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Kurzfassung

Trotz des Wandels in der Energieversorgung werden fossile Energietrager auch weiterhin
notwendig sein, um den weltweit steigenden Energiebedarf zu decken. Die vorliegende
Arbeit untersucht daher zukiinftige IGCC-Kraftwerke, welche COy moglichst vollsténdig
abtrennen und zugleich effizient Strom erzeugen. Ausgangspunkt der Betrachtungen bildet
das klassische IGCC nach Stand der Technik. Dieses kann bereits hohe Nettowirkungsgrade
von gut 50% erreichen. Allerdings fithren die COy-Emissionen von 672 g/kWh zu einem
Anstieg der Stromgestehungskosten auf rund 81 €/MWh. Durch Abtrennung von CO,
konnen die Emissionen auf etwa 88 g/kWh reduziert werden, was aber einen deutlichen
Riickgang des Wirkungsgrades um 11,4 %-Punkte verursacht. Dies fiihrt zu hohen Break-
even COy-Zertifikatspreise im Bereich von 32 € je Tonne.

Mafgeblich werden die genannten Verluste im IGCC durch die vier Teilsysteme Ga-
sturbine, Quenchvergaser, CO-Konvertierung und Luftzerlegung verursacht. Ein Vergleich
mit dem idealen Vergleichsprozess konnte hier nur begrenztes Optimierungspotential auf-
zeigen. Aus diesem Grund werden fiinf zukiinftige IGCC-Kraftwerkskonzepte vorgeschla-
gen und deren Potential sowohl mittel- wie auch langfristig bewertet. Die ausgewiahlten
Kraftwerkskonzepte umfassen ein IGCC mit Sauerstoffmembran (OTM) sowie eines mit
Membran-Shift-Reaktor (MR). Zudem wird ein IGCC mit COg-Abtrennung aus dem Ab-
gas mittels Carbonate Looping Prozess (CL) sowie ein Konzept nach dem Oxy-fuel Prinzip
(Oxy) betrachtet. Abschliefend wird im BZ-Konzept noch die Kombination aus IGCC und
Hochtemperaturbrennstoffzelle untersucht.

Mittelfristig zeigen dabei IGCC-Kraftwerke mit vollstdndig integrierter OTM-basierter
Luftzerlegung (2,5 %-Punkte) sowie Konzepte mit Membran-Shift-Reaktor (2,9 %-Punkte)
das hochste Wirkungsgradpotential. Die Varianten mit Post-Combustion Capture und
Oxyfuel Ansatz zeigten hingegen kein aussichtsreiches, mittelfristiges Potential. Das mit
Abstand hdchste Potential bietet die Kombination aus IGCC-Prozesses und Brennstoffzelle
(5,1 %-Punkte). Zudem konnte bei den zukiinftigen Konzepten die COs-Restemission um
bis zu 90% gegeniiber dem klassischen IGCC mit COs-Abtrennung gesenkt werden.

Hinsichtlich des langfristig erzielbaren Wirkungsgradpotentials erreichen sowohl das
IGCC mit Membran-Shift-Reaktor (MR) als auch das Konzept mit nachgelagerter COo-
Abtrennung via Carbonate Looping Prozess (CL) hohe Nettowirkungsgrade um 47,7%.
Dieser Wert ist aber stark von den jeweiligen zentralen Teilsystemen und deren Simu-

lationsannahmen abhéngig. Zudem sollte das CL-Konzept aufgrund des hohen Integra-
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tionsgrads weniger flexibel im Betrieb sein und aus diesem Grund auch eine tendenziell
geringere Verfiighbarkeit aufweisen. Das Membranreaktor-Konzept (MR) bietet hingegen
eine effiziente Moglichkeit zur gekoppelten Erzeugung von Strom und Wasserstoff. Das
Oxyfuel-Konzept zeigt nur langfristig aussichtsreiches Wirkungsgradpotential von 46,2%.
Dieses ist vornehmlich mit der Integration des OTM-Prozesses und der Steigerung der Ga-
sturbinenparameter verbunden. Das hochste Wirkungsgradpotential zeigt auch langfristig
die Kombination aus IGCC und SOFC. Besonders vorteilhaft sind der Druckbetrieb sowie
die externe Kiihlung der SOFC. In Kombination mit weiteren Optimierungsschritten sind
so langfristig Wirkungsgrade von 61,1% erreichbar. Allerdings erfordern alle langfristigen
Konzepte noch betréchtlichen Entwicklungsaufwand um die hier getroffenen Randbedin-

gungen auch wirklich zu realisieren.
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Abstract

