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Kurzfassung

Das sogenannte Post-Combustion-Capture Verfahren ist eine der Moglichkeiten, um
CO, in fossil befeuerten Kraftwerken abzutrennen. Das CO, wird bei diesem Verfahren
in einem Absorptions-Desorptions-Prozess aus dem Rauchgas des Kraftwerks abgetrennt.
Ein Vorteil des Post-Combustion-Capture Verfahrens ist die Moglichkeit der Nachriistung
bei bereits bestehenden Kraftwerken. Ein weiterer Vorteil dieses Verfahrens besteht
darin, dass mit einem Absorptions-Desorptions-Prozess eine bestehende Technik zum
Einsatz kommt. Absorptions-Desorptions-Prozesse mit Waschmitteln auf Basis von
wéssrigen Aminlésungen werden im Bereich der Abtrennung von CO, aus Erdgas und
Synthesegasen schon seit langerem erfolgreich eingesetzt. Nachteilig an dem Verfahren ist
in erster Linie der sehr hohe Energiebedarf bei der Regeneration des Waschmittels. Dies
fithrt zu deutlichen Wirkungsgradeinbuflen fiir ein Kraftwerk mit CO,-Abtrennung.

Diese Arbeit beschéaftigt sich mit dem Einsatz von Strippkomponenten bei der Abtren-
nung von CO, aus Kraftwerksrauchgasen. Das Prinzip ist vergleichbar zur Tragerdampf-
destillation, wobei im hier vorliegenden Fall eine organische Komponente, welche mit
Wasser eine Mischungsliicke bildet, dem Waschmittel zugegeben wird. Als Waschmittel
wird in der vorliegenden Arbeit eine Mischung aus Wasser und Monoethanolamin
verwendet. Durch die Mischungsliicke kommt es zur Bildung eines Heteroazeotrops und
somit ergibt sich beziiglich der Siedetemperatur ein Minimum. Diese Siedetemperatur-
erniedrigung soll ausgeniitzt werden, indem Dampf bei einer niedrigeren Temperatur
aus dem Wasser-Damptkreislauf des Kraftwerks entnommen und zur Regeneration des
Waschmittels verwendet werden kann.

Um die beschriebenen Effekte thermodynamisch und energetisch zu untersuchen,
wird in MATLAB zunéchst ein Modell fiir das dreiphasige Phasengleichgewicht mit
Mischungsliicke aufgestellt. Abgeleitet von diesem Modell wird fiir die Absorptions-
und Desorptionskolonne jeweils ein Modell erstellt. Weiterhin wird ein Modell fiir ein
Kohlebefeuertes Kraftwerk in dem Prozesssimulator UniSim Design erstellt.

Mit Hilfe dieser Modelle wird die CO,-Abtrennung in einem Kraftwerk simuliert. Dabei
wird die dreiphasige Regeneration des Waschmittels verglichen mit der konventionellen
zweiphasigen Regeneration. Mit Hexan und Oktan werden zwei verschiedene Strippkom-
ponenten untersucht. Es zeigt sich, dass die konventionelle zweiphasige Regeneration
den geringsten Wirkungsgradverlust aufweist. Insbesondere die Zugabe von Hexan weif3t
trotz einer groflen Siedetemperaturerniedrigung einen sehr hohen Wirkungsgradverlust
auf. Grund hierfir ist ein stark erhohter Energiebedarf bei der Regeneration des
Waschmittels. Der Dampf wird zwar auf einem geringeren Temperaturniveau benotigt,
dafiir wird aber deutlich mehr Dampf benétigt, wobei der letztgenannte, negative Effekt
iiberwiegt. Bei der Zugabe von Oktan ist dieser Effekt weniger stark ausgepragt, der
Wirkungsgradverlust fiir ein Kraftwerk mit CO,-Abtrennung féllt trotzdem hoher aus
als bei der konventionellen zweiphasigen Regeneration.






Abstract

Post-Combustion capture is one of the possibilities for removing CO, from fossil-fired
power plants. In this process CO, is removed from the flue gas of the power plant in an
absorption-desorption process. Advantageous is the possibility to retrofit already existing
power plants with a Post-Combustion capture. Another advantage is the fact that with
an absorption-desorption process an existing technology is used. Absorption-desorption
processes with solvents based on aqueous solutions of amines are applied for removing
CO, from natural gas and synthesis gas for quite some time. The disadvantage of the
process is primarily the large energy requirement when regenerating the solvent. This
leads to a considerable loss of the efficiency for a power plant with CO, removal.

This thesis focuses on the usage of stripping components for removal of CO,, from power
plant flue gases. The concept is comparable to steam distillation, whereas in this case an
organic component, which is immiscible with water, is added to the aqueous solvent. A
mixture of water and monoethanolamine is used as solvent in this work. The miscibility
gap leads to the formation of a heteroazeotrope and consequently a minimum regarding
the boiling temperature. This reduction of the boiling temperature shall be utilized in
such a way as steam can be extracted from the water-steam cycle of the power plant at
a lower temperature and used for regeneration of the solvent.

In order to investigate the described effects in a thermodynamic and energetic manner a
model for the three-phase phase equilibrium with miscibility gap is set up in MATLAB.
Derived from this model, models for both the absorption and the desorption column
are created. Furthermore, a model for a coal-fired power plant is set up in the process
simulation software UniSim Design.

With these models the CO, separation from a power plant is simulated. The three-phase
regeneration of the solvent is compared to the conventional two-phase regeneration.
With hexane and octane two different stripping components are examined. The results
show, that the conventional two-phase regeneration features the lowest efficiency penalty.
Especially adding hexane, although the decrease in boiling temperature is significant,
has a very high efficiency penalty. The reason for this is the significantly increased energy
requirement when regeneration the solvent. Although steam is required on a lower
temperature level, a lot more steam is needed and this negative effect predominates.
When adding octane this effect is not as strong, however, the efficiency penalty for
a power plant with CO, capture is nevertheless higher compared to the conventional
two-phase regeneration.
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1 Einleitung

In Deutschland hat die Energiewirtschaft den groften Anteil an den CO,-Emissionen [1].
Um die bei der Stromerzeugung auftretenden CO,-Emissionen zu reduzieren, werden
neben dem vermehrten Einsatz der sog. erneuerbaren Energien, wie beispielsweise Wind-
und Solarenergie, als Ubergangslésung auch Moglichkeiten diskutiert, um CO, bei der
konventionellen Stromerzeugung aus Kohle oder Gas abzutrennen und dauerhaft zu
speichern (engl. carbon capture and storage, CCS) [2]. Prinzipiell existieren fur die
Abtrennung von CO, bei der Stromerzeugung aus Kohle verschiedene Moglichkeiten [3].
Eine Moglichkeit stellt das sog. Oxyfuel-Verfahren dar. Hierbei wird die Kohle in einer
reinen Sauerstoffatmosphare zu CO, umgesetzt. Die Abwesenheit von Stickstoft aus
der Luft erleichtert die anschlieBende Abtrennung von CO,. Eine weitere Moglichkeit
ist das sog. Pre-Combustion-Capture Verfahren. Hierbei wird die Kohle zunéchst mit
Wasserdampf zu einem Synthesegas umgesetzt. Aus diesem Synthesegas kann das CO,
anschliefend bei hohem Druck abgetrennt werden. Eine dritte Moglichkeit und das
Thema dieser Arbeit ist das sog. Post-Combustion-Capture Verfahren. Bei diesem
Verfahren wird CO, aus dem Rauchgas des Kraftwerks abgetrennt. Dariiber hinaus
existieren auch neuere Technologien wie beispielsweise membranbasierte Verfahren.
Diese befinden sich aber im Gegensatz zu den drei erstgenannten in einem noch fritheren
Entwicklungsstadium [3].

Ein Vorteil des Post-Combustion-Capture Verfahrens besteht darin, dass es am ehesten
geeignet ist, bei dlteren Kraftwerken nachgeriistet zu werden [4]. Aulerdem kommt
mit den héaufig diskutieren Aminwéaschen in einem Absorptions-Desorptions-Prozess
eine Technik zum Einsatz, die im Bereich der Abtrennung von CO, aus Erd- und
Synthesegasen schon seit langem industriell eingesetzt wird. Nachteilig hingegen ist,
dass die Abtrennung von CO, bei niedrigen Partialdriicken erfolgt. Dies fithrt dazu, dass
die Abtrennung sehr energieintensiv ist. Der hohe Energiebedarf fiir die Regeneration
des Waschmittels sorgt dafiir, dass ein betrachtlicher Anteil an Dampf aus dem Wasser-
Dampfkreislauf des Kraftwerks entnommen werden muss und dort nicht mehr fiir die
Stromerzeugung zur Verfiigung steht. Entsprechend verringert sich der Wirkungsgrad
des Kraftwerks durch die CO,-Abtrennung.

Um den Wirkungsgradverlust durch die CO,-Abtrennung zu begrenzen, werden unter-
schiedliche Moglichkeiten untersucht. Zum einen wird nach alternativen Waschmitteln
geforscht, die einen geringeren Energiebedarf bei der Regeneration erfordern [5, 6]. Zum
anderen werden Prozessmodifikationen [7] oder ein alternativer Prozess [8] untersucht.
Der letztgenannte alternative Prozess soll im Rahmen dieser Arbeit ndher untersucht
werden.






2 Zielsetzung

Im Rahmen dieser Arbeit soll untersucht werden, inwieweit das in [9] prasentierte Kon-
zept der Zugabe einer Strippkomponente bei der CO,-Abtrennung aus Kraftwerksrauch-
gasen energetisch vielversprechend ist. Hierzu wird dieses Konzept einer dreiphasigen
Regeneration des Waschmittels im Absorptions-Desorptions-Prozess verglichen mit der
konventionellen zweiphasigen Regeneration.

Fiir einen Absorptions-Desorptions-Prozess mit konventioneller zweiphasiger Regene-
ration stehen in kommerziell erhéltlichen Prozesssimulatoren wie Aspen Plus®) oder
ProTreat® Modelle zur Verfiigung. Ebenso existieren in Aspen Plus Modelle fir
die dreiphasige Rektifikation. Fiir die Kombination der zwei Verfahren, dreiphasige
Regeneration in einem Absorptions-Desorptions-Prozess, existieren jedoch keine fertigen
Modelle. Aus diesem Grund wurde im Rahmen dieser Arbeit ein eigenstindiges Modell
zur Simulation der dreiphasigen Regeneration in MATLAB implementiert. Um den
gesamten Absorptions-Desorptions-Prozess in MATLAB simulieren zu kénnen, wurde
neben dem Desorber, in dem die dreiphasige Regeneration stattfindet, auch der Absorber
implementiert. Der Desorber basiert auf einem dreiphasigen Modell zur Berechnung des
Phasengleichgewichts, der Absorber auf einem zweiphasigen Modell. Dartiber hinaus
wurde auch ein Modell fiir einen zweiphasigen Desorber implementiert. Somit kann zu
Vergleichszwecken auch der konventionelle Prozess mit zweiphasiger Regeneration in
MATLAB simuliert werden.

Weiterhin ist das Ziel dieser Arbeit ein Modell fiir ein Kohlekraftwerk zu implementieren.
Dies geschieht in dem kommerziell erhéltlichen Prozesssimulator UniSim@®) Design.
Zusammen mit obigem Modell fiir den Absorptions-Desorptions-Prozess sollen so
die Zusammenhéange von Kohleverbrennung, Dampfkreislauf sowie CO,-Abtrennung
und CO,-Kompression erfasst werden. Es wird davon ausgegangen, dass nur eine
ganzheitliche Betrachtung verléssliche Ergebnisse liefert beim Vergleich der dreiphasigen
Regeneration mit der konventionellen zweiphasigen Regeneration.






3 Theoretische Grundlagen

In diesem Kapitel werden die theoretischen Grundlagen erldutert, die zum Verstédndnis
dieser Arbeit benotigt werden. Dabei wird zunéchst in Abschnitt 3.1 das chemi-
sche Gleichgewicht und in Abschnitt 3.2 das Phasengleichgewicht beschrieben. In
Abschnitt 3.3 wird das ElectrolyteNRTL Modell behandelt. Die Anwendung der
Tréagerdampfdestillation auf die Regeneration des Waschmittels bei der CO,-Abtrennung
ist Inhalt von Abschnitt 3.4. AnschlieBend werden in Abschnitt 3.5 die verschiedenen
Absorptions-Desorptions-Prozesse zur CO,-Abtrennung erldutert. In Abschnitt 3.6
werden die benotigten theoretischen Grundlagen fiir die ganzheitliche Betrachtung
von Kraftwerk mit integrierter CO,-Abtrennung erlautert. Zum Abschluss dieses
Kapitels wird in Abschnitt 3.7 auf die mathematischen Grundlagen von nichtlinearen
Gleichungssystemen und deren Loésung eingegangen.

3.1 Chemisches Gleichgewicht

Waschmittel basierend auf wéssrigen Aminlésungen werden haufig zur Abtrennung von
Sauergasen wie H,S und CO, eingesetzt [10, 11]. Bisherige Einsatzgebiete beschrankten
sich hauptséchlich auf Anwendungen im Bereich von Erdgas und Synthesegas. Fiir
die zu betrachtenden Reaktionen muss unterschieden werden zwischen priméaren und
sekundéiren Aminen einerseits und tertidren Aminen andererseits. Beispiele fiir erstere
sind Monoethanolamin (MEA) bzw. Diethanolamin (DEA) und fir letztere Methyl-
diethanolamin (MDEA). Tabelle 3.1 gibt eine Ubersicht iiber die unterschiedlichen
Molekiile. Durch die hohe Basizitdt der Amine, bedingt durch das freie Elektronenpaar
am Stickstoff, sind Amine gut geeignet fiir die Abtrennung von Sauergasen. Durch die
folgenden chemischen Reaktionen ergibt sich insbesondere bei niedrigen Partialdriicken
der Sauergase ein Vorteil hinsichtlich der Beladung der Waschmittel im Vergleich zu
physikalischen Waschmitteln, wie beispielsweise Methanol oder Selexol. Christensen und
Stupin geben als Grenzwert einen Partialdruck von 200 psi, umgerechnet etwa 13.78 bar
an, ab dem mit Selexol ein physikalisches Waschmittel gegeniiber einem chemischen
Vorteile bietet [12].

Abbildung 3.1 zeigt den prinzipiellen Verlauf der Gleichgewichtslinie bei der physikali-
schen Absorption von CO, in Methanol verglichen mit der chemischen Absorption von
CO, in einer wissrigen Monoethanolaminlésung. Fiir niedrige Partialdriicke pco, ergibt
sich bei der chemischen Absorption ein hoherer Molanteil xco, in der Flissigphase,
wahrend sich fir hohere Partialdriicke bei der physikalischen Absorption ein héherer
Molanteil ergibt. Weiterhin erkennt man bei der chemischen Absorption den steilen
Anstieg des Partialdrucks pco, ab einem gewissen Grenzwert fiir den Molanteil zco, .
Ab diesem Wert ist die Kapazitdat des chemischen Waschmittels erschopft. Bei einer
weiteren Erhéhung des Partialdrucks erfolgt lediglich noch eine physikalische Absorption,
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welche aber bei chemischen Waschmitteln in der Regel deutlich schlechter ausfillt
als bei den physikalischen. Dadurch ergibt sich der deutlich steilere Anstieg der
Gleichgewichtslinie.

Physikalische Absorption
— — — Chemische Absorption

|
pco, I,
|

TCo,

Abbildung 3.1: Vergleich der Gleichgewichtslinie von physikalischer und
chemischer Absorption

Die bei der chemischen Absorption von CO, in einer wéssrigen Aminlosung ablaufenden
reversiblen Reaktionen sind im Folgenden am Beispiel von Monoethanolamin zusam-
mengefasst®. Molekulares CO, reagiert in einem ersten Schritt, Reaktion (I), mit H,O
zum Hydrogencarbonat-Ion HCO; . In einem zweiten Schritt, Reaktion (II), reagiert
ein Hydrogencarbonat-lon mit einem weiteren Wassermolekiil zu einem Carbonat-
Ion CO,*. Dariiber hinaus entsteht bei beiden Reaktionen (I) und (II) jeweils ein
Oxonium-Ton H;O%. Reaktion (III) stellt das Autoprotolyse Gleichgewicht von H,O
dar. Reaktion (IV) beschreibt die Protonierung des Amins und Reaktion (V) die
Carbamatbildung.

CO, +2H,0 == HCO4~ + H;0* (I)
HCO,™ + H,0 == CO,*>” + H,0" ()
2H,0 = OH™ + H,0" (I11)

RNH, + H,0" == RNH,* + H,0 (IV)
RNH, + HCO;~ <= RNHCOO™ + H,0 (V)

3 Fiir die Beschreibung der chemischen Reaktionen oder wenn die Strukturformel im Vordergrund steht,
wird im Folgenden fiir (primére) Amine die Formel RNH, verwendet. Im Falle von Monoethanolamin
wére der Rest R somit C,H,OH. Fiir die iibersichtlichere Darstellung der Reaktionen wird die
Abkiirzung RNH, verwendet und auf das Ausschreiben des Restes R verzichtet. In der weiteren
Arbeit wird Monoethanolamin vor allem im Fliefitext aus Griinden der Lesbarkeit hingegen als MEA
abgekiirzt.
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Tabelle 3.1: Allgemeine Strukturformeln und Beispiele fiir primére, sekundére und
tertidre Amine

Allgemeine Strukturformel Beispiel mit Strukturformel
H H
Priméres Ami N—R1 Monoethanolami N
rimar min ) on nolamin ) —\_
H H OH
H
H\ \N
Sekundéres Ami N—R1 Diethanolami
ekundéres Amin ). iethanolamin _\—OH
R2
HO
H5C
R3 s \,
Tertidres Amin N—R1 Methyldiethanolami /
) yldiethanolamin _\—OH
R2
HO

Die Carbamatbildung kann dabei nur ablaufen, wenn es sich bei dem Amin um ein
primédres oder ein sekundares Amin handelt, nicht jedoch bei tertiiren Aminen [11].

Zur Beschreibung des Reaktionsfortschritts wird oftmals die Beladung o herangezogen,
ausgedriickt durch die Anzahl der Mole von CO, pro Anzahl der Mole des Amins. Fiir
primare Amine wie Monoethanolamin findet man in der Literatur haufig eine maximale
Beladung von a = 0.5 Hrf;fmofn [11]. Diese Beladung ergibt sich aus obigen Gleichungen

wenn aus den Reaktionen (I), (IV) und (V) eine Gesamtgleichung gebildet wird.

CO, + 2RNH, — RNH,* + RNHCOO~ (VI)

Vor allem im Bereich hoher Beladungen bildet sich neben dem Carbamat-lon RNHCOO™
auch das Hydrogencarbonat-lon HCO; [13, 14]. Zusitzlich sorgt mit ansteigen-
dem Partialdruck pco, auch die physikalische Absorption von CO, fiir eine hohere
Beladung. Dieser Effekt hat jedoch einen geringeren Einfluss als die Bildung des
Hydrogencarbonat-Ions. Insgesamt ist somit jedoch auch fiir Monoethanolamin eine
Beladung o > 0.5 29%% ma0lich [10).

mol Amin

Fiir die Beschreibung der Gleichgewichtslage der Reaktionen finden sich in der Literatur
temperaturabhéngige Korrelationen fiir die Gleichgewichtskonstanten K,(7) [13, 14, 15].
Fiir die Reaktionen (IV) und (V) findet man hierbei in der Regel die umgekehrte
Schreibweise. Diese ist in den untenstehenden Reaktionen (IV b) beziehungsweise (V b)
dargestellt.

RNH,* + H,0 == RNH, + H,0" (IVb)
RNHCOO™ + H,0 = RNH, + HCO,~ (Vb)
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Die temperaturabhéngigen Korrelationen haben in der Regel die Form
B
anT:A—I—?—i-C'ln(T)—FDT. (3.1)

Die Parameter fir die temperaturabhéingigen Korrelationen orientieren sich in der
vorliegenden Arbeit an dem Stoffdatenpaket KEMEA aus Aspen Plus, in dem wiederum
auf [15] als Quelle verwiesen wird.

Die folgende Herleitung orientiert sich an [16]. Die Lage des Gleichgewichts kann tiber
die Gleichgewichtskonstanten K,.(7") beschrieben werden. Gleichzeitig lésst sich die
Bedingung fiir den Zustand des chemischen Gleichgewichts formulieren als

K
i=1

Die Summe tiber alle Komponenten ¢ = 1 bis K aus dem Produkt von stochiometrischem
Koeffizient v; und chemischem Potential y; muss sich zu Null addieren. Das chemische Po-

ref

tential kann aufgeteilt werden in das chemische Potential bei einem Referenzzustand p}

und einen Korrekturterm, der die Aktivitit ai*f beinhaltet:

:ui(Tap7$1>'T27 "'7IK—1) = M;ef(Tap) + RTIH allfef(T’p’ L1, X2, .0y xK—l) .
(3.3)

Durch Einsetzen von Gleichung (3.3) in (3.2) erhélt man

Vi (,umf +RTIn aﬁef) =0. (3.4)

i
=1

Der Ausdruck auf der linken Seite von Gleichung (3.4) lasst sich aufteilen in einen Term,
der die chemischen Potentiale yf bei den jeweiligen Referenzzustéinden enthélt und
einen Term, der die Aktivitaten enthalt:

K
Z V; :Uéef K
— Z:1RT _ Z v In a[;‘ef ) (35)

=1

Letztlich erhdlt man fiir die temperaturabhiangige Gleichgewichtskonstante K,.(T'):

K
ref
D Vil K

K, (T) = exp —% — ]jl (ar)" . (3.6)

Als Referenzzustand wird fiir Wasser und Monoethanolamin jeweils die reine Fliissigkeit
betrachtet. Fiir CO, und die auftretenden Ionen wird die unendlich verdiinnte Losung
in Wasser betrachtet. In der Literatur wird die unendlich verdiinnte Losung auch als
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ideal verdiinnte Losung bezeichnet [16, 17]. Der Aktivitédtskoeffizient von Komponenten,
deren Referenzzustand die unendlich verdiinnte Losung ist, wird im Folgenden mit x
gekennzeichnet. Der Aktivitatskoeffizient v wird als rationeller Aktivitatskoeffizient
bezeichnet. Der Ansatz, unterschiedliche Referenzzustédnde zu wéhlen, wird héufig als
unsymmetrischer Ansatz bezeichnet [16, 18].

Fir H,O und MEA gilt somit

a = ;2 (3.7)
Fir CO, und die auftretenden Ionen hingegen

@ =t (3.8)

Gleichung (3.6) explizit ausgeschrieben fiir die Reaktionen (I)-(III), (IV b) sowie (V b)
lautet somit:
_ Yhco,~ M1,0+ Thco,- TH,0+

K(T) = (3.9)
co, 71%120 Tco, 952H2o

Ve Yo+ T x

c0,%2~ 'H;0+ L¢o,2~ YH;0F

Ku(T) =22 s (3.10)
’YHCOS_ /YHQO xH0037 xH2O

* *
Ton- TH,0+ Ton- TH,O+

K (T) (3.11)
7%120 371%120
YRNH, Vi, 0+ T x
Ky (T) =~z 107 ZRH, Fh0° (3.12)
TN+ THO TRNH,F TH,0
YRNH, Vijey —  TRNH. T -
Kyu(T) = 2 THCO, » THCO, (3.13)

- .
TrRNHCOO- TH,O0 TRNHCOO™ TH,0

Der Verlauf der Gleichgewichtskonstanten K, iiber der Temperatur fiir die einzel-
nen Reaktionen ist in Abbildung 3.2 gezeigt. Die typischen Temperaturen in der
Absorptionskolonne einer Rauchgaswésche mit einer wéassrigen MEA Losung als Wasch-
mittel betragen in etwa 40 — 60°C. Im Reboiler der Desorptionskolonne wird eine
Temperatur von etwa 120 — 125 °C erreicht. Bei Absorptionsbedingungen ist der Wert
der Gleichgewichtskonstanten K vergleichsweise hoch, siche Abbildung 3.2(a). Bei
Desorptionsbedingungen wird das Gleichgewicht hingegen auf die Seite der Edukte ver-
schoben, das heifit zu molekularem CO,. Die Gleichgewichtskonstanten Kpyi, und Ky
nehmen mit steigender Temperatur zu, wie in den Abbildungen 3.2(d) beziehungsweise
3.2(e) zu sehen. Bei Desorptionsbedingungen verschiebt sich fiir beide Reaktionen (IV b)
und (V b) das Gleichgewicht somit zu molekularem RNH,.

Neben den Zusammenhingen iiber die Massenwirkungsgesetze sind die Anderungen
der Molenstrome, der an einer Reaktion beteiligten Komponenten, iiber die Umsatz-
variablen &, gekoppelt [19]. Die Umsatzvariablen geben den Fortschritt der ablaufenden
Reaktionen an.
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Abbildung 3.2: Verlauf der temperaturabhéingigen Gleichgewichtskonstante K,
fir die Reaktion (I)-(III), (IVDb) und (Vb); Parameter fiir die
temperaturabhéngigen Korrelationen aus [15]
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Allgemein lisst sich fiir die Anderung des Molenstroms der an einer Reaktion r beteiligten
Komponente ¢ schreiben

dN; = v;de, . (3.14)

Durch Integration erhilt man einen Zusammenhang fiir den Molenstrom zu Beginn Ni(o)
und nach Ablauf der Reaktion

Bei mehreren ablaufenden Reaktionen » =1 bis R, wie im Falle der Reaktion von CO,
mit einer wassrigen Aminlosung, ergibt sich [20]

R
N =N +3 v, (3.16)
r=1

Die Umsatzvariablen werden insbesondere benotigt, um die Umsétze von Komponenten,
die an mehreren Reaktionen beteiligt sind, korrekt zu beschreiben, siehe hierzu auch
die Abschnitte 3.7 und 4.2.

3.2 Phasengleichgewicht

Bei der Beschreibung des Phasengleichgewichts wird unterschieden zwischen konden-
sierbaren Komponenten wie H,O und MEA einerseits und andererseits Komponenten
wie CO,, die im iiberkritischen oder nahezu tiberkritischen Zustand vorliegen. Fir erste
wird das verallgemeinerte Raoultsche Gesetz zur Beschreibung des Phasengleichgewichts
gewahlt, wihrend das Phasengleichgewicht bei letzteren mit Hilfe des Henryschen
Gesetzes beschrieben wird. In beiden Féllen muss fiir das stoffliche Gleichgewicht
zwischen zwei Phasen ' und " gelten:

o= " (3.17)

Dariiber hinaus miissen auch die Bedingungen fiir thermisches und mechanisches
Gleichgewicht erfiillt sein:
T =T" (3.18)
p=7". (3.19)
Aus der Gleichheit der chemischen Potentiale in Gleichung (3.17) lésst sich die Isofuga-

zitatsbedingung ableiten [21]. Fiir das Phasengleichgewicht zwischen einer Gas- und
Flissigphase gilt

o= (3.20)
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Die Fugazitaten fir alle Komponenten ¢ miissen in der Gasphase f7 und in der
Fliissigphase f! gleich grof sein. Fiir die Beschreibung der kondensierbaren Komponenten
wie H,O und MEA mit Hilfe des verallgemeinerten Raoultschen Gesetzes ergibt sich

!

0l yip =i 0% Tipsi(T) eXP( " 2o dp) : (3.21)

psi BT

Die Fugazitat der Gasphase fY ergibt sich als Produkt aus Fugazitatskoeffizient der
Gasphase ¢!, Molanteil in der Gasphase y; sowie dem Druck p. Fiir die Flissigkeit wird
als Standardfugazitat die reine Fliissigkeit bei dem Druck p und der Temperatur T'
betrachtet. Die Fugazitit f! berechnet sich als Produkt aus Aktivititskoeffizient ;,
Fugazitatskoeffizient der Gasphase bei Sattigungsbedingung 7, dem Molanteil in
der Fliissigkeit x;, dem Sattigungsdampfdruck py; und einem Exponentialterm. Durch
diesen Exponentialterm wird beriicksichtigt, dass die Fliissigkeit nicht beim Satti-
gungsdampfdruck p,;, sondern beim tatséchlichen Druck p vorliegt. Der Term wird
als Poynting-Korrektur bezeichnet, kann aber haufig in guter Naherung vernachlassigt

werden, da das molare Volumen der reinen Komponente in der Fliissigphase V{; gering
ist [16].

Fiir nicht kondensierbare Komponenten wird als Standardfugazitat im Unterschied zu
den konsierbaren Komponenten nicht die reine Fliissigkeit betrachtet. Stattdessen wird
als Bezugszustand die unendliche Verdiinnung der Komponente ¢ in der Fliissigkeit
betrachtet. Das Henrysche Gesetz zur Beschreibung des Phasengleichgewichts der
gelosten Komponenten lautet

g o Hy(T) exp ([ v
i YiD = 7 Li 114 ex =
Y YiP =", J p s RT

dp> . (3.22)

Die Fugazitat der Gasphase berechnet sich analog zu Gleichung (3.21). Die Fugazitét der
Flissigkeit berechnet sich als Produkt aus dem rationellen Aktivitatskoeffizienten +;,
dem Molanteil in der Fliissigkeit x;, dem Henry-Koeffizienten H;;(T") und ebenfalls
analog zu Gleichung (3.21) einem Korrekturterm in Form einer Exponentialfunktion.
Der rationelle Aktivititskoeffizient wird, wie auf Seite 9 angemerkt, fiir Komponenten
verwendet, deren Bezugszustand die unendliche Verdiinnung ist. Der temperaturab-
héngige Henry-Koeftizient H;;(T") ist eine Gemischgrofle und ist neben der zu lésenden
Komponente 7 auch von der Komponente j abhéngig, in der die Komponente i gelost
wird. Der Korrekturterm berticksichtigt, dass der Henry-Koeffizient druckabhéngig ist
und vom Sattigungsdampfdruck der Komponente j umgerechnet werden muss auf den
tatséchlichen Druck p. Der Term wird als Krichevsky/Kasarnovsky-Korrektur bezeichnet
und kann zumeist in guter Naherung vernachlassigt werden [16].

In Abbildung 3.3 ist fiir das zweiphasige System CO,~-MEA-H,O das chemische
Gleichgewicht und das Phasengleichgewicht zusammengefasst. In der Gasphase treten
somit nur die ungeladenen Molekille CO,, MEA (Strukturformel RNH,) und H,O auf,
wahrend in der Flissigphase zusétzlich auch die Ionen HCO,, 00327, H,0%, OH ",
RNH;* und RNHCOO™ auftreten.
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Fliissigphase
Index [

Abbildung 3.3: Chemisches Gleichgewicht und Phasengleichgewicht fiir das
zweiphasige Stoffystem CO,~-MEA-H,0

3.3 ElectrolyteNRTL Modell

In diesem Abschnitt werden die theoretischen Grundlagen des ElectrolyteNRTL Modells
erldutert. Dabei wird zunéchst auf die Berechnung der Aktivitatskoeffizienten einge-
gangen. Anschlieend wird das Vorgehen zur Berechnung der Fugazitéitskoeffizienten
erlautert. Zum Abschluss dieses Abschnitts wird die Berechnung der molaren Enthalpie
vorgestellt.

3.3.1 Berechnung der Aktivitatskoeffizienten

Zur Bestimmung der Aktivitdtskoeffizienten +; wird das sog. Electrolyte NRTL Modell
verwendet. Hierbei handelt es sich um ein G”-Modell, das auf dem Konzept der lokalen
Zusammensetzung beruht. Das Modell basiert auf dem Nonrandom-Two-Liquid (NRTL)
Ansatz von Renon und Prausnitz [22], erweitert um den Einfluss von Elektrolyten in
wassrigen Systemen.

Das Konzept der lokalen Zusammensetzung ist in Abbildung 3.4 dargestellt. Dabei kann
unterschieden werden, ob sich ein ungeladenes Molekiil m, ein Kation ¢ oder ein Anion a
im Zentrum befindet, siehe Abbildung 3.4(a)-3.4(c). Abhingig von dem Molekiil im
Zentrum koénnen in der direkten Nachbarschaft sowohl ungeladene Molekiile als auch
Kationen und Anionen auftreten. Dabei muss jedoch lokale Elektroneutralitit gewahrt
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(a) ungeladenes Molekiil im

(b) Kation im Zentrum (¢) Anion im Zentrum
Zentrum

Abbildung 3.4: Lokale Zusammensetzung in Elektrolytlésungen aus [16]

sein. Im Fall eines geladenen Molekiils im Zentrum kénnen nur die entgegengesetzt
geladenen sowie ungeladene Molekiile in direkter Nachbarschaft auftreten, da zwischen
gleich geladenen lonen starke Abstofungskréifte auftreten (engl. like-ion repulsion).

GP-Modelle werden héufig auch als Aktivititskoeffizientenmodelle bezeichnet. Das
ElectrolyteNRTL Modell wurde urspriinglich von Chen und Evans entwickelt [23] und
von Austgen auf das Stoffsystem CO,~-MEA-H,O angewendet [15, 18]. Dariiber hinaus
wird die Anwendung des ElectrolyteNRTL Modells auf das genannte Stoffsystem in einer
Vielzahl von Veroffentlichungen behandelt, beispielsweise [13, 14, 24, 25]. Im Folgenden
werden die theoretischen Grundlagen des Modells vorgestellt.

Der Aktivitatskoeffizient +; wird berechnet aus der molaren freien Exzessenthalpie GF.
Die molare freie Exzessenthalpie GF setzt sich hierbei additiv aus zwei Termen
zusammen:

Ein Term C_}'ER fir die langreichweitigen und ein Term éfc fir die kurzreichweitigen
Wechselwirkungen. Die langreichweitigen (engl. long range) Wechselwirkungen beschrén-
ken sich auf Wechselwirkungen zwischen Ionen. Die kurzreichweitigen Wechselwirkungen
sind von der lokalen Zusammensetzung (engl. local composition) abhéngig und beinhalten
Wechselwirkungen zwischen Ionen, Ionen und ungeladenen Molekiilen sowie zwischen
ungeladenen Molekiilen untereinander [15].

