Verdampfer des Kalina-
Kreislaufs vom Heizwasser auf das NH3-Wasser-Gemisch
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Kapitel 4: Gesamtprozessuntersuchungen

Der Vorteil des Kalina-Prozesses wird in Abbildung 47 deutlich. Hier sind die Tem-
peraturverldaufe bei der Warmeitibertragung im Kalina-Prozess fiir das Heizwasser
und das NH3z-Wasser-Gemisch in Abhangigkeit von der tibertragenen Warme darge-
stellt. Das NH3-Wasser-Gemisch tritt mit 20°C in den Vorwarmer ein. Dort wird es
auf ca. 55°C vorgewarmt. Die Verdampfung erfolgt, wie in Abschnitt 3.4 beschrieben,
nicht isotherm, sondern bei steigender Temperatur. Im Verdampfer steigt die Tem-
peratur daher bis auf 97,5°C an, obwohl unvollstindig verdampft wird und das Ge-
misch den Verdampfer als Zweiphasenstromung verldsst. Am Austritt aus dem Ver-
dampfer betragt der Dampfgehalt etwa 65%.

Die zusatzliche Nettoleistung des Kalina-Prozesses entspricht einem Wirkungsgrad-
gewinn von 0,98%-Punkten. Die Warmeauskopplung wirkt sich zudem noch auf den
CO2-Verdichter sowie den Kiihlwasserkreislauf aus. Der elektrische Bedarf fiir die
Verdichtung des CO: ist leicht erh6ht, da bei der Kiihlung in den Zwischenktihlern
mit dem Heizwasser des Kalina-Prozesses die Temperatur des CO2 nicht so weit ab-
gesenkt werden kann wie bei der Kiihlung mit Kiihlwasser. Der Wirkungsgradverlust
durch die Verdichtung des CO2 steigt daher um 0,03%-Punkte auf 1,61%-Punkte.
Der Kiihlwasserbedarf fiir den Kraftwerksprozess ist leicht verringert, da das
Reboilerkondensat nicht im Kondensator abgekiihlt wird. Der Effekt auf den Wir-
kungsgrad des Gesamtprozesses ist jedoch nur sehr gering. Insgesamt wird durch
die zusatzliche Verwendung des Kalina-Prozesses im Vergleich zum Basisprozess
eine deutliche Steigerung des Wirkungsgrades um 0,95%-Punkte erreicht. Der dafiir
notwendige Aufwand ist jedoch hoher als bei den anderen untersuchten Konzepten.

4.7 Optimierter Gesamtprozess

Nachfolgend werden alle untersuchten Varianten kombiniert, mit denen ein positi-
ver Effekt auf den Wirkungsgrad des Gesamtprozesses erreicht wird. Dieser opti-
mierte Gesamtprozess ist in Abbildung 48 dargestellt. Es werden folgende Modifika-
tionen verwendet:

¢ Das GuD-Kraftwerk wird mit einer AR ausgertstet, um den CO2-Gehalt im Ab-
gas zu erhohen.

e Die CO2-Abtrennungsanlage wird mit LVC und RSS ausgertistet, um den War-
mebedarf der Reboiler zu verringern.
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4.7 Optimierter Gesamtprozess

e Ein Kalina-Prozess wird genutzt, bei dem die Warme aus dem Reboilerkon-
densat und aus den Zwischenkiihlern des CO2-Verdichters zur Stromproduk-
tion genutzt wird.
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Abbildung 48: Schematische Darstellung des optimierten Gesamtprozesses

Bei der Bewertung des Gesamtprozesses konnen die Wirkungsgradverbesserungen
der einzelnen Modifikationen nicht einfach addiert werden, da Wechselwirkungen
zwischen den Modifikationen auftreten. Durch die AR dndert sich die Abgaszusam-
mensetzung. Dadurch verschiebt sich unter Umstanden das Optimum fiir den LVC-
Druck und den Bypassmassenstrom. Aufderdem verringert sich durch den kleineren
Warmebedarf im Reboiler infolge AR, LVC und RSS der fiir den Kalina-Prozess zur
Verfiigung stehende Warmestrom aus dem Reboilerkondensat um etwa 21% von
50,7 auf 40,1 MW. Auch der Warmestrom vom Kopfkondensator ist geringer, da so-
wohl LVC als auch RSS die Temperatur am Desorberaustritt absenken. Dieser War-
mestrom verringert sich dadurch um 61% von 47,0 auf 18,4 MW. Der elektrische
Bedarf fiir die CO2-Verdichtung ist durch den Kalina-Prozess leicht erhoht, da das
CO2z in den Zwischenkiihlern weniger abgekiihlt wird.
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Kapitel 4: Gesamtprozessuntersuchungen