The transformation of the energy sector towards a more sustainable and environmental
friendly structure still relies on fossil fuels. Therefore future IGCC plants are investigated,
which combine efficient power production with CO, capture. The basis of this work is a
conventional IGCC plants, which is already able to reach 50% efficiency today. However,
the resulting COyemissions of 672 g per kWh will increase the cost of electricity to appro-
ximately 81 € per MWh. Through implementation of a capture process those emissions
can be reduced to 88 g/kWh. Unfortunately, this causes a significant efficiency drop of
11.4 %-points, which leads to breakeven COsemission prices in the range of 32 € per ton.
The majority of the losses in the system are caused by the gas turbine, quench gasifier,
CO conversion and air separation unit. All of them are mature technology with limited
potential for further optimization.

For this reason five future IGCC power plant concepts are suggested and evaluated for
their mid and long term potential. For the mid term, concepts with integrated OTM based
air separation as well as plants with a membrane enhanced shift conversion showed the
highest efficiency potential of 2.5 and 2.9 %-points, respectively. The concepts with post-
combustion capture and oxyfuel approach showed only very limited potential. However, the
by far highest potential showed the combination of IGCC and high temperature fuel cell
(5.1 %-points). Moreover, the future concepts enabled very low remaining CO, emissions,
up to 90% below the conventional IGCC with CO, capture.

Regarding the long term potential, both, the membrane reactor concept as well as
the carbonate looping concept showed high efficiency potential of up to 47.7%. However,
the potential is highly dependent on the assumed performance of the new technology.
Furthermore, the high degree of integration in the CL concept should reduce the plant
flexibility and might also effect the availability. In contrary, the MR concept provides
the possibility to simultaneously produce hydrogen and electricity. In the long term, the
oxyfuel concept showed also a promising efficiency potential of 46.2%. Unfortunately, most
of the potential is related to integration of the OTM process and the development of
the gas turbine. Furthermore, the different working fluid in the turbine and the oxygen
combustion requires substantial modifications of the gas turbine. Once again, the highest
efficiency potential is achieved by the integration of the SOFC into the IGCC process.
Especially, the pressurized operation of the fuel cell as well as external cooling have very
positive effects on plant efficiency. In this way a long term efficiency potential of 61.1%

seems realistic. However, all proposed IGCC concepts require substantial research efforts.
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1 Stand der Technik

1.1 Fossile Kraftwerke mit COs-Abtrennung

Der Anstieg der COy-Konzentration in der Atmosphére wird als der wesentlichste Fak-
tor fiir die anthropogene Beeinflussung des Klimas angesehen [TPCC 2005|. Daher gibt
es weltweit Bestrebungen, den CO,-Ausstofs, insbesondere bei fossilen Kraftwerken, zu
reduzieren. Da auch mittelfristig fossile Energietriger fiir die Stromerzeugung [BP 2011,
IPCC 2007| erforderlich sind, werden Carbon Capture and Storage (CCS) Konzepte, wel-
che das CO, aus dem Kraftwerksprozess abtrennen und unterirdisch dauerhaft speichern,
erforscht. Verfolgt werden dabei bislang drei grundsétzliche Abtrennungkonzepte. Das so-
genannte Post-Combustion Konzept basiert auf konventioneller Kraftwerkstechnik und
trennt das CO, mittels Waschverfahren aus dem verdiinnten Rauchgas ab. Der Oxy-
fuel Ansatz umgeht die Verdiinnung des Abgases mit Stickstoff durch die Umsetzung des
Brennstoffes mit reinem Sauerstoff. Das Kohlendioxid kann dabei durch Kondensation des
Wassers direkt aus dem Abgas gewonnen werden. Neben den Verbrennungskonzepten wird
noch ein auf Vergasung basierender Kraftwerksprozess verfolgt. So wird bei der Integrated
Gasification Combined Cycle (IGCC) Technologie der Brennstoff zunéchst in ein Rohgas
iiberfiihrt, welches nach der Reinigung in einem Gas- und Dampfturbinenprozess effizient
verbrannt werden kann. Bereits wihrend der Aufbereitung des Rohgases wird das CO,
in konzentrierter Form mittels physikalischer Wéschen abgetrennt. Da dies vor der Ver-
brennung des Gases geschieht, wird dieser Ansatz als Pre-Combustion COs-Abtrennung
bezeichnet.