Der Term G¥, fiir die langreichweitigen Wechselwirkungen setzt sich seinerseits aus
zwei Termen zusammen:

Gir=Gbpu + Ghon - (3.24)

Fir die Wechselwirkungen zwischen Ionen setzen Chen und Evans den sog. Pitzer-Debye-
Hiickel Term G%,,,; an [26]. Dabei wird als Referenzzustand die unendliche Verdiinnung
im Waschmittel verwendet. In der vorliegenden Arbeit wird als Referenzzustand fiir die
Ionen hingegen die unendliche Verdiinnung in Wasser angesetzt, sieche Gleichung (3.8)
im Abschnitt 3.1. Um den unterschiedlichen Referenzzustdnden Rechnung zu tragen,
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muss eine Korrektur erfolgen, zur Umrechnung vom Referenzzustand der unendlichen
Verdiinnung im Waschmittel auf die unendliche Verdiinnung in Wasser. Der Pitzer-
Debye-Hiickel Term wird daher um den sog. Born Term G%,,. korrigiert, so dass sich
fiir die molare freie Exzessenthalpie GF letztlich folgende Summe ergibt:

G* = Gipy + Ghorn + Glc - (3.25)
Der Aktivitdtskoeffizient ~; ergibt sich durch folgende partielle Ableitung aus der
molaren freien Exzessenthalpie G¥ [18]:

(3.26)

~E
ln"}/@': 1 la(NGesath>

RT ON,

] T7p7Nj7éi

Der Aktivitatskoeffizient setzt sich somit analog zur Exzessenthalpie in Gleichung (3.25)
ebenfalls aus drei Anteilen zusammen:

Invy, =Invippg + v gorn + I virc - (3.27)

Der Pitzer-Debye-Hiickel Anteil v; ppy berechnet sich fiir geladene Molekiile (Kationen
und Anionen) wie folgt [26, 27]:

1
222 " 217 — 21
Invy; ppy = —A “In 1+p[x/2 + (3.28
g P ( ) 1+ pli/ )
Fiir ungeladene Molekiile vereinfacht sich die Berechnung zu [26, 27]
241"
In YiPDH — #1/2 . (329)

Bei der Berechnung des Pitzer-Debye-Hiickel Anteils sind A4 und I, der Debye-Hiickel
Parameter beziehungsweise die Ionenstarke:

12 >
1) (o)

Vivm ewmkpT

I, = ; Z 2wy = ; Z 22w+ ; Z 22, . (3.31)

Der Born Anteil v; gy, fiir die Umrechnung des Referenzzustandes von der unendlichen
Verdiinnung im tatséachlichen Waschmittel (Index WM) auf die unendliche Verdiinnung
in Wasser berechnet sich zu [28]

Q? 1 1\ 22,
Inv; Born = - — —+107°. 3.32
nB 2kpT \ewm €m0 (332)
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Die Berechnung des Born Anteils erfolgt im CGS-Einheitensystem wie bei [15, 25]. Mit ¢;
werden die dielektrischen Konstanten bezeichnet, fir die folgende temperaturabhéangige

Korrelation angesetzt wird:

11
= A; + B; (T Tref> . (3.33)

Die kurzreichweitigen Anteile der Aktivitatskoeffizienten ;o berechnen sich fiir
ungeladene Molekiile ¢ (Gleichung (3.34)) wie folgt:

Z XiGimTim
Invyrc=——e—— 3.34
B S e, (3.34)
a Z XiGimy Timy
+ Z T Tmm! — .
Z X; sz Z Xszm’
XiGicTic
Z X Gzc Tme Z Xz Gic
i#c i#c
X.G Z XiGiaTia
+ Z ma T — i#a
Z X; Gw Z XiGia
i#a i#a
Fiir Kationen ¢ ergibt sich:
Z XiGimTim
1 X.G -
—l c o o — ————————— 3.35
Hete = Z Z X; sz § Z X’Lsz ( )
Z XiGicT ic
z;éc
Z X; Gzc
i#c
Z XiGiaTia
X, Gca i#a

Z ZX Gia T ™ Yita XiGia
i#a
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Fiir Anionen a folgt

X,.G ZXiGimTz’m
1 . N T — —e———— 3.36
DY LC = ZZXGW T ZXiGim ( )
ZXiGiaTia
z;éa
ZX Gm
i#£a
XiGicTic
ZX Gie Tac Pize XiGic
i#c

Bei X; handelt es sich um gewichtete Molanteile:

) z; fur Ionen
X; = Cix; wobei C; = (3.37)
1 fiir ungeladene Molekiile .

Die in den Gleichungen zur Berechnung von +; ;¢ auftretenden Grélen G und 7 sind
lokale bindre Grofien, die iiber den sog. NRTL Nonrandomness-Faktor o verkniipft
sind:

G =exp(—ar). (3.38)

Der Nonrandomness-Faktor « ist hierbei symmetrisch, wihrend im Gegensatz dazu die
bindren Wechselwirkungsparameter T unsymmetrisch sind:

Oy = Ol (3.39)
Qmca = Ocam (3.40)
Tom! 7 Tm'm (3.41)
Tm,ca 7 Team - (3.42)

Der Nonrandomness-Faktor a wird auf einen einheitlichen Wert festgesetzt. Fiir alle
Kombinationen von Molekiilen, in denen m = H,O wird o = 0.2 gesetzt, falls m = MEA
oder m = CO, wird a = 0.1 gesetzt [16].

Fiir die bindren Wechselwirkungsparameter 7 werden temperaturabhéngige Korrelatio-
nen der Form

B
4
T A+T (3.43)

verwendet. Die Koeffizienten A und B werden aus der Literatur [14, 15] itbernommen.
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Die in den Gleichungen (3.34)-(3.36) auftretenden Gréfien G;; fiir die Kombinationen
ungeladenes Molekiil-Kation, ungeladenes Molekiil-Anion und Kation-Anion werden
iiber einfache Mischungsregeln berechnet:

Gcm = Z }/aGca,m (344)
Gam = Z }/cha,m (345)
Gea = Z )/C’Gca,c’a . (346)

Bei Y. und Y, handelt es sich um einen lokalen kationischen beziehungsweise anionischen
Molanteil. Diese Molanteile lassen sich wie folgt aus den gewichteten Molanteilen in
Gleichung (3.37) bestimmen:

X
Y, = ¢ (3.47)
> Xe
X
Y, = (3.48)

S X

Analog zur Berechnung von G;; in den Gleichungen (3.44)-(3.46) werden auch die Werte
fir den Nonrandomness-Faktor «;; fir die Kombination ungeladenes Molekiil-Kation,
ungeladenes Molekiil-Anion und Kation-Anion bestimmt:

Qem = Qe = Z }/aaca,m (349)
Qogm = Omg = Z )/;aca,m (350)
Aeqg = Z Y;:’aca,c’a . (351)

Die Werte fiir die bindren Wechselwirkungsparameter 7 fiir ungeladenes Molekiil-Kation,
ungeladenes Molekiil-Anion und Kation-Anion werden aus G;; und «;; mit Hilfe von
Gleichung (3.38) berechnet:

G

(07

(3.52)

T =

Fiir alle Molekiile, deren Bezugszustand die unendlich verdiinnte Losung ist, muss der
kurzreichweitige Anteil an den Aktivitédtskoeffizienten aus den Gleichungen (3.34)-(3.36)
auf den Zustand der unendlich verdiinnten Losung normiert werden:

e =Invire —Iny™ (3.53)
Ny e =Ivyepe —Iny” (3.54)
Inv, .o =Y re —Invy.”. (3.55)
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Zur Umrechnung wird der Grenzaktivitatskoeffizient 77° bendtigt:

Iny* =Invy(zn,0 = 1) = Twi + GiwTiw (3.56)
In ,yé)o = ln’yc(IHQO — 1) = |Zc| (Twc + Gchcw) (357)
In ’Y:;O = ln’}/a(xHQO — 1) - ’Zzz| (Twa + GawTaw) . (358)

3.3.2 Berechnung der Fugazitatskoeffizienten

Zur Bestimmung der Fugazitatskoeffizienten ¢! wird die Zustandsgleichung von Soave-
Redlich-Kwong verwendet [29]. Die druckexplizite Form der Zustandsgleichung lautet

RT a

=3 T e (3.59)

p

Durch Umformen ergibt sich folgende Form, mit der das molare Volumen der Gas-
phase V¢ numerisch bestimmt werden kann:

Ve— 2 =0. (3.60)

Die Parameter a und b konnen mit folgenden Gleichungen berechnet werden:

YiY;ij (3.61)

.
M=

@
Il
R
.
Il
R

(3.62)

S5
I
<
=

s
I
_

Fir den Fall ¢ = j berechnet sich der Reinstoffkoeffizient a; in Abhéngigkeit der
kritischen Grofien Tj; und pg; zu

D2 T2-
a; = 0.42748 d oy (T),, (3.63)
Pk
wobei
2
oi(T) = [1+ (048 + 1.574w; — 0.176w?) - (1 - T,*)] (3.64)
und
T
Ty = — . .
T (3.65)

Die Kreuzkoeffizienten a;; aus Gleichung (3.61) werden wie folgt aus den Reinstoftkoef-
fizienten bestimmt:

ai; = /aiag; (1 — kij) . (3.66)
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Da die Binédrparameter k;; nicht fiir alle benétigten Kombinationen von Komponenten 7
und j verfiighar sind werden sie durchgehend zu 0 gesetzt. Wahrend bei [21] angegeben
ist, dass die Parameter nicht vernachlassigt werden dirfen, wird in der ELECNRTL
Stoffdatenmethode in Aspen Plus lediglich die Zustandsgleichung von Redlich-Kwong
verwendet, bei der a;; = N gilt.

Das Kovolumen b; berechnet sich nach folgender Gleichung:
RTy;
Dri

b, = 0.08664

(3.67)

Die Fugazitatskoeffizienten ! werden schlielich mit folgender Gleichung bestimmt:

K
_ 2 Y; Qg5 _
1% b; ; I 7
Inp! =1In = - — _ n—
Vi—b VI—b bRT Vi

abi Vg‘i‘b b p‘_/g
In —=— — —In—==

(3.68)

RO\ Ve  Vi+b) | RT
3.3.3 Berechnung der molaren Enthalpie

Referenzzustand bei der Berechnung der molaren Enthalpie der Gasphase ist die molare
Standardbildungsenthalpie einer Komponente als ideales Gas Aﬁ%i bei T° = 298.15 K:

H (T p—0) = AHY, . (3.69)

(2

Im néchsten Schritt wird die molare Enthalpie der Komponente im Zustand des idealen
Gases bei der tatsichlichen Temperatur 7" bestimmt

_ _ T _ .
HT,p — 0) = AHY, + / Ci(T)dT . (3.70)
70

Uber die Molanteile 7; erfolgt der Ubergang von den reinen Komponenten zum Gemisch
idealer Gase

HYT,p = 0,y,) = >y H(T,p — 0). (3.71)

Soll bei der Berechnung der molaren Enthalpie der Gasphase H? das Realgasverhalten
beriicksichtigt werden, muss zusétzlich die Abweichung H9 — H'@ berechnet werden:

Die Berechnung des Terms HY — H' findet sich beispielsweise in [21].

Die molare Enthalpie der Fliissigkeit H' in der ElectrolyteNRTL Stoffdatenmethode
setzt sich, wie in Gleichung (3.73) dargestellt, aus verschiedenen Anteilen zusammen.
Der Anteil der Waschmittelkomponenten H,O und MEA, der Anteil der gelésten
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Komponenten k (dies beinhaltet sowohl ungeladene Molekiile wie CO, als auch Ionen)
sowie der Anteil der molaren Exzessenthalpie H¥:

]_{l = xHQOFIIl—IQO + xMEAI:[fv[EA + Z xk}_[,fo + I;TE . (373)
k

Die molare Enthalpie H! der Waschmittelkomponenten H,O und MEA berechnet sich
dabei tiber die molare Standardbildungsenthalpie A]:I%i, eine Temperaturkorrektur und
die molare Verdampfungsenthalpie AHy, (T):

_ _ T _ _
H = AHY + / CI(T)dT — AHy,(T). (3.74)
T
Der Beitrag der molaren Enthalpie der gelésten Komponenten Hg° berechnet sich zu
[ 700 [7°0 aq T OO aq
H = AR + /} Coooa(T)dT . (3.75)

Mit AFIE“’] wird hierbei die molare Standbildungsenthalpie der gelosten Komponente k
im Zustand der unendlichen Verdiinnung in der wassrigen Phase bezeichnet. Ent-
sprechend ist C’;}j “ die Warmekapazitat der gelosten Komponente k£ im Zustand der
unendlichen Verdiinnung in der wéassrigen Phase.

Die molare Exzessenthalpie H” ergibt sich aus der partiellen Ableitung der Aktivitéts-
koeffizienten nach der Temperatur:

Jln~;

o7 (3.76)

HP = “RT*Y

3.4 Anwendung der Tragerdampfdestillation auf die
Waschmittelregeneration bei der CO,-Abtrennung

Diese Arbeit beschéaftigt sich mit der Anwendung der sog. Tragerdampfdestillation
auf die Regeneration des Waschmittels bei der Rauchgaswésche zur CO,-Abtrennung
in Kohlekraftwerken. Bei der Tragerdampfdestillation wird das Siedeverhalten durch
Zufuhr eines Hilfsstoffs beeinflusst [30]. Bei der Triagerdampfdestillation wird ausgeniitzt,
dass sich die nicht mischbaren Fliissigkeiten zweier Komponenten beim Sieden so
verhalten, als waren sie jeweils alleine vorhanden. Der Partialdruck in der Gasphase
entspricht dem Sattigungsdampfdruck. Folglich setzt sich der Gesamtdruck aus den
Sattigungsdampfdriicken der beiden Komponenten zusammen. Es kommt somit zu einer
Dampfdruckerhohung und gleichzeitig zu einer Siedepunktserniedrigung. Praktische
Anwendung findet die Tragerdampfdestillation in der Fettindustrie und beim Strippen
beladener Waschmittel in der Erdolindustrie [30]. Bei Verwendung von Wasserdampf als
Trager wird die Tragerdampfdestillation auch als Wasserdampfdestillation bezeichnet.

Die Tragerdampfdestillation soll im Folgenden am Beispiel Wasser—-Hexan erlautert
werden. Das (T, x,y)-Diagramm fiir das bindre Stoffsystem Wasser—-Hexan ist in
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Abbildung 3.5 dargestellt. Die zugrunde liegenden Daten fiir Siede- und Taulinie wurden
in Aspen Plus V7.3 mit der NRTL Stoffdatenmethode berechnet. Die Daten fiir das
Fliissig-Flissig Phasengleichgewicht stammen aus [31]. Hexan (CgH,,) ist in diesem
System der Leichtsieder. Das Stoffsystem weifit eine nahezu vollstandige Mischungsliicke
auf, welche bedingt wird durch die starke Nichtidealitdt des Systems. Polares Wasser
und im Vergleich dazu unpolares Hexan zeigen so geringe Wechselwirkungen, dass es zur
Ausbildung der Mischungsliicke kommt. Diese erkennt man in Abbildung 3.5 am iiber
einen weiten Bereich waagrechten Verlauf der Siedelinie. Der Punkt, an dem sich Siede-
und Taulinie bertihren, ist der azeotrope Punkt. Da das Azeotrop in der Mischungsliicke
liegt, wird es als Heteroazeotrop bezeichnet.

110

p=1.013 bar . -
Siedelinie
— —— Taulinie
1 -
00 \\ [ | Azeotroper Punkt
~
O ~.
c 90 A ~
~ ~
2 80 - ~
3 ~
o ~
Qo ~
g 70 - >~
~
et \\\ - 7
60 - =
50 T T T T
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

Molanteil x ., .¥c,

Hig

Abbildung 3.5: (T, z,y)-Diagramm bei p = 1.013 bar fiir das binére Stoffsystem
H,0-CiH,, mit Heteroazeotrop

Durch das Ausbilden der Mischungsliicke kommt es zu einer Dampfdruckerh6hung. Dies
wird im Folgenden formelméfig hergeleitet. Fir die Partialdriicke py,o und pc u,, wird
das erweiterte Raoultsche Gesetz, eine Vereinfachung von Gleichung (3.21), angesetzt

pu,0 =Yw,0P = VH,0 $h20 Psn,0 (3.77)
Peghyy = YCeHyy P = TCeHy, xéGHM PsCeHyy - (378>

Mit " wird hierbei die wéassrige, mit ” die organische Fliissigphase gekennzeichnet. Bei
einem Zweikomponentensystem und der Annahme einer vollstdndigen Mischungsliicke
folgt

/ p—
Ty,0 = 1

oy =1, (3.80)

xCGHM
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Betrachtet man die beiden Teilsysteme ' und ”, so betragt, bedingt durch die vollstandige
Mischungsliicke, der Aktivitédtskoeffizient jeweils 1.

yH,0 =1 (3.81)

706H14 =1.

Fur die Partialdriicke von Wasser py,o und Hexan pc u,, ergibt sich

PH,0 = YH,0P = PsH,0 (3.83)

pcgn,, = YcH,, P = PscgH,, -

Mit dem Gesetz von Dalton, wonach sich der Gesamtdruck p aus der Addition der
Partialdriicke ergibt, folgt weiterhin

P = Pu,0 + PogH,, = PsH,0 T PsC H,, - (3.85)

Man erkennt die Dampfdruckerhdhung in Gleichung (3.85), beide Komponenten H,O
und CgH,, liegen mit ihrem vollem Dampfdruck vor. Der Dampfdruck wird nicht
durch Multiplikation mit Molanteilen xi{zo <1bzw. 2"¢ n,, <1 ,verkleinert® Einher
mit dieser Dampfdruckerhohung geht eine Siedepunktserniedrigung. In Abbildung 3.5
ist das (7', x,y)-Diagramm bei einem Druck p = 1.013bar dargestellt. Man erkennt
die tber einen weiten Bereich konstante Siedetemperatur von T, = 61.4°C. Die
Siedetemperaturen der Reinstoffe betragen im Vergleich dazu Tsc n,, = 68.7°C und
Tsn,0 = 100.0°C. Bezogen auf die Siedetemperaturen der Reinstoffe zeigt sich somit
eine Siedepunktserniedrigung.

Die Zusammensetzung des Azeotrops lasst sich aus Gleichung (3.85) herleiten. Fiir den
rechten Ast der Taulinie in Abbildung 3.5 ergibt sich:

P = PH,0 + PCH,, = PsH,0 T PsC.H,,
p=yn,o0p+pscn, = (1 —yen,) P+ Ppscu, (3.86)
_ PsGeHy, (3.87)
yCGH14
Fiir den linken Ast der Taulinie ergibt sich:
P = Pu,0 +Pc,H,, = PsH,0 T PsC.H,,
P = Psu,0 + Yo u,, P (3.88)
p= _PsH,0 (3.89)
1 o yCGH14
Durch Gleichsetzen der Gleichungen (3.87) und (3.89) folgt durch Umformen
Psc,H
Yo H,, = iz (3.90)

PscgH,, T PsH,0



24 3 Theoretische Grundlagen

Die Zusammensetzung am azeotropen Punkt ist bei einer vollstdndigen Mischungsliicke
somit nur von den Dampfdriicken der Komponenten abhéngig.

Das Konzept der Zugabe einer organischen, mit Wasser nicht mischbaren, Komponente
in der Desorptionskolonne zur Regeneration des Waschmittels bei der CO,-Abtrennung
wird urspriinglich bei [9] vorgeschlagen. Dabei wird in erster Linie darauf abgezielt den
Druck im Desorber zu erhéhen. In [32] wird dieses Konzept der Zugabe einer organischen
Komponente aufgegriffen und weiterentwickelt.

Im Folgenden wird zur besseren Unterscheidung zwischen der organischen Komponente
und der organischen Phase die organische Komponente auch als Kohlenwasserstoff (KW)
bezeichnet?.

In Abbildung 3.6 ist fiir das dreiphasige System CO,~-MEA-H,O0-KW das chemische
Gleichgewicht und das Phasengleichgewicht unter Annahme einer vollsténdigen Mi-
schungsliicke zusammengefasst. In der Gasphase tritt als zusétzliche Komponente im
Vergleich zum zweiphasigen System der Kohlenwasserstoff auf, in der organischen
Fliissigphase wird neben dem Kohlenwasserstoff auch CO, beriicksichtigt.

Bei der Berechnung des Phasengleichgewichts wird fiir den Kohlenwasserstoff das
Raoultsche Gesetz verwendet, wie in Gleichung (3.21) angegeben. Fir die physika-
lische Absorption von CO, in dem Kohlenwasserstoff wird das Henrysche Gesetz,
Gleichung (3.22), verwendet. Die molare Enthalpie des Kohlenwasserstoffs in der
organischen Flissigphase berechnet sich nach Gleichung (3.74).

Fiir die Anwendung der Tragerdampfdestillation bei der Regeneration des Waschmittels
zur CO,-Abtrennung aus Kraftwerksrauchgasen ergeben sich zwei prinzipielle Anwen-
dungsfille. Diese zwei moglichen Anwendungsfille werden bereits bei [9] beschrieben.
Eine Moglichkeit besteht darin, die Temperatur im Reboiler wie bei der konventionellen
zweiphasigen Regeneration auf etwa 7T'= 125°C zu halten. Um diese Siedetemperatur
des Gemischs aus Waschmittel und organischer Komponente zu erreichen, muss bedingt
durch die Siedepunktserniedrigung der Druck angehoben werden. Ein hoherer Druck ist
vorteilhaft fiir eine auf die Abtrennung folgende Kompression des CO,.

Eine zweite Moglichkeit besteht darin, den Druck wie bei der konventionellen zweipha-
sigen Regeneration in der Desorptionskolonne auf etwa p = 2 bar zu belassen. Bedingt
durch die Siedepunktserniedrigung kann zur Beheizung des Reboilers (minderwertigerer)
Dampf bei niedrigerem Druck und niedrigerer Temperatur verwendet werden. Folglich
kann dieser Dampf in den Kraftwerksturbinen auf ein niedrigeres Druckniveau entspannt
werden, bevor der Dampf fiir die Beheizung des Reboilers aus den Turbinen entnommen
werden muss. Fiir das Kraftwerk kann sich somit eine hohere Leistung ergeben.

4 In [32] werden als mogliche organische Komponenten neben Alkanen auch Fluoralkane vorgeschlagen.
Da im Rahmen dieser Arbeit nur Alkane untersucht wurden, sollen an dieser Stelle Fluoralkane
durch den Begriff Kohlenwasserstoff mit abgedeckt sein.
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Gasphase
Index ¢
H,0 MEA CO,> KW
v [ i i t v
l H U v U
H,0O MEA CO, CO, KW
(RNH,)
CO, +2H,0 == HCO, + H,0"
HCO,; +H,0 = CO,* + H,0"
2H,0 == OH + H,0"
RNH, + H;0" == RNH," + H,0
RNH, +HCO; <= RNHCOO + H,0
Wassrige Fliissigphase Organische Fliissigphase
Index [’ Index 1"

Abbildung 3.6: Chemisches Gleichgewicht und Phasengleichgewicht fiir das
dreiphasige Stoffystem COy-MEA-H,O-KW

3.5 Absorptions-Desorptions-Prozesse zur
CO,-Abtrennung

In diesem Abschnitt werden die Absorptions-Desorptions-Prozesse zur CO,-Abtrennung
vorgestellt. Dabei wird zunachst der Prozess mit konventioneller zweiphasiger Regene-
ration des Waschmittels beschrieben. AnschlieBend wird der Prozess mit dreiphasiger
Regeneration des Waschmittels unter Zugabe einer organischen Komponente vorgestellt.
In beiden Fallen, ebenso wie im weiteren Verlauf dieser Arbeit, wird als Waschmittel
eine Mischung aus Monoethanolamin und Wasser betrachtet. Im Anschluss an die
Beschreibung der zwei Prozesse wird gezeigt, in welche Beitrage sich der spezifische
Energiebedarf ¢ aufschliisseln lasst. Zum Abschluss dieses Abschnitts wird erlautert,
wie sich die Bedingungen in der Desorptionskolonne thermodynamisch beschreiben
lassen.

3.5.1 Absorptions-Desorptions-Prozess zur CO,-Abtrennung mit
zweiphasiger Regeneration

In Abbildung 3.7 ist das Fliebild eines Absorptions-Desorptions-Prozesses zur CO,-
Abtrennung mit konventioneller zweiphasiger Regeneration dargestellt. Das Rauchgas,
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Abbildung 3.7: Flielbild eines Absorptions-Desorptions-Prozesses zur
CO,-Abtrennung mit zweiphasiger Regeneration

das beispielsweise aus der Verbrennung eines Kohlekraftwerks stammt, wird nach
entsprechender Vorbehandlung (Entstickung und Entschwefelung) am Sumpf der
Absorptionskolonne zugefiihrt. Im Gegenstrom hierzu stromt das unbeladene oder
nur zum Teil beladene Waschmittel. Das Waschmittel nimmt CO, auf und es laufen die
im Abschnitt 3.1 beschriebenen chemischen Reaktionen ab. Das gereinigte Gas verlésst
mit einem niedrigeren Anteil an CO, die Kolonne am Kopf. Am Sumpf verlasst das mit
CO, beladene Waschmittel die Kolonne.

Das beladene Waschmittel wird in einem néchsten Schritt in einer Pumpe auf einen
héheren Druck gebracht. Dabei wird das Waschmittel héufig auf einen so hohen Druck
gebracht, dass es im auf die Pumpe folgenden Wérmeitibertrager nicht zum Ausgasen von
CO, kommt. In diesem Warmeitibertrager wird das beladene Waschmittel angewérmt.

Anschliefend wird das angewarmte, beladene Waschmittel am Kopf der Desorptionsko-
lonne zugefiihrt. Im Gegenstrom zur aufsteigenden Gasphase stromt das Waschmittel
nach unten, wobei CO, aus dem Waschmittel gestrippt (entfernt) wird. Am Sumpf
der Desorptionskolonne wird das Waschmittel abgezogen und dem Reboiler zugefiihrt.
Dieser wird von auflen mit Dampf beheizt, so dass aus dem Waschmittel hauptsachlich
Wasser verdampft wird. Zu einem geringeren Teil werden bereits CO, ausgetrieben sowie
geringe Mengen an MEA verdampft. Die so entstandene Gasphase wird als Aufdampf in
die Kolonne zuriickgefiihrt, wo sie im Gegenstrom zum Waschmittel nach oben stromt.
Dabei wird kontinuierlich CO, aus dem Waschmittel gestrippt, im Gegenzug kondensiert
Wasser.

Am Kopf der Kolonne verldsst das Gasgemisch, das hauptsachlich CO,, H,O sowie
zu einem geringen Anteil MEA enthélt, die Kolonne. Das Gemisch wird in einem
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Tabelle 3.2: Typische Bedingungen bei der zweiphasigen Regeneration mit
wassriger Monoethanolaminlésung

Druck Absorber ~ 1 bar
Druck Desorber ~ 2 bar
Temperatur Rauchgas am Absorbereintritt 40°C
Temperatur Waschmittel am Absorbereintritt 40°C
Temperatur Waschmittel im Reboiler 120 — 125°C
Verhaltnis Waschmittelmassenstrom zu Rauchgasmassenstrom 2-4
Massenanteil wyga des unbeladenen Waschmittels 0.3
Massenanteil w0 des unbeladenen Waschmittels 0.7

Wiérmetibertrager, dem Kondensator, abgekiihlt, wodurch hauptséchlich Wasser kon-
densiert. Das CO, verbleibt grofitenteils in der Gasphase, so dass nach einer Gas-
Fliissig-Phasentrennung im Abscheider ein CO,-reiches Gas abgezogen werden kann.
Dieses CO,-reiche Gas kann anschlieSend einer Verdichtung zugefiihrt werden. Die
kondensierte Fliissigphase aus dem Abscheider, die hauptsachlich Wasser enthalt, wird
als Riickflauf in die Kolonne zurtickgefiihrt. Neben dem CO,-reichen Gas ergibt sich als
weiteres Produkt der Desorptionskolonne das regenerierte Waschmittel, das im Reboiler
anfallt.

Nach der Regeneration wird das Waschmittel zunéchst in dem bereits erwahnten
Warmetibertrager gegen das beladene Waschmittel aus dem Absorber abgekiihlt.
Anschlielend wird das regenerierte Waschmittel auf den Druck in der Absorptions-
kolonne entspannt bevor es auf die endgiiltige Eintrittstemperatur fiir den Absorber
abgekiihlt wird. Auftretende Verluste an H,O und MEA werden vor dem Abkiihlen auf
Absorbereintrittstemperatur als Makeup Strom zugefiihrt. Die Verluste ergeben sich
durch die Anteile an H,O und MEA, die den Prozess im Absorber und Desorber mit
den Gasstromen verlassen.

Die typischen Bedingungen fiir die konventionelle zweiphasige Regeneration sind in
Tabelle 3.2 aufgefiihrt.

Um unterschiedliche Waschmittel oder auch Betriebsbedingungen, wie beispielsweise
den Druck p im Desorber, vergleichen zu kénnen, wird die im Reboiler iiber Dampf
zugefiithrte Warme Qpepoiier auf den nach dem Abscheider gasformig abgefiithrten
Komponentenmassenstrom M002 im CO,-reichen Gas bezogen. Der Quotient aus diesen
Werten wird als spezifischer Energiebedarf ¢ bezeichnet:

QReboiler
q=— CO, —reiches Gas * (391>
MAn?2
Co,

MJ
kg CO,

. Eine Vergleichbarkeit zwischen unterschiedli-

Der spezifische Energiebedarf wird angegeben in oder ist dquivalent dazu in der

alJ
tCO,

chen Wachmitteln oder Betriebsbedingungen ist jedoch nur dann gegeben, wenn der

Literatur auch héufig zu finden in
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Abtrenngrad Naptrenngrad, das heifit der Anteil an CO, aus dem Rauchgas (Index RG),
der abgetrennt wird, konstant gehalten wird. Der Abtrenngrad ist definiert als

+CO,—reiches Gas +CO,—armes RG
. N002 -1 N002 3.02
nAbtrenngrad — NRG — 1= NRG ( . )
CO, CO,

Bei der Post-Combustion Abtrennung findet man als typische GréBenordnung fiir den
Abtrenngrad Werte von 85 — 90 %. Im Gegensatz zu anderen Absorptionsprozessen
zur CO,-Abtrennung, wie beispielsweise bei der Erdgas- oder Synthesegasreinigung,
findet bei der Rauchgasreinigung aus energetischen und wirtschaftlichen Griinden keine
Feinreinigung des Rauchgases bis in den ,parts per million“ (ppm) Bereich statt. Fiir
MEA liegen die Literaturwerte fiir den spezifischen Energiebedarf ¢ bei einem CO,-
Abtrenngrad von 90 % im Bereich von 3.6 —4.0 kgl\éJOQ [33]. Der spezifische Energiebedarf
setzt sich aus verschiedenen Beitridgen zusammen, diese werden im Abschnitt 3.5.3

detailliert aufgeschliisselt.

3.5.2 Absorptions-Desorptions-Prozess zur CO,-Abtrennung mit
dreiphasiger Regeneration

In Abbildung 3.8 ist der Ausschnitt des FlieBbilds um die Desorptionskolonne eines
Absorptions-Desorptions-Prozesses mit dreiphasiger Regeneration dargestellt. Die im
Vergleich zur konventionellen zweiphasigen Regeneration zusatzliche organische Kompo-
nente wird zusammen mit dem beladenen Waschmittel am Kopf der Desorptionskolonne
zugefiihrt. Wie in Abschnitt 3.4 wird im Folgenden zur besseren Unterscheidung zwischen
der organischen Komponente und der organischen Phase die organische Komponente
als Kohlenwasserstoft bezeichnet.

Im Gegenstrom zum aufsteigenden Gas stromen die wéssrige und organische Fliissigphase
nach unten. Am Sumpf der Kolonne werden die Fliissigphasen abgezogen und in den
Reboiler geleitet. Im Reboiler bildet sich die in Abschnitt 3.4 erlduterte Mischungsliicke
aus. Das Gas, das dadurch erzeugt wird, dass der Reboiler von aulen mit Dampf
beheizt wird, hat demnach azeotrope Zusammensetzung. Dieser Gasstrom wird als
Aufdampf zuriick in die Desorptionskolonne geleitet, wo er im Gegenstrom zu den
beiden Flussigphasen aufsteigt.

Am Kopf der Kolonne wird der Gasstrom abgezogen und zunéchst abgekiihlt, wobei eine
partielle Kondensation stattfindet. Dabei bilden sich zwei fliissige Phasen, eine leichte
organische sowie eine schwere wéssrige, so dass es sich insgesamt um ein dreiphasiges
Gemisch handelt. Dieses Gemisch wird aufgetrennt in einen CO,-reichen Gasstrom,
die beiden Flissigphasen werden als Riicklauf zuriick in die Kolonne geleitet. Im
Reboiler fallen neben dem Aufdampf zwei weitere Produktstrome an. Zum einen das
regenerierte Waschmittel, zum anderen die organische Phase. Letztere wird zuriick
zum Kopf der Kolonne geleitet und dort zusammen mit dem Makeup Strom des
Kohlenwasserstoffs wieder eingespeist. Der Makeup Strom ersetzt hierbei anfallende



3.5 Absorptions-Desorptions-Prozesse zur CO,-Abtrennung 29

— — Gasphase (g) Kondensator COz_-reiihES Gas
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Abbildung 3.8: Ausschnitt des Flieibilds um die Desorptionskolonne eines
Absorptions-Desorptions-Prozesses mit dreiphasiger Regeneration

Verluste des Kohlenwasserstoffs tiber den CO,-reichen Produktgasstrom. Bei Annahme
einer vollstandigen Mischungsliicke ist im regenerierten Waschmittel hingegen kein
Kohlenwasserstoff enthalten.