Sensitivitdtsanalysen ergeben, dass der optimale Losungsmittelmassenstrom fiir
den optimierten Gesamtprozess dem optimalen Losungsmittelmassenstrom beim
Prozess mit LVC entspricht. Der optimale LVC-Druck und der optimale Bypassmas-
senstrom entsprechen den Werten aus Abschnitt 4.3.3. Fiir den Kalina-Prozess
ergibt sich ein gegeniiber der Optimierung in Abschnitt 4.6 leicht verringerter opti-
maler Druck von 37 bar, da der mit dem Reboilerkondensat zugefiihrte Warmestrom
wegen des geringeren Warmebedarfs im Reboiler geringer ist. Dadurch ergibt sich
eine geringere Temperatur des Heizwassers. Die Ergebnisse fiir den Wirkungsgrad-
verlust der unterschiedlichen Prozesskonfigurationen sind in Tabelle 13 zusammen-

gefasst.
Tabelle 13: Zusammensetzung des Wirkungsgradverlustes in %-Punkten fiir die wichtigsten
Prozesskonfigurationen
Basis- Basis+ ) o
. Basis+ Ka- Optimier-
prozess Basis+AR LVC+RSS .
lina-Prozess ter Gesamt-
(Kap. (Kap. 4.2) (Kap
(Kap. 4.6) prozess
4.1) 4.3.3)

Dampfentnahme 4,55 4,27 3,64 4,55 3,47
COz-Verdichter 1,58 1,58 1,58 1,61 1,61
Elektrische Ver-
braucher in CO2- 1,54 0,74 1,92 1,54 1,09
Abtrennungsanlage
Zusatzliche Kiihl-
wasserpumpen 0,21 0,18 0,18 0,21 0,16
Abgasrezirkulation - 0,51 - - 0,51
Kalina-Prozess - - - -0,98 -0,7
Gesamtverlust 7,88 7,28 7,32 6,93 6,14

Durch den Einsatz aller untersuchten Modifikationen kann der Wirkungsgrad des
Gesamtprozesses, ausgehend von dem in Abschnitt 4.1 dargestellten Basisprozess,
um 1,74%-Punkte erhoht werden. Die Verringerung fallt dabei beim Verlust infolge
der Dampfentnahme mit 1,08%-Punkten am starksten aus - dies ist insbesondere

98

Dieses Werk ist copyrightgeschutzt und darf in keiner Form vervielfaltigt werden noch an Dritte weitergegeben werden.
Es gilt nur fur den persénlichen Gebrauch.



4.7 Optimierter Gesamtprozess

auf die Verwendung von AR, LVC und RSS zurtckzufiihren. Der Wirkungsgradverlust
durch den CO2-Verdichter ist durch die schlechtere Kiihlung infolge der Warmeaus-
kopplung fiir den Kalina-Prozess gegentliber dem Basisprozess um 0,03%-Punkte er-
hoht. Beim elektrischen Eigenbedarf der COz2-Abtrennungsanlage ergibt sich gegen-
liber dem Basisprozess eine Verbesserung um 0,45%-Punkte. Hier iiberkompensiert
der geringere Bedarf des Saugzugs den zusatzlichen Bedarf durch die LVC. Der spe-
zifische Kiihlbedarf ist, genau wie der spezifische Warmebedarf, stark reduziert,
wodurch sich der Wirkungsgradverlust durch den elektrischen Eigenbedarf der
Kiihlwasserpumpen gegentiber dem Basisprozess um 0,05%-Punkte verringert. Der
sich aus der AR ergebende Wirkungsgradverlust von 0,51%-Punkten ist unveran-
dert auch im optimierten Gesamtprozess wiederzufinden. Der Wirkungsgradvorteil
durch die zusatzliche Verwendung eines Kalina-Prozesses fallt beim optimierten Ge-
samtprozess mit 0,7 %-Punkten etwas geringer aus als bei seiner Kombination mit
dem Basisprozess, da durch den geringeren Warmebedarf der CO2-Abtrennungsan-
lage der Reboilerkondensatmassenstrom geringer ist. Auf3erdem ist die Temperatur
am Kopfkondensator deutlich geringer, weshalb sich auch dort weniger Warme fiir
den Kalina-Prozess auskoppeln lasst. Mit einem Wirkungsgradverlust von 6,14%-
Punkten gegeniiber dem Referenzkraftwerk ergibt sich insgesamt ein Nettowir-
kungsgrad fiir den optimierten Gesamtprozess von 53,06%.
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5 ZUSAMMENFASSUNG

Im Rahmen dieser Arbeit wird ein Gas- und Dampfturbinenkraftwerk in Verbindung
mit einer nach dem post-combustion capture-Verfahren arbeitenden CO2-Abtren-
nungsanlage mit dem Losungsmittel Monoethanolamin untersucht. Das Ziel ist da-
bei die Optimierung des Nettowirkungsgrades fiir den Gesamtprozess. Dazu werden
verschiedene Modifikationen der einzelnen Teilprozesse untersucht. Zunachst wird
ein Basisprozess erstellt und optimiert. Im Vergleich zum Referenzkraftwerk ohne
CO2-Abtrennung ist der Wirkungsgrad des Basisprozesses um 7,88%-Punkte gerin-
ger. Mit diesem Basisprozess werden weitere Modifikationen verglichen.