Bislang konnte sich noch keine der drei CCS-Strategien durchsetzen, da alle ihre spe-
zifischen Vor- und Nachteile haben und der Schritt von kleineren Pilotanlagen hin zu
industriellen Demonstrationsanlagen noch nicht vollzogen ist. Aufgrund der angedach-
ten signifikanten Rolle der COg-Abtrennung zur Umsetzung der Emissionsminderungszie-
le gibt es weltweit umfangreiche staatliche Férderprogramme und Absichtserklarungen,
welche auf die Realisierung kommerzieller Anlagen bis 2020 abzielen. Die teilweise be-
trachtlichen finanziellen Férderungen sollen dabei die deutlich hoheren Investitionskosten,
die abtrennungsbedingte verminderte Effizienz sowie die geringere Verfiigharkeit der ,first
of its kind“ Anlagen kompensieren. Auf die weiteren Herausforderungen, wie dem Aufbau
einer COy-Speicher und Transportinfrastruktur, der gesellschaftlichen Akzeptanz sowie

Rechtssicherheit soll an dieser Stelle nur hingewiesen werden. Diese Unwégbarkeiten, in
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Verbindung mit den abtrennungsbedingt signifikant steigenden Stromgestehungskosten,
verzogert die Umsetzung von Kraftwerken mit COs-Abtrennung mafsgeblich.

Da auch mittelfristig fossile Energietriger als unverzichtbar gelten [IPCC 2005], ist
die technologische Weiterentwicklung der einzelnen Konzepte, sowohl unter thermodyna-
mischen wie auch 6konomischen Gesichtspunkten, zwingend erforderlich fiir die zukiinf-
tige klimafreundliche Energieversorgung. Dabei soll der Fokus der vorliegenden Arbeit
auf den vergasungsbasierten IGCC-Kraftwerken liegen, da diese aufgrund des Gas- und
Dampfkreislaufs ein hoheres theoretisches Wirkungsgradpotential aufweisen als Dampf-
kraftwerke. Aufserdem zeigen diese Kraftwerke eine hohe Brennstoffflexibilitit sowie ein
besseres dynamisches Verhalten. Die vorgeschaltete Synthesegaserzegung ermoglicht zu-
dem die Produktion von Wasserstoff oder Syntheseprodukten, was eine effiziente Form der

Energiespeicherung in Zeiten geringer Stromnachfrage darstellt.

1.2 Energiewandlung mittels Partialoxidation

Das Prinzip von Kraftwerken mit integrierter Vergasung findet bereits 1950 Erwahnung
[Gumz 1950]. Dabei kann die Technologie der Vergasung selbst, also die Uberfiihrung
fester Brennstoffe in brennbares Gas, bis in die Mitte des 19. Jahrhunderts zuriick verfolgt
werden [Higman et al. 2008|. Der Haupteinsatzbereich der Vergasungtechnologie liegt nach
wie vor in der stofflichen Nutzung. Aufgrund der erzielbaren vielseitigen Produktpalette
ist die Technologie in der Petro- und Synthesechemie langjiahrig bewdhrt und fiihrte zum

Autfbau einer wachsenden Anlagenkapazitit (Abbildung 1).