Abbildung 3.9 zeigt das gesamte Fliefibild eines Absorptions-Desorptions-Prozesses mit
dreiphasiger Regeneration. Bei Annahme einer vollstandigen Mischungsliicke bleibt der
Absorber unberiihrt von der Zugabe des Kohlenwasserstoffs im Desorber.

3.5.3 Aufschliisselung der Beitrage zum spezifischen Energiebedarf

Der Energiebedarf QReboﬂer setzt sich aus verschiedenen Beitragen zusammen. Fiir den
Fall der konventionellen zweiphasigen Regeneration, siehe Abschnitt 3.5.1, sind dies im
Einzelnen:

e Feed anwéirmen Qp, qp

e Riicklauf anwérmen Qgr, qrr

e Desorption von COy @ pes, Gpes
e Strippdampf erzeugen Qsp, gsp

Aus den einzelnen Beitragen zum Energiebedarf Qrepoiier €rgeben sich die spezifischen

Werte jeweils durch Division des jeweiligen Beitrags durch den abgetrennten Kompo-

*rCO, —reiches Gas
nentenmassenstrom Mee .



30 3 Theoretische Grundlagen
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Abbildung 3.9: Flie3bild eines Absorptions-Desorptions-Prozesses zur
CO,-Abtrennung mit dreiphasiger Regeneration

Fir die dreiphasige Regeneration, sieche Abschnitte 3.5.2, ergeben sich folgende zusatzli-
che Beitrage:

e Organisches Feed anwarmen QFOW, QFrg

e Organischen Riicklauf anwirmen @ RLorg> QRLorg

e Organischen Strippdampf erzeugen Qspm, 4SDorg
Mit den nachfolgenden Gleichungen koénnen die verschiedenen Beitrdge ndherungsweise
bestimmt werden. Zunéchst werden die Gleichungen fiir die vier Beitrage angegeben,
die sowohl bei der zweiphasigen als auch bei der dreiphasigen Regeneration auftreten:
3.93
3.94
3.95

QF - Né«" (Hlaeboiler - Hé’)

QRL = Né{L (f{é{eboiler - Hﬁ{L)

. - . _

QDes = (quj(OQ) - NI%CO2) AHD@SCOQ,MEA

(
(
(
Qsp = (Ni0 = Nuo) Ao (

)
)
)
3.96)
Der Beitrag zur Anwérmung des Feeds, Gleichung (3.93), berechnet sich aus dem Mo-
lenstrom des fliissigen Feeds N% multipliziert mit der Differenz der molaren Enthalpien
der wéssrigen Flissigphase am Austritt und am Eintritt der Desorptionskolonne. Der
Eintrittszustand ist derjenige des Feeds HL, der Austrittszustands entspricht dem
Zustand im Reboiler H% .- Die molaren Enthalpien werden dabei berechnet wie
in Abschnitt 3.3.3 beschrieben. Die Berechnung von Qr in Gleichung (3.93) ist eine

naherungsweise Bestimmung, da der folgende Effekt nicht berticksichtigt wird: tiber die
Hohe des Desorbers geht CO,, in die Gasphase tiber wahrend H,O kondensiert. Folglich
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andert sich der Molenstrom N L., genauso wie sich die Zusammensetzung der wissrigen
Flissigphase iiber die Kolonnenhohe é&ndert. Durch die gednderte Zusammensetzung
andert sich auch der Wert der molaren Enthalpie H'.

Der Beitrag zur Anwarmung des Riicklaufs, Gleichung (3.94), wird analog zum Bei-
trag zur Anwarmung des Feeds berechnet. Als Molenstrom wird hierbei der Wert
des Riicklaufs Nk, verwendet und die dazugehérige molare Enthalpie Hb, fiir den
Eintrittszustand. Der Austrittszustand entspricht wiederum dem Zustand im Reboi-
ler Hh poiter- Filr den Beitrag zur Anwiarmung des Riicklaufs in Gleichung (3.94) gilt
wie fiir den Beitrag zur Anwarmung des Feeds, dass es sich um eine naherungsweise
Berechnung handelt.

Der Beitrag zur Desorption von CO,, Gleichung (3.95), berechnet sich als Pro-
dukt aus dem Molenstrom des desorbierten CO, und der molaren Desorptions-
enthalpie AH Desco, mpa- Der Molenstrom des desorbierten CO,, berechnet sich seinerseits

aus dem Molenstrom Nég;, welcher die Desorptionskolonne gasférmig verlésst, vermin-

det um den Molenstrom N¥ co,» der bereits gasformig in die Kolonne eintritt®%. Die
molare Desorptionsenthalpie AH pes., yma iSt Streng genommen iiber die Kolonnenhéhe
”

nicht konstant. Fiir die Berechnung in Gleichung (3.95) wird jedoch ein konstanter Wert
verwendet.

Der Beitrag zur Erzeugung von Strippdampf, Gleichung (3.96), wird aus dem Mo-
lenstrom an Strippdampf multipliziert mit der molaren Verdampfungsenthalpie von

Wasser A]rIVH o, bestimmt. Der Molenstrom an Strippdampf wird aus dem Molen-
2

strom Ngig berechnet, der die Desorptionskolonne gasférmig verlésst, vermindert um

den Molenstrom N %HQO, der bereits gasformig in die Kolonne eintritt. Im Reboiler
wird zunéchst ein deutlich groflerer Strippdampfstrom erzeugt. Ein Grofiteil dieses
Stroms kondensiert jedoch tiiber die Kolonnenhohe. Die hierbei freiwerdende Kondensa-
tionswérme wird fiir die Anwéarmung von Feed und Riicklauf sowie fiir die Desorption
von CO, genutzt. Lediglich der Strippdampfstrom, der nicht mehr energetisch genutzt
werden kann, ist fiir die Berechnung des Beitrags qp.s zum spezifischen Energiebedarf
entscheidend. Dieser Strippdampfstrom wird durch die Differenz in Gleichung (3.96)
erfasst.

5 Mit (1) wird an dieser Stelle die oberste Stufe der Kolonne indiziert.

6 N 7 co, ergibt sich durch die Anwarmung im Wérmeiibertrager, siche Abbildung 3.7. Dabei ist der
Druck im Warmeiibertrager zwar in der Regel so hoch gewéhlt, dass es im Warmeiibertrager selbst
nicht zum Ausgasen von CO, kommt. Beim Eintritt in die Desorptionskolonne wird der Strom jedoch
auf den im Desorber herrschenden Druck entspannt und je nach Temperaturniveau geht ein Teil des

CO, in die Gasphase {iber.
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Der Beitrag zur Desorption von CO,, siehe Gleichung (3.95), bleibt von der Zugabe des
Kohlenwasserstoffs unberiihrt. Die zusatzlichen Beitrédge durch die organische Phase bei
der dreiphasigen Regeneration berechnen sich wie folgt:

QForg = Né‘oy‘g (Héieboilerwg - I_{i“m«g) (397)
QRLorg = N]l%Lorg (Hﬁeboilerom - Hﬁ%Lom) (398)
QD4r, = Nitw AHvyigy, - (3.99)

Der Beitrag zur Anwarmung des organischen Feeds in Gleichung (3.97) berechnet sich
analog zu Gleichung (3.93). Der Molenstrom des fliissigen organischen Feeds N }Org wird
multipliziert mit der Differenz der molaren Enthalpien fiir die organische Phase am
Austritt und am Eintritt der Desorptionskolonne. Fiir den Eintrittszustand wird die
molare Enthalpie des organischen Feeds H JZF«“W verwendet. Fiir den Austrittszustand

wird die molare Enthalpie der organischen Phase im Reboiler H} verwendet.

eboileryrg

Der Beitrag zur Anwirmung des organischen Riicklaufs in Gleichung (3.98) berechnet
sich entsprechend als Produkt aus dem Molenstrom des organischen Riicklaufs N L Lorg
und der Differenz der molaren Enthalpien fiir den Riicklauf. Als Eintrittszustand wird die
molare Enthalpie des organischen Riicklaufs verwendet HY, Lorg- FUr den Austrittszustand
wird wiederum die molare Enthalpie der organischen Phase im Reboiler HlReboﬂeng
verwendet.

Der Beitrag QSDMQ in Gleichung (3.99) zur Erzeugung von organischem Strippdampf
berechnet sich aus dem Molenstrom des Kohlenwasserstoffs Nfi\%), der die Desorptionsko-
lonne gasformig verlasst, multipliziert mit der molaren Verdampfungsenthalpie A]:IVKW.
Im Gegensatz zu Gleichung (3.96) muss in diesem Fall kein gasférmiges Feed subtrahiert
werden. Die organische Phase hat am Eintritt in die Desorptionskolonne in etwa Reboiler-
temperatur TRepoiler, Siehe auch Abbildung 3.8. Die Reboilertemperatur entspricht der
Siedetemperatur des Gemischs, das Gemisch siedet aufgrund des Heteroazeotrops
niedriger als die Einzelkomponenten, sieche Abschnitt 3.4. Daher ist die organische
Phase, nur fir sich betrachtet, unterkiihlt und folglich hat das organische Feed auch
keinen gasformigen Anteil.

3.5.4 Thermodynamische Beschreibung der Bedingungen bei der
Desorption

Bei [9] wird folgende Gleichung angegeben, die die thermodynamische Beschreibung der
Bedingungen in der Desorptionskolonne ermoglichen soll:

(yH2O> _(?JHQO) exp AHD@SCOTAlI)in_AHVHzO( 1 )
Y0, /) 1y, s YO, / 1y R Tkopt  Tsumpt

(3.100)
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Das Verhiltnis der Molanteile im Gas yp,0 zu yco, wird bei einer niedrigen Temperatur
am Kopf der Kolonne Tikpr aus dem Verhéltnis der Molanteile bei einer hohen Tempe-
ratur am Sumpf der Kolonne Tg,mpr unter Beriicksichtigung der molaren Desorptions-
enthalpie von CO, im Amin AH Desco, Amin und der molaren Verdampfungsenthalpie fiir

Wasser AﬁVH o bestimmt. Dartiber hinaus geht die allgemeine Gaskonstante R in die
Gleichung ein.

Betrachtet man die einzelnen Anteile der Gleichung (3.100), so ldsst sich folgendes

angeben:
(?JHQO) ( Yu,0 ) AHD@SCOQ,MEA - AHVHQO ( 1 1 )
—= = - exp = —
y002 TKopf yCOQ TSumpf R TKopf TSumpf
——
>1 >0 >0
>1

Die molare Verdampfungsenthalpie AH Vi o betrigt in etwa 405 /mol. Fiir die Absorp-
— 2
tionsenthalpie AH gps, ypa Wird ein Wert von —80%/moico,, fir die Desorptions-
2

enthalpie AH Desco, mpa entsprechend +80%)/molco, angenommen. Fir die Differenz
aus Desorptionsenthalpie und Verdampfungsenthalpie gilt im Falle von MEA folglich
AH Desco, A A‘HVHzo > 0. Da die Temperatur Tkops am Kopf der Kolonne geringer
ist als die Temperatur 7Tg,mpr am Sumpf der Kolonne, gilt fiir die Differenz der reziproken
Werte > 0.

Am Sumpf der Kolonne wird zunéchst sehr viel mehr Strippdampf in Form von
gasformigem H,O erzeugt als CO, desorbiert wird und es gilt yu,0 > yco,. Fir das
Verhéltnis der Molanteile folgt ¥1,0/yc0, > 1. Fiir die Exponentialfunktion in obiger
Gleichung gilt exp(...) > 1. Folglich miisste das Verhéltnis der Molanteile yH2O/yco2 zum
Kopf der Kolonne hin grofler werden. Da aber auch bei der konventionellen zweiphasigen
Regeneration das Verhaltnis von yHZO/yCO2 zum Kopf der Kolonne hin abnimmt, kann
die angegebene Gleichung (3.100) in dieser Form nicht korrekt sein.

Im Folgenden soll daher eine von der Struktur her &hnliche, jedoch modifizierte
Gleichung zur thermodynamischen Abschétzung der Bedingungen bei der Desorption
hergeleitet werden. Ausgangspunkt sind die Gleichung von Clausius-Clapeyron und
die Gibbs-Helmholtz Gleichung zur Beschreibung der Temperaturabhéngigkeit des
Sattigungsdampfdrucks bzw. des Henry-Koeffizienten.

Die Gleichung von Clausius-Clapeyron lautet

dInp, AHy
R —— 3.101
d(1/T) R ( )
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Integriert von Sumpf bis Kopf der Desorptionskolonne ergibt sich unter der Annahme,
dass die molare Verdampfungsenthalpie AHy in dem betrachteten Temperaturbereich
konstant ist

AH 1 1
In (ps(Tkopt)) — In (ps(Tsumpt)) = — RV (TK ) f) : (3.102)
op ump:

Durch Anwenden der Logarithmengesetze folgt

s(Tko AH 1 1
1 Ps(Tikopt) _ AHy ( _ ) , (3.103)
Ps (TSumpf) R TKopf TSumpf
Es folgt
AHy [ 1 1
s T o = Vs T um : - = - . .104
P ( K pf) b ( S pf) eXP( R (TKOpf TSumpf)) (3 0 )

Zur Indizierung der Komponente wird im Folgenden & verwendet, um die Unterscheidung
zu der desorbierenden Komponente ¢ und zum Waschmittel j zu ermoglichen, siehe
auch Gleichung (3.114) und die dazugehorige Erlauterung.

Fir die Sattigungsdampfdriicke ps kann das erweiterte Raoultsche Gesetz, eine Verein-
fachung von Gleichung (3.21), angesetzt werden:

Yk P = Vi Tk Psk - (3.105)

Aufgelost nach dem Séttigungsdampfdruck p, ergibt sich

Yk p
Psk = .
Ve Lk

(3.106)

Bei Annahme eines konstanten Drucks p tiber die Kolonne ergibt sich durch Einsetzen
von Gleichung (3.106) in (3.104)

AH 1 1
Vi Tk Tiopt Vi Tk TSumpt R TKopf TSumpf

Analog zur obigen Herleitung ergibt sich fiir die Beschreibung der Temperaturabhangig-
keit des Henry-Koeffizienten mit Hilfe der Gibbs-Helmholtz Gleichung

dln HU . AHDeSij

d(1/T) R

(3.108)
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Diese Gleichung findet sich beispielsweise auch in [21]. Integriert von Sumpf bis Kopf der
Kolonne ergibt sich unter der Annahme einer konstanten Desorptionsenthalpie AHp,s,,
analog zu Gleichung (3.103):

Hi' T; o AH €5 1 1
n Lisicopt) __ AHbes, ( - > . (3.109)
H;j(Tsumpt) R Tkopt  Tsumpt
Es folgt
AHpe,, [ 1 1
H;: (Tkont) = Hii (Tsumpt) - — — — . 3.110
j< K pf) J( S pf) P < R <TK0pf TSumpf)) ( )

Fiir den Henry-Koeffizienten H;; kann das verallgemeinerte Henrysche Gesetz, eine
Vereinfachung von Gleichung (3.22), angesetzt werden:

yip="; T Hyj . (3.111)
Aufgel6st nach dem Henry Koeflizienten H;; ergibt sich

Hy; = 2P (3.112)
Vi Ti

Bei Annahme eines konstanten Drucks p tiber die Kolonne ergibt sich durch Einsetzen
von Gleichung (3.112) in (3.110)

Vi Ticont Vi X Tt R Txopt  Tsumpt

(3.113)

Gleichung (3.107) dividiert durch Gleichung (3.113) ergibt schlie8lich folgende Gleichung
zur Beschreibung der Bedingungen bei der Desorption:

Yk Yk

x x AHp.,. — AH 1 1
e Tk _ | 2RIk -exp( Desij_ Vk( - )) (3.114)
Yi Yi R TKopf TSumpf
,y;k xz TKopf ’yl* :EZ TSumpf

Die grundsétzliche Struktur von Gleichung (3.100) bleibt erhalten, neben den Molanteilen
im Gas y; und y; gehen jedoch auch die Molanteile in der Fliissigkeit z; und x; sowie
die Aktivitatskoeffizienten v, und ~; mit ein. Mit Index ¢ wird die zu desorbierende
Komponente, mit Index j das Waschmittel und mit Index k die Strippkomponente
gekennzeichnet. In einem Zweikomponentensystem kennzeichnen Index 7 und k dieselbe
Komponente, die dann sowohl Waschmittel als auch Strippkomponente ist. Dies wird in
Kapitel 8 anhand des binéren Stoffsystems CO,-Methanol erléutert.
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3.6 Kraftwerk

Fir die ganzheitliche Betrachtung von Kraftwerk mit integrierter CO,-Abtrennung
wird fiir den Kraftwerksteil das Referenzkraftwerk Nordrhein-Westfalen als Basis
zugrunde gelegt [34]. Dabei handelt es sich um ein 600 MW Steinkohlekraftwerk,
die Zusammensetzung sowie der Heizwert der Kohle finden sich in Tabelle 3.3. Die
angegebenen Werte sind vergleichbar zu den in [35] angegebenen Werten.

Tabelle 3.3: Stoffeigenschaften Steinkohle [34]

Heizwert 25.0 3
Zusammensetzung in Massen-%

Wasser 7.5
Asche 14.0
fliichtige Bestandteile” 30.0
Stickstoft 1.5
Schwefel 0.6
Chlor < 0.01

Die wichtigsten Kraftwerksparameter finden sich in Tabelle 3.4. Der angegebene
Wirkungsgrad liegt bei 45.9 % und damit auf dem derzeitigen Stand der Technik
[35]. Das Prozessflieibild des Wasser-Dampfkreislaufes ist in Abbildung 3.10 dargestellt.
Bei dem Prozess handelt es sich um einen Wasser-Dampfkreislauf mit Hochdruck-,
Mitteldruck- und Niederdruckturbine mit einfacher Zwischeniiberhitzung. Die Rauch-
gasreinigung wird, abgesehen vom Prozess der CO,-Abtrennung, nicht beriicksichtigt.
Das heifit Entstickung (DENOX), Entstaubung und Entschwefelung (REA), die in [34]
beriicksichtigt werden, werden im Rahmen dieser Arbeit nicht behandelt.

3.6.1 Integration der CO,-Abtrennung ins Kraftwerk

Zur Integration der CO,-Abtrennung in ein Kraftwerk findet man in der Literatur
eine Vielzahl von Arbeiten. Bei [36] wird das Potential zukiinftiger Verbesserungen
untersucht. Dabei wird der Einfluss von Fortschritten sowohl im Bereich der Waschmittel
als auch im Bereich von Apparaten und des Prozesses beriicksichtigt.

Bei [37] wird die Integration einer Aminwésche in ein 350 MW Braunkohlekraftwerk
untersucht. Dabei werden neben einer Integration und Optimierung der internen Stréme
auch alternative Konfigurationen mit zusétzlichen Gasturbinen oder Gasbrennern
zur Bereitstellung der benotigten Energie fir die CO,-Abtrennung beriicksichtigt.
Dieselben Autoren untersuchen in [38] speziell die Integration der CO,-Kompression
in den Wasser-Dampfkreislauf des Kraftwerks. Bei [39] wird die Optimierung des
Wiérmeiibertragernetzwerks bei der Integration der CO,-Abtrennung untersucht.

7 bezogen auf die wasser- und aschefreie Substanz
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Tabelle 3.4: Kraftwerksparameter

Bruttokraftwerksleistung Py brutto 600 MW
Nettokraftwerksleistung Fei, netto 555.5 MW
Nettowirkungsgrad Myetto 45.9 %
Speisewasserendtemperatur 303.4°C
Dampfparameter:

Massenstrom Dampf vor Hochdruckturbine 435 ks—g
Druck vor Hochdruckturbine 285 bar
Temperatur vor Hochdruckturbine 600°C
Druck vor Mitteldruckturbine 60 bar
Temperatur vor Mitteldruckturbine 620°C
Druck vor Niederdruckturbine 5.5 bar
Temperatur vor Niederdruckturbine 269°C
Kondensationsdruck 45 mbar
Luftzahl A 1.15

————— —» Rauchgas

HD- MD- ND-Turbine

I
: LJ; ™
_____ Q_______> Dampf-

»|Erzeuger

() HD-Vorwéarmer ] y Yy Yy

und zum Speisewasserbehalter

<> Speisewasserpumpen
( ) Speisewasserbehélter

\

\

Turbinenanzapfungen zu den Vorwéarmern

@ Generator

@ Kondensator

<) Hauptkondensatpumpen

@ ND-Vorwarmer

Abbildung 3.10: ProzessflieBbild des Wasser-Dampfkreislaufs des

Referenzkraftwerks Nordrhein-Westfalen [34]
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In [40] wird die CO,-Abtrennung in einem 600 MW Steinkohlekraftwerk mit einer
Kaliumcarbonatlosung, die mit Piperazin aktiviert ist, untersucht. Derselbe Autor
untersucht in [41] den Einfluss der Absorptionsenthalpie auf den spezifischen Energie-
bedarf g. Dabei wird argumentiert, dass die Suche nach Waschmitteln mit niedrigerer
Absorptionsenthalpie nicht zielfithrend ist. In der Dissertation [42] desselben Autors
wird ein semi-empirisches Modell fiir die CO,-Abtrennung in ein Kraftwerksmodell in
EBSILON®) Professional integriert. Dabei werden eine Reihe von Waschmitteln wie
beispielsweise MEA, Piperazin, MDEA+Piperazin und weitere untersucht.

In einer weiteren Dissertation [43] wird die energetische Integration der CO,-Abtrennung
in den Kraftwerksprozess analysiert. Hierzu wird das Referenzkraftwerk Nordrhein-
Westfalen ebenfalls in EBSILON®) Professional modelliert. Die CO,-Abtrennung wird
in Aspen Custom Modeler®) abgebildet. Weiterhin wird in der Dissertation untersucht,
welche Wirkungsgradverbesserungen sich durch die Integration der bei der CO,-
Abtrennung anfallenden Warmestréme durch eine Warmepumpe, einen Organic Rankine
Cycle oder einen Kalina Kreisprozess ergeben.

Ausgehend vom ProzessflieSbild des Wasser-Dampfkreislaufs in Abbildung 3.10 ist die
Integration der CO,-Abtrennung in Abbildung 3.11 dargestellt, wie sie im Rahmen
dieser Arbeit betrachtet wurde. Im Unterschied zu Abbildung 3.10 ist zusétzlich der
Luftstrom dargestellt, der bei der Verbrennung der Kohle benétigt wird. Das entstehende
heifle Rauchgas wird genutzt um die Luft vorzuwarmen. AnschlieBend erfolgt die
konventionelle Reinigung des Rauchgases. Diese Reinigung umfasst, wie auf Seite 36
erwahnt, Entstickung, Entstaubung und Entschwefelung. Die Reinigung ist im Flielbild
schraffiert dargestellt, da dieser Teil in der folgenden Arbeit nicht berticksichtigt wird.

Nach der konventionellen Reinigung wird das Rauchgas zunachst auf etwa 40°C
abgektihlt. Dies geschieht durch direkten Kontakt in einem Wasserkiihler (engl. Direct
Contact Cooler). Anschlieffend wird das Rauchgas tiber ein Geblése in den Absorber
geleitet. Durch das Geblédse kann der Druckverlust der Kolonne iiberwunden werden.
Zur weiteren Beschreibung der CO,-Abtrennung siehe Abschnitt 3.5.1. Die weitere
Kopplung zwischen Kraftwerksprozess und CO,-Abtrennung ergibt sich tiber die
Beheizung des Reboilers. Hier kann, je nach Temperaturniveau im Reboiler, zur
Beheizung Dampf aus der Uberstromleitung von Mitteldruck- zu Niederdruckturbine
(im FlieBbild rot gekennzeichnet) [32, 42, 44] oder Dampf aus der Niederdruckturbine
(griin gekennzeichnet) verwendet werden. Das Kondensat aus dem Reboiler (blau
gekennzeichnet) wird vor dem Speisewasserbehélter wieder in den Wasser-Dampfkreislauf
eingespeist. Nach der CO,-Abtrennung, die bereits in den Abschnitten 3.5.1 und 3.5.2
behandelt wurde, wird das CO,, in einer mehrstufigen Kompression verfliissigt.

3.6.2 Exergieanalyse

Fiir eine erste Bewertung der Varianten zur CO,-Abtrennung wurden im Rahmen dieser
Arbeit Exergieanalysen durchgefiihrt. Diese sollen eine erste Abschiatzung erlauben,
welches Kombination von spezifischem Energiebedarf ¢ und Reboilertemperatur TRepoiter
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den niedrigsten Wirkungsgradverlust fiir Kraftwerk mit integrierter CO,-Abtrennung
aufweist. Dabei wurden zwei Modelle betrachtet. Bei dem ersten Modell handelt es sich
um eine einfache Exergieanalyse mit Hilfe des Carnot-Faktors. Das zweite betrachtete
Modell stammt von Oexmann, [40], hier geht ein zusétzlicher Wirkungsgrad neben dem
Carnot-Faktor ein.

Der Carnot-Faktor gibt an, inwieweit ein Warmestrom mazimal in mechanische Arbeit
umgewandelt werden kann [45]. Ubertragen auf den Wasser-Dampfkreislauf eines
Kohlekraftwerks gibt der Carnot-Faktor an, welche mechanische Leistung durch die
Entspannung eines bestimmten Dampfstroms in einer Turbine erbracht werden kann.
Stattdessen wird dieser Dampfstrom jedoch fiir die Beheizung des Reboilers verwendet,
siehe Abschnitte 3.5.1 und 3.6.1. Der Carnot-Faktor ist wie folgt definiert:

T T onaensator Dam reislau
>:<1— Honcensator Dampk ”). (3.115)

arnot — 1— —
e ’ < To TReboiler + AT

Der Carnot-Faktor ist somit nur eine Funktion einer unteren 7, und einer oberen
Temperatur T, bei der Warme aufgenommen bzw. abgegeben wird. Fiir das Kraftwerk
mit integrierter CO,-Abtrennung ist die obere Temperatur, bei der Warme abgegeben
wird, die Temperatur des Dampfes zur Beheizung des Reboilers. Diese Temperatur wird
ausgedriickt tiber die Siedetemperatur des Waschmittels im Reboiler Trepoiter Zuziiglich
einer treibenden Temperaturdifferenz AT fiir die Wéarmetibertragung von Dampf auf
das Waschmittel. Die untere Temperatur, bei der die Warme aufgenommen wird, ist die
Temperatur des Kondensators im Wasser-Dampfkreislauf Tikondensator Dampfkreislauf- DBiS
auf dieses Temperaturniveau wiirde ohne CO,-Abtrennung der entnommene Dampf in
den Turbinen des Kraftwerks zur Stromerzeugung genutzt werden.

In den zusatzlichen Wirkungsgrad 7. fir das Modell von Oexmann geht der Druck
des zur Beheizung des Reboilers verwendeten Dampfes in folgende Zahlenwertgleichung
ein:

Negr = 0.7855 4 0.01485 ps mit ps in mbar. (3.116)

Fir beide Varianten der Exergieanalyse wird von dem spezifischen Energiebedarf ¢, einer
thermischen Grofle, derjenige Anteil E, bestimmt, der mechanische Arbeit verrichten
kann. Da im Kraftwerk dieser Anteil nicht fiir die Stromerzeugung zur Verfiigung steht
kann E, als spezifischer Exergieverlust betrachtet werden.

Fiir die einfache Exergieanalyse wird dieser spezifische Exergieverlust F, folgendermafien
bestimmt:

TKondensator Dampfkreislauf
E, = Ncamot ¢ = (1— P )q. 3.117
! ' TReboiter +— AT ( )
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Fir die Exergieanalyse nach Oexmann ergibt sich

TKondensator Dampfkreislauf )
E, = nepNcamot ¢ = (0.7855 4+ 0.01485p,) (1 —
I 1 ﬁnc vd ( * P ) ( TReboiler + AT q
(3.118)

Fiir den Druck im Kondensator des Wasser-Dampfkreislaufs wird mit einem Wert von
45 mbar gerechnet, siehe Tabelle 3.4. Dies entspricht einer Kondensationstemperatur
Tkondensator Dampfkreislauf =~ 91 °C = 304.15 K. Fir die treibende Temperaturdifferenz AT
im Reboiler werden 10 K angenommen. Zusammen mit der Siedetemperatur im Reboiler
ergibt sich die dampfseitig benoétigte Temperatur. Aus dieser Temperatur des Dampfes
wird der zugehorige Sattigungsdampfdruck ps bestimmt, der fiir die Exergieanalyse
nach Oexmann bendétigt wird.

Aufbauend auf dem spezifischen Exergieverlust £, kann auch ohne detailliertes Kraft-
werksmodell eine erste Abschiatzung zum Wirkungsgradverlust getroffen werden. Hierzu
wird der Massenstrom an CO, im Rauchgas ndherungsweise bestimmt. Dies geschieht
mit Hilfe des Massenanteils an Kohlenstoff in der verwendeten Kohle, dem Heizwert
der Kohle und dem Wirkungsgrad eines Kraftwerks ohne CO,-Abtrennung. Aus diesem
Massenstrom an CO, im Rauchgas, einem Abtrenngrad an CO, und dem spezifischen
Exergieverlust £, kann ein Absolutwert Eg (in Megawatt) fiir den Exergieverlust durch
CO,-Abtrennung berechnet werden. Zieht man letzteren Wert von der Nettokraftwerks-
leistung ohne CO,-Abtrennung ab, ergibt sich die endgiiltige Nettokraftwerksleistung
inklusive CO,-Abtrennung. Aus dieser Kraftwerksleistung kann der Wirkungsgrad
berechnet werden, der sich mit CO,-Abtrennung fiir die jeweiligen Varianten ergibt.
Diese Berechnung wird mit konkreten Zahlen in Kapitel 6 durchgefiihrt.

3.7 Losen nichtlinearer Gleichungssysteme

In diesem Abschnitt werden die wichtigsten Grundlagen und Begriffe zum Losen von
nichtlinearen Gleichungssystemen erlautert. Fiir eine detaillierte Beschreibung der
verwendeten Algorithmen sei an dieser Stelle auf die Literatur [46, 47] verwiesen. Bei
der Losung eines nichtlinearen Gleichungssystems F(v) wird ein Vektor v gesucht,
fir den F'(v) = 0 gilt. Der Vektor v soll [ Unbekannte und das Gleichungssystem k
Gleichungen enthalten. Aufgeschliisselt lasst sich schreiben

Fl(/Ul,...,’Ul) 0
Fy(vy, ... v 0

Fv) = F(vy,...,0) = 2<1_ ) e (3.119)
Fk(vla'--avl) 0

Bei der mathematischen Beschreibung des kombinierten chemischen und Phasen-
gleichgewichts handelt es sich um ein nichtlineares Gleichungssystem. Das System
ist nichtlinear, da beispielsweise in Gleichung (3.11) der Aktivitatskoeffizient yi,0 und
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der Molanteil TH,0 als nichtlinearer Term auftreten. Umformuliert ergibt sich dafir
beispielsweise die Gleichung

Yon- Va,0+ Ton- TH,0+
Fv) =

— K(T)=0. (3.120)
71%120 $12{20

Diese Gleichung ist nur eine der Gleichungen im nichtlinearen Gleichungssystem. Fiir die
vollsténdige Auflistung aller Gleichungen und Unbekannten siehe Abschnitt 4.2. Gesucht
wird in obiger Gleichung der Vektor v, mit den Eintragen v = (xOHf,:EH30+,$H2O)T
Die Aktivitéatskoeffizienten ; in Gleichung (3.120) kénnen entweder als weitere Eintrage
in dem Vektor v betrachtet werden. In diesem Fall miissten die Gleichungen zur
Bestimmung der Aktivitdtskoeffizienten, siehe Abschnitt 3.3.1, in das System der
nichtlinearen Gleichungen aufgenommen werden. Alternativ kénnen die Aktivitats-
koeffizienten auflerhalb des nichtlinearen Gleichungssystems bestimmt werden. In diesem
Fall muss iteriert werden, da die Aktivitatskoeffizienten ihrerseits abhéngig sind von

den Molanteilen x;. In der vorliegenden Arbeit wird letztere Variante realisiert.

Zur Losung einer nichtlinearen Gleichung oder eines Systems von nichtlinearen Glei-
chungen existieren eine Vielzahl von Algorithmen. Der Grofiteil basiert auf dem Newton-
Verfahren. Dabei wird ausgehend von einem Startwert v in der n-ten Iteration ein
neuer Schitzwert v™+? fiir die folgende Iteration mit folgender Vorschrift ermittelt:

F(v™)

(nt1) _ () _
v =0 )

(3.121)

F'(v) ist die erste Ableitung der Funktion F' an der Stelle v. Im mehrdimensionalen Fall
wird fiir ein System von £ nichtlinearen Gleichungen und /[ Unbekannten anstelle von
F'(v) die Jacobi-Matrix J(v) eingesetzt. Die Jacobi-Matrix enthalt die ersten partiellen
Ableitungen:

on ., on
81}1 a’Ul
J= - . (3.122)
OF, .. OF
8’U1 31}1

Das Newton-Verfahren ist lokal konvergent, das heifit das Verfahren konvergiert bei
ausreichend guten Startwerten. Haufig sind die Startwerte jedoch nicht ausreichend
nah an der tatsdchlichen Losung, so dass es zu Konvergenzschwierigkeiten kommen
und Konvergenz nicht sichergestellt werden kann. Fir das einstufige Phasengleich-
gewicht in Abschnitt 4.2 miissen 18 Startwerte bestimmt werden. Fiir eine Kolonne
mit n Gleichgewichtsstufen ergeben sich entsprechend 18 - n Startwerte. Fiir Kolonnen
mit 10 Stufen, siehe Tabelle 5.4, miissen folglich 180 Startwerte vorgegeben werden.
Diese Anzahl verdeutlicht die Schwierigkeit, allein durch die Wahl der Startwerte, bei
groferen Gleichungssystemen Konvergenz sicherzustellen.