Bei den Untersuchungen zeigt sich, dass es beim Zusammenspiel zwischen Kraft-
werk und COz-Abtrennungsanlage zwei wesentliche Unterschiede bei der Verwen-
dung einer CO2-Abtrennungsanlage mit einem kohlebefeuerten Dampfkraftwerk
und einer CO2-Abtrennungsanlage mit einem erdgasbefeuerten GuD-Kraftwerk gibt.
Der erste Unterschied ist, dass der CO2-Gehalt im Abgas einer Gasturbine nur etwa
ein Drittel des CO2-Gehalts im Rauchgas eines kohlebefeuerten Dampferzeugers be-
tragt. Da der Partialdruck des CO2 im Abgas eine der wesentlichen Triebkrafte fiir
die Absorption des CO: in die Losung ist, lauft die Absorption in der CO2-Abtren-
nungsanlage beim GuD-Kraftwerk langsamer ab. Um dem entgegenzuwirken, muss
das Losungsmittel im Desorber starker regeneriert werden. Dadurch ergibt sich ein
hoherer spezifischer Energiebedarf der Absorption.

Der zweite wesentliche Unterschied besteht bei der Integration von Abwarme in den
Kraftwerksprozess. Sowohl in der CO2-Abtrennungsanlage als auch bei der anschlie-
3enden Verdichtung des CO2z entstehen grofie Mengen an Niedertemperaturwarme.
Beim kohlebefeuerten Dampfkraftwerk kann diese Warme zur Vorwarmung von
Speisewasser genutzt werden. Dadurch wird in der Vorwarmstrecke weniger An-
zapfdampf aus der Turbine bendétigt, wodurch die Leistungsabgabe der Dampftur-
bine erhoht wird. Fiir das GuD-Kraftwerk besteht diese Moglichkeit nicht, da bei der
Auslegung des Wasser-Dampf-Kreislaufs des GuD-Kraftwerks eine méglichst nied-
rige Speisewassereintrittstemperatur angestrebt wird, um moglichst viel Abgas-
warme zu nutzen. Eine Integration von Niedertemperaturwarme zur Speisewasser-
vorwarmung fithrt daher zu einer erh6hten Abgastemperatur und damit zu hoheren
Abgasverlusten und schlussendlich zu einer Verschlechterung des Nettowirkungs-
grades.
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Kapitel 5: Zusammenfassung

Fir das GuD-Kraftwerk wird der Effekt einer Abgasrezirkulation untersucht. Diese
fiihrt zu einer deutlichen Verringerung des Abgasmassenstroms bei einer gleichzei-
tigen Steigerung des CO2-Gehalts im Abgas und damit zu einer Verringerung des spe-
zifischen Warmebedarfs und des elektrischen Eigenbedarfs der CO2-Abtrennungs-
anlage. Der Gesamtprozesswirkungsgrad lasst sich dadurch im Vergleich zum Basis-
prozess um 0,6%-Punkte verbessern (vgl. Abschnitt 4.2).

Flir die Prozessmodifikation rich solution split 1asst sich der Wirkungsgrad des Ge-
samtprozesses lediglich um 0,06%-Punkte verbessern. Infolge der Prozessmodifika-
tion lean vapour compression verringert sich der Warmebedarf fiir die Regeneration
des Losungsmittels, sodass der Wirkungsgradverlust um 0,52%-Punkte verringert
wird. Eine Kombination der beiden Prozesse fiihrt zu einem um 0,56%-Punkte ge-
ringeren Wirkungsgradverlust (vgl. Abschnitt 4.3).

Da die Niedertemperaturwarme nicht zur Speisewasservorwarmung genutzt wer-
den kann, wird die Nutzung der Abwarme zur Stromerzeugung in einem separaten
Prozess untersucht. Mit einem Kalina-Prozess kann dabei eine zusatzliche Nettoleis-
tung von 14,5 MW bereitgestellt werden, wodurch der Wirkungsgrad des Gesamt-
prozesses um 0,95% gesteigert wird (vgl. Abschnitt 4.6).

Zum Abschluss wird eine Kombination der betrachteten Prozessvarianten in einem
optimierten Gesamtprozess untersucht. Dabei wird ein Nettowirkungsgrad von
53,06% erreicht, was einer Verringerung des Nettowirkungsgrades im Vergleich
zum Referenzkraftwerk um 6,14%-Punkte entspricht.
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