Im Zuge der Olkrisen und dem damit verbundenen starken Olpreisanstieg wurden zu-
nehmend alternative Treibstoffquellen interessant und erforscht. Dies fiihrte zu einem ver-
starkten Ausbau der Vergasungskapazititen. Eine besondere Rolle spielt dabei die Firma
Sasol, welche aufgrund der Isolation Siidafrikas friihzeitig Coal-to-Liquid (CtL) Anlagen
mit rund 14 GWth Leistung aufgebaut hatte und damit zwischenzeitlich mehr als die
Halfte der weltweiten Vergasungskapazitit besafs. In neuerer Zeit kommt es verstirkt zum
Bau von Gas-to-Liquid (GtL) Anlagen in den erdgasproduzierenden Lindern wie Katar,
wo erst kiirzlich eine 10 GWth Anlage (Pearl) in Betrieb genommen wurde. Im Bereich
der Chemieprodukte kann insbesondere ab der Jahrtausendwende ein starker Zubau nach-
gewiesen werden, der vor allem auf China zuriickzufiihren ist und iiberwiegend auf die
Ammoniakherstellung abzielt [DOE 2010].

Der Anteil der Stromerzeugung ist dagegen bislang noch vergleichsweise gering, weist
aber hohe Zuwachsraten auf. Die energetische Nutzung beginnt im groftechnischen Stil

in den 90iger Jahren mit der Inbetriebnahme der vier grofsen Demonstrationsanlagen:
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Abbildung 1: Ubersicht Vergasungskapazitit nach Nutzungart (eigene Darstellung nach
[DOE 2010])

Wilhelm Alexander IGCC (1992), Polk Power Station IGCC Tampa (1996) , Wabash Ri-
ver (1995), ELCOGAS Puertollano (1998) . Dabei wurde aufgrund der Kombination von
Vergasung und dem klassischen Gas- und Dampfturbinen Kraftwerk der englische Begriff
IGCC (Integrated Gasification Combined Cycle) geprégt. Die Anlagen weisen inzwischen
bis zu 20 Jahre an Betriebserfahrungen auf und zeichnen sich durch vergleichsweise ho-
he Wirkungsgrade, Brennstoffflexibilitat sowie geringe Emissionen aus. Dennoch konnte
sich die Technologie aufgrund der hoheren Kosten und tendenziell geringeren Verfiigbar-
keit nicht gegen konventionelle Dampfkraftwerke durchsetzen. Eine Renaissance erfuhr die
IGCC-Technologie in den letzten Jahren vor dem Hintergrund der weltweiten Klimadis-
kussionen mit den einhergehenden CO,-Reduktionsbestrebungen. Die Moglichkeit, bei der
IGCC-Technologie das Kohlendioxid vor der Verbrennung aus einem vergleichsweise klei-
nen Brenngasmassenstrom abzutrennen, impliziert eine effektivere Abscheidung gegeniiber
der Abtrennung aus dem stark verdiinnten Abgas der konventionellen Dampfkraftwerke.
Zudem hat sich die dafiir notwendige Technologie bereits im Bereich der Petrochemie
langjéhrig bewahrt. Im Folgenden soll nun zunéchst auf die Struktur und Wirkungsweise
eines IGCC-Kraftwerkes sowohl mit als auch ohne COy-Abtrennung eingegangen werden.

Dariiber hinaus werden im Kapitel 1.5 aussichtsreiche zukiinftige Technologien vorgestellt
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und ein Uberblick iiber bisherige Studien und aktuelle Projekte (Kapitel 1.6) gegeben.

1.3 IGCC-Kraftwerke

Eine IGCC Anlage ist im Wesentlichen eine Kombination aus einem Gas- und Dampfkraft-
werk (GUD) sowie einem Vergasungsteil. In letzterem Teilsystem wird das fiir den GUD-
Teil notwendige Brenngas aus festen oder fliissigen Brennstoffen erzeugt. Da das Rohgas
eine Reihe von Verunreinigungen enthilt, ist eine umfangreiche Gasreinigung notwendig,
um die Anforderungen an das Brenngas zu erfiillen. Entsprechend kann ein drittes Teilsys-
tem, die Gasreinigung, definiert werden. Aufgrund der Vielzahl von einsetzbaren Techno-
logien kann an dieser Stelle nur eine Auswahl beriicksichtigt werden, die fiir die gewahlten
Kraftwerkskonzepte relevant sind. Weiterhin wird nur die autotherme Flugstromvergasung
mittels Sauerstoff und pneumatischer Kohlezufiihrung betrachtet. Der notwendige Sauer-
stoff wird dabei iiber eine kryogene Luftzerlegung erzeugt. Demnach lisst sich ein typisches
Anlagenschema gemifs Abbildung 2 bilden. Die Wirkungsweise der einzelnen Teilsysteme

und deren Zusammenhénge werden im Folgenden detailliert diskutiert.