Abhilfe schaffen global konvergente Losungsverfahren. Dabei wird haufig das Newton-
Verfahren kombiniert mit einem zweiten Verfahren, welches die globale Konvergenz
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sicherstellt. Dies geschieht auf Kosten der Konvergenzgeschwindigkeit, das heifit das
zuséitzliche Verfahren konvergiert langsamer, ist aber auch fiir schlechtere Startwerte
erfolgreich bei der Losung des Gleichungssystems.

In der Regel wird bei diesen global konvergenten Algorithmen zunéchst in jeder Iteration
das Newton-Verfahren oder eine Modifikation hiervon getestet [47]. Ist der vom Newton-
Verfahren berechnete Schritt zielfithrend, so wird er verwendet. Zielfithrend heifit in
diesem Zusammenhang, dass man sich der (mehrdimensionalen) Nullstelle von F'
annahert. Dies in der Regel gleichbedeutend mit einer Verringerung des Absolutwertes
von F' im Vergleich zur vorherigen Iteration. Ist der Schritt des Newton-Verfahrens
hingegen nicht sinnvoll, wird der Schritt ausgefiihrt, den das globale Verfahren berechnet.
Mit dieser Strategie wird bei ausreichender Néhe zur tatsédchlichen Losung letztlich
das Newton-Verfahren zum Einsatz kommen. In ausreichender Nahe zur tatséchlichen
Losung wird damit auch die schnelle lokale Konvergenz beibehalten. Gleichzeitig ist
das Verfahren aber auch global konvergent. Solche Verfahren werden in [47] als Quasi-
Newton-Verfahren bezeichnet?.

Fir die globalen Verfahren sollen an dieser Stelle zwei Ansétze kurz vorgestellt werden.
Ein moglicher Ansatz ist eine kiirzere Schrittweite zu wéhlen, falls der vollstandige
Newton-Schritt nicht zielfiihrend ist. Bei der Bestimmung der Schrittweite wird die
Richtung des Newton-Schritts riickverfolgt (engl. Backtracking). Die Richtung des
Newton-Schritts wird also beibehalten, die Schrittlinge jedoch kiirzer gewéhlt. In der
Literatur ist diese Methode als Line-Search-Verfahren bekannt [47].

Ein weiterer Ansatz sind sogenannte Trust-Region-Verfahren. Dabei wird zunéchst
abgeschatzt, in welcher Region die Naherung in Gleichung (3.121) vertrauenswiirdig ist
(engl. to be trusted). Innerhalb dieser Region wird zunéchst die Schrittweite gewahlt und
erst anschlieend die Richtung des Schritts. Eine Methode, um wiederum den Schritt
des Trust-Region-Verfahrens zu bestimmen ist das sogenannte dogleg-Verfahren (in [47]
als double dogleg step bezeichnet). Auf dem dogleg-Verfahren basiert der im Rahmen
dieser Arbeit und in MATLAB bereits implementierte trust-region-dogleg Algorithmus.
Die Implementierung in MATLAB basiert ihrerseits wieder auf einer Fortran Routine,
die in [46] dokumentiert ist.

Ein wichtiger Punkt beim Losen nichtlinearer Gleichungssysteme mit mehreren Un-
bekannten ist dafiir zu sorgen, dass sich sowohl die Eintrage im Vektor v als auch
die Funktionen F' jeweils in einer ahnlichen Groéflenordnung bewegen. Dies wird auch
als Skalierung bezeichnet. Ubertragen auf die CO,-Abtrennung in der vorliegenden
Arbeit liegt beispielsweise der Molenstrom des H;O"-Ions im Absorber in der Gréfien-
ordnung O(1078 mol/s). die Temperatur hingegen in einer GréBenordnung von O(330 K).
Beim Losen des nichtlinearen Gleichungssystems fiihrt dies dazu, dass Variablen wie
der Molenstrom des H;O"-Tons, die im Vergleich sehr klein sind, keinen nennenswerten
Einfluss bei der Wahl der Richtung sowie der Lénge des Schritts haben und somit
nahezu ignoriert werden [47].

8 Als Quasi-Newton-Verfahren werden héiufig auch Verfahren bezeichnet, bei denen die Ableitungen
approximiert werden [48].
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Ein moglicher Ausweg besteht darin, die Einheiten so anzupassen, dass die Variablen in
etwa dieselbe GroBenordnung aufweisen. In obigem Beispiel konnte der Molenstrom des
H,O"-Tons in Nanomol angegeben werden, das heifit 1079 mol/s = 1 nmol/s. Damit wire die
GroBenordnung des Molenstroms O(10mmol/s) und damit nédher an der Gréfenordnung
der Temperatur. Problematisch an diesem Vorgehen ist jedoch die Tatsache, dass zum
einen fiir jede Variable die Anpassung vorgenommen werden muss und zum anderen die
GroBenordnungen der Variablen a priori bekannt sein miissen. Besser geeignet erscheint
in diesem Fall die Verwendung einer diagonalen Skalierungsmatrix, bei der auf der
Hauptdiagonalen die Groflenordnungen der jeweiligen Variablen stehen. Die Groflen-
ordnungen kénnen dabei zunachst aus den Startwerten zum Losen des nichtlinearen
Gleichungssystems ermittelt werden. Anschlieflend kann die Skalierungsmatrix in jeder
Iteration aktualisiert werden. Hierfiir wird die Gréfenordnung jedes Eintrags vy ... v; in
der aktuellen Iteration bestimmt. Die Vorgabe der Skalierungsmatrix fiir den Vektor v
ist bereits im trust-region-dogleg Algorithmus von MATLAB implementiert.

Neben der Skalierung auf der Ebene des Vektors v kénnen unterschiedliche GréBenord-
nungen auch bei den Funktionen I’ zu Konvergenzproblemen fithren. Als Beispiel sollen
die Reaktionen (IIT) und (Vb) betrachtet werden. Die dazugehoérigen mathematischen
Formulierungen fiir das Massenwirkungsgesetz finden sich in Gleichung (3.11) bzw.
(3.13). Der temperaturabhéngige Verlauf der Gleichgewichtskonstanten Kyjp und Ky,
in Abbildung 3.2(c) bzw. Abbildung 3.2(e) zeigt deutliche Unterschiede, was die
GroBenordnungen der Gleichgewichtskonstanten betrifft. Diese Unterschiede wirken sich
auf die Losung des nichtlinearen Gleichungssystems aus. An dieser Stelle sei auf [47] fiir
eine weiterfithrende Beschreibung dieser Problematik verwiesen.

Im Gegensatz zur Skalierungsmatrix fiir die Eintrage im Vektor v ist im trust-region-
dogleg Algorithmus von MATLAB fiir die Skalierung der Zielfunktionen F' keine Option
vorgesehen. Aus diesem Grund wird eine Skalierung der Zielfunktionen direkt in das
Modell implementiert.
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In diesem Kapitel werden die verschiedenen Modelle erlautert, die im Rahmen dieser
Arbeit erstellt wurden. Dabei wird zunéachst in Abschnitt 4.1 der Flash-Algorithmus
vorgestellt, wobei das zugrundeliegende nichtlineare Gleichungssystem zur Beschreibung
des chemischen und Phasengleichgewichts separat in Abschnitt 4.2 erlautert wird.
Anschliefend wird in Abschnitt 4.3 das Modell des Absorptions-Desorptions-Prozesses
zur CO,-Abtrennung vorgestellt bevor in Abschnitt 4.4 das Modell des Gesamtprozesses
inklusive Kraftwerk beschrieben wird.

4.1 Flash-Algorithmus

In diesem Abschnitt wird der Algorithmus vorgestellt, mit dem das kombinierte
chemische und Phasengleichgewicht gelost wird, siehe Abschnitt 3.1 bzw. 3.2. Dieser Al-
gorithmus wird im Folgenden als Flash-Algorithmus bezeichnet. Das Flussdiagramm des
Algorithmus ist in den Abbildungen 4.1-4.4 dargestellt. Auf diesem Algorithmus basieren
auch die Kolonnenmodelle im Absorptions-Desorptions-Prozess, siehe Abschnitt 4.3.
Hierzu sind kleinere Modifikationen nétig, prinzipiell wird jedoch auch fiir eine n-stufige
Kolonne der folgende Algorithmus gelost. Dies geschieht, indem fiir die gesamte Kolonne
ein Gleichungssystem aufgestellt wird und alle Stufen parallel gelost werden.

In einem ersten Schritt werden verschiedene Variablen initialisiert, beispielsweise die An-
zahl der Stufen n, die Anzahl der nichtlinearen Gleichungen F' sowie der Losungsvektor v.
Letzterer hat die Dimension Anzahl der Unbekannten einer Stufe X Anzahl der
Stufen. Fiir den (einstufigen) Flash-Algorithmus betrigt die Anzahl der Stufen n = 1.
Dariiber hinaus werden auch Vektoren fiir die Aktivitdtskoeffizienten ~; und die
Fugazitatskoeffizienten ¢; erstellt. Beide Vektoren werden zunachst als Einsvektor
definiert, das heifit v; = 1, ¢; = 1. In einem néchsten Schritt wird zum einen gewéhlt, ob
ein p, H-Flash oder ein p, T-Flash berechnet werden soll. Aulerdem wird die Auswahl
getroffen, wie die Startwerte v(®) zum des Losen des nichtlinearen Gleichungssystems
ermittelt werden. Es wird entweder ein Skript ausgefiihrt, in dem die Startwerte zum
Losen des nichtlinearen Gleichungssystems bestimmt werden. Alternativ dazu werden die
Ergebnisse eines vorherigen, konvergenten Laufs als Startwerte verwendet. AnschlieSend
werden diverse Konstanten geladen, darunter beispielsweise die Molmassen M;, kritische
GroBen T, pri, wi, die allgemeine Gaskonstante R und die Bindrparameter fir das
ElectrolyteNRTL Modell.

Im néchsten Schritt werden die Bedingungen, das heifit Druck p und Temperatur T;,
definiert. Fir einen p, T-Flash wird auflerdem die Austrittstemperatur T, festgelegt.
Fir den unbekannten Warmestrom ) muss ein Startwert angegeben werden. Fiir
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einen p, H-Flash wird hingegen der Wirmestrom @ festgelegt. Fiir die unbekannte
Austrittstemperatur T,,, muss entsprechend ein Startwert angegeben werden.

Neben den definierten Bedingungen wie Druck und Temperatur wird weiterhin das
zugefithrte Feed benétigt, hier werden die einzelnen Komponentenmolenstrome NL, und
N{.. angegeben.

Je nach der gewihlten Option fiir die Bestimmung der Startwerte v(®) werden im
nachsten Schritt die Ergebnisse eines konvergenten Laufs geladen. In diesem Fall sollten
die gewahlten Bedingungen fiir Druck und Temperatur sowie die Werte des Feeds in
einem &dhnlichen Bereich liegen wie die des konvergenten Laufs. Die Vorteile dieser
Option liegen in der in den meisten Fallen schnelleren Konvergenz, verglichen mit
den mit Hilfe des Skripts ermittelten Startwerten. Letztere Moglichkeit hingegen ist
flexibler was die Bedingungen wie Druck und Temperatur sowie das Feed betrifft, da
die Ermittlung der Startwerte abhingig vom Feed und den gewéhlten Bedingungen
erfolgt.

Der Hauptteil des Algorithmus beginnt mit dem Priifen der Abbruchbedingungen.
Hierzu wird getestet, ob die Anderung bei den Aktivitéitskoeffizienten und den Fu-
gazitdtskoeffizienten zwischen zwei Iterationen hinreichend klein ist. Zuséatzlich wird
iiberpriift, ob der Unterschied bei der Berechnung der Gleichgewichtskonstanten K, der
Reaktionen ausreichend klein ist. Dazu werden die Gleichgewichtskonstanten tiber die
temperaturabhiangigen Korrelationen einerseits und tiber die Massenwirkungsgesetze
andererseits bestimmt und miteinander verglichen. Dieses Kriterium ist zwar in der
Regel erfiillt, wenn das nichtlineare Gleichungssystem erfolgreich gelost wurde. Durch die
sehr kleinen Werte mancher Gleichgewichtskonstanten, siche Abbildung 3.2, und die im
Abschnitt 3.7 angesprochene Problematik des Skalierens auf Ebene der Zielfunktionen F,
wurde die zusitzliche Uberpriifung implementiert. Durch das Initialisieren werden
die Variablen €,,, €, und KRelativer Fehler SO belegt, dass die Schleife beim ersten Mal
garantiert durchlaufen wird.

Aus dem Vektor v(® mit den Startwerten fiir das nichtlineare Gleichungssystem, in
dem unter anderem die Komponentenmolenstrome Nil und N;" gespeichert sind, werden
die Molanteile x;, X; und y; bestimmt. Fiir die Berechnung des Pitzer-Debye-Hiickel
Anteils am Aktivitatskoeffizienten werden diverse Waschmittelgroffen benétigt. Die
Dielektrizitatskonstante ey, die Dichte ow, die Molmasse My sowie das molare
Volumen Viyu, jeweils bezogen auf das salzfreie Waschmittel. Bei dem salzfreien
Waschmittel handelt es sich um das unbeladene Waschmittel ohne CO,, folglich liegen
auch keine lIonen (Salze) vor [16, 18]. Weiterhin wird fiir die Berechnung des Born
Anteils 7; porn, siche Gleichung (3.32), die Dielektrizitdtskonstante von Wasser ey, 0
berechnet.

In [18] sind die Algorithmen zur Lésung des chemischen Gleichgewichts und des Pha-
sengleichgewichts voneinander getrennt. Zunéchst wird das chemische, anschliefend das
Phasengleichgewicht gelost. Vor der ersten Berechnung des chemischen Gleichgewichts
werden die Aktivitdtskoeffizienten ~; = 1 gesetzt. Erst im Anschluss an die erstmalige
Berechnung des chemischen Gleichgewichts werden die Aktivitatskoeffizienten bestimmt.
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Analog werden vor der ersten Berechnung des Phasengleichgewichts die Fugazitéats-
koeffizienten ¢; = 1 gesetzt. Im Gegensatz dazu werden in dem hier beschriebenen
Algorithmus bereits vor dem erstmaligen Losen des nichtlinearen Gleichungssystems
die Aktivitdts- und Fugazititskoeffizienten bestimmt. Durch dieses Vorgehen zeigte sich
ein besseres Konvergenzverhalten, selbst in den Féllen, in denen geschatzte Startwerte
verwendet wurden.

Bevor die Aktivitatskoeffizienten ; in der aktuellen Iteration bestimmt werden, wird der
Wert aus der letzten Iteration als %(0)
wird der Fortschritt der Iteration beurteilt, siche hierzu auch das Abbruchkriterium e, .
Dazu wird die relative Abweichung €., zwischen den Aktivitatskoeffizienten aus aktueller
und vorhergehender Iteration bestimmt. Analog zu den Aktivitatskoeffizienten wird mit

den Fugazitatskoeffizienten ; verfahren. Zusatzlich werden die Fugazitétskoeffizienten

gespeichert. Aus dem Vergleich von ~; und %(0)

im Sattigungszustand ¢, bestimmt, letztere werden fiir das Raoultsche Gesetz, siehe
Gleichung (3.21), benotigt.

Fiir das Losen des nichtlinearen Gleichungssystems wird zunachst noch die diagonale
Skalierungsmatrix belegt. AuBerdem werden je nach Iterationsfortschritt die Toleranzen
festgelegt, die fiir die Losung des nichtlinearen Gleichungssystems gelten sollen. Je
mehr Iterationen absolviert werden umso kleiner werden dabei die Toleranzen gesetzt.
Dariiber hinaus konnen fiir die Losung des nichtlinearen Gleichungssystems in MATLAB
die maximale Zahl der Iterationen festgelegt werden.

Wird fiir das nichtlineare Gleichungssystem keine Losung gefunden wird von MATLAB
automatisiert eine entsprechende Fehlermeldung ausgegeben und der Programmablauf
gestoppt. Nach erfolgreicher Losung des nichtlinearen Gleichungssystems werden die
Reaktionskonstanten K. (z;,;) entsprechend den Gleichungen (3.9-3.13) berechnet und
verglichen mit den Werten der Reaktionskonstanten K, (7") nach Gleichung (3.1).

Im néchsten Schritt wird iiberpriift, ob einer der Komponentenmolenstréome N; im
Losungsvektor v negativ ist oder ob einer der Eintrage von v eine komplexe Zahl ist. In
beiden Féllen wird eine entsprechende Fehlermeldung ausgegeben. Ist dies nicht der Fall
wird gepriift, ob die Abbruchbedingungen der while-Schleife erfiillt sind. Falls nicht
wird mit einer weiteren Iteration fortgefahren.

Sind die Abbruchbedingungen der Iteration beziiglich €,,, €,, und KReativer Fenler erfiillt,
werden die Molenstrome der Fliussigphase N* und der Gasphase N9 berechnet. Dartiber
hinaus wird die Austrittstemperatur T, ausgegeben. Weiterhin werden die Beladung
des Waschmittels o sowie der Gasanteil V4. und der Fliissigkeitsanteil L ,4. berechnet.
Zuletzt wird der Losungsvektor v abgespeichert, so dass er als Startwert fiir spatere
Rechnungen zur Verfiigung steht.
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Initialisieren
wa.n, Fou, v=1,p=1

!

Option wihlen fiir Startwerte v(® und Flashtyp

!

Konstanten laden

!

p, T-Flash: p, T.;,, Taus vorgeben
p, H-Flash: p, T,;,, Q) vorgeben

!

Feed vorgeben

!

1 : Skript zur Ermittlung

OptionStartwerte == der Startwerte ausfithren

2 : Ergebnisdatei einlesen

!

Variablen zum Priifen der Abbruchbedingung der
while-Schleife belegen

€y, = 17 €p; — 1’ KRelativer Fehler = 1

max(e,,) > 1-1073
V

max(e,,) > 1-107°
V

zu Abb. 4.2

maX<K Relativer Fehler) >
1-1072

zu Abb. 4.4

Abbildung 4.1: Flussdiagramm 1/4 des Flash-Algorithmus

aus Abb. 4.3




4.1 Flash-Algorithmus

49

aus Abb. 4.1

!

In Abhéangigkeit des Flashtyps T, festlegen als
Startwert fiir die Austrittstemperatur (p, H-Flash)
oder als
Spezifikation fir die Austrittstemperatur (p, T-Flash)

!

71 VI
i, XZ'7 Yi, NGesaymt? NGesamt
bestimmen aus N}, N und C;

!

Waschmittelgrofien (salzfrei)
bestimmen

(ew, €H,0; OWM, M, Vv,
WH, O salzfrei; WMEA salzfrei)

!

Pitzer-Debye-Hiickel Parameter
bestimmen (1, Ay)

!

Ergebnis der Berechnung von ~; abspeichern als %-(0) fir
Bemessung des Iterationsfortschritts

!

7 (neu) berechnen

!

Vergleich von ~; der aktuellen Iteration und %(0) der vorherigen Iteration und
O

Bestimmung der relativen Abweichung €., = 2
Vi

!

Ergebnis der vorherigen Berechnung von ¢; abspeichern als 902(0) fiir
Bemessung des Iterationsfortschritts

!

©; (neu) berechnen

!

0 . .
E ) der vorherigen Iteration und
(0)

Pi—P;

=

Vergleich von ¢; der aktuellen Iteration und ¢

Bestimmung der relativen Abweichung €,, =

!

zu Abb. 4.3

Abbildung 4.2: Flussdiagramm 2/4 des Flash-Algorithmus
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aus Abb. 4.2

!

Séttigungsdampfdriicke pg;(Tous)
bestimmen fiir Berechnung von ¢?,

!

Berechnung von ¢,

!

zu Abb. 4.1

Ergebnis der vorherigen Berechnung des
Ergebnisvektors v abspeichern als Startwert v(© fiir
néchsten Iterationsschritt

!

Ermitteln der Gréflenordnung O (Jv|) der Eintrédge des
Losungsvektors v und belegen der diagonalen
Skalierungsmatrix mit diesen Werten

!

Je nach Fortschritt der Iteration Toleranzen setzen fiir
Abbruchkriterium bei der Losung des nichtlinearen
Gleichungssystems

!

Optionen fiir Nichtlineares Gleichungssystem festlegen
(Zahl der maximalen Iterationen,
Zahl der Funktionsaufrufe,...)

!

Losen des Nichtlinearen
Gleichungssystems

!

Gleichgewichtskonstanten K,.(z;,7;), K,(T) und daraus

den relativen Fehler bestimmen:
_ Kr(ziy)—Kr(T)
KRelativer Fehler = — ZK:.(T) -

!

Minimum von N; aus v bestimmen;

Falls min(V;)<0 V v==komplex: Fehlermeldung

!

Ende while-Schleife, Testen des Abbruchkriteriums
bezughCh €yis €pis KRelativer Fehler

Abbildung 4.3: Flussdiagramm 3/4 des Flash-Algorithmus
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aus Abb. 4.1

!

Molepstréme N und
N9 ausgeben

!

Austrittstemperatur T,,s ausgeben (je nach Flashtyp
Ergebnis (p, H-Flash) oder Vorgabe (p, T-Flash))

!

Beladung « bestimmen

]

Gasanteil Vjq. und
Flissigkeitsanteil L 4.
bestimmen

!

Losungsvektor v
abspeichern

Abbildung 4.4: Flussdiagramm 4/4 des Flash-Algorithmus
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4.2 Nichtlineares Gleichungssystem zur Beschreibung
des chemischen und Phasengleichgewichts

Im Rahmen des nichtlinearen Gleichungssystems werden das chemische Gleichgewicht
und das Phasengleichgewicht miteinander gekoppelt. Im Folgenden soll exemplarisch fiir
das Modell des einstufigen p, H-Flashs das nichtlineare Gleichungssystems vorgestellt
werden. Grundlage fiir die Modellgleichungen sind die sog. MESH Gleichungen [49].
MESH ist hierbei die Abkiirzung fiir material balance, equilibrium equations, summation
und heat (energy) balance. Werden anstelle von Molanteilen und Gesamtmolenstromen
die Komponentenmolenstrome verwendet, so verringert sich die Anzahl an Unbekannten
und Gleichungen. Dieses Vorgehen wird beispielsweise im Algorithmus von Naphtali und
Sandholm angewendet [50]. Als Folge der Verwendung von Komponentenmolenstrémen
werden die SchlieBbedingungen (summation) nicht langer benotigt und die MESH
Gleichungen reduzieren sich zu MEH Gleichungen [49].

Ohne Berticksichtigung von Stickstoff und ohne organische Phase ergeben sich 18
Unbekannte. Der Losungsvektor v enthélt folgende GroSen®:

a7l \71 7l l l 71 71 7l 71
v= [NCOQ’ NHQO’NHgo+7 NHCO *>N0032*v Nou-»> Nueas Nypan+ Mveacoo-
\79 \79 T
€R17£R117£R1117fR[\/[ﬂval;?NCO27NH2O7NMEA7TG,US] .

Im Falle eines p, T-Flashs steht an letzter Stelle im Vektor v anstelle der Austrittstem-
peratur 1,,, der Warmestrom ().

Den 18 Unbekannten stehen 18 Gleichungen gegeniiber. Fiir die neun vorkommenden
Molekiile jeweils eine Komponentenbilanz, Gleichung (4.1)-(4.9):

F(1) = Nllwco2 + NJ%COQ — &R, — NZCOQ - NéOQ (4.1)
F(2) = Npuo + Nowo — 268, — Err — 26R0s — ERivy, — $Bvy — Nio — Nio
(4.2)
F(3) = NFH o+ + €y + Eryy + Ry + ERivy, — N ot (4.3)
F(4) = FHCO - +&r — &Ry T ERy, NIZ{CO - (4.4)
F(5) = Ny oo 2~ +&riy = Neg 2 (4.5)
F(6) = FOH + &R — Né)H_ (4.6)
F(7) = Npwmpa + Nivea + iy, + Ervy — Mpa — Miga (4.7)
F(8) = NlleEAH+ Ry, — NI{/IEAH‘*‘ (4.8)
F(9) = FMEACOO_ — &Ry, — NI{/IEACOO_ (4.9)

9 Im Gegensatz zu Kapitel 3 wird in diesem Kapitel als Abkiirzung fiir Monoethanolamin aus Griinden
der besseren Lesbarkeit durchgéngig MEA verwendet, da nicht die Strukturformel im Vordergrund
steht. Das protonierte Amin wird entsprechend mit MEAH™ und das Carbamat-Ion mit MEACOO™
abgekiirzt.



4.2 Nichtlineares Gleichungssystem 53

Die finf Gleichungen (4.10)-(4.14) beschreiben die Massenwirkungsgesetze fir die
chemischen Gleichgewichte. Da nicht die Molanteile z;, sondern stattdessen die Kom-
ponentenmolenstrome Nf als Unbekannte verwendet werden, ergeben sich fiir die
Massenwirkungsgesetze andere Darstellungen verglichen mit den Gleichungen (3.9)-
(3.13) in Abschnitt 3.1:

* * \71 \71
Tco,~ M1,0+ Mico,~ N0+
2 . — 2 NGesamt - KI (410)
: l !
Yoo, M,0  Ngo, (NHQO)

F(10) =

* * 71 71
V00,2~ M0+ Neo 2- Nujo+
F(ll) = —25 Nfos Ko (4.11)
Theo,~ M0 Ngeo,- V1,0

* * 71 \71
Yon- Yo+ N0+ Non-

F(12) = : — K (4.12
( Vit,0 (N o)’ )

YMEA Vi Niga M}
F(13) = 00T TP TOT Koy, (4.13)
Tuean+ TH,0 Nypag+ Vi,o0

YMEA V5 - N| - Nli/IEA
F(14) = — T T T Ky (4.14)
MeACO0- TH:0 Nypacoo- Vi,0

In den drei Gleichungen (4.15)-(4.17) werden die Phasengleichgewichte fiir die drei
Komponenten CO,, H,O und MEA beschrieben. Analog zur Beschreibung der che-
mischen Gleichgewichte ergeben sich andere Darstellungen verglichen mit den Glei-
chungen (3.21)-(3.22) in Abschnitt 3.2, da nicht die Molanteile z; und y;, sondern die
Komponentenmolenstrome N! und NY als Unbekannte verwendet werden.

Der Henry-Koeffizient in Gleichung (4.15) wird passend zum Bezugszustand der
unendlichen Verdinnung in Wasser fiir die Loslichkeit von CO, in H,O gewahlt.
Konsistent hierzu erfolgt auch die Umrechnung des kurzreichweitigen Anteils des
Aktivitatskoeffizienten in den Gleichungen (3.53) und (3.56).

* V. g VY
“co, N002 Hco, 1,0 ¥Yco, N002 p

F(15) = . (4.15)
N éesamt N (%esamt
9 71 g \79
1,0 Psi,0 Vio Psi,o  Pio VinoP
F(16) = 2 ;‘\;ZO H,070 _ H;.VOQ 1,0 (4.16)
Gesar{lt Gesam.t
F(17) = MEA PonEA NirEa PsMBA _ PhEA VA P 417
(17) = N N (4.17)
Gesamt Gesamt

Alternativ wurde auch die Moglichkeit implementiert den Henry-Koeffizienten Hco, w
von CO, im tatséchlichen Waschmittel zu verwenden. In diesem Fall muss auch die
Umrechnung des kurzreichweitigen Anteils des Aktivitdtskoeffizienten von CO, in
den Gleichungen (3.53) und (3.56) konsistent erfolgen. Die Verwendung des Henry-
Koeffizienten Hoo, wwm von CO, im tatsichlichen Waschmittel wird bei [13] vorgestellt.
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Auf die Beschreibung wird an dieser Stelle verzichtet, da die Ergebnisse mit der in
Gleichung (4.15) dargestellten Beschreibung ermittelt wurden.

In Gleichung (4.18) wird mit den Enthalpiestrémen am Eintritt A% und H%, den En-
thalpiestromen am Austritt H' und H9 und einem zu- oder abgefithrten Warmestrom Q
die Energiebilanz aufgestellt.

F(8)=HL + HL — H' — H + Q (4.18)

4.3 Absorptions-Desorptions-Prozess zur
CO,-Abtrennung

Dieser Abschnitt behandelt das Modell zur Simulation der eigensténdigen CO,-
Abtrennung ohne Kraftwerk, fiir die Kombination von Kraftwerk und CO,-Abtrennung
sieche Abschnitt 4.4. In Abbildung 4.5 ist die grafische Benutzeroberfliche dargestellt,
die fiir die Simulation der CO,-Abtrennung erstellt wurde. In der grafischen Benutzer-
oberfliache (engl. Graphical User Interface, GUI) kénnen die wichtigsten Einstellungen
fiir die Simulation vorgenommen werden. Zusétzlich wird als Ergebnis der spezifische
Energiebedarf ¢ in Abhéngigkeit des Waschmittelmassenstroms My dargestellt.

=lolx
Absorber.
Stufen — Darstellung
62
w — — — Gasphase (g) [
Startwerte —— Wassrige Flussigphase (aq) 361
Gespeicherte ... ~ Organische Flissigphase (org) \
— Dreiphasiger Zustand (aqg.org.g} 36 \
3.59
COp-ames Rauchgas Kondensator COTLEEhBS Gas - ¥
| Wil zum Absorber—— - B S 358
B Makeup ! >
| Femperalurt | 40 | =
(H.0, MEA) A | Abscheider 2 3s7
® - \
3.56
Min. Temp.differenz. ik —— /
) . i Stufen 10
DetaTr°c [10 H
Absorber| | r o i ! | Desorber 385
i espeicherte
i Makeup Startwerte |G herte... T
i (Kw) | Shriet 364 A
i I
353
Rauchgas e — — — = 140 145 150 156 160 165
pghl- g —| |
= ) Massenstrom / kg/s
Beladenes Regenerierles e Reboiler _
— Rauchgas Eintrit— i i = R
Molenst 7 kmoli Waschmittel Waschmittel z Datenpunkte berechnet CO2 abgetrennt / %
,—.”ns,-r-m e B Reboiir I 12 von 14 89.9161
= Warmestrom / KWV 37563
,M i Rechenzet fir letzten Datenpunkt || a/WJ/kg CO2
0.25 e e Ep—
42/ kmolis - Organische
7 H20 /Ma-% Massenstrom (unters Grenze)/ka/s | | Ges: s | Startwert Eintrit Absorber 5
I
H20  kmolis 70 140 53 [ 017 Letzte teration.
01 MEAMa-%  Massenstrom (obere Grenze} / ka/s H2O / kmolis. Einiritt Abserber €02 abgetrennt/ % Zuletzt berechneter Wassensirom: 162 ko/s
Temp/°C 30 186 ST | 0214433 90.169
Schrittweite / kgis.
40 r—= MEA / kmols Eintrtt Desorber a1 Mikg CO2 Rechnung starten
Berechnen

Abbildung 4.5: Grafische Benutzeroberfliche fiir Simulation der CO,-Abtrennung

Die Absorptions- und Desorptionskolonne basieren beide auf dem in Abschnitt 4.1
vorgestellten Flash-Algorithmus. Fur beide Kolonnen kann jeweils die Anzahl an
Gleichgewichtsstufen n vorgegeben werden. Dartiiber hinaus kann gewéhlt werden, ob
die Startwerte zur Losung des nichtlinearen Gleichungssystems mit Hilfe eines Skripts
ermittelt werden oder ob eine vorherige Losung des nichtlinearen Gleichungssystems fiir
die Startwerte verwendet wird.
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Bei dem Modell zur eigenstandigen CO,-Abtrennung ohne Kraftwerk wird die Rauch-
gaszusammensetzung vorgegeben wie in Abbildung 4.5 zu sehen. Es werden die Kompo-
nentenmolenstrome von N,, CO, und H,O vorgegeben. Dabei wurden die Werte der drei
Komponenten so gewéhlt, dass sie in etwa einer typischen Rauchgaszusammensetzung
entsprechen. Sauerstoff wird in dem Modell nicht berticksichtigt, sondern stattdessen
dem Anteil an Stickstoff zugeschlagen. Aus den Komponentenmolenstromen wird der
Gesamtmolenstrom bestimmt. Neben der Komponentenmolenstromen kann in der
grafischen Benutzeroberfliche die Temperatur des Rauchgases festgelegt werden, fir
die eigenstandigen Simulationen wurde dieser Wert auf 40 °C gesetzt.

Fiir das Waschmittel muss die CO,-freie Zusammensetzung in Form der typischerweise
verwendeten Massenanteile fiir MEA und CO, angeben werden. Fiir den Gesamtmassen-
strom des unbeladenen Waschmittels kann ein unterer sowie ein oberer Wert und eine
Schrittweite angegeben werden. Daraus ergeben sich die Datenpunkte, die nacheinander
simuliert werden. Ausgehend von dem unteren Wert des Gesamtmassenstroms des
Waschmittels und den Massenanteilen kénnen bei Bedarf direkt in der grafischen Ober-
flache die Komponentenmolenstrome bestimmt werden. Hiermit soll eine Abschétzung
ermoglicht werden, ob der Komponentenmolenstrom von MEA in einem passenden
Verhaltnis steht zum Komponentenmolenstrom von CO, im Rauchgas, siehe hierzu
auch Abschnitt 3.1.

Fiir das Waschmittel muss weiterhin die Temperatur und ein Startwert fir die Bela-
dung « am Eintritt in den Absorber gegeben werden. Die tatsidchlichen Beladungen
des Waschmittels am Eintritt in den Absorber und Desorber werden als ein Ergeb-
nis der Simulation ausgegeben. Als Spezifikation fiir den Waschmittel-Waschmittel-
Wiérmeiibertrager muss eine minimale Temperaturdifferenz angegeben werden. Fiir den
Reboiler wird der zugefiihrte Warmestrom QReboi]er spezifiziert. Aufferdem muss gewéahlt
werden, ob eine konventionelle zweiphasige Regeneration oder eine dreiphasige unter
Zugabe einer organischen Komponente erfolgen soll.