Aufbereitung |« Kohle Claus |==» Schwefel
Partikel HCI, MHz
A A ! fhs
Rohgas Wasser- Schwefel-
Wi
ergaser H AHDE H Zyklon Hwélscher HHyerIyseH wische
7 v T .
| O Dampft N Dampf Brenngas-
—— - e - m— = = = = =] sittiger
LZA e LLITE
GuD Rauchgas

Abbildung 2: Typische Anlagenkonfiguration eines IGCC-Kraftwerkes

1.3.1 Vergaserinsel

Das Teilsystem Vergasungsinsel umfasst neben dem Vergaser selbst, im Wesentlichen Ne-
bensysteme zur Einsatzstoffaufbereitung, zur Bereitstellung von Sauerstoff und Transport-
gas sowie zur Rohgaskiihlung. Bei der verwendeten Flugstromvergasung werden hinsicht-
lich Aufbereitung des Einsatzstoffes die hochsten Anspriiche gestellt. So ist dieser bis auf
eine Korngréfse im Bereich von 50 bis 100 um aufzumahlen [Higman et al. 2008|. Realisiert

wird dies je nach Einsatzstoff mit Walzen- oder Schiisselmiihlen [Higman et al. 2008|. Der
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Energiebedarf richtet sich nach der Hirte der Kohle beim Mahlen (Hardgrove Index), so-
wie der Mahlgiite (Feinheit). Dariiber hinaus ist in der Regel eine Trocknung notwendig.
Bei Steinkohle wird dazu Heiftgas aus einer Synthese- oder Erdgasverbrennung genutzt,
welches in den Mahlraum eingeblasen wird (Abbildung 3). Die Kohlepartikel werden dann
bei entsprechender Feinheit mit dem Heifsgas ausgetragen und im Zyklon abgetrennt. Das
etwa 300°C heife Trocknungsgas wird anschliefsend teilweise im Kreislauf gefahren. Die
Restfeuchte der Steinkohle liegt dabei in der Gréfenordnung von 2 Ma.-% [Ldsche 2009).

i Entstaubun
Silo g Abgas

Bunsenyizey

HeiRgaserzeuger

_C )_ Brenngas
_@_ Luft

Abbildung 3: Schema der Kohlemahlung und -trockung (eigene Darstellung nach
[Losche 2009])

Die aufbereitete Kohle wird in Druckschleusensystemen auf rund 5 bar iiber Vergaser-
druckniveau verdichtet. Eingesetzt wird dazu Hochdruckgas, etwa Stickstoff oder Kohlen-
dioxid. Bei der Berechnung der erforderlichen Gasmenge ist zu beachten, dass die Behélter
nicht vollkommen gefiillt sind, Volumen zwischen den Partikeln bleibt und die Kohle poros
ist (Porenvolumen). Als Abschétzung kann eine Schiittdichte von 650 kg/m® sowie eine
Reindichte von 1550 und 1450 kg/m? fiir Stein- bzw. Braunkohle angenommen werden
|[Korobov 2004], [Higman et al. 2008]. Nach der Druckerh6hung muss ein weiterer Gass-
trom bereitgestellt werden, um die Kohle mit einer Dichte von 300 bis 450 kg/m3 (i.B)
pneumatisch zum Brenner zu férdern [Schingnitz 2008]. Eingesetzt werden konnen dafiir
alle kondensatfreie Gase mit einem Sauerstoffgehalt von unter 2 Vol.-%, vornehmlich aber
Stickstoff aus der Luftzerlegung oder Kohlendioxid. Die pneumatische Férderung ist durch
die Druckschleusen mit einem hohen apparativen Aufwand verbunden und auf Driicke von
maximal 50 bar limitiert. Allerdings ist das Druckniveau fiir IGCC-Anlagen ausreichend

und die trockene Zufithrung material- und brennerschonend [Higman et al. 2008|.
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Abbildung 4: Schema der Kohleaufbereitung und -férderung (eigene Darstellung nach
[Losche 2009, Schingnitz et al. 2005])