Neben der grafischen Darstellung der bereits berechneten Datenpunkte wird angegeben,
wie viele Datenpunkte bereits berechnet wurden. Zusatzlich wird angegeben wie
viele Minuten die letzte erfolgreiche Simulation eines Waschmittelmassenstroms in
Anspruch genommen hat. So kann gegebenenfalls entschieden werden, ob die Rechnung
abgebrochen und beispielsweise mit verdnderten Startwerten neu gestartet wird. Fiir
den letzten berechneten Datenpunkt wird angegeben, wie hoch der abgetrennte Anteil
an CO, und der dazugehorige spezifische Energiebedarf ¢ war. Zudem wird fiir die
letzte Iteration des aktuellen Waschmittelmassenstroms angegeben, wie hoch der
abgetrennte Anteil an CO, und der dazugehorige spezifische Energiebedarf ¢ war.
Im Unterschied zum zuletzt berechneten Datenpunkt muss bei der letzten Iteration das
Kriterium beziiglich des Abtrenngrads von CO, noch nicht erfiillt sein. So betrigt in
Abbildung 4.5 beispielsweise fiir den aktuellen Waschmittelmassenstrom My = 164 k?g
der Abtrenngrad bei der letzten Iteration 90.1698 % und liegt damit auerhalb der
Toleranz von 90 % + 0.1 %.
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In Abbildung 4.6 ist das Iterationsschema des Absorptions-Desorptions-Prozesses
zur CO,-Abtrennung dargestellt. Zunéchst werden die Vorgaben aus der grafischen
Benutzeroberfliche, siehe Abbildung 4.5, eingelesen. Beginnend mit dem unteren Wert
des Gesamtmassenstroms fiir das Waschmittel aus Abbildung 4.5 wird der Algorithmus
gestartet. Dabei werden zwei while-Schleifen durchlaufen. Eine auflere Schleife, bei der
gepriift wird, ob der Abtrenngrad an CO, erreicht wird. Bei der inneren Schleife wird
als Abbruchbedingung die relative Abweichung des Waschmittelstroms ewy zwischen
zwei Iterationen betrachtet

(4.19)

Mit Ny wird der Waschmittelstrom in der aktuellen, mit N\(,\(,)%w in der vorherigen
[teration bezeichnet. Die innere while-Schleife wird ausgefiihrt, solange die Abwei-
chung ewn > 0.1  betragt. Dariiber hinaus wird die innere Schleife mindestens
zweimal durchlaufen. Beim ersten Durchlauf kann der Waschmittel-Waschmittel-
Warmeiibertrager nicht gelost werden, da ein Eintrittsstrom in den Warmeiibertrager,
das regenerierte Waschmittel aus der Desorptionskolonne, noch nicht bekannt ist.

Mit der in der grafischen Benutzeroberflache vorgegebenen Beladung fiir den Waschmit-
telstrom wird ein p, T-Flash bei der Waschmitteleintrittstemperatur in den Absorber
gelost. Dadurch wird aus den drei Komponenten H,O, MEA und CO, die tatséchliche
Zusammensetzung des Waschmittels mit allen beteiligten Ionen ermittelt. Diese Zu-
sammensetzung reprasentiert den Zustand nach dem Waschmittelkiihler vor Eintritt
des Waschmittels in den Absorber. Mit dieser Zusammensetzung und dem gegebenen
Rauchgas wird die Absorptionskolonne gelost. Das Kolonnenmodell basiert auf dem
in Abschnitt 4.1 vorgestellten Algorithmus. Die Pumpe zur Erhéhung des Drucks des
Waschmittels wird im vorliegenden MATLAB Modell nicht abgebildet.

Der nichste modellierte Apparat ist der Waschmittel-Waschmittel-Warmeiibertrager.
Wie in Abbildung 4.6 angemerkt, kann der Warmeiibertrager bei der ersten Iteration
des Absorptions-Desorptions-Prozesses nicht gelost werden, da mit dem regenerier-
ten Waschmittel aus der Desorptionskolonne ein Eintrittsstrom noch unbekannt ist.
Stattdessen wird fiir die erste Iteration ein Schéitzwert fiir die Eintrittstemperatur des
Waschmittelstroms in den Desorber vorgegeben. Ab der zweiten Iteration sind beide
Eintrittsstrome in den Warmeiibertrager bekannt. Zusammen mit der in der grafischen
Benutzeroberfliche angegebenen minimalen Temperaturdifferenz kann das Modell des
Wiérmeiibertragers gelost werden. Dabei wird davon ausgegangen, dass der Druck des
beladenen Waschmittels so weit erhoht wurde, dass es im Warmeiibertrager nicht zum
Ausgasen von CO, kommt.

Nach dem Waschmittel-Waschmittel-Warmetibertrager wird das beladene Waschmittel
im Modell einem p, H-Flash zugefiihrt (nicht im Fliefibild dargestellt). Als Druck wird
dabei der vorherrschende Druck im Desorber verwendet, es findet keine Wéarmezu- oder

19Bei der ersten Iteration ist ein Eintrittsstrom (regeneriertes Waschmittel aus dem Desorber) noch
unbekannt. Daher wird die Eintrittstemperatur in den Desorber als Schiatzwert vorgegeben
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Vorgaben im GUI siehe Abbildung 4.5
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p, T-Flash fiir Strom Waschmittel am Absorbereintritt

!

Absorptionskolonne l6sen

!

Waschmittel-Waschmittel-Wiarmeiibertrager 1osen?

!

p, H-Flash fiir Strom Waschmittel am Desorbereintritt
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!
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V
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Simulation beenden

Abbildung 4.6: Iterationsschema des Absorptions-Desorptions-Prozesses zur
CO,-Abtrennung
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-abfuhr statt. Somit handelt es sich um eine isenthalpe Zustandsénderung. Durch die
Druckabsenkung im Vergleich zum Waschmittel-Waschmittel-Warmetibertrager kann es
im p, H-Flash zum Ausgasen von CO, kommen. Auf diese Weise wird der tatséchliche
Zustand des Waschmittels am Eintritt in den Desorber ermittelt.

Das beladene Waschmittel wird im nachsten Schritt der Desorptionskolonne zugefiihrt.
Dabei wird unterschieden, ob die zweiphasige oder die dreiphasige Regeneration unter
Zugabe einer organischen Komponente gewahlt wurde. Je nachdem wird auf ein ent-
sprechendes, das heifit unterschiedliches Kolonnenmodell zuriickgegriffen. Nachdem die
Desorptionskolonne gelost ist werden im néchsten Schritt die MakeUp Stréome bestimmt.
Anschliefend wird die relative Abweichung des regenerierten Waschmittelstroms N\(,S%A
der vorherigen Iteration verglichen mit dem regenerierten Waschmittelstrom Ny der
aktuellen Iteration. Ist die Abweichung ewy zwischen zwei Iterationen < 0.1 % und
wurden gleichzeitig mindestens zwei Iterationen durchgefiihrt ist das Abbruchkriteri-
um der inneren Schleife erfiillt. Das mindestens zweimalige Durchlaufen der inneren
Schleife garantiert wie auf Seite 56 beschrieben, dass der Waschmittel-Waschmittel-

Waiérmeiibertrager gelost werden kann.

Fiir die &uBere Schleife wird iiberprift, ob der Abtrenngrad an CO, innerhalb der
Toleranz von £0.1% um 90% liegt. Ist dies der Fall ist auch das Abbruchkriterium
der dufleren Schleife erfiillt. AnschlieBend wird das Iterationsschema mit dem nachsten
Waschmittelmassenstrom neu gestartet, bis die obere Grenze fiir den Massenstrom
erreicht ist, siche Abbildung 4.5. Ist der Abtrenngrad hingegen nicht erreicht wird
der im Reboiler zugefithrte Warmestrom @ angepasst und mit dem p, T-Flash vor der
Absorptionskolonne fortgefahren.

4.4 Gesamtprozess zur CO,-Abtrennung inklusive
Kraftwerk

Das Kraftwerk und auch die CO,-Kompression fiir den Gesamtprozess zur CO,-
Abtrennung inklusive Kraftwerk werden in dem Prozesssimulator UniSim Design
abgebildet. Uber eine Schnittstelle in MATLAB werden die Teile zu dem im Abschnitt 4.3
behandelten Prozess zur CO,-Abtrennung verbunden. Das Kraftwerksmodell orientiert
sich an dem in Abschnitt 3.6 vorgestellten Referenzkraftwerk Nordrhein-Westfalen. Auf
Grund von Beschrankungen durch den Prozesssimulator wurden einige Anpassungen
vorgenomien.

Die Kohle wurde in Anlehnung an Tabelle 3.3 modelliert. Die Stoffeigenschaften der
Kohle im Kraftwerksmodell sind in Tabelle 4.1 zusammengefasst. Bei der Nachbildung
der Kohle wurden die Massenanteile von Wasser und Asche aus Tabelle 3.3 iibernommen.
Anschliefend wurde die verbliebene Zusammensetzung so gewéhlt, dass sich in etwa der
Heizwert von 25.0 l\f—g‘] aus Tabelle 3.3 ergibt. Nach [35] ist SiO,, der Hauptbestandteil
von Asche, aus diesem Grund wurde Asche iiber die in UniSim Design verfiighare
Komponente Sand abgebildet. Eine Unterteilung der brennbaren Komponenten in feste
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Tabelle 4.1: Stoffeigenschaften Kohle im Kraftwerksmodell

Heizwert 25.2 1}(4—;
Zusammensetzung in Massen-%
Kohlenstoft 77.0
Wasser 7.5
Sand (SiO,) 14.0
Stickstoff 1.5

und fliichtige Bestandteile wurde nicht vorgenommen, stattdessen wurde als brennbare
Komponente nur Kohlenstoff verwendet.

Das FlieBibild des Kraftwerksmodells mit integrierter CO,-Abtrennung ist in Abbil-
dung 4.7 dargestellt. Das strichpunktierte Rechteck kennzeichnet den Teil, der in
MATLAB simuliert wird. Das Kraftwerk sowie die CO,-Kompression wurden in UniSim
Design simuliert.

Im Gegensatz zu den in Abbildung 3.10 und in [34] angedeuteten acht Anzapfungen
wurden in dem Kraftwerksmodell lediglich sieben Anzapfungen fiir die Hochdruck- und
Niederdruckvorwérmstrecke realisiert. Hiervon werden die drei Anzapfungen A1-A3
aus der Niederdruckturbine entnommen und zunéachst zur Beheizung der Niederdruck-
vorwarmerl-3 verwendet. Die Anzapfung A4, entnommen am Ubergang von Mitteldruck-
zu Niederdruckturbine, wird zur Beheizung des Niederdruckvorwarmers4 verwendet.
Anschlielend werden die Strome jeweils dem Kondensat zugegeben. Anzapfung A5 aus
der Mitteldruckturbine wird direkt in den Speisewasserbehélter geleitet. Die Anzap-
fung A6, ebenfalls aus der Mitteldruckturbine wird durch verschiedene Warmetibertrager
in der Hochdruckvorwirmstrecke geleitet. Die Anzapfung A7, die am Ubergang von
Hochdruckturbine zum Zwischeniiberhitzer entnommen wird, wird ebenfalls durch die
Hochdruckvorwérmstrecke geleitet und endet wie A6 im Speisewasserbehélter.

Anzapfungen werden im Modell realisiert, indem die Turbinen in mehrere Stufen
aufgeteilt werden (nicht im FlieSbild in Abbildung 4.7 dargestellt). Die Hochdruckturbine
besteht aus einer, die Mitteldruckturbine aus dreien und die Niederdruckturbine aus
fiinf einzelnen Stufen.Zwischen diesen insgesamt neun einzelnen Stufen koénnen die
Strome jeweils geteilt und Anzapfungen entnommen werden.

Der Dampf zur Beheizung des Reboilers der Desorptionskolonne wird ebenfalls an
einer dieser Teilungen entnommen. Der Dampf muss nicht wie haufig in der Literatur
angegeben aus der Uberstrémleitung von Mitteldruck- zu Niederdruckturbine stammen
[32, 42, 44]. Das Druckniveau in den einzelnen Stufen der Turbinen wird stattdessen
im Modell so festgelegt, dass Dampf mit einer moglichst optimalen Temperatur zur
Verfiigung steht: Optimal heifit in diesem Zusammenhang, dass zunichst die Reboiler-
temperatur aus der MATLAB Simulation der CO,-Abtrennung bestimmt wird. Zu dieser
Temperatur des Waschmittels wird eine treibende Temperaturdifferenz AT = 10K
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Abbildung 4.7: Prozessfliebild des Kraftwerksmodells mit integrierter
CO,-Abtrennung und konventioneller zweiphasiger Regeneration
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addiert. Von der so ermittelten Temperatur wird der dazugehorige Sattigungsdampf-
druck von Wasser bestimmt. Der so ermittelte Druck wird als Sicherheitszuschlag um
1kPa erhoht und anschliefend einer Turbinenstufe als Druckspezifikation am Auslass
zugewiesen.

Das Kondensat aus dem Reboiler wird dem Wasser-Dampfkreislauf in der Niederdruck-
vorwarmstrecke wieder zugefiithrt. Je nach Temperaturniveau des Kondensats wird der
Strom an einer passenden Stelle zwischen zwei Niederdruckvorwarmern eingespeist.
Fir die konventionelle zweiphasige Regeneration wird der Strom wie in Abbildung 4.7
exemplarisch gezeigt zwischen den Niederdruckvorwarmern3 und 4 zugefiihrt.

Zur weiteren Wérmeintegration zwischen Kraftwerk und CO,-Abtrennung wird in
der Niederdruckvorwarmstrecke ein Warmetibertrager eingefithrt, in dem die Warme,
die im Kondensator am Kopf der Desorptionskolonne anféllt, integriert werden kann.
Dieser Warmeiibertrager ist in Abbildung 4.7 als Niederdruckvorwérmer-Abwéarme
Desorber bezeichnet. In der Variante @ bleibt dieser Warmetibertrager ungenutzt und
der Gasstrom aus dem Desorber wird im Kondensator der Kolonne partiell kondensiert.

In der Variante @ hingegen wird der Gasstrom aus dem Desorber in den Niederdruck-
vorwéarmer-Abwarme Desorber geleitet. Als Spezifikation wird eine minimale Tem-
peraturdifferenz AT = 10K am heilen Ende des Wérmeitibertragers definiert. Da
in dem Warmeitibertrager der Gasstrom aus der Desorptionskolonne nicht bis auf
40°C gekiihlt werden kann wird der Strom nach dem Niederdruckvorwérmer-Abwérme
Desorber in den konventionellen Kondensator zuriick geleitet. Dort wird die erforderliche
Temperaturspezifikation von 40 °C erreicht und der Strom wird partiell kondensiert.

Fiir jede Variante der CO,-Abtrennung wurde sowohl Variante @ als auch @ simuliert.
So kann auch eine Aussage getroffen werden, welchen Effekt diese Warmeintegration
hat, abhéngig von der Art der Regeneration bei der CO,-Abtrennung (zweiphasig,
dreiphasig).

Fir die Kompression des CO, wird eine fiinfstufige Verdichtung mit Zwischenkiihlung
gewéhlt. Das CO, wird dabei bis auf einen Enddruck von 110 bar verdichtet. In [44]
wird ebenfalls eine fiinfstufige Verdichtung vorgeschlagen, wobei hier der Enddruck
120 bar betragt. In [38] wird fiir die Verdichtung auf 100 bar eine vierstufige Verdichtung
gewdhlt. Eine Integration der zwischen den Verdichterstufen anfallenden Warmestréme
wurde nicht vorgenommen.






5 Ergebnisse der zweiphasigen
Regeneration

In diesem Kapitel werden die Ergebnisse der zweiphasigen Regeneration vorgestellt.
Dabei wird das zweiphasige Modell zunachst in Abschnitt 5.1 verifiziert. AnschliefSend
werden verschiedene Einfliisse auf den Absorptions-Desorptions-Prozess zur CO,-
Abtrennung nédher untersucht. Zum einen wird in Abschnitt 5.2 der Einfluss des
Waschmittel-Waschmittel-Warmeitibertragers auf den spezifischen Energiebedarf ¢ unter-
sucht. Zum anderen werden in Abschnitt 5.3 die Anteile am spezifischen Energiebedarf ¢
in Abhéngigkeit des Verhéltnisses L /G untersucht. Zum Abschluss wird in Abschnitt 5.4
der Einfluss der Zusammensetzung des Waschmittels auf den spezifischen Energiebedarf ¢
genauer betrachtet.

5.1 Verifikation des Modells

In einem ersten Schritt sollte das in MATLAB implementierte Modell zur Berechnung
des Phasengleichgewichts verifiziert werden. Das bedeutet, es wurde gepriift, ob die
Gleichungen richtig implementiert sind. Dies wird als Verifizierung bezeichnet. Dagegen
wurde nicht berpriift, ob die richtigen Gleichungen implementiert sind. Dies wird, im
Gegensatz zur Verifizierung, als Validierung bezeichnet [51].

Mangels Vergleichsmoglichkeiten fiir das Modell des dreiphasigen Phasengleichgewichts
wurde nur das Modell fiir das zweiphasige Phasengleichgewicht verifiziert. Als Vergleich
wurde die Stoffdatenmethode ELECNRTL im kommerziellen Prozesssimulator Aspen
Plus V7.3 gewahlt [52]. Innerhalb der ELECNRTL Stoffdatenmethode wird GMENRTL
als Modell zur Berechnung der Aktivitatskoeffizienten gewéahlt [53]. Als Berechnungs-
basis fiir die unsymmetrischen Aktivitatskoeffizienten von Henry-Komponenten wurde
in Aspen Plus passend zur Modellierung in MATLAB, siehe Gleichung (3.56), die
unendliche Verdiinnung in Wasser gewihlt!!.

Das zweiphasige Modell wurde zum einen anhand der Ergebnisse fiir ein einstufiges
Phasengleichgewicht verifiziert, zum anderen anhand der Ergebnisse fiir den gesamten
Absorptions-Desorptions-Prozess zur CO,-Abtrennung.

5.1.1 Einstufiges Phasengleichgewicht anhand eines p, H-Flashs

Fiir den p, H-Flash wurden die in Tabelle 5.1 aufgefiihrten Werte verwendet.

"UDie Option findet sich in Aspen Plus unter (Setup|Simulation Options|Reactions|Activity
coefficient basis for Henry components: Aqueous)
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Tabelle 5.1: Bedingungen und Molenstréme fiir den Vergleich eines einstufigen
Phasengleichgewichts (p, H-Flash) in MATLAB und Aspen Plus

Druck p 1.013 bar
Eintrittstemperatur T;, 313.15K
Wirmestrom ) oW
Komponentenmolenstrome in 2

Niwo 177.56
Nbyma 22.44
N} co, 0.01
N# co, 14.99

Das Verhaltnis der Komponentenmolenstrome von MEA zu H,O im fliissigen Feed
entspricht einer Zusammensetzung mit einem Massenanteil an MEA von wyga = 0.30.
Die Ergebnisse des Vergleichs sind in Tabelle 5.2 zusammengefasst.

Die relative Abweichung der Ergebnisse in MATLAB von den Ergebnissen in Aspen

Plus betragt +5 % mit Ausnahme der Komponentenmolenstréme N éo 2
3

Die Abweichung fiir N, erklart sich, wenn anstelle der Komponentenmolenstréme
die Molanteile betrachtet werden. Fiir den Molanteil in der Fliissigkeit xyga ergibt sich
zwischen MATLAB und Aspen Plus eine Abweichung von etwa 5.4 %. Dieser Wert ist
vergleichbar zu der relativen Abweichung fiir N}, . Die Abweichung des Molanteils in
der Flissigphase ,ibertragt sich nach Gleichung (3.21) auf den Molanteil der Gasphase.
Fiir den Molanteil der Gasphase yyga ergibt sich eine Abweichung zwischen MATLAB
und Aspen Plus von etwa 6 % und damit leicht hoher als die Abweichung des Molanteils

V9
und Nypa -

in der Flissigkeit.

Um die Abweichung bei CO,* zu erkliren, miissen die Ergebnisse der Aktivitéts-
koeffizienten mitberiicksichtigt werden, dies geschieht im weiteren Verlauf dieses Ab-
schnitts. Da die beiden Komponentenmolenstrome N 00,2 und N{jpa beziiglich der
Absolutwerte jedoch keinen grofien Einfluss auf das Phasenglelchgewmht haben, wurde
die Abweichung als zufriedenstellend angesehen.

Neben dem Vergleich der Komponentenmolenstrome in Tabelle 5.2 wurden auch die
berechneten Werte fiir die Aktivitatskoeffizienten gegeniibergestellt. Ein Vergleich der
mit MATLAB und Aspen Plus berechneten Werte fiir die Aktivitatskoeffizienten ist in
Tabelle 5.3 zu finden.

Auffallig ist, dass die Ergebnisse mit der Ladungszahl z; korrelieren. Fiir die ungeladenen
Molekiile CO,, H,O und MEA ergibt sich keine nennenswerte Abweichung beziiglich
der Aktivitdtskoeffizienten. Im Gegensatz dazu ergibt sich fir das zweifach negativ
geladene Ton CO,* die groBte Abweichung. Dariiber hinaus ergibt sich fiir '71*130+ eine
geringere und fiir vy, i+ €ine groBere Abweichung verglichen mit den restlichen einfach
geladenen Ionen. Fiir den Nonrandomness-Faktor o und die bindren Wechselwirkungspa-
rameter 7 werden in MATLAB dieselben Werte verwendet wie in der Stoffdatenmethode
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Tabelle 5.2: Vergleich der Simulationsergebnisse eines einstufigen
Phasengleichgewichts (p, H-Flash) in MATLAB und Aspen Plus

MATLAB Aspen Plus Relative Abweichung

Komponentenmolenstréome in mTOl
Néo, 3.87 x 1072 3.87 x 1072 0%
Nio 173.04 173.06 0%
Nz o+ 9.22 x 1078 9.29 x 1078 -1 %
. ]
NHCO; 0.80 0.84 5%
NLo o 3.09 x 1072 3.61 x 1072 14 %
. 3

NEy- 7.89 x 107° 8.29 x 1075 -5 %
Niipa 2.55 2.42 5%
Nl pan+ 10.38 10.47 -1 %
N} pacoo- 9.51 9.55 0 %
Néo, 4.62 4.54 2 %
Mo 3.69 3.62 2 %
Nipa 1.35 x 1072 1.25 x 1073 8 %
Tous in K 355.58 355.54 0%

Tabelle 5.3: Vergleich der Aktivitdtskoeffizienten bei der Simulation eines
einstufigen Phasengleichgewichts (p, H-Flash) in MATLAB und
Aspen Plus

MATLAB Aspen Plus Relative Abweichung

Yoo, 0.615 0.615 0%
VH,0 0.972 0.973 0%
Virot 0.590 0.577 2 %
Viico, 0.668 0.644 4%
Yoo, 0.073 0.064 14 %
V- 0.598 0.576 4 %
YMEA 0.476 0.478 0%
YMEAH* 0.873 0.812 8 %

Vipacoo- 0878 0.845 4%
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Tabelle 5.4: Bedingungen und Molenstréme fiir den Vergleich des
Absorptions-Desorptions-Prozesses zur CO,-Abtrennung in MATLAB
und Aspen Plus

Anzahl an Gleichgewichtsstufen im Absorber n 45, 10
Anzahl an Gleichgewichtsstufen im Desorber np., 10
Druck im Absorber paps 1.013 bar
Druck im Desorber ppes 2.1 bar
Eintrittstemperatur Rauchgas im Absorber TH ., 313.15K
Eintrittstemperatur Waschmittel im Absorber THyM 313.15K
Eintrittstemperatur Waschmittel im Desorber Tg@gm 368.15 K
Abtrenngrad an COy Nabtrenngrad 90 %
Molanteile (Zusammensetzung) Rauchgas:

Yco, 0.164
YN, 0.770
Yu,0 0.066
Massenanteile (Zusammensetzung) unbeladenes Waschmittel:

WH,0 0.7
WMEA 0.3

ELECNRTL in Aspen Plus. Aus diesem Grund lésst sich schlieflen, dass ein méoglicher
Grund fiir die auftretenden Abweichungen in der Berechnung des Pitzer-Debye-Hiickel
Anteils v; ppg liegt. Bei der Berechnung des Pitzer-Debye-Hiickel Anteils vereinfacht sich
die Berechnung fiir ungeladene Molekiile verglichen mit der Berechnung fiir geladene,
siehe Gleichung (3.29) bzw. (3.28). Dariiber hinaus koénnte auch der Born Anteil 7; gorn,
siche Gleichung (3.32), ein Grund fiir die Abweichung sein. Bei der Berechnung des
Born Anteils geht die Ladungszahl z; ein und nur fiir geladene Molekiile ergibt sich
ein Wert ungleich null. Da in Aspen Plus die implementierten Modellgleichungen nicht
einsehbar sind konnten die Ursachen fiir die unterschiedlichen Ergebnisse nicht weiter
verfolgt und eindeutig gekldrt werden.

5.1.2 Absorptions-Desorptions-Prozess zur CO,-Abtrennung

Neben dem Vergleich des einstufigen Phasengleichgewichts wurden Simulationen des
gesamten Absorptions-Desorptions-Prozesses zur CO,-Abtrennung durchgefithrt. Somit
ist auch eine Einschédtzung moglich, welche Auswirkungen die Abweichungen beim
Phasengleichgewicht und der Aktivitatskoeffizienten auf den Absorptions-Desorptions-
Prozess haben. Fiir die Simulation wurden die in Tabelle 5.4 zusammengefassten
Vorgaben verwendet.

Bei Verwendung einer minimalen Temperaturdifferenz im Waschmittel-Waschmittel-
Wiarmeiibertrager ergaben sich bei der Simulation des Prozesses in Aspen Plus
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Abbildung 5.1: Vergleich des spezifischen Energiebedarfs ¢ des
Absorptions-Desorptions-Prozesses zur CO,-Abtrennung in
MATLAB und Aspen Plus

Konvergenzprobleme. Aus diesem Grund wurden die Simulationen stattdessen mit
einer konstanten Eintrittstemperatur des beladenen Waschmittels in den Desorber
durchgefiihrt.

Die Ergebnisse der Simulationen sind in Abbildung 5.1 zu sehen. Dargestellt ist der
spezifische Energiebedarf ¢, siche Gleichung (3.91), in Abhangigkeit des Verhéltnisses
von Waschmittelmassenstrom zu Rauchgasmassenstrom L/G. Der Rauchgasmassen-
strom wurde in allen Simulationen konstant gehalten, der Waschmittelmassenstrom
folglich unter Beibehaltung des in Tabelle 5.4 angegebenen Abtrenngrads an CO,
VOI NAbtrenngrad = 90 % variiert. Die in Aspen Plus durchgefithrten Simulationen sind
mit den roten Punkten markiert. Fiir geringe Verhéltnisse von L/G ergaben sich
Konvergenzprobleme, aus diesem Grund sind fir kleine Werte von L/G nur wenige
Punkte aufgetragen.

Die Ergebnisse der in MATLAB durchgefiihrten Simulationen sind durch die griine Linie
wiedergegeben. Es wurden im Gegensatz zu Aspen Plus deutlich mehr Verhaltnisse
von L/G simuliert, weswegen aus Griinden der Ubersichtlichkeit nur der Verlauf
dargestellt ist. Nachteilig an der Simulation in MATLAB ist der deutlich erhohte
Zeitaufwand verglichen mit der Simulation in Aspen Plus.

Beim Vergleich der Ergebnisse zeigt sich eine gute Ubereinstimmung. Beide Verliufe
weisen einen charakteristischen Verlauf auf: bei einem bestimmten Verhaltnis von L/G
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ergibt sich ein ausgeprigtes Minimum, mit einem steileren Anstieg des spezifischen
Energiebedarfs ¢ fir kleinere Werte von L/G und einem flacheren Anstieg fir grofiere
Werte von L/G. Das mit Aspen Plus bestimmte Minimum beziiglich ¢ ist dabei etwas
kleiner und zusétzlich zu etwas groBeren Werten von L/G verschoben.

Der ansteigende spezifische Energiebedarf ¢ fiir geringe Verhéltnisse von L/G ergibt
sich dadurch, dass bei einem geringen Waschmittelmassenstrom dieser bis auf sehr
niedrige Restbeladungen an CO, gereinigt werden muss, um den Abtrenngrad von
Nabtrenngrad = 90 % zu erreichen. Um niedrige Restbeladungen zu erreichen, muss sehr
viel Strippdampf erzeugt werden, so dass der Beitrag qsp ansteigt.

Der ansteigende spezifische Energiebedarf ¢ fiir hohe Verhéltnisse von L/G ergibt
sich dadurch, dass bei einem grofien Waschmittelmassenstrom dieser von Desorberein-
trittstemperatur auf Reboilertemperatur angewarmt werden muss. Bei einem grofien
Massenstrom erfordert dies entsprechend einen gréfleren Wérmestrom, damit steigt
auch der Beitrag qr an. Die Abhéngigkeit des spezifischen Energiebedarfs ¢ vom
Verhéltnis L/G wird in Abschnitt 5.3 naher untersucht.

5.2 Einfluss des
Waschmittel-Waschmittel-Warmeibertragers

Ausgehend von den Ergebnissen in Abbildung 5.1 wurde der Einfluss der Eintritts-
temperatur des beladenen Waschmittels in den Desorber untersucht. Die Ergebnisse
dieser Simulationen sind in Abbildung 5.2 zu sehen. Die Simulationen in MATLAB
beim Vergleich mit Aspen Plus wurden mit einer konstanten Eintrittstemperatur
von THN i, = 95.0°C durchgefiihrt. Zum Vergleich wurden Simulationen durch-
gefithrt, bei denen die minimale Temperaturdifferenz im Waschmittel-Waschmittel-
Warmeiibertrager 10 K oder 5 K betragt.

Das Minimum der jeweiligen Kurven ist fiir die Eintrittstemperatur in den Desorber
TWM

Pea ein = 95.0°C als griiner Kreis, fiir die minimale Temperaturdifferenz im

von
Waschmittel-Waschmittel-Warmeiibertrager von 10 K als schwarzes Dreieck und fiir
die minimale Temperaturdifferenz von 5K als blaues Quadrat gekennzeichnet. Im Fall

der minimalen Temperaturdifferenz im Waschmittel-Waschmittel-Wéarmeiibertrager

von 10K und 5K tritt das Waschmittel mit einer Temperatur von TH\ ., = 102.7°C
beziehungsweise TP\ ;,, = 105.2°C in den Desorber ein'?.

12Am Austritt des Waschmittel-Waschmittel-Warmeiibertragers betragt die Temperatur des Wasch-
mittels 114.5°C im Fall der minimalen Temperaturdifferenz von 10K und 119.1°C im Fall der
minimalen Temperaturdifferenz von 5 K. Die Differenz dieser beiden Temperaturen 114.5°C und
119.1°C am Austritt des Warmeiibertragers betrigt in etwa 5 K. Dies entspricht dem Unterschied der
minimalen Temperaturdifferenzen. Da die Reboilertemperaturen in beiden Fallen unterschiedlich sind,
betrégt die Differenz der beiden Temperaturen jedoch nicht exakt 5 K. Der Waschmittel-Waschmittel-
Warmetbertrager wird ohne Ausgasen von CO, modelliert, siehe hierzu auch Abschnitt 4.3. Nach
dem Waschmittel-Waschmittel-Warmeiibertrager und vor Eintritt in die Desorptionskolonne wird
das beladene Waschmittel in einem p, H-Flash entspannt. Dadurch kommt es zum Ausgasen und in
der Folge zu einer Absenkung der Temperatur.
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Abbildung 5.2: Einfluss der Waschmittel-Waschmittel-Wéarmeiibertragers auf den
spezifischen Energiebedarf ¢

Fiir steigende Eintrittstemperaturen des Waschmittels in den Desorber zeigt sich ein
niedrigerer spezifischer Energiebedarf ¢q. Zum einen verringert sich mit steigender
Eintrittstemperatur der benétigte Warmestrom Qp fiir die Anwéarmung des Feeds auf
Reboilertemperatur und somit auch der spezifische Beitrag ¢r. Zum anderen erhoht sich
mit steigender Eintrittstemperatur der Anteil an CO,, welcher bereits am Eintritt in den
Desorber gasférmig vorliegt. Dadurch, dass mehr CO, gasférmig in den Desorber eintritt,
verringert sich der nétige Warmebedarf fiir die Desorption Q pes, siche Gleichung (3.95)
und somit verringert sich auch der spezifische Beitrag qpes.

5.3 Beitrage zum spezifischen Energiebedarf in
Abhangigkeit des Verhaltnisses L/G

Alle weiteren Simulationen wurden mit einer minimalen Temperaturdifferenz im
Waschmittel-Waschmittel-Wéarmetibertrager von 10 K durchgefiihrt. Der Einfluss des
Verhéltnisses von Waschmittelmassenstrom zu Rauchgasmassenstrom L/G auf den
spezifischen Energiebedarf ¢ und dessen einzelne Beitrége, siche Abschnitt 3.5.3, soll
im Folgenden erlautert werden. In Abbildung 5.3 ist der Verlauf des spezifischen
Energiebedarfs ¢ in Abhéngigkeit von L/G dargestellt. Es werden drei Verhaltnisse L/G
ausgewihlt. Das Minimum der schwarzen Linie aus Abbildung 5.2 wird als (L/G)min
bezeichnet und ist in Abbildung 5.3 wie in Abbildung 5.2 als A dargestellt. Ein geringeres
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Abbildung 5.3: Einfluss des Verhéltnisses von Waschmittelmassenstrom zu
Rauchgasmassenstrom L/G auf den spezifischen Energiebedarf ¢

Verhéltnis L/G, im Folgenden als (L/G); bezeichnet, wird mit einem < dargestellt. Ein
groBeres Verhéltnis L /G wird im Folgenden als (L/G)s bezeichnet und ist mit einem O
dargestellt.

In Tabelle 5.5 sind fiir die drei Verhdltnisse L/G die einzelnen Beitrage zum spezifischen
Energiebedarf ¢ aufgefiihrt. Die Beitrage wurden dabei mit dem in Abschnitt 3.5.3
vorgestellten Gleichungen abgeschéatzt. Ein Vergleich des spezifischen Energiebedarfs g,
der sich aus den vier abgeschiatzten Beitrdgen ergibt, mit den aus den MATLAB
Simulationen erhaltenen Werten ergibt Abweichungen < 5 %. Die Berechnungsmethoden
aus Abschnitt 3.5.3 werden somit fiir eine Beurteilung der Beitrdge als hinreichend
genau angesehen. Neben den (absoluten) Beitrdgen zum spezifischen Energiebedarf ¢
ist dariiber hinaus in Tabelle 5.5 auch aufgefiithrt, welchen prozentualen Anteil die
jeweiligen Beitrédge ausmachen.

In Abbildung 5.4 sind sowohl die absoluten Beitrédge zum spezifischen Energiebedarf ¢
als auch die prozentuale Verteilung fiir die drei Verhéltnisse L/G dargestellt.

Der Beitrag gr zum Anwiarmen des Feeds steigt erwartungsgeméfl mit steigendem
Verhéltnis L/G, das heifit mit steigendem Waschmittelmassenstrom und somit auch
steigendem Molenstrom des Feeds Np an. Der Beitrag zum Anwérmen des Riicklaufs
nimmt hingegen mit steigendem Verhéltnis L/G ab. Der Grund hierfiir liegt im
geringeren Riicklauf Ngp. Der Riicklauf ist bei kleinen Verhéltnissen von L/G auf

Bnach Waschmittel-Waschmittel-Wirmeiibertrager und p, H-Flash
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Tabelle 5.5: Aufschliisselung des spezifischen Energiebedarfs ¢ in Abhangigkeit des
Verhaltnisses von Waschmittelmassenstrom zu

Rauchgasmassenstrom L/G

(L/G)r (L/G)win  (L/G)2
Verhéltniss /G in (& 2.85 3.33 4.06
Beitrage zum spezifischen Energiebedarf ¢ in kgl\éJOQ
Feed anwarmen gp 1.06 1.21 1.40
Riicklauf anwérmen ggy, 0.20 0.12 0.11
Desorption von CO, pes 1.46 1.43 1.39
Strippdampf erzeugen gsp 1.06 0.61 0.57
>~ q aus Abschétzung 3.78 3.37 3.47
q aus MATLAB Simulation 3.96 3.54 3.64
Relative Abweichung 45% 47 % 47 %
Prozentuale Anteile am spezifischen Energiebedarf ¢
Feed anwérmen 28 % 36 % 40 %
Riicklauf anwéirmen 5% 4 % 3 %
Desorption von CO, 39 % 42 % 40 %
Strippdampf erzeugen 28 % 18 % 16 %
Beladung o am Austritt Absorber 0.50 0.50 0.49
Beladung « vor Eintritt Desorber!? 0.43 0.43 0.44

0.15 0.20 0.25

Beladung o am Austritt Desorber
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Abbildung 5.4: Beitridge und prozentuale Anteile am spezifischen Energiebedarf ¢
in Abhéngigkeit des Verhéltnisse L/G
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Grund des erhohten Strippdampfbedarfs und der damit verbundenen Kondensation
des tberschiissigen Strippdampfs im Kondensator grofler. Der Beitrag zum Anwérmen
des Riicklaufs ist insgesamt mit einem prozentualen Anteil von < 5 % jedoch von
untergeordneter Bedeutung.

Der Beitrag qpes zur Desorption CO, nimmt mit steigendem Verhéltnis L/G leicht
ab, prozentual hat er ein Maximum bei (L/G)yy. In allen betrachteten Féallen wird
der Abtrenngrad 7aptrenngrad von 90 % konstant gehalten. Nach Gleichung (3.95)
wird der Molenstrom Ngc% an CO, berticksichtigt, der bereits gasformig in die
Desorptionskolonne eintritt, da dieser Molenstrom nicht mehr desorbiert werden muss.
Ein Blick auf die in Tabelle 5.5 aufgefithrten Werte der Beladungen vor Eintritt
in den Desorber, das heifit nach dem p, H-Flash, zeigt, dass alle Beladungen einen
vergleichbaren Wert aufweisen. Bei dem grofiten Waschmittelstrom aus dem Vergleich,
dies entspricht dem Verhéltnis (L/G),, ist absolut gesehen am meisten MEA enthalten.
Beriicksichtigt man, dass die Beladung « ein relatives Maf ist, so folgt, dass bei dem
Verhéltnis (L/G)s absolut betrachtet am meisten CO, bereits gasférmig in die Kolonne
eintritt und folglich nicht mehr desorbiert werden muss. Dies erklart die leichte Abnahme

VO (pes-

Der Beitrag zur Erzeugung von Strippdampf ¢sp nimmt mit steigendem Verhalt-
nis L/G deutlich ab. Der Grund hierfiir liegt in der bei kleinen Verhéltnissen von L/G
deutlich niedrigeren Beladung des Waschmittel am Austritt des Desorbers, um den
Abtrenngrad naptrenngrad Vo 90 % einhalten zu kénnen. Um diese geringe Beladung des
Waschmittels zu erreichen, herrscht ein deutlich groferer Strippdampfbedarf.

5.4 Einfluss der Zusammensetzung des Waschmittels
auf den spezifischen Energiebedarf

Bei der konventionellen zweiphasigen Regeneration wurden weiterhin Simulationen
durchgefithrt, mit denen der spezifische Energiebedarf ¢ in Abhangigkeit der Zusam-
mensetzung des Waschmittels untersucht wurde. In einem ersten Schritt wurden fiir den
alleinstehenden Prozess zur CO,-Abtrennung (ohne Kraftwerk) der Massenanteil an
MEA ausgehend von wyga = 0.30 bis auf wyga = 0.75 erhoht. Die Ergebnisse dieser
Simulationen sind in Abbildung 5.5 dargestellt. Neben dem spezifischen Energiebedarf ¢
in Abhéangigkeit von L/G ist auch die Reboilertemperatur am jeweiligen Minimum
einer bestimmten Zusammensetzung aufgetragen. Im Rahmen dieser Arbeit sollen
nur die Auswirkungen der Erhéhung des Massenanteils wyga auf den spezifischen
Energiebedarf ¢ untersucht werden. Es werden dabei weder Probleme wie Degradation
durch die erhohten Temperaturen noch Korrosion beriicksichtigt, die den Einsatz von
Waschmitteln mit Massenanteilen an MEA von deutlich iiber wyga = 0.30 limitieren [11].
Ebenfalls unberticksichtigt bleibt die mit steigendem Massenanteil an MEA ansteigende
Viskositét [54].
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Abbildung 5.5: Einfluss des Massenanteils wyga auf den spezifischen
Energiebedarf ¢ und die Reboilertemperatur

Bis zu einer Erhohung des Massenanteils an MEA auf wyga = 0.70 nimmt der spezifische
Energiebedarf ¢ am jeweiligen Minimum kontinuierlich ab. Dabei sind die jeweiligen
Minima zu immer geringeren Werten von L /G verschoben. Fiir die beiden Massenanteile
wyea = 0.65 und wyga = 0.70 ist sowohl der gesamte Verlauf des spezifischen
Energiebedarfs ¢ als auch das Minimum nahezu deckungsgleich. Bei einer weiteren
Erhohung des Massenanteils auf wyga = 0.75 erhoht sich der spezifische Energiebedarf ¢
am Minimum. Links des Minimums ergaben sich bei dem Massenanteil von wyga = 0.75
Konvergenzprobleme, so dass nur ein kleiner Bereich links des Minimums abgedeckt
werden konnte.

Bei den Reboilertemperaturen zeigt sich fiir Massenanteile von wyga = 0.30 bis 0.45
eine moderate Erhohung von Tgrepoiler = 124.5°C bis auf Trepoier = 128.9°C. Im
weiteren Verlauf steigen die Reboilertemperaturen der jeweiligen Minima immer steiler
an, bei einem Massenanteil von wyga = 0.55 betragt die Reboilertemperatur bereits
TReboiler = 133.9°C. Bei einer Erhohung des Massenanteils auf wygs = 0.75 steigt die
Reboilertemperatur bis auf Trepojler = 150.7 °C.

Anhand der Abbildung 5.5 lésst sich bereits festhalten, dass eine Erhohung des
Massenanteils an MEA tiber wyga = 0.70 hinaus nicht zu empfehlen ist. Dies ergibt
sich selbst bei rein energetischer Betrachtung, da der spezifische Energiebedarf ¢
fir wyga = 0.75 zunimmt. Neben der energetischen zeigt auch eine exergetische
Betrachtung, dass bei steigendem spezifischen Energiebedarf ¢ und gleichzeitig erhohter
Reboilertemperatur der Exergieverlust durch die CO,-Abtrennung verglichen mit
niedrigeren Massenanteilen wygs in jedem Fall zunimmt, siehe Gleichung (3.117).
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Tabelle 5.6: Einfluss des Massenanteils wyga auf den spezifischen
Exergieverlust E, nach Gleichung (3.117)

WMEA ¢ 10 % TReboiler I K Ncamot  Eg In kgl\é‘l%
0.30 3.54 397.65 0.254 0.899
0.35 3.35 398.85 0.256 0.858
0.40 3.18 400.25 0.259 0.824
0.45 3.03 402.05 0.262 0.794
0.50 2.90 404.35 0.266 0.771
0.55 2.80 407.05 0.271 0.759
0.60 2.73 410.45 0.277 0.756
0.65 2.70 414.05 0.283 0.764
0.70 2.70 418.55 0.290 0.783
0.75 2.73 423.85 0.299 0.816

Die Ergebnisse dieser Exergiebetrachtung sind in Tabelle 5.6 zusammengefasst. Ebenso
ermoglicht die Betrachtung abzuschatzen, bis zu welchem Massenanteil eine Erhohung
aus exergetischer Sicht zweckméafig ist.

Die Berechnung des Carnot-Faktors beruht auf den in Abschnitt 3.6.2 getroffenen
Annahmen. Fiir die obere Temperatur in Gleichung (3.117) wird die Reboilertemperatur
zuzliglich einer treibenden Temperaturdifferenz von AT = 10K angesetzt. Fir
die untere Temperatur wird mit der Temperatur im Kondensator des Dampfkreis-
laufs Tkondensator Dampfkreislaut ~ 31 °C = 304.15 K gerechnet.

Die Ergebnisse in Tabelle 5.6 zeigen, dass der spezifische Exergieverlust E, mit
steigendem Massenanteil wyga zunachst stetig abnimmt, bis er bei einem Massen-
anteil wypa = 0.60 mit E, = 0.756 kgl\éJOQ ein Minimum erreicht. Es bestétigt sich die
anhand von Abbildung 5.5 getroffene Aussage, dass sich eine Erhohung des Massenanteils

im Waschmittel bis auf wyga = 0.75 negativ auswirkt. Dies gilt nicht nur im Hinblick
auf den spezifischen Energiebedarf ¢, sondern insbesondere auch fiir den spezifischen
Exergieverlust F,. Es lasst sich festhalten, dass aus exergetischer Sicht eine Erhohung

des Massenanteils des Amins nur bis zu einem gewissen Grenzwert sinnvoll ist!'4.

Die Griinde fir den Anstieg des spezifischen Energiebedarfs in Abbildung 5.5 bei einer
Erhohung des Massenanteils wyga von 0.70 auf 0.75 sind wie folgt zu erklaren: Bei
einer Erhohung des Massenanteils wyga von 0.70 auf 0.75 kommt es durch die erhohte
Reboilertemperatur zu einem Anstieg des Beitrags zur Anwarmung des Feeds ¢r am
spezifischen Energiebedarf.

MDiese Aussage gilt unabhingig von den unberiicksichtigten Begleiterscheinungen wie Korrosion und
Degradation. Korrosion und Degradation wiirden dabei beide mit ansteigendem Massenanteil des
Amins zunehmen. Korrosion nimmt dabei mit ansteigendem Massenanteil wyga direkt zu. Die
Degradation des Waschmittels nimmt indirekt, durch die bei hoherem Massenanteil wyga héheren
(Siede-) Temperaturen im Reboiler, zu.
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Abbildung 5.6: Temperaturprofile in der Absorptionskolonne in Abhéngigkeit des
Massenanteils wpyra im Waschmittel

Dariiber hinaus ist ein weiterer Grund fiir den Anstieg des spezifischen Energiebedarfs ¢
im Absorber zu finden. In Abbildung 5.6 sind hierzu die Temperaturprofile im Absorber
in Abhangigkeit des Massenanteils wyga dargestellt. Es zeigt sich, dass bis zu einem
Massenanteil wygpa = 0.45 die Austrittstemperatur des Waschmittels am Sumpf
des Absorbers (Temperatur bei Stufe 10) anndhernd konstant bleibt. Ab diesem
Massenanteil steigt die Austrittstemperatur des Waschmittels stetig an. Aufgrund
des Phasengleichgewichts sorgt eine hohere Austrittstemperatur fiir eine niedrigere
Beladung des Waschmittels.

Um dies zu verdeutlichen, sind in Abbildung 5.7 die Austrittsbeladungen a 455 und apes
der Waschmittel aus Absorber bzw. Desorber in Abhédngigkeit des Massenanteils wyga

aufgetragen. Bei den Werten handelt es sich um die Beladungen am jeweiligen Minimum
aus Abbildung 5.5.

Es zeigt sich, dass die Differenz Aa = a5 — apes aus der Beladung des Waschmittels
am Absorberaustritt a4 und am Desorberaustritt ap.s iber einen weiten Bereich
konstant ist. Fiir einen Massenanteil wyga im Waschmittel von 0.30 bis 0.65 betragt
die Differenz der Beladungen A« = 0.3. Bei den Massenanteilen wygs von 0.70 und
0.75 wird die Differenz nennenswert kleiner.



5.4 FEinfluss der Zusammensetzung des Waschmittels 7

0.5
<
L
=
©
£ 04 -
N
@)
@)
©
€ 0.3 -
£
o
€ Aa=0.30
-2:-) 02 T [} O O
@ | Aa=0.26
= -
S )
o 0.1 1 O
= O
'(33 —._ aAbS O
% O aDes
m
00 ! T T T T T T T T T T
0.25 0.35 0.45 0.55 0.65 0.75 0.85

Massenanteil w, .,

Abbildung 5.7: Beladung o des Waschmittels am Austritt von Absorber und
Desorber in Abhéngigkeit des Massenanteils wyga

Diese Differenz der Beladungen A« ist insofern wichtig, da folgende Gleichung erfullt
sein muss:

“RG - CO,—reiches Gas | WM
nAbtrenngradNCOQ = NCO; = NMEA (aAbS - aDeS) (51)

_ ATWM
= Nypa A

Der abgetrennte Molenstrom an CO, ergibt sich einerseits aus dem Abtrenngrad
multipliziert mit dem Molenstrom an CO, im Rauchgas. Dieses Produkt muss ande-
rerseits dem Molenstrom an MEA im Waschmittel multipliziert mit der Differenz der
Beladungen aus Absorber a4, und Desorber ap.s entsprechen. Nimmt die Differenz A«
der zwei Beladungen ab, muss folglich der Molenstrom NR&V% erhoht werden, solange

der abgetrennte Molenstrom an CO, konstant bleibt.

Wie oben angemerkt nimmt die Differenz der Beladungen aus Absorber und Desorber
fir Massenanteile wyga von 0.70 und 0.75 ab. Aus diesem Grund wird ein groflerer
Molenstrom NBV/Y% im Waschmittel benotigt. Daher tritt in Bezug auf den spezifischen
Energiebedarf ¢ keine nennenswerte Verbesserung bzw. im Falle des Massenanteils Mas-
senanteile wyga = 0.75 sogar eine Verschlechterung ein.

Nicht beriicksichtigt wurde im Rahmen dieser Untersuchungen die Option eines Zwi-
schenkitihlers im Absorber. Durch einen Zwischenkiihler wird die Temperatur gesenkt
und dadurch kann die Beladung des Waschmittels am Austritt des Absorbers erhoht
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werden. Der Einsatz eines Zwischenkiihlers wiirde entsprechend die Temperaturprofile in
Abbildung 5.6, in der Folge den Verlauf der Beladungen in Abbildung 5.7 und letztlich
auch die Ergebnisse in Tabelle 5.6 beeinflussen.



6 Ergebnisse der dreiphasigen
Regeneration

Die dreiphasige Regeneration wurde mit zwei verschiedenen Kohlenwasserstoffen durch-
gefiihrt, Hexan (C4H,,) und Oktan (CgH,g). Dabei wurde zum einen mit Hexan ein
Kohlenwasserstoff ausgesucht, der verglichen mit Wasser deutlich niedriger siedet, ent-
sprechend niedrig ist auch die Siedetemperatur des Azeotrops. Zum anderen wurde mit
Oktan ein Kohlenwasserstoff gewéhlt, der hoher siedet als Wasser. Wasser ist in diesem
Fall somit der Leichtsieder. Die Siedetemperaturen der Azeotrope fiir die zwei binédren
Stoffsysteme Wasser-Hexan und Wasser—Oktan sowie die molare Zusammensetzung der
Gasphase am azeotropen Punkt sind in Tabelle 6.1 zusammengefasst.

Tabelle 6.1: Siedetemperatur und Zusammensetzung der Gasphase am azeotropen
Punkt in Abhéngigkeit des Drucks fiir die Gemische Wasser—-Hexan
und Wasser—Oktan berechnet in Aspen Plus'®; Werte fiir yxw
berechnet mit Gleichung (3.90) zum Vergleich in Klammern

Kohlenwasserstoff Druck p Siedetemperatur Azeotrope Zusammensetzung
in bar in °C Yn,o YKW
Hexan 1.013 61.4 0.210 0.790 (0.787)
2.1 83.4 0.258 0.742 (0.741)
Oktan 1.013 89.6 0.681 0.319 (0.323)
2.1 110.7 0.699 0.301 (0.309)

Wie anhand von Gleichung (3.90) in Abschnitt 3.4 hergeleitet ergibt sich die Zusam-
mensetzung der Gasphase am azeotropen Punkt aus dem Verhéltnis der Dampfdriicke.
Entsprechend ist im System Wasser—-Hexan am azeotropen Punkt in der Gasphase
deutlich mehr Hexan enthalten. Fiir das System Wasser—Oktan ist wie angemerkt Wasser
der Leichtsieder und somit am azeotropen Punkt in der Gasphase deutlich mehr Wasser
enthalten. Beim Vergleich der in Aspen Plus ermittelten Werte fiir den Molanteil des
Kohlenwasserstoffs yxw am azeotropen Punkt mit den mit Gleichung (3.90) berechneten
Werten zeigt sich eine gute Ubereinstimmung.

Die angegeben Werte aus Tabelle 6.1 sind dariiber hinaus in guter Ubereinstimmung
mit [55]: Bei dem Druck p = 1.013 bar sind fiir das Gemisch Wasser-Hexan Siedetem-
peraturen zwischen 61.50°C und 62.30°C angegeben. Der Molanteil von Hexan am
azeotropen Punkt variiert zwischen yo n,, = 0.779 und 0.789.

15Werte berechnet in Aspen Plus V7.3 mit der NRTL Stoffdatenmethode
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Fir das Gemisch Wasser-Oktan wird in [55] bei dem Druck p = 1.013 bar eine
Siedetemperatur von 89.60 °C angegeben. Der Molanteil von Wasser am azeotropen
Punkt wird mit yg,o = 0.684 angegeben.

Neben dem Standarddruck p = 1.013 bar ist in Tabelle 6.1 zusétzlich der Druck
p = 2.1 bar angegeben, da dieser Wert bei einem Grofiteil der Simulationen als Druck im
Desorber gewédhlt wurde. Die weiteren Bedingungen der Simulationen fir den Vergleich
von konventioneller zweiphasiger und dreiphasiger Regeneration mit Hexan oder Oktan
sind identisch zu den in Tabelle 5.4 angegebenen Werten.

Die Ergebnisse dieser Simulationen sind in Abbildung 6.1 dargestellt. Dargestellt ist
der spezifische Energiebedarf ¢ in Abhéngigkeit des Verhéaltnisses von Waschmittel-
massenstrom zu Rauchgasmassenstrom L/G. Neben den Verldufen fir die beiden
Kohlenwasserstoffe Hexan und Oktan ist zum Vergleich auch der Verlauf der konventio-
nellen zweiphasigen Regeneration dargestellt. Der Verlauf der schwarzen Linie ist dabei
identisch zum Verlauf der schwarzen Linie in den Abbildungen 5.2, 5.3 und 5.5.

Zusatzlich ist fir das jeweilige Minimum jeder Kurve die Reboilertemperatur angegeben.
Ein Vergleich mit den Siedetemperaturen in Tabelle 6.1 fiir den Druck p = 2.1 bar zeigt
eine gute Ubereinstimmung, wenn man beriicksichtigt, dass durch die Anwesenheit von
CO, und MEA die Siedetemperatur beeinflusst wird.

Abbildung 6.1 zeigt, dass der spezifische Energiebedarf ¢ fiir die konventionelle
zweiphasige Regeneration am niedrigsten ist. Zudem tritt das Minimum bei dem
kleinsten Verhéltnis L/G auf. Die Reboilertemperatur ist bei dieser Variante jedoch am
hochsten.

Das andere Extrem ist die dreiphasige Regeneration unter Zugabe von Hexan als
Kohlenwasserstoff. Die Reboilertemperatur ist deutlich niedriger verglichen mit der
konventionellen zweiphasigen Regeneration. Durch die niedrigere Reboilertemperatur
wird weniger CO, desorbiert und folglich ergeben sich héhere Restbeladungen des
Waschmittels. Um den Abtrenngrad Napirenngrad = 90 % einzuhalten, wird daher ein
groferer Waschmittelstrom benotigt. Dies fithrt dazu, dass das Minimum beztiglich des
spezifischen Energiebedarfs bei dem grofiten Verhéltnis L/G auftritt. Zudem ist der
spezifische Energiebedarf ¢ fiir die dreiphasige Regeneration unter Zugabe von Hexan
am grofiten.

Die dreiphasige Regeneration unter Zugabe von Oktan bewegt sich zwischen der
konventionellen zweiphasigen und der dreiphasigen unter Zugabe von Hexan. Dies
gilt sowohl fiir die Reboilertemperatur, als auch fiir das Verhéltnis L/G und den
spezifische Energiebedarf q.

Um die Ergebnisse der Simulationen besser bewerten zu koénnen, wird analog zu
Tabelle 5.6 eine Exergieanalyse durchgefiithrt. Im Reboiler wird weiterhin eine trei-
bende Temperaturdifferenz von AT = 10K angesetzt. Fiir die Berechnung des
Carnot-Faktors ncamet wird mit der Temperatur im Kondensator des Dampfkreis-
laufs Tkondensator Dampfkreislant =~ 31°C = 304.15 K gerechnet. Die Ergebnisse dieser
Analyse sind in Tabelle 6.2 zusammengefasst.
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Abbildung 6.1: Ergebnisse der Simulationen mit dreiphasiger Regeneration in
MATLAB und Vergleich mit konventioneller zweiphasiger
Regeneration

Tabelle 6.2: Einfluss der Regeneration (zweiphasig, dreiphasig) auf den
spezifischen Exergieverlust E; nach Gleichung (3.117)

Regeneration Zweiphasig Dreiphasig
Hexan Oktan

¢ in 5¢o 3.54 553  4.18
2

Treboiler in K 397.65 35535 384.45

ICarnot 0.254 0.168  0.229

E, in (25 0.899 0929  0.957
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Tabelle 6.3: Einfluss der Regeneration (zweiphasig, dreiphasig) auf den
spezifischen Exergieverlust £, nach Gleichung (3.118)

Regeneration Zweiphasig Dreiphasig
Hexan Oktan

¢ in o, 3.54 553 418
Treboiler in K 397.65  355.35 384.45
ps in bar 3.1 0.8 2.1
Nefp 0.8315  0.7974 0.8167
TcCarmot 0.254 0.168  0.229
Eq in 56 0.748 0.741  0.782

Erwartungsgemafl ist der Carnot-Faktor ncamet fiir die konventionelle zweiphasige
Regeneration am grofiten. Auf Grund der hoéchsten Reboilertemperatur muss auch
entsprechend hoherwertigerer Dampf, das heifit mit der hchsten Temperatur, eingesetzt
werden. Dies fithrt unmittelbar zu hoheren Werten fiir den Carnot-Faktor ncames. Folglich
weist die dreiphasige Regeneration unter der Zugabe von Hexan den niedrigsten Carnot-
Faktor auf. Die dreiphasige Regeneration unter der Zugabe von Oktan liegt nach den
Reboilertemperaturen aus Abbildung 6.1 erwartungsgemaf zwischen der konventionellen
zweiphasigen und der dreiphasigen Regeneration mit Zugabe von Hexan.

Bei den Ergebnissen des spezifischen Exergieverlusts £, weist die konventionelle
zweiphasige Regeneration den niedrigsten Wert auf. Nach dieser Exergieanalyse wird die
héhere Reboilertemperatur durch den im Vergleich niedrigen spezifischen Energiebedarf ¢
kompensiert, so dass insgesamt fiir ein Kraftwerk mit CO,-Abtrennung die niedrigsten
Wirkungsgradeinbuflen zu erwarten sind. Die dreiphasige Regeneration unter Zugabe
von Hexan oder Oktan weist einen um 3 % beziehungsweise 6 % hoheren spezifischen
Exergieverlust F, aus.

Da die Unterschiede zwischen den drei Varianten sehr gering ausfallen wurden mit
der in Abschnitt 3.6.2 vorgestellten Exergieanalyse nach Oexmann eine zusétzliche
Auswertung vorgenommen. Bei der Exergieanalyse nach Oexmann geht zusétzlich der
Druck des zur Beheizung des Reboilers verwendeten Dampfes mit in die Bewertung ein,
siehe Gleichung (3.116). Die Ergebniss dieser Exergieanalyse nach der Methode von
Oexmann sind in Tabelle 6.3 zusammengefasst.

Die Ergebnisse dieser zweiten Exergieanalyse zeigen zum einen fiir alle drei Optionen
geringere Werte fiir den spezifischen Exergieverlust £, verglichen mit den Ergebnissen
der einfachen Exergieanalyse in Tabelle 6.2. Zum anderen zeigt ein Vergleich der
Ergebnisse, dass die Exergieanalyse nach Oexmann fiir die dreiphasige Regeneration
unter Zugabe von Hexan einen geringfiligig niedrigeren spezifischen Exergieverlust E,
liefert verglichen mit der zweiphasigen Regeneration (Differenz -1 %). Unter Zugabe von
Oktan liefert die dreiphasige Regeneration wie bereits bei der einfachen Exergieanalyse
einen hoheren spezifischen Exergieverlust E, (Differenz +5 %).
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Tabelle 6.4: Einfache Exergieanalyse zur Abschétzung des Einflusses der
CO,-Abtrennung auf den Kraftwerkswirkungsgrad

Regeneration Zweiphasig Dreiphasig
Hexan Oktan
Ey in 56 0.899 0.929  0.957
Eg in MW 110.7 114.4  117.8
P, netto iIn MW 444.8 441.1  437.7
Naetto 1N 70 36.8 36.4 36.2
Apetto in %-Punkten'® 9.1 9.5 9.7

Ausgehend von diesen Exergiebetrachtungen kann bereits eine erste Abschatzung
vorgenommen werden wie sich die CO,-Abtrennung auf den Wirkungsgrad eines
Kraftwerks auswirkt. Die Abschétzung basiert auf den in Tabelle 3.3, 3.4 und 4.1
angegebenen Werten.

Der benétigte Massenstrom an Kohle ergibt sich als Quotient aus der Nettokraftwerks-
leistung, dem Nettowirkungsgrad und dem spezifischen Heizwert hgone der Kohle. Der
Massenstrom an Kohlenstoff (Index C) berechnet sich iiber den Massenstrom der Kohle
multipliziert mit dem Massenanteil des Kohlenstoffs w¢ in der Kohle:

5M Kk
595.5 MW %48.45 (6.1)

M _ Pel, netto _
fohte Thhetto hKohle 0.459 - 25 MJ/kg

. . k k
Mo = we Migope = 0.77 - 48.4 -2 ~ 37.3 -2 | (6.2)
S s
Uber das Verhéltnis der Molmassen wird aus dem Massenstrom an Kohlenstoff M
der Massenstrom an CO, im Rauchgas Mg& berechnet. Aus diesem Massenstrom
kann anschlieflend unter Berticksichtigung des Abtrenngrads naptrenngrad = 90 % der

abzutrennende Massenstrom an CO, berechnet werden:

. Moo, . 44 %8/ imol kg kg
MES =—2 . Me=—"—.373=~1368—= 6.3
0, Mo ¢ 12%8/kmol s s (6:3)
. —reiches Gas . k k
Mggj hes © = T)Abtrenngrad Mgg2 =0.9-136.8 ?g ~ 124.7 ?g . (64)

Wie in Abschnitt 3.6.2 erlautert kann mit dem abzutrennenden Massenstrom Mgg;fremhes Gas
aus dem spezifischen Wert E, ein Absolutwert E fir den Exergieverlust durch CO,-
Abtrennung bestimmt werden. Die Ergebnisse dieser Berechnung sind in Tabelle 6.4

zusammengefasst.

Nach den Ergebnissen fiir den spezifischen Exergieverlust £, in Tabelle 6.2 weist die kon-
ventionelle zweiphasige Regeneration mit 36.8 % den hochsten Nettowirkungsgrad mneto

6Differenz aus dem Nettowirkungsgrad Amyeto ohne CO,-Abtrennung von 45.9 % in Tabelle 3.4 und
dem jeweiligen Nettowirkungsgrad mit CO,-Abtrennung
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Tabelle 6.5: Exergieanalyse nach Oexmann zur Abschétzung des Einflusses der
CO,-Abtrennung auf den Kraftwerkswirkungsgrad

Regeneration Zweiphasig Dreiphasig
Hexan Oktan
Ey in 66 0.748 0.741  0.782
Eg in MW 92.1 91.2 96.3
Py, etto in MW 463.4 464.3  459.2
Mnetto 1N 70 38.3 38.4 37.9
Anpetto in %-Punkten 7.6 7.5 8.0

fiir ein Kraftwerk mit CO,-Abtrennung auf. Folgerichtig ist der Wirkungsgradverlust mit
9.1 %-Punkten verglichen mit dem Kraftwerk ohne CO,-Abtrennung fir diese Art der
Regeneration am geringsten. Umgekehrt ist der Nettowirkungsgrad fiir die dreiphasige
Regeneration mit Oktan mit 36.2 % am geringsten und der Wirkungsgradverlust mit
9.7 %-Punkten am hochsten. Die dreiphasige Regeneration mit Hexan liegt analog zu
den Ergebnissen fiir den spezifischen Exergieverlust £, in Tabelle 6.2 zwischen den
beiden erstgenannten Moglichkeiten.

Analog zur obigen Berechnung zum FEinfluss der CO,-Abtrennung auf den Kraft-
werkswirkungsgrad mit Hilfe der einfachen Exergieanalyse kann die Rechnung auch
mit der Exergieanalyse nach Oexmann durchgefithrt werden. Die Ergebnisse dieser
Berechnung sind in Tabelle 6.5 zusammengefasst. Konsistent zu den Ergebnissen fiir den
spezifischen Exergieverlust £, in Tabelle 6.3 weist fiir die Exergieanalyse nach Oexmann
die dreiphasige Regeneration mit Hexan mit 38.4 % den hochsten Wirkungsgrad auf.
Dabei sind verglichen mit der einfachen Exergieanalyse fiir alle drei Félle (zweiphasig,
dreiphasig - Hexan, dreiphasig - Oktan) nach den geringeren Werten fiir den spezifischen
Exergieverlust F, die prognostizierten Nettowirkungsgrade erwartungsgemafl grofer.

Nachdem zwischen den mit den zwei Exergiemodellen prognostizierten Nettowirkungs-
graden ein deutlicher Unterschied besteht, werden im nachsten Kapitel die Ergebnisse
der detaillierten Kraftwerkssimulation mit CO,-Abtrennung vorgestellt. Die Ergebnisse
der detaillierten Kraftwerkssimulation erméglichen in der Folge auch eine Einordnung
der Vorhersagequalitidt der beiden Exergiebetrachtungen. Dariiber hinaus erfassen
beide Modelle zur Exergieanalyse weder den mechanischen Energiebedarf durch die
CO,-Kompression noch den mechanischen Energiebedarf durch das Geblase vor dem
Absorber. Somit kann auch die Hohe des Wirkungsgradverlusts durch mechanischen
Energiebedarf nicht abgeschatzt werden. Dariiber hinaus werden auch etwaige Vorteile
durch Energieintegration nicht erfasst. Auf Grund der unterschiedlichen Temperatur-
niveaus sind fiir die drei Moglichkeiten der Regeneration unterschiedliche Auswirkungen
auf den Wirkungsgrad denkbar.



[ Ergebnisse des Kraftwerks mit
integrierter CO,-Abtrennung

Zunachst werden fiir das Kraftwerksmodell ohne CO,-Abtrennung die mit UniSim
spezifizierten und berechneten Werte verglichen mit den Angaben, die sich zum
Referenzkraftwerk Nordrhein-Westfalen [34] finden. Der Vergleich ist in Tabelle 7.1

dargestellt.