Alternativ zum beschriebenen trockenen System existieren auch nasse Kohleaufberei-
tungsverfahren. Dabei wird die Kohle mit Wasser in Stabmiihlen zerkleinert und dann als
so genanntes Slurry mit einem Feststoffgehalt um 60 bis 70% zum Vergaser gepumpt. Dies
ermoglicht eine signifikante Einsparung von Verdichtungsaufwand und Anlagenequipment.
Allerdings bedingt die erosive und korrosive Natur des Slurry, hochwertigen Stahl und
Beschichtungen entlang des Slurry-Pfades und fiihrt zu einer deutlichen Reduzierung der
Brennerlebenszeit [Tampa Electric 2002, Higman et al. 2008|. Auferdem ist der hohe Was-
seranteil zumeist unnétiger Balast, was den Kaltgaswirkungsgrad des Vergasers deutlich
reduziert. Der Kaltgaswirkungsgrad ist das wesentliche Qualitdtsmerkmal des Vergasers
und gibt an, wieviel Brennstoffenergie sich chemisch gebunden im Rohgas wiederfindet.
Da mittels Slurry aber hochste Driicke moglich sind, eignet sich die nasse Zufiihrung gut

fiir Syntheseanwendungen.

Der fiir die Vergasung notwendige Sauerstoff wird in kryogenen Luftzerlegungsanlagen
gemial dem vereinfachten Anlagenschema in Abbildung 5 erzeugt. Dazu wird Luft auf
rund 6 bar verdichtet und von Wasserdampf und CO, mittels Molekularsieben (Silikagel)
befreit. Anschliefsend wird die getrocknete Luft mittels Plattenwidrmetauscher in der so
genannten Cold Box gegen die austretenden Produktstrome gekiihlt. Da die Gradigkei-
ten hier nur wenige Grad [Springmann 1974| betragen und die Isolierung ausgereift ist,
kann die Kéilte (insbesondere die Verdampfungsenthalpie) der Produkte fast vollstandig
zuriickgewonnen werden. Die vorgekiihlte Luft wird nun entspannt, was geméf dem Joule

Thompson Effekt zu einer weiteren Abkiihlung fiihrt. Das Luftgemisch wird nun zunéchst
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in der Hochdruckkolonne getrennt. Im Sumpf reichert sich der Sauerstoff an, wiahrend sich
am Kopf eine stickstoffreiche Fraktion bildet. Dieser wird in einem Kondensator, welcher
gleichzeitig als Verdampfer der Niederdrucksédule fungiert, verfliissigt und dient in beiden
Saulen als Riicklauf. Die sauerstoffreiche Fraktion wird in der Niederdruckkolonne weiter
in reinen Sauerstoff (Sumpf der Kolonne) sowie Stickstoff mit geringerer Reinheit (Kopf
der Kolonne) aufgetrennt [Hausen et al. 1985, Ogriseck 2006|. Die geforderte Reinheit des
Sauerstoffs begriindet dabei in Abhangigkeit des Druckniveaus der Niederdrucksiule den
Druck in der Hochdrucksdule und damit den Verdichterenddruck. Die gasférmigen Pro-
dukte konnen nun nach der Cold Box via Kompressoren oder vor der Cold Box mittels
Pumpen (interne Kompression) auf den erforderlichen Druck gebracht werden. Im letzten
Fall steht der Einsparung des Verdichtungsaufwandes der Produkte allerdings ein erhéhter
Aufwand im Luftverdichter gegeniiber. Grund dafiir ist die mit der Druckerh6hung ver-
bundene héhere Verdampfungstemperatur, wodurch im Warmetauscher weniger niedrige
Lufttemperaturen erzielt werden kénnen. Daher erfolgt die Druckerhhung der Produkte
bis 70 bar eher mit Verdichtern [Higman et al. 2008|.