Tabelle 7.1: Kraftwerksparameter im Modell

Kraftwerksmodell!” Referenzkraftwerk NRW

Bruttokraftwerksleistung Py brutto 600.7 MW 600 MW
Nettokraftwerksleistung P, netto 560.2 MW 555.5 MW
Nettowirkungsgrad npetto 45.63 % 45.9 %
Speisewasserendtemperatur 303.3°C 303.4°C
Dampfparameter:

Massenstrom Dampf vor HDT 414.6 ks—g 435.0 k?g
Druck vor Hochdruckturbine 285 bar 285 bar
Temperatur vor Hochdruckturbine 600°C 600°C
Druck vor Mitteldruckturbine 60 bar 60 bar
Temperatur vor Mitteldruckturbine 620°C 620°C
Druck vor Niederdruckturbine 5.5 bar 5.5 bar
Temperatur vor Niederdruckturbine 270.4°C 269°C
Kondensationsdruck 45 mbar 45 mbar
Luftzahl A 1.15 1.15

Ein Vergleich der Werte in Tabelle 7.1 zeigt eine zufriedenstellende Ubereinstimmung.
Bei einzelnen Werten, wie beispielsweise dem Massenstrom Dampf vor der Hochdruck-
turbine, kommt es zu Abweichungen von bis zu 5 %. Da das Kraftwerksmodell zum
Vergleich und zur Bewertung der unterschiedlichen Varianten der Regeneration bei
der CO,-Abtrennung herangezogen wird und hierbei alle Simulationen auf demselben
Kraftwerksmodell basieren, wird die Qualitdat des Kraftwerksmodells als ausreichend
angesehen. Aus diesem Grund kann auch die Abweichung im Nettowirkungsgrad von
0.27 %-Punkten toleriert werden.

17mit UniSim berechnet
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7.1 Einfluss von Strippkomponenten fiir Kraftwerke mit
CO,-Abtrennung

Die Ergebnisse der detaillierten Kraftwerkssimulation mit CO,-Abtrennung fiir die drei
Regenerationsvarianten (zweiphasig, dreiphasig - Hexan, dreiphasig - Oktan) sind in
Tabelle 7.2 zusammengefasst. Der Wirkungsgradverlust durch thermischen Energiebedarf
gibt dabei an, welchen Anteil die Abtrennung von CO, durch die Nutzung von Dampf
zur Beheizung des Reboilers, verursacht. Der Wirkungsgradverlust durch mechanischen
Energiebedarf gibt an, welcher Anteil verursacht wird durch mechanischen Eigenbedarf
im Zusammenhang mit der CO,-Abtrennung. Der mit Abstand grofite Bedarf davon
wird verursacht durch die CO,-Kompression. Dariiber hinaus wird in dieser Angabe
auch der Wirkungsgradverlust durch das Geblédse zur Forderung des Rauchgases durch
den Absorber sowie der Wirkungsgradverlust durch die Pumpe, welche das Kondensat
aus dem Reboiler in die Niederdruckvorwarmstrecke zuriickfithrt, erfasst.

Tabelle 7.2: Ergebnisse der gekoppelten Kraftwerkssimulation mit
CO,-Abtrennung!®

Regeneration Zweiphasig Dreiphasig
Hexan Oktan

¢ in 1 ¢o,; 3.55 552  4.20
TReboiler i °C 124.7 82.3 1114
Anzapfdruck Dampf in bar 3.11 1.90 2.09
Thetto One Warmeintegration in % 34.25 31.24 33.74
Wirkungsgradverlust in %-Punkten

durch thermischen Energiebedarf 8.34 11.33 8.84

durch mechanischen Energiebedarf 3.04 3.06 3.05
Gesamtwirkungsgradverlust ohne Warmeintegration
in %-Punkten 11.38 14.39  11.89
Wirkungsgradgewinn in %-Punkten

durch Warmeintegration 0.33 0.0 0.18
Gesamtwirkungsgradverlust mit Warmeintegration
in %-Punkten 11.05 14.39  11.71
Mnetto Mit Warmeintegration in % 34.58 31.24  33.92

Ubereinstimmend mit den Ergebnissen der Exergieanalyse weist die zweiphasige Regene-
ration den hochsten Nettowirkungsgrad fiir Kraftwerk mit CO,-Abtrennung und somit
den geringen Wirkungsgradverlust auf. Die dreiphasige Regeneration unter Zugabe der

18Um die teilweise geringen Unterschiede im Zusammenhang mit den Wirkungsgraden, insbesondere
bei den noch folgenden Ergebnissen, deutlich zu machen, sind mehr Dezimalstellen angegeben als bei
den Ergebnissen der Exergieanalyse in Kapitel 6.
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Strippkomponente Hexan weist mit Abstand den grofiten Wirkungsgradverlust auf,
deutlich grofler als mit Hilfe der Exergieanalysen abgeschéatzt. Bei der dreiphasigen
Regeneration unter Zugabe von Hexan stellt sich der vergleichsweise hohe spezifische
Energiebedarf ¢ als problematisch heraus. Der Energiebedarf fiir die Regeneration des
Waschmittels ist so hoch, dass auf dem benétigten Temperaturniveau der gesamte
zur Verfiigung stehende Dampf nicht ausreicht. Um die benotigte Energie fiir die
Regeneration bereitzustellen, muss aus diesem Grund hoherwertigerer Dampf, das heif3t
mit hoherem Druck und somit auch héherer Temperatur, zur Beheizung des Reboilers
verwendet werden. Vergleicht man den Anzapfdruck des Dampfes aus Tabelle 7.2 mit
dem Wert in Tabelle 6.3, so ergibt sich in der detaillierten Simulation ein deutlich
héherer Wert von 1.90 bar verglichen mit dem Ergebnis der Exergieanalyse von 0.8 bar.
Der Aspekt des hohen spezifischen Energiebedarfs ¢ bei der dreiphasige Regeneration
mit Hexan wird in Abschnitt 7.2 ausfiihrlich behandelt.

Der Vorteil der dreiphasigen Regeneration unter Zugabe von Hexan, die sehr geringe
Reboilertemperatur, und damit einhergehend die Moglichkeit zur Verwendung von
niederwertigerem Dampf, wird tiberlagert von dem zu hohen Energiebedarf. Daher ergibt
sich der sehr hohe Gesamtwirkungsgradverlust fiir diese Variante der Regeneration.
Die dreiphasige Regeneration unter Zugabe der Strippkomponente Oktan schneidet im
Vergleich zur Zugabe von Hexan deutlich besser ab. Passend zu den Ergebnissen der
Exergieanalyse jedoch schlechter als die konventionelle zweiphasige Regeneration.

Vergleicht man die Ergebnisse fiir den Wirkungsgradverlust durch thermischen Ener-
giebedarf mit den Ergebnissen der Exergieanalyse in Tabelle 6.4 und 6.5 so liegen die
Werte der detaillierten Kraftwerkssimulation mit CO,-Abtrennung fiir die konventionelle
zweiphasige Regeneration und die dreiphasige Regeneration mit Zugabe von Oktan
zwischen den Ergebnissen der Exergieanalyse!®. Fiir die dreiphasige Regeneration unter
Zugabe von Hexan bietet die Exergieanalyse auf Grund der oben genannten Griinde
keine gute Vorhersagequalitét.

Der Gesamtwirkungsgrad ohne Warmeintegration entspricht der Variante @ aus
Abschnitt 4.4. Der Gesamtwirkungsgrad mit Warmeintegration folgt der Varian-
te @. Wie in Abschnitt 4.4 erlautert wird der Gasstrom aus dem Desorber in den
Niederdruckvorwarmer-Abwéarme Desorber gefithrt. Die Abwérme des Gasstroms wird
genutzt, um Niederdruckdampf vorzuwarmen und somit einen Teil der Warmeiiber-
trager in der Niederdruckvorwéarmstrecke zu ersetzen. Hier zeigt sich ein Vorteil der
konventionellen zweiphasigen Regeneration im Vergleich zur dreiphasigen Regeneration.
Durch die hohere Reboilertemperatur ist das Temperaturniveau in der ganzen Kolonne
hoéher. Somit hat auch der Gasstrom am Austritt eine hohere Temperatur und folglich

19Die Exergieanalyse basiert auf den in [34] angegeben Werten fiir die Nettokraftwerksleistung von
555.5 MW und dem Nettowirkungsgrad nyetto = 45.9 %. Rechnet man stattdessen mit den Ergebnissen
der UniSim Simulation von 560.2 MW und nyetto = 45.6 %, so ergeben sich nur geringfiigig andere
Werte bei der Exergieanalyse.
Einfache Exergieanalyse, Wirkungsgradverlust in %-Punkten (zweiphasig, dreiphasig - Hexan,
dreiphasig - Oktan): 9.1, 9.4, 9.7.
Exergieanalyse nach Oexmann, Wirkungsgradverlust in %-Punkten (zweiphasig, dreiphasig - Hexan,
dreiphasig - Oktan): 7.6, 7.5, 7.9.
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ergibt sich ein hoheres Potential zur Integration in die Niederdruckvorwarmstrecke.
Dies zeigt sich an den Ergebnissen in Tabelle 7.2 fiir den Wirkungsgradgewinn durch
Waérmeintegration. Fiir die konventionelle zweiphasige Regeneration ergibt sich ein
Gewinn von 0.33 %-Punkten. Fir die dreiphasige Regeneration unter Zugabe von Oktan
ist der Gewinn mit 0.18 %-Punkten bereits nur noch in etwa halb so grof3. Bei der
dreiphasigen Regeneration unter Zugabe von Hexan schliefflich ist das Temperaturniveau
so niedrig, dass sich nicht nennenswert Warme zuriickgewinnen lasst.

Qualitativ zeigt sich das unterschiedliche Potential zur Warmertickgewinnung auch daran,
dass bei der konventionellen zweiphasigen Regeneration die Niederdruckvorwérmerl
und 2 in Abbildung 4.7 ersetzt werden konnen. Bei der dreiphasigen Regeneration
unter Zugabe von Oktan reduziert sich die Zahl der ersetzten Warmetibertrager auf den
Niederdruckvorwarmerl. Bei der dreiphasigen Regeneration unter Zugabe von Hexan
kann keiner der Niederdruckvorwarmer ersetzt werden.

7.2 Einfluss des Drucks im Desorber bei der
CO,-Abtrennung in Kraftwerken

Fiir die dreiphasige Regeneration mit Zugabe von Hexan wurden im Folgenden Si-
mulationen bei hoheren Desorberdriicken durchgefiihrt. Durch einen héheren Druck
im Desorber kann das Problem umgangen werden, dass der Bedarf an Dampf fir
die Regeneration den insgesamt auf dem passenden Temperaturniveau verfiigharen
Niederdruckdampf tibersteigt. Durch einen hoheren Druck im Desorber steigt zunéchst
die Reboilertemperatur. Durch die hohere Reboilertemperatur verbessert sich die
Desorption von CO,, damit auch die Regeneration des Waschmittels und folglich
sinkt der spezifische Energiebedarf ¢. Somit wird weniger, aber hoherwertigerer Dampf
fiir die Regeneration bendtigt. Ziel der Simulationen mit verschiedenen Desorberdriicken
ist denjenigen Druck zu ermitteln, bei dem das Angebot an Niederdruckdampf auf
dem passenden Temperaturniveau mindestens so grofl ist wie der Bedarf fiir die
Regeneration. Gleichzeitig soll der Einfluss des hoheren Drucks im Desorber auf den
Wirkungsgradverlust durch mechanischen Energiebedarf, der hauptsachlich von der
CO,-Kompression stammt, quantifiziert werden. Es wurden Simulationen bei einem
Druck von 2.6 bar, 2.7 bar, 2.9 bar, 3.1 bar und 4.1 bar durchgefithrt. Die Ergebnisse
dieser Simulationen sind zusammen mit den Ergebnissen fiir den Druck von 2.1 bar in
Tabelle 7.3 dargestellt.

Fiir den Wirkungsgrad 7yetso €rgibt sich ein Maximum bei einem Druck im Desorber
von 2.9 bar. Bei diesem Druck reicht der zur Verfiigung stehende Niederdruckdampf
fir die Regeneration aus. Gleichzeitig ist der Druck und somit auch die Temperatur
im Reboiler aber auch so niedrig, dass moglichst niederwertiger Dampf, das heif3t mit
einer moglichst niedrigen Temperatur, verwendet werden kann. Dies zeigt sich auch an
den Werten fiir den Anzapfdruck fiir die jeweiligen Simulationen. Bei einem Druck im
Desorber von 2.1 bar ist der Anzapfdruck mit 1.90 bar, wie bereits auf Seite 87 erlautert,
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Tabelle 7.3: Ergebnisse der Kraftwerkssimulation mit CO4-Abtrennung in
Abhéngigkeit des Drucks p im Desorber fiir die dreiphasige
Regeneration unter Zugabe von Hexan

Regeneration Dreiphasig mit Zugabe von Hexan
Druck p im Desorber in bar 2.1 2.6 2.7 2.9 3.1 4.1
¢in 5o, 5562 533 530 525 520  4.98
TReboiler in °C 82.3 88.7 89.8 92.2 94.2 103.3
Anzapfdruck Dampf in bar 1.90 1.21 1.13 1.11 1.18 1.61
Mnetto One Warmeintegration in % 31.24  33.27  33.55 33.69 33.64 33.38
Wirkungsgradverlust in %-Punkten

durch thermischen Energiebedarf — 11.33  9.46 9.21 9.13 9.23 9.70

durch mechanischen Energiebedarf  3.06  2.90 2.87 2.81 2.76 2.55
Gesamtwirkungsgradverlust ohne Wéarmeintegration
in %-Punkten 14.39 1236 12.08 11.94 11.99 12.25
Wirkungsgradgewinn in %-Punkten

durch Warmeintegration 0.0 0.0 0.0 0.0 0.02 0.04
Gesamtwirkungsgradverlust mit Wéarmeintegration
in %-Punkten 14.39 1236 12.08 11.94 1197 12.21
Mnetto Mit Warmeintegration in % 31.24 33.27 33.55 33.69 33.66 33.42
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vergleichsweise hoch. Bei einer Erhohung des Drucks im Desorber auf 2.9 bar sinkt der
Anzapfdruck bis auf 1.11 bar. In diesem Fall kann also Dampf mit einer entsprechend
niedrigen Siedetemperatur verwendet werden. Bei einer weiteren Erhohung des Drucks
im Desorber auf 3.1 bar muss hoherwertigerer Dampf mit einem Druck von 1.18 bar
verwendet werden. Die Problematik des zu hohen Energie- und somit Dampfbedarfs
wird im weiteren Verlauf dieses Abschnitts anhand von Tabelle 7.4 noch ausfiihrlicher
erldutert.

Beim Vergleich der Ergebnisse fiir den Wirkungsgradverlust durch mechanischen Energie-
bedarf in Tabelle 7.3 zeigt sich, dass auch eine deutliche Erhéhung des Drucks im Desor-
ber diesbeziiglich kaum Vorteile bietet. Der hohere Druck resultiert in einer geringeren
Kompressorleistung. Der Wirkungsgradverlust durch mechanischen Energiebedarf sinkt
von 3.06 %-Punkten bei einem Desorberdruck von 2.1 bar lediglich auf 2.55 %-Punkte
bei einem Desorberdruck von 4.1 bar. Dieser Effekt ist jedoch zweitrangig im Vergleich
zu den Unterschieden im Wirkungsgradverlust durch thermischen Energiebedarf.

Generell bleibt fiir die dreiphasige Regeneration mit Hexan festzuhalten, dass auch die
Variante mit dem groften Nettowirkungsgrad npetto = 33.69 % schlechter abschneidet als
sowohl die dreiphasige Regeneration mit Oktan in Tabelle 7.2 als auch die konventionelle
zweiphasige Regeneration.

Der Energiebedarf QRebOiler liegt einerseits fest durch den abgetrennten Massen-
strom Mgg;_rewhes % ind den spezifischen Energiebedarf ¢, siehe auch Gleichung (3.91).

Andererseits muss der Energiebedarf QReboi]er dampfseitig bereitgestellt werden:

. . . -
QRGbOﬂeT = Qgensible Wirme + QKOHdeHS&tiOH + QSensible Warme * (71)

Dies erfolgt hauptséachlich durch die Kondensation des Dampfes QKondensation. Dartiber
hinaus zu einem geringeren Anteil auch durch die Abgabe von sensibler Wéarme. Dieser
Teil wird seinerseits unterteilt in einen Warmestrom Q% i1 warme, der sich durch
Abkiihlung des iiberhitzten Dampfes ergibt und einen Warmestrom Q% e wirme, durch
Unterkiihlung der Fliissigkeit. Die Anteile auf der rechten Seite von Gleichung (7.1)
berechnen sich zu

g e
QSenSible Wairme — MDampf Cg (TReboiler ein — TKondensation) (72)
QKondensation = M, Dampf AhV

. . !
QSensible Wirme — MDampf Cp (TKondensation - TReboiler aus) g

Der Energiebedarf QRebOﬂer ist in Tabelle 7.4 in diese drei Anteile aufgeschliisselt. Alle
stoffspezifischen Groflen wie Ahy, ¢ und cﬁ, wurden der UniSim Design Simulation

entnommen. Addiert man die drei Wéarmestrome Qxondensations @%ensible Wirme WA
)l

Sensible Warme -
zum tatsichlichen Energiebedarf Qrepoiler-

ergeben sich, auch rundungsbedingt, geringe Abweichungen im Vergleich

An den Ergebnissen fiir den Druck = 2.1 bar ist zu erkennen, dass allein durch Kondensa-
tion des Dampfes nicht geniigend Energie bereitgestellt werden kann. Die Differenz aus
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Tabelle 7.4: Aufschliisselung des Energiebedarfs Qreboiler int latente und sensible
Anteile

Regeneration Dreiphasig mit Zugabe von Hexan
Druck p im Desorber in bar 2.1 2.6 2.7 2.9 3.1 4.1

QRreboiler it MW 682 659 655 648 641 615
MDampf in % 285 288 288 287 283 270
Anzapfdruck Dampf in bar  1.90 1.21 1.13 1.11 1.18 1.61
Toampt = TReboiler ein i °C 155.3 1135  107.7 1056  111.5  139.5

Tondensation 10 °C 1186  105.1 1032 1025 1044 1133
Treboiler aus in °C 923 987 998 1022 1042 1133
Ahy in 2 2207 2244 2249 2251 2246 2221
¢ in 9 205 204 204 203 204 205
d, in 29a 421 422 422 422 422 423
QKondensation i MW 629 646 649 646 637 600
Qensible Wirme i1 MW 21 5 3 2 4 14
QlSensible Wirme 118 MW 32 8 4 0 0 0

QReboj]er - QKondensation muss durch sensible Warme kompensiert werden. Dies wiederum
fithrt dazu, dass Dampf auf einem hoheren Druckniveau benotigt wird. Durch das hohe
Druckniveau ist dieser Dampf bezogen auf die Kondensationstemperatur Tkondensation
entsprechend stark tiberhitzt. Aulerdem kann durch die vergleichsweise hohe Konden-
sationstemperatur Tkondensation das Kondensat auch entsprechend unterkiihlt werden.
Fiir den Wirkungsgrad nyetto des Kraftwerks ist es hingegen giinstig, wenn der Dampf
in den Turbinen bis auf ein moglichst niedriges Druckniveau genutzt wird. Dies ist bei
obigen Ergebnissen der Fall fiir den Druck p = 2.9 bar. Fiir diesen Druck ist der Bedarf
an sensibler Wéarme am geringsten.

Die stirkere Uberhitzung bei hoheren Driicken p = 3.1bar und 4.1bar ist keine
Sperzifikation sondern ein Ergebnis der Simulation des Kraftwerks. Die Dampftem-
peratur Tpamps und damit die Eintrittstemperatur in den Reboiler kann gerade nicht
frei gewahlt werden. Stattdessen wird der Anzapfdruck des Dampfes so gewéhlt, dass
die Austrittstemperatur TRepoiler aus des Dampfes um AT = 10K iiber der (Siede-)
Temperatur des Waschmittels im Reboiler liegt, vergleiche Trepoier in Tabelle 7.3.
Hohere (Siede-)Temperaturen des Waschmittels im Reboiler erfordern somit einen
hoheren Anzapfdruck. Dieser hohere Druck sorgt fiir eine starke Uberhitzung und es
vergroflert sich bei den Driicken p = 3.1bar und 4.1 bar der Teil, der durch sensible
Warme bereitgestellt wird.

Analog zu den Simulationen mit Variation des Drucks im Desorber fiir die dreiphasige
Regeneration mit Hexan wurden Simulationen fiir die konventionelle zweiphasige
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Tabelle 7.5: Ergebnisse der Kraftwerkssimulation mit CO4-Abtrennung in
Abhéngigkeit des Drucks p im Desorber fiir die zweiphasige

Regeneration
Regeneration Zweiphasig
Druck p im Desorber in bar 1.5 1.8 2.1 2.3
q in kgl\éJO 3.66 3.60 3.55 3.52
2
TReboiler in °C 114.0  119.8 1247 1277
Anzapfdruck Dampf in bar 2.26 2.69 3.11 3.39

Metto One Warmeintegration in %  34.39  34.30  34.25  34.16
Wirkungsgradverlust in %-Punkten
durch thermischen Energiebedarf — 7.90 8.15 8.34 8.49
durch mechanischen Energiebedarf 3.34 3.18 3.04 2.98

Gesamtwirkungsgradverlust ohne Wérmeintegration

in %-Punkten 11.24 11.33 11.38  11.47
Wirkungsgradgewinn in %-Punkten

durch Warmeintegration 0.25 0.29 0.33 0.36
Gesamtwirkungsgradverlust mit Wéarmeintegration
in %-Punkten 1099 11.04 11.05 11.11

Mnetto Mit Warmeintegration in % 34.64  34.59 34.58  34.52

Regeneration durchgefiihrt. Es wurden Simulationen bei einem Druck von 1.5bar,
1.8 bar und 2.3 bar durchgefiihrt. Die Ergebnisse dieser Simulationen sind zusammen
mit den Ergebnissen fiir den Druck von 2.1 bar in Tabelle 7.5 zusammengefasst.

Fir die konventionelle zweiphasige Regeneration ergeben die Simulationen in Ab-
héngigkeit des Drucks p im Desorber iiber den untersuchten Druckbereich einen
nahezu konstanten Wirkungsgrad nuetto. Die Unterschiede beziiglich des Wirkungs-
grads Npetto liegen vermutlich im Rahmen der Genauigkeit des Kraftwerkmodells mit
CO,-Abtrennung. Als Fazit dieser Simulationen lasst sich jedoch festhalten, dass fir die
CO,-Abtrennung im Kraftwerk nicht zwangslaufig der niedrigste Energiebedarf ¢ den
besten Wirkungsgrad npetto liefert. Wie anhand der Ergebnisse in Tabelle 7.5 zu sehen
ist, kann ein hoherer Energiebedarf ¢ bei einer niedrigeren Reboilertemperatur Txrepoiler
einen vergleichbaren Wirkungsgrad liefern. Dies ist insbesondere interessant im Hinblick
auf die in dieser Arbeit nicht beriicksichtigten Faktoren wie Korrosion oder Degradation,
die bei niedrigeren Temperaturen geringer ausfallen sollten.

Einschrankend muss festgehalten werden, obige Aussage beziiglich Energiebedarf und
Reboilertemperatur gilt nur solange, wie fiir jeden Fall der passende Dampfzustand
im Hinblick auf Anzapfdruck gewdhlt werden kann. Wird stattdessen beispielsweise
festgelegt, dass ausschlieBlich der Druck aus der Uberstromleitung von Mitteldruck-
turbine zu Niederdruckturbine zur Verfiigung steht, so liegt die Dampftemperatur in
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jedem Fall deutlich iiber der Reboilertemperatur. In diesem Fall sollte der niedrigste
Energiebedarf ¢ zu bevorzugen sein.

7.3 Vergleich der Ergebnisse fiir Kraftwerke mit
CO,-Abtrennung fiir die zweiphasige Regeneration
mit Ergebnissen aus der Literatur

In der Dissertation [43] wird die CO,-Abtrennung ebenfalls anhand des Referenz-
kraftwerks Nordrhein-Westfalen untersucht. Die einzelnen Beitrage zum Gesamtwir-
kungsgradverlust werden dabei ebenso wie der spezifische Energiebedarf ¢ der CO,-
Abtrennung nicht explizit ausgewiesen. Das Basismodell von Kraftwerk mit CO,-
Abtrennung beinhaltet keinerlei Warmeintegration. Fiir das Basismodell wird ein
Gesamtwirkungsgradverlust von 12.80 %-Punkten angegeben. Dieser Wert ist deutlich
grofler verglichen mit den Ergebnissen in Tabelle 7.5. Im Gegensatz zur vorliegenden
Arbeit wird fiir die Beheizung des Reboilers jedoch der Dampf aus der Zuleitung der
Niederdruckturbine verwendet. Dieser Dampf hat wie in Tabelle 7.1 angegeben einen
Druck von 5.5 bar. Durch die Verwendung des hoherwertigen Dampfes zum Beheizen des
Reboilers ergibt sich der deutlich groBere Wirkungsgradverlust. Fiir einen zweckméfligen
Vergleich wurde daher eine Simulation durchgefiihrt, bei der auch im Kraftwerksmodell
in UniSim Design der Dampf aus der Zuleitung der Niederdruckturbine verwendet wird.
Fiir diesen Fall, ohne Warmeintegration, ergibt sich ein Gesamtwirkungsgradverlust von
12.77 %-Punkten. Dieser Wert ist in guter Ubereinstimmung zu dem oben angegeben
Wert von 12.80 %-Punkten.

Durch die Integration von Abwérme aus der Desorptionskolonne und zuséatzlich aus der
CO,-Kompression in der Niederdruckvorwarmstrecke wird ein Wirkungsgradgewinn von
0.74 %-Punkten angegeben. Mit der Integration von Abwérme aus der CO,-Kompression
geht die Integration somit iiber die vorliegende Arbeit hinaus. Zusétzlich sind bei
dem Wirkungsgradgewinn von 0.74 %-Punkten jedoch zwei weitere Moglichkeiten
zur Wirkungsgradsteigerung beriicksichtigt. Diese machen ihrerseits einen Wirkungs-
gradgewinn von 0.35 %-Punkten aus. Somit ergibt sich fiir die Wéarmeintegration
aus Desorptionskolonne und CO,-Kompression ein Wirkungsgradgewinn von 0.39 %-
Punkten. Zum Vergleich wird die Simulation in UniSim Design herangezogen, in
der Dampf aus der Zuleitung der Niederdruckturbine zur Beheizung des Reboilers
verwendet wird. Bei dieser Simulation ergibt sich durch die Warmeintegration aus der
Desorptionskolonne, siehe Variante @ in Abschnitt 4.4, ein Wirkungsgradgewinn von
0.37 %-Punkten. Auch hier zeigt sich somit eine gute Ubereinstimmung.

In [56] wird die CO,-Abtrennung aus einem Steinkohlekraftwerk mit einer Nettoleistung
von 600 MW untersucht. Dabei wird die CO,-Abtrennung in Aspen Plus simuliert. Die
Integration der CO,-Abtrennung in das Kraftwerk und die sich daraus ergebende Beein-
flussung des Wirkungsgrads des Kraftwerks erfolgt tiber eine rechnerische Abschétzung.
Diese Abschétzung beruht auf dem Warmestrom QRebOiler und den Enthalpiewerten an
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verschiedenen Stellen im Wasser-Dampfkreislauf. Die Enthalpiewerte basieren dabei auf
Werten des Kraftwerks Amer, Block 8, der Firma RWE. Zunéchst wird der Verlust an
Kraftwerksleistung pro abgetrenntem Massenstrom an CO, bestimmt. Aulerdem wird
die im Kraftwerk erzeugte Leistung pro erzeugtem Massenstrom an CO, angegeben. Als
Quotient dieser beiden Grofien ergibt sich unter zusatzlicher Beriicksichtigung des Ab-
trenngrads an CO, der Verlust an Kraftwerksleistung pro erzeugter Kraftwerksleistung
und somit ein Wirkungsgradverlust.

Der Wirkungsgrad bei [56] betragt 41 %. Als eines von zwei Waschmitteln wird MEA
untersucht. Dabei werden ein Basisfall und ein optimierter Fall unterschieden. Der
optimierte Fall zeichnet sich unter anderem dadurch aus, dass der Massenanteil an MEA
auf wyga = 0.50 erhoht wird. Wéhrend fiir den Basisfall der spezifische Energiebedarf ¢
mit 4.9 kgl\é%Q angegeben ist, betrégt er im optimierten Fall 3.69 kgl\éJ%. In beiden Fallen
betragt der CO,-Abtrenngrad 90 %. Die angegebenen Reboilertemperaturen betragen
fiir den Basis- und den optimierten Fall TRepoiier = 118 °C beziehungsweise 124 °C.

Zum Vergleich der Ergebnisse bietet sich die konventionelle zweiphasige Regeneration
beim Desorberdruck von 1.8 bar aus Tabelle 7.5 an. Die Reboilertemperatur liegt mit
119.8 °C niedriger, jedoch wird in [56] mit einer treibenden Temperaturdifferenz im
Reboiler von AT = 15K gerechnet statt AT = 10 K wie in der vorliegenden Arbeit.
Somit liegt die Dampftemperatur auf einem vergleichbaren Niveau.

Als Ergebnis fir den optimierten Fall wird ein Wirkungsgradverlust von 7.4 %-Punkten
angegeben, der durch die Entnahme von Dampf verursacht wird. Weiterhin wird ein
Wirkungsgradgewinn von 0.7 %-Punkten angegeben, der sich dadurch ergibt, dass
weniger Kondensat angewédrmt werden muss. Dadurch reduzieren sich die Dampfstrome,
die in den Anzapfungen entnommen werden miissen. Dieser Aspekt ist in der vorlie-
genden Arbeit bereits im Gesamtwirkungsgradverlust ohne Warmeintegration, siche
Tabelle 7.5, berticksichtigt. In [56] ergibt sich insgesamt somit ein Wirkungsgradverlust
von 6.7 %-Punkten verursacht durch thermischen Energiebedarf. Um diesen Wert
mit der vorliegenden Arbeit vergleichen zu kénnen, muss die im Kraftwerk erzeugte
Leistung pro erzeugtem Massenstrom an CO, beriicksichtigt werden. In [56] wird
dieser Wert basierend auf dem Heizwert der Kohle mit 10600 kngJoQ angegeben. Fir
das in der vorliegenden Arbeit simulierte Kraftwerk ergibt sich ein Wert von etwa
8944 kglgOQ 20 Rechnet man obigen Wirkungsgradverlust von 6.7 %-Punkten, verursacht
durch thermischen Energiebedarf, um auf die erzeugte Leistung pro erzeugtem CO, von
8944 kglgOQ, so ergibt sich ein Wirkungsgradverlust von 7.94 %-Punkten. Dieser Wert
ist in guter Ubereinstimmung mit dem Wirkungsgradverlust ohne Wirmeintegration
von 8.15 %-Punkten fir den Desorberdruck von 1.8 bar aus Tabelle 7.5.

20Djeser Wert ergibt sich durch folgende Rechnung: Der Massenstrom an Kohle MKohle = 48.66 %
multipliziert mit dem Heizwert der Kohle hxonle = 25.23MJ/kg ergibt eine thermische Leistung von
1228 MW, die dem Kraftwerk zugefithrt wird. Dieser Wert dividiert durch den erzeugten Massenstrom
an CO, im Rauchgas Mg‘& = 137.3 % ergibt eine erzeugte Leistung pro erzeugtem CO, von

kJ
8944 15
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Fiir die CO,-Kompression wird bei [56] ein Wirkungsgradverlust von 2.3 %-Punkten
angegeben. Die dafiir benétigte Leistung wird aus einem (p, H)-Diagramm bestimmt.
Die Kompression des CO, erfolgt dabei in vier Stufen von 1.4 bar bis auf 80 bar. Das
Verhaltnis von Enddruck zu Saugdruck fiir den vierstufigen Verdichter betragt somit
80bar ~ 57. Unter Beriicksichtigung eines isentropen Wirkungsgrads von 85 % wird ein

1.4 bar
Leistungsbedarf von 276 kglgo angegeben. Fiir den Desorberdruck von 1.8 bar in der
2

vorliegenden Arbeit betragt das Verhéltnis von Enddruck zu Saugdruck %ﬁg ~ 61.

Uber die fiinf Stufen ergibt sich ein Leistungsbedarf von 292 kglgo . Der Wert fiir den
2

Leistungsbedarf ist somit in etwa vergleichbar, fiir die vorliegende Arbeit ergibt sich ein
um etwa 6 % grofierer Leistungsbedarf.

Um den Wirkungsgradverlust durch mechanischen Energiebedarf in [56] mit der vorlie-
genden Arbeit vergleichen zu kénnen, missen zu dem Wirkungsgradverlust durch die
CO,-Kompression weitere 0.4 %-Punkte addiert werden. Dieser Wert wird separat fiir das
Geblise vor der CO,-Abtrennung und die Waschmittelpumpe ausgewiesen?!. Insgesamt
ergibt sich somit durch mechanischen Energiebedarf ein Wirkungsgradverlust von 2.7 %-
Punkten. Fiir einen Vergleich muss wie bei der CO,-Abtrennung die unterschiedliche
erzeugte Leistung pro erzeugtem Massenstrom an CO, beriicksichtigt werden. Hierzu

wird der Wirkungsgradverlust von 2.7 %-Punkten von einer erzeugten Leistung pro

kJ
kg CO,

. Es ergibt sich ein Wirkungsgradverlust von 3.20 %-

erzeugtem Massenstrom an CO, von 10600 umgerechnet auf den Wert aus der

kJ
kg CO,

Punkten durch mechanischen Energiebedarf und somit eine gute Ubereinstimmung zu
den 3.18 %-Punkten aus Tabelle 7.5.

vorliegenden Arbeit von 8944

In [44] werden Ergebnisse fiir die CO,-Abtrennung in einem iiberkritischen Stein-
kohlekraftwerk vorgestellt. Die Kraftwerksparameter sind mit einer Temperatur vor
der Hochdruckturbine von 596 °C und einer Uberhitzungstemperatur von 608 °C, dies
entspricht der Temperatur am Eintritt in die Mitteldruckturbine, vergleichbar. Der
Wirkungsgrad des Kraftwerks ohne CO,-Abtrennung betragt npetto = 46.9 % und liegt
somit 1.3 %-Punkte hoher. Eines von zwei untersuchten Waschmitteln ist wiederum

MEA mit einem angegeben spezifischen Energiebedarf ¢ von 3.6 kgl\é‘g) . Der Abtrenngrad
2

an CO, betragt wie in der vorliegenden Arbeit 90 %. Die Kompression des CO, erfolgt

in funf Stufen bis auf 120 bar. Der Druck im Desorber und somit der Ausgangsdruck der

Kompression ist nicht angegeben, lediglich eine Temperatur im Desorber von 120°C.