_ Nieder-
Stickstoff dr'jcf_r
""""""" kolonne
Sauerstoff gl
Booster Yy v
| |
Verdichtung D
Luft 9 Kaltertick-
D |M| D |M| ¢ gewinnung
Wasserdampf
Kohlendioxid X
Stickstoff <— Hochdruckkolonne
Sauerstoff -

Abbildung 5: Vereinfachte Darstellung einer kryogenen Niederdruckluftzerlegungsanlage
(eigene Darstellung nach [Higman et al. 2008])

Haupteinflussfaktoren auf den Energiebedarf der Luftzerlegungsanlage stellen die Sau-
erstoffreinheit sowie die Systemintegration dar. Fiir die luftseitige Integration wird die
Luft aus der Gasturbine entnommen. Entsprechend muss der Kolonnendruck angepasst

werden. Typische Grofsenordnungen sind 12 bis 17 bar. Diese Integration verringert den
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Eigenbedarf der Sauerstofferzeugung, erhoht aber die Systemkomplexitidt und vermindert,
wie in den IGCC Demonstrationsanlagen belegt [Spliethoff 2010], die Verfiigbarkeit des
Kraftwerkes. Mit steigender Sauerstoffreinheit steigt der Energiebedarf der Anlage auf-
grund des erhohten Trennaufwandes iiberproportional an. Daher wird in der Regel ei-
ne Reinheit von 95 bis 98% genutzt. Nach unten begrenzt wird die Reinheit einerseits
durch den Stickstoffeintrag in das Rohgas, welche durch die Gasreinigung geschleust wer-
den muss. Andererseits, bewirkt eine zu hohe Absenkung der Sauerstoffreinheit auch eine
geringere Reinheit des verbleibenden Stickstoffstroms. Die LZA ist aber in den meisten
Fillen stickstoffseitig integriert, was bedeutet, dass dem Brenngas Stickstoff zur Verdiin-
nung beigemengt wird. Dies bedingt aber, dass zur Vermeidung von Selbstentziindung
der Sauerstoffgehalt unter 2 Vol.-% gehalten werden muss. Entféllt dieser Aspekt ist laut

Hersteller ein weiteres Energieeinsparpotential von 25% vorhanden [Beysel 2009).

Der Sauerstoff dient im Vergaser zur partiellen Oxidation des Brennstoffes. Auf die-
se Weise wird, iiber die Oxidationsreaktionen, die notwendige Wiarme fiir die endother-
men Vergasungsreaktionen im Prozess selbst bereitgestellt. Da Flugstromvergaser oberhalb
der Ascheschmelztemperatur betrieben werden, ist die notwendige Ascheschmelzenthalpie
ebenfalls durch die Oxidationsreaktionen zu decken. Dadurch ist zwar der Oxidationsmit-
telbedarf vergleichsweise hoch, der Prozess liefert dafiir aber ein teerfreies Rohgas mit
geringem Methangehalt. Dies ist insofern wichtig, als dass Methan als Kohlenstofftrager
in der Gasreinigung nicht erfasst und daher zu erhéhter COy-Emission fiihren wiirde. Ne-
ben den beiden Hauptstromen miissen dem Vergaser Sekundirbrennstoff, Spiilgas und
gegebenenfalls Dampf zugefiihrt werden. Im Falle von Braunkohle oder Kohle-Slurry kann
letzteres entfallen, da der Brennstoff ausreichend Wasser in das System eintragt. Der Se-
kundérbrennstoff, in der Regel Erd- oder Synthesegas, dient der Flammenstabilisierung
und ist notwendig fiir An- und Abfahrvorgénge. Der Brenner selbst kann sich sowohl
am Kopf des Vergaser befinden als auch am Boden. Eine schematische Darstellung eines
Flugstromvergasers inklusive verschiedener Rohgaskiihlungsoptionen ist in Abbildung 6

dargestellt.

In der Vergasungszone werden durch die Umsetzung des Brennstoffs Temperaturen
von 1200 bis 1600°C erreicht. Daher wird dieser Bereich entweder mit Feuerfestmateri-
al ausgekleidet oder gekiihlt. Die Ausmauerung ist deutlich kostengiinstiger muss aber
im Bereich von 2 bis 3 Jahren [Tampa Electric 2002, Higman et al. 2008] komplett aus-
getauscht werden. Fiir die kostenintensiveren, wassergekiihlten Membranwinde werden
hingegen Lebensdauern von 25 Jahren erwartet [Chhoa 2005]. Die hohen Temperaturen

bewirken ein Schmelzen der Asche. Es bildet sich daher eine Schlackeschicht an der Verga-
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Abbildung 6: Schema eines Flugstromvergasers mit Rohgaskiithlungsoptionen (eigene Dar-
stellung nach [Schingnitz et al. 2005, Schingnitz et al. 2005b])

serwand, welche bei Kiihlung von aufien erstarrt und damit eine Schutzschicht bildet. Die
hochkorrosive fliissige Schlacke fliefst auf dieser Schutzschicht ab und wird aus dem Ver-
gaser ausgetragen. Da bei sinkender Temperatur die starre Schlackeschicht wachst, erhéht
sich unweigerlich der Druckverlust. Die Temperatur im Vergaser wird daher wesentlich
durch das Schmelzverhalten der Brennstoffriickstinde beeinflusst. Dieses Schmelzverhal-
ten wird wiederum durch das System SiOy — AL;O3 — C'aO — FeO bestimmt und vari-
iert je nach Kohlesorte. Dabei erhohen Silizium und Aluminium die Schmelztemperatur,
wihrend Eisen sowie Kalzium diese absenken [Higman et al. 2008|. Damit die Schlacke
kontrolliert abflieltt und dennoch die Schutzschicht stabil bleibt, muss also das Oxidati-
onsmittel entsprechend dem Druckverlust am Vergaseraustritt geregelt werden. Die aus-
getragene und erstarrte Schlacke hat dabei einen Grofiteil der Schadstoffe des Brennstoffs
in ihrer glasigen Struktur eingeschlossen. Insbesondere schwerfliichtige Komponenten wie
Cobalt, Chrom, Nickel, Mangan, Vanadium werden im Vergasungsprozess iiberwiegend in
die Schlacke eingebunden [Thompson et al. 2002, Harris et al. 2010]. Aufgrund der siche-
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ren Einbindung sind die Eluatwerte der Schlacke sehr gut, weshalb diese ein Wertprodukt
darstellt und als Baumaterial sowie zur Landschaftsverfiillung genutzt und verkauft werden
kann [Ratafia-Brownl et al. 2002, DOE 2000].

Der Vergaserdruck orientiert sich bei stromerzeugenden Konzepten am Druckverhéltnis
der Gasturbine und wird daher unter Einbezug gewisser Druckverluste in der Gasreinigung
in der Regel zwischen 25 und 50 bar liegen. Daher besteht die Aufenhaut aus einem
drucktragenden Stahlmantel. In der Reaktionszone selbst, reagieren die genannten Medien

analog der Hauptgleichungen 1 — 15 (Tabelle 1).

Tabelle 1: Hauptreaktionen bei der Flugstromvergasung [Higman et al. 2008]

‘ Bezeichnung ‘ Reaktionen ‘ AHpolkJ/mol] ‘
Hauptreaktionen
Bouduard Reaktion C+COs <+ 2C0 + 160,9
Heterogene Wassergasreaktion C+ Hy0 <+ CO + H» + 118,4
Heterogene Methanisierung C+2Hy < CH,y - 874
Homogene Wassergasreaktion CO + Hy0 < COy + Hy -41,2
Homogene Methanisierung CO+3Hy < CHy + HyO - 205,8
Nebenreaktionen
Verbrennungsreaktion C+0,509 < CO - 111,0
Verbrennungsreaktion CO + 0,505 <+ CO9 - 2830
Verbrennungsreaktion Hsy + 0,509 +» HyO - 2420
Schwefelwasserstoff Hy + 0,55 +» HyS - 20,7
Kohlenoxidsulfid CO+ 0,55+ COS - 32,0
Ammoniak No + 3Hy <> 2N Hj - 92,0
Blausédure No+ HyO +2C0O <+ 2HCN + 1,509 + 733,0
Chlorwasserstoff CLy+ Hy < 2