Zum Vergleich werden wiederum die Ergebnisse fiir den Druck im Desorber von 1.8 bar
aus Tabelle 7.5 gewédhlt. In diesem Fall ist die Desorbertemperatur mit 119.8°C
vergleichbar??. Tm Basisfall wird fiir das Kraftwerk mit CO,-Abtrennung in [44] ein
Wirkungsgrad von 35.4 % angegeben. Beriicksichtigt man den urspriinglich, das heifit
von Kraftwerk ohne CO,-Abtrennung, um 1.3 %-Punkte hoheren Wirkungsgrad, so

21Dje Waschmittelpumpe und deren Leistungsbedarf wird in der vorliegenden Arbeit nicht erfasst. Die
Leistung ist in erster Ndherung jedoch vernachléssigbar gegeniiber der Gebléseleistung

22Bei [44] wird die Uberstromleitung von Mitteldruck- zu Niederdruckturbine als optimale Entnahme-
stelle fiir Dampf zur Beheizung des Reboilers angegeben. Es ist jedoch unklar, welcher Druck und
welche Temperatur an dieser Stelle herrschen. Daher orientiert sich der Vergleich ausschliellich an
der angegebenen Desorbertemperatur.



96 7 Ergebnisse des Kraftwerks mit integrierter CO,-Abtrennung

ist das Ergebnis vergleichbar zu dem in Tabelle 7.5 angegebenen Wirkungsgrad ohne
Warmeintegration von 34.25 %. Der Wirkungsgradverlust in [44] setzt sich zusammen aus
8.5 %-Punkten durch die CO,-Abtrennung und 3.0 %-Punkten durch die Kompression.
Von den 3.18 %-Punkten Wirkungsgradverlust durch mechanischen Energiebedarf
aus Tabelle 7.5 entfallen 2.94 %-Punkte auf die Kompression von CO,%. In der
vorliegenden Arbeit ergibt sich insgesamt fiir die CO,-Abtrennung ohne Beriicksichtigung
der Kompression ein Wert von 8.39 %-Punkten®*. Die Werte in [44] sind somit in guter
Ubereinstimmung zu den Ergebnissen fiir den Druck von 1.8 bar in Tabelle 7.5.

In [44] wird im Basisfall das Kondensat des zur Beheizung des Reboilers verwendeten
Dampfes nicht wie in der vorliegenden Arbeit in den Wasser-Dampfkreislauf des Kraft-
werks integriert. Diese Integration geschieht erst in einem zweiten Schritt, zusammen mit
der Integration von Wérme aus dem Kondensator des Desorbers (vergleiche Variante @
in Abschnitt 4.4) und zusétzlich der Integration von Abwérme aus der CO,-Kompression.
In Bezug auf letzteres geht die Integration somit iiber die vorliegende Arbeit hinaus. Mit
diesen Modifikationen ergibt sich in [44] ein Wirkungsgradverlust von 7.8 %-Punkten fiir
die CO,-Abtrennung und 3.0 %-Punkten fiir die Kompression. Unter Berticksichtigung
des hoheren Integrationsgrads ist der Gesamtwirkungsgradverlust von 10.8 %-Punkten
in guter Ubereinstimmung mit dem Wert von 11.04 %-Punkten, der sich fiir den Fall
der Warmeintegration in Tabelle 7.5 ergibt.

7.4 Variation der molaren Absorptionsenthalpie

In [9] wird der Einfluss der molaren Absorptionsenthalpie AH Absco, amn YOI COy in
der wéassrigen Aminlosung auf die Moglichkeiten und das Potential der Regeneration,
insbesondere der dreiphasigen unter Zugabe einer organischen Komponente, disku-
tiert. Es wird argumentiert, dass Amine mit niedrigerer molarer Absorptionsenthal-
pie AH Absco, Amin im Vergleich zu beispielsweise Monoethanolamin besser abschneiden
sollten. Aus diesem Grund wurden Simulationen mit fiktiven Aminen durchgefiihrt,
basierend auf den Eigenschaften von Monoethanolamin, jedoch mit niedrigeren molaren
Absorptionsenthalpien AH Absco, Amin’

Die molare Absorptionsenthalpie ist in dem zugrundeliegenden Modell dieser Arbeit nicht
direkt als Parameter zugénglich. Um in dieser Arbeit die molare Absorptionsenthalpie zu
modifizieren, wurde stattdessen in Anlehnung an [57, 58] die molare Bildungsenthalpie
des Kations MEAH™ in unendlicher Verdiinnung in Wasser angepasst. Der Wert fiir die
molare Bildungsenthalpie des Kations wurde mit einem Faktor von 0.95, 0.9 oder 0.85
multipliziert. Daraus ergeben sich fiir die molare Absorptionsenthalpie AH Absco, Amin

Werte von —66 rﬁ—‘]

—50 XL beziehungsweise —34 X% Diese fiktiven Amine werden im
ol? mol mol

ZBWird der Enddruck auf 120 bar erhéht, steigt der Wirkungsgradverlust durch die CO,-Kompression
auf 2.96 %-Punkte.

24Der Wirkungsgradverlust durch thermischen Energiebedarf von 8.15 %-Punkten aus Tabelle 7.5
zuziiglich dem Wirkungsgradverlust durch mechanischen Energiebedarf, der nicht durch die CO,-
Kompression verursacht wird, 3.18-2.94=0.24 %-Punkte, ergibt 8.39 %-Punkte.
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Folgenden mit Aminl, Amin2 beziehungsweise Amin3 bezeichnet. Andere Eigenschaften,
darunter auch die Gleichgewichtskonstanten der Reaktionen, wurden nicht verandert.
Alle Simulationen wurden mit einer Waschmittelzusammensetzung von wapyi, = 0.30,
wy,0 = 0.70 durchgefiihrt.

Simulationen wurden durchgefiihrt fiir die konventionelle zweiphasige Regeneration
sowie die dreiphasige Regeneration mit Zugabe von Oktan, jeweils bei einem Druck im
Desorber von 2.1 bar. Die Ergebnisse sind in Tabelle 7.6 bzw. 7.7 aufgefithrt. Durch
die niedrigere molare Absorptionsenthalpie nimmt der spezifische Energiebedarf ¢
erwartungsgemafl ab. Die Reboilertemperatur hingegen bleibt fiir beide Varianten der
Regeneration tiber die gednderten Absorptionsenthalpien hin nahezu konstant.

Durch den geringeren spezifischen Energiebedarf ¢ der CO,-Abtrennung bei gleichzeitig
konstanter Reboilertemperatur nimmt auch der Wirkungsgradverlust durch thermischen
Energiebedarf ab. Entsprechend verkleinert sich auch der Gesamtwirkungsgradverlust.
Durch den iiber die Simulationen konstanten Druck im Desorber von 2.1 bar wird der
Wirkungsgradverlust durch mechanischen Energiebedarf nicht beeinflusst und ist an
dieser Stelle nicht separat aufgefiihrt. Beim Vergleich der Ergebnisse fiir konventionelle
zweiphasige Regeneration und dreiphasige Regneration mit Zugabe von Oktan zeigt sich,
dass der Abstand fiir den Wirkungsgradverlust nahezu konstant bleibt, wenn jeweils
dieselbe molare Absorptionsenthalpie betrachtet wird.

Tabelle 7.6: Ergebnisse der gekoppelten Kraftwerkssimulation mit
CO,-Abtrennung in Abhéngigkeit der molaren Absorptionsenthalpie
fiir die konventionelle zweiphasige Regeneration

Regeneration Zweiphasig

MEA Aminl Amin2 Amin3
AHabsco amin 1 51 80  -66 -50 -34
¢in 5o, 355 323 290 258
TReboiler i °C 124.7 1245 1242 1238

Metto ONne Warmeintegration in % 34.25  34.97  35.77  36.57
Wirkungsgradverlust in %-Punkten
durch thermischen Energiebedarf  8.34 7.61 6.81 6.02

Gesamtwirkungsgradverlust ohne Warmeintegration

in %-Punkten 11.38  10.66  9.86 9.06
Wirkungsgradgewinn in %-Punkten

durch Warmeintegration 0.33 0.41 0.47 0.50
Gesamtwirkungsgradverlust mit Wérmeintegration
in %-Punkten 11.05 10.25  9.39 8.56

Mnetto Mit Warmeintegration in %  34.58  35.38 36.24  37.07
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Tabelle 7.7: Ergebnisse der gekoppelten Kraftwerkssimulation mit
CO,-Abtrennung in Abhéngigkeit der molaren Absorptionsenthalpie
flir die dreiphasige Regeneration mit Oktan

Regeneration Dreiphasig - Oktan

MEA Aminl Amin2 Amin3
AHbsco amin 1 80 -66 50 34
¢ in 6o, 420 38 349 312
TReboiler in °C 1114 111.3  111.1  110.8

Mnetto ONne Warmeintegration in % 33.74 34.47 3524  36.05
Wirkungsgradverlust in %-Punkten
durch thermischen Energiebedarf  8.84 8.11 7.34 6.53

Gesamtwirkungsgradverlust ohne Warmeintegration

in %-Punkten 11.89 11.16  10.39 9.58
Wirkungsgradgewinn in %-Punkten

durch Warmeintegration 0.18 0.23 0.27 0.33
Gesamtwirkungsgradverlust mit Wéarmeintegration
in %-Punkten 11.71  10.93  10.12 9.25

Mnetto Mit Warmeintegration in % 33.92 34.70 35.51 36.38

Um die Unterschiede beziiglich des spezifischen Energiebedarfs ¢ bei der konventionellen
zweiphasigen Regeneration und der dreiphasigen mit Zugabe von Oktan zu verdeutlichen,
sind in Anlehnung an Abbildung 5.4(a) in Abbildung 7.1 die Beitrdge zum spezifischen
Energiebedarf in Abhéngigkeit der molaren Absorptionsenthalpie AH Absco, Amin aufge-
tragen.

Die Auswertung zeigt, dass der Beitrag qr zum Anwérmen des Feeds bei der dreiphasigen
Regeneration, verglichen mit der zweiphasigen, etwas geringer ist, dieser Unterschied ist
jedoch insgesamt zu vernachlassigen. Ebenso ist der Beitrag ¢r,,, zum Anwarmen des
organischen Feeds zu vernachldssigen. Ahnlich verhélt es sich mit den Beitrigen qrr,
und qgr,,,. Der Beitrag zum Anwérmen des Riicklaufs ggy ist bei der dreiphasigen
Regeneration geringer, der Unterschied ist jedoch zu vernachlassigen. Der Beitrag zum
Anwérmen des organischen Riicklaufs qgr,,, spielt ebenso nur eine untergeordnete
Rolle.

Bei der Desorption von CO, zeigt sich, dass sowohl bei der konventionellen zweiphasigen
Regeneration als auch der dreiphasigen mit Zugabe von Oktan der Beitrag qp.s zum
spezifischen Energiebedarf mit steigender molarer Absorptionsenthalpie abnimmt?. Ver-
gleicht man fiir einen konkreten Wert der molaren Absorptionsenthalpie die zweiphasige

%Da die molare Absorptionsenthalpie negativ ist steigt der Wert von —80 £L bis auf —34 EL an.
Umgekehrt nimmt die molare Desorptionsenthalpie, die positiv ist und betragsméafig mit der molaren
Absorptionsenthalpie tibereinstimmt, ab.
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Abbildung 7.1: Beitrage zum spezifischen Energiebedarf ¢ in Abhéngigkeit der
Regeneration und der molaren
Absorptionsenthalpie AH Apso pmin
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und dreiphasige Regeneration, so ist der Beitrag qp.s fiir die zweiphasige Regeneration
geringer. Der Grund hierfiir liegt in der hoheren Eintrittstemperatur in den Desorber
bei der zweiphasigen Regeneration. Durch die hohere Eintrittstemperatur ist auch der
Anteil an CO, hoher, welches bereits gasformig in den Desorber eintritt. Dieses bereits
desorbierte CO, wirkt sich entsprechend positiv auf den Beitrag ¢p.s aus, siehe auch
Gleichung (3.95) in Abschnitt 3.5.3.

Der Beitrag zur Erzeugung von Strippdampf ¢sp am spezifischen Energiebedarf bleibt,
iiber die Variation der molaren Absorptionsenthalpie hinweg, nahezu konstant. Aufferdem
ist gsp beim Vergleich von zweiphasiger und dreiphasiger Regeneration annahernd
gleich grof3. Durch die Zugabe der organischen Komponente verringert sich somit der
Beitrag gsp zur Erzeugung von wdissrigem Strippdampf nicht. Der Beitrag gsp,,,
zur Erzeugung von organischem Strippdampf kommt additiv hinzu und sorgt im
Vergleich zur zweiphasigen Regeneration fiir den insgesamt deutlich erhohten spezifischen
Energiebedarf ¢. Aus diesem erhoéhten spezifischen Energiebedarf wiederum folgt der
groBere Wirkungsgradverlust fiir Kraftwerk mit CO,-Abtrennung.

7.5 Variation der Waschmittelzusammensetzung

Aufbauend auf den Ergebnissen aus Abschnitt 5.4 wurden Simulationen durchgefiihrt,
bei denen der Massenanteil wyga des Waschmittels variiert wird. Es werden Waschmittel
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Tabelle 7.8: Ergebnisse der gekoppelten Kraftwerkssimulation mit
CO,-Abtrennung in Abhéngigkeit des Massenanteils wypa im

Waschmittel
Regeneration Zweiphasig
WMEA 0.30 040 050 0.60 0.65
¢ in ¢6 355 318 291 275 271
2
TReboiler in °C 124.7 127.1 131.0 137.1 140.9
Anzapfdruck Dampf in bar 3.11 334 373 441  4.89

Thetto One Warmeintegration in % 34.25 34.92 35.37 35.43 35.30
Wirkungsgradverlust in %-Punkten
durch thermischen Energiebedarf 834 7.66 7.20 7.06 7.16

Gesamtwirkungsgradverlust ohne Wéarmeintegration

in %-Punkten?¢ 11.38 10.71 10.25 10.11 10.21
Wirkungsgradgewinn in %-Punkten

durch Wéarmeintegration 0.33 038 042 048 0.52
Gesamtwirkungsgradverlust mit Warmeintegration
in %-Punkten 11.05 10.33 9.83 9.63  9.69

Mnetto Mit Warmeintegration in %  34.58 35.30 35.79 3591 35.82

mit einem Massenanteil wyga = 0.40, 0.50, 0.60 und 0.65 betrachtet. Zum Vergleich
ist in Tabelle 7.8 ebenfalls der Standardfall mit einem Massenanteil wyga = 0.30
dargestellt.

Die Massenanteile wyga = 0.40 und 0.50 wurden ausgewéahlt, da der spezifische
Energiebedarf ¢ in diesen Féllen vergleichbar ist zum spezifischen Energiebedarf ¢
der Waschmittel mit Aminl (molare Absorptionsenthalpie AH Absco, amin = —00 Ly

mol

bzw. Amin2 (AHAbSCO2,Amin = —50 £L) aus Tabelle 7.6. Da die Reboilertemperaturen
sich aber jeweils unterscheiden, kann so der Einfluss der Reboilertemperatur auf den
Wirkungsgrad analysiert werden.

26Fiir die Simulationen mit einem Massenanteil an MEA im Waschmittel von wyga = 0.50, 0.60
und 0.65 muss der Druck in der ersten Stufe der Niederdruckturbine angepasst werden. Nur so ist
gewahrleistet, dass Dampf mit einem ausreichend hohen Druck fiir die Beheizung des Reboilers zur
Verfiigung steht. Durch die Anhebung des Drucks in der ersten Stufe sinkt auch der Wirkungsgrad fiir
das Kraftwerk ohne CO4-Abtrennung. Der Grund hierfiir liegt in der héheren Temperatur, die sich
durch die Anhebung des Drucks ergibt. Der héherwertige Dampf wird auch in den Anzapfungen fiir
die Niederdruckvorwérmer entnommen. Exergetisch ist die Verwendung von Dampf mit einer hoheren
Temperatur in der Niederdruckvorwarmstrecke nachteilig und somit sinkt der Wirkungsgrad. Es
ergeben sich fiir die drei Waschmittel mit steigendem Massenanteil wyga folgende Nettowirkungsgrade
ohne CO,-Abtrennung: 45.62 %, 45.54 % bzw. 45.51 %.
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Fiir das Waschmittel mit einem Massenanteil wyga = 0.40 ergibt sich ein spezifischer

Energiebedarf ¢ = 3.18 1 l\é‘g :
gLy
darf g = 3.23 kgl\é‘]o fiir das Waschmittel mit Aminl bei der konventionellen zweiphasigen

2
Regeneration in Tabelle 7.6. Obwohl der spezifische Energiebedarf etwas hoher liegt

ergibt sich fiir das Waschmittel mit Aminl insgesamt ein etwas hoherer Wirkungsgrad

Der Wert ist vergleichbar zum spezifischen Energiebe-

verglichen mit dem Waschmittel mit einem Massenanteil wyga = 0.40. Grund hierfir
ist die um 2.6 K hohere Reboilertemperatur im Falle von letzterem. Wie schon bei den
Simulationen zum Einfluss des Drucks im Desorber bei der zweiphasigen Regeneration
festgestellt, siehe Tabelle 7.5, zeigt sich der neben dem spezifischen Energiebedarf ¢
nicht zu vernachlassigende Einfluss der Reboilertemperatur.

Noch deutlicher wird dies beim Vergleich des Waschmittels mit einem Massenan-
teil wypa = 0.50 mit dem Waschmittel mit Amin2 in Tabelle 7.6. Der spezifische
Energiebedarf ¢ unterscheidet sich kaum, er betragt ¢ = 2.91 kgl\é‘gz bzw. ¢ = 2.90 kgl\éi)Q'
Die Reboilertemperatur hingegen unterscheidet sich merklich, sie ist um 6.8 K hoher fiir
das Waschmittel mit einem Massenanteil wyga = 0.50. Dadurch ergibt sich insgesamt

fiir den Fall mit Warmeintegration ein um 0.45 %-Punkte erhohter Wirkungsgrad.

Die Massenanteile wyga = 0.60 und 0.65 wurden ausgewéhlt, da Waschmittel mit
diesen Massenanteilen in Tabelle 5.6 den niedrigsten spezifischen Energiebedarf ¢
aufweisen. Gleichzeitig lassen die Ergebnisse des spezifischen Exergieverlusts E, aus
Tabelle 5.6 erwarten, dass ein Waschmittel mit einem Massenanteil wyga = 0.60
trotz hoherem spezifischen Energiebedarf ¢ besser abschneidet in einem Kraftwerk mit
CO,-Abtrennung als ein Waschmittel mit einem Massenanteil wyga = 0.65. Diese
Vermutung wird durch die Simulationsergebnisse bestatigt. Das Waschmittel mit einem
niedrigeren Massenanteil wyga = 0.60 in Tabelle 7.8 weist trotz des hoheren spezifischen
Energiebedarfs ¢ einen hoheren Wirkungsgrad 7n,e0 auf als das Waschmittel mit einem
Massenanteil wypa = 0.65.






8 Ergebnisse der thermodynamischen
Beschreibung der Verhaltnisse bei
der Desorption

Aufbauend auf den theoretischen Herleitungen in Abschnitt 3.5.4 soll die Glei-
chung (3.114) auf konkrete Stoffsysteme angewendet werden. Um Gleichung (3.114) auf
Korrektheit zu priifen, wird in einem ersten Schritt die physikalische Desorption von
CO, aus Methanol (MeOH) betrachtet. Der Index ¢ in Abschnitt 3.5.4 entspricht somit
CO,. Methanol ist sowohl Waschmittel als auch Strippkomponente, MeOH entspricht
folglich den Indizes j bzw. k in Abschnitt 3.5.4. Fiir die Desorption von CO, aus MeOH
ergibt sich somit

YMeOH YMeOH B B
TMeOH TMcOH TMeOH TMcOH exp AH Desco, MeoH AHV0n 1 1
_— = —_— . ex — — .
yCO2 yCO2 R TKopf TSumpf
* *
Xco Tco
P)/COQ 2 TKopf F)/COZ 2 TSumpf

(8.1)

Fir eine Kolonne mit fiinf Gleichgewichtsstufen betriagt die relative Abweichung
zwischen dem berechneten Wert fiir den Zustand am Kopf der Kolonne mit Hilfe von
Gleichung (8.1) und dem aus einer Simulation mit Aspen Plus ermittelten Wert < 10 %.
Fiir dieses Zweikomponentensystem ergibt sich somit eine gute Vorhersagequalitét.

In einem néchsten Schritt wird das System erweitert um H,O als zusétzliche Stripp-

komponente
YH,0 YH,0
YH,0 TH,0 YH,0 TH,0 AHDESCOQ,MeOH - AHVH2O ( 1 1 )
_— = | - exp = -
Yco, Yco, R TKopf TSumpf

* *
co, €O, /) 1 o, TCOo,

Kopf TSumpf

(8.2)

Dabei zeigte sich fiir diesen Prozess eine begrenzte Vorhersagequalitdat. Der relative
Fehler zwischen dem mit Gleichung (8.2) berechneten Zustand am Kopf der Kolonne
mit funf Stufen und dem mit Aspen Plus in einer Simulation ermittelten Zustand
betragt in etwa 34 %. An dieser Stelle lasst sich somit bereits festhalten, dass mit Hilfe
von Gleichung (3.114) durchaus Vorhersagen iiber die Zustande bei der Desorption
getroffen werden kénnen. Dies gilt jedoch nur fiir Systeme mit einer begrenzten Zahl an
Komponenten. Steigt die Komplexitit des Systems an, nimmt die Vorhersagequalitét
deutlich ab.
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Fiir das Beispiel der Desorption von CO, aus Methanol unter Zugabe von Wasser als zu-
sétzliche Strippkomponente miisste beispielsweise fiir die molare Verdampfungsenthalpie
ein Mittelwert aus den Werten von Methanol und Wasser gebildet werden, da beide
Komponenten in die Gasphase iibergehen. Dabei miisste jedoch beriicksichtigt werden,
dass beide Komponenten wiederum nicht im gleichen Mafle ibergehen. Somit ist bereits
die Ermittlung eines geeigneten Wertes fiir die molare Verdampfungsenthalpie schwierig.
Ahnliches gilt fiir die Molanteile auf der rechten Seite von Gleichung (8.2). Auch hier
miissten anstelle von zy,0 und yu,o geeignete Mittelwerte verwendet werden, die sowohl
Methanol als auch Wasser berticksichtigen.

In einem letzten Schritt wird das Stoffsystem CO,-MEA-H,O betrachtet. Da der
Strippdampf bei der Desorption von CO,, aus einer wéssrigen Aminlésung hauptséchlich
aus Wasser besteht, wird fiir die Strippkomponente H,O angesetzt. Fiir das Waschmittel
wird MEA stellvertretend fir die wassrige Aminlosung angesetzt, da die Reaktionen
von CO, mit MEA entscheidend sind. Es ergibt sich folgende Gleichung:

YH,0 YH,0
V1,0 TH,0 | o020 AHD@SCOTMEA - Alflszo 1 1

yco, ~ | o, P R (TKopf - Tsumpf> ‘
YCo, ZCo, Ticopt YCo, LCo, Thuenot

(8.3)

Hier zeigt sich die Problematik bei der Anwendung der vorgestellten Gleichung auf
Systeme mit chemischer Reaktion. Fir den Fall der Desorption von CO, aus einer
wassrigen Aminlésung misste fir den Molanteil zco, in Gleichung (8.3) die Summe
aus physikalisch geléstem CO, (zco,) sowie den Ionen Hydrogencarbonat (xHCO{),
Carbonat (xco3z—) und Carbamat (Zypacoo-) gebildet werden, um das gesamte ,,absor-
bierte® CO, zu erfassen. Vergleichbares gilt fiir den Aktivitatskoeffizienten 7o . Dabei
ist es fur den Aktivitatskoeffizienten schwerer einen plausiblen Wert zu bestimmen. Eine
mogliche Losung wére einen iiber die Molanteile gewichteten Aktivitatskoeffizienten
aus den Aktivitdtskoeffizienten von physikalisch gelostem CO, und der vorher ge-
nannten Ionen zu berechnen. Hier stellt sich aber die berechtigte Frage nach der
Anwendbarkeit einer Abschatzung, wenn vorab aus einer Prozesssimulation Werte fiir
Aktivitatskoeffizienten benotigt werden.



9 Zusammenfassung

Ziel dieser Arbeit ist die Untersuchung des Einflusses von Strippkomponenten in
Absorptions-Desorptions-Prozessen zur Abtrennung von CO, aus Kraftwerksrauchgasen.
Die Untersuchungen konzentrieren sich insbesondere auf die energetische Bewertung
des Prozesses zur CO,-Abtrennung mit Strippkomponenten im Vergleich zum Prozess
mit konventioneller zweiphasiger Regeneration.

Durch Zugabe der Strippkomponenten im Desorber des Absorptions-Desorptions-
Prozesses soll sich letztlich fiir ein Kraftwerk inklusive CO,-Abtrennung eine Energie-
einsparung ergeben im Vergleich zu einem Prozess mit konventioneller zweiphasiger
Regeneration bei der CO,-Abtrennung. Als Strippkomponenten werden Komponenten
bezeichnet, die mit dem Waschmittel, einer wéssrigen Aminlosung, eine Mischungsliicke
bilden. Insgesamt ergibt sich somit im Desorber ein dreiphasiges System bestehend
aus einer Gas- und zwei Fliissigphasen. Durch die Mischungsliicke zwischen den beiden
Flissigphasen bildet sich ein Heteroazeotrop aus, beziiglich der Siedetemperatur ergibt
sich ein Minimum.

Fiir die Untersuchung wird zunéchst ein Modell in MATLAB aufgesetzt, welches das
dreiphasige Phasengleichgewicht abbildet. Das Modell basiert auf dem ElectrolyteNRTL
Ansatz zur Bestimmung der Aktivitatskoeffizienten. Aufbauend auf diesem Modell des
einstufigen Phasengleichgewichts wird ein Modell fiir die Desorptionskolonne entwickelt.
Um den gesamten Absorptions-Desorptions-Prozess in MATLAB simulieren zu kénnen,
wird auflerdem ein Modell fiir die Absorptionskolonne entwickelt. Dieses basiert auf einem
konventionellen zweiphasigen Phasengleichgewicht. Zusatzlich wird auch ein Modell des
Desorbers erstellt, basierend auf dem konventionellen zweiphasigen Phasengleichgewicht.
Dieses Modell wird zum einen, wie unten angefiihrt, fiir die Verifikation verwendet.
Dartiber hinaus dienen die Ergebnisse der zweiphasigen Regeneration als Vergleichsbasis
fiir die dreiphasige Regeneration.

Weiterhin wird in dem kommerziellen Prozesssimulator UniSim Design ein Modell eines
600 MW Kohlekraftwerks, basierend auf dem Referenzkraftwerk Nordrhein-Westfalen,
aufgebaut. AusschliefSlich eine ganzheitliche Betrachtung von Kraftwerk und CO,-
Abtrennung ermoglicht eine aussagekriftige Bewertung verschiedener Optionen zur
CO,-Abtrennung.

Zur Verifikation des Modells des Phasengleichgewichts wird das konventionelle zwei-
phasige Modell herangezogen. Zunéachst werden die Ergebnisse eines einstufigen Pha-
sengleichgewichts mit den Ergebnissen aus einer Simulation mit dem kommerziellen
Prozesssimulator Aspen Plus verglichen.

Zur weiteren Verifikation des Modells wird der Absorptions-Desorptions-Prozess mit
zweiphasiger Regeneration im Desorber verwendet. Somit kénnen die Ergebnisse
eines kompletten Absorptions-Desorptions-Prozesses mit Ergebnissen aus Aspen Plus



106 9 Zusammenfassung

verglichen werden. Sowohl fir das einstufige Phasengleichgewicht als auch fiir den
gesamten Prozess zeigt sich eine zufriedenstellende Ubereinstimmung.

Als Strippkomponenten wurden in der Arbeit die zwei Kohlenwasserstoffe Hexan und
Oktan untersucht. Es wurden zwei Komponenten gewahlt, von denen eine, Hexan,
niedriger siedet als Wasser wihrend die andere, Oktan, hoher siedet. Beide Alkane weisen
eine nahezu vollstandige Mischungsliicke mit Wasser auf, wobei bei der Modellierung
von einer vollstandigen Mischungsliicke ausgegangen wird.

Der Absorptions-Desorptions-Prozess wird sowohl fiir die konventionelle zweiphasige als
auch fir die dreiphasige Regeneration des Waschmittels mit Zugabe eines der beiden
Kohlenwasserstoffe simuliert. Fiir den Vergleich werden der spezifische Energiebedarf und
die Reboilertemperatur betrachtet. Diese beiden Werte zusammen sind ein Maf}, wie viel
Energie auf welchem Temperaturniveau vom Kraftwerk fiir die CO,-Abtrennung bereit
gestellt werden muss. Eine Exergieanalyse der Ergebnisse der verschiedenen Prozesse
zeigt, dass die drei Prozesse (zweiphasig, dreiphasig mit Zugabe von Hexan, dreiphasig
mit Zugabe von Oktan) exergetisch auf einem &hnlichen Niveau liegen sollten. Um
detailliertere Ergebnisse zu erhalten, wird im néachsten Schritt das Kraftwerk inklusive
CO,-Abtrennung und CO,-Kompression betrachtet.

Die Ergebnisse der Kraftwerkssimulation mit CO,-Abtrennung und CO,-Kompression
zeigen, dass das Kraftwerk mit konventioneller zweiphasiger Regeneration bei der
CO,-Abtrennung den hochsten Wirkungsgrad aufweist. Die dreiphasige Regeneration
mit Oktan schneidet etwas schlechter ab als die konventionelle zweiphasige Regeneration.
Insbesondere die dreiphasige Regeneration unter Zugabe von Hexan schneidet deutlich
schlechter ab als die beiden anderen Varianten und auch, als es aufgrund der Exergicana-
lyse erwartet wurde. Der Grund hierfiir liegt im sehr hohen spezifischen Energiebedarf
und somit hohen Dampfbedarf, wenn auch auf niedrigem Temperaturniveau. Dadurch
iibersteigt der Dampfbedarf fiir die Regeneration des Waschmittels das Angebot
vonseiten des Kraftwerks auf diesem Temperaturniveau. Folglich kann das Waschmittel
auf diesem Temperaturniveau nicht mit dem zur Verfiigung stehendem Dampf aus dem
Kraftwerk regeneriert werden. Dies wiederum fiihrt zu einer Dampfentnahme auf einem
hoheren Temperaturniveau, so dass die sensible Warme in Form der Uberhitzung des
Dampfes fir die Warmezufuhr im Reboiler genutzt werden kann. Dadurch gelingt es
den Energiebedarf der CO,-Abtrennung zu decken, dies geschieht jedoch auf Kosten
des Kraftwerkswirkungsgrads, der letztlich deutlich sinkt.

Um das Problem des zu hohen Dampftbedarfs bei der dreiphasigen Regeneration mit
Hexan zu vermeiden, wurden Simulationen bei unterschiedlichen Driicken im Desorber
durchgefiihrt. Durch das hohere Druckniveau im Desorber wird Dampf bei einer héheren
Temperatur benotigt und gleichzeitig sinkt der spezifische Energiebedarf auf Grund der
besseren Regeneration des Waschmittels bei der hoheren Temperatur. Die Variation
des Drucks zeigt, dass es bei der dreiphasigen Regeneration mit Hexan einen optimalen
Druck fiir die Abtrennung gibt. Bei diesem ist einerseits der Druck und damit auch die
Temperatur hoch genug, dass das Waschmittel mit dem auf diesem Temperaturniveau zur
Verfiigung stehendem Dampf aus dem Kraftwerk regeneriert werden kann. Andererseits
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aber auch nicht zu hoch, da sich die Dampfentnahme bei hoheren Temperaturen negativ
auf den Kraftwerkwirkungsgrad auswirkt.

Die Variation des Drucks im Desorber wurde anschlieend auch fiir die konventionelle
zweiphasige Regeneration durchgefiihrt. Fiir die konventionelle zweiphasige Regeneration
zeigt sich kein eindeutiges Minimum fir den Wirkungsgrad von Kraftwerk mit CO,-
Abtrennung und CO,-Kompression. Interessant hierbei ist, dass sich ein hoherer Druck
nicht zwangslaufig positiv auswirkt. Dabei sinkt bei einem hoheren Druck und der
damit verbundenen hoheren Temperatur der spezifische Energiebedarf der Regeneration.
Gleichzeitig ist ein hoherer Druck im Desorber, dies entspricht einem hoheren Saugdruck
fiir die nachfolgende Kompression, auch fiir den Energiebedarf der Kompression positiv.
Diese positiven Effekte werden aber ausgeglichen durch den negativen Effekt der
Dampfentnahme bei einer hoheren Temperatur, was sich wie erwdahnt negativ auf den
Kraftwerkwirkungsgrad auswirkt.

Die Ergebnisse dieser Arbeit zeigen erneut, dass nur eine ganzheitliche Betrachtung
von Kraftwerk inklusive CO,-Abtrennung und CO,-Kompression zu vergleichbaren und
eindeutigen Ergebnissen fiithrt. Die Ergebnisse dieser Arbeit wurden daher verglichen
mit Ergebnissen aus der Literatur, bei denen ein dhnlicher Ansatz verfolgt wurde. Dabei
zeigt sich insgesamt eine gute Ubereinstimmung der Ergebnisse dieser Arbeit und der
Literatur.

Fiir den Einsatz von Strippkomponenten bei der CO,-Abtrennung in Kraftwerken muss
nach den Ergebnissen dieser Arbeit das Fazit gezogen werden, dass sich ein Einsatz
nicht lohnt.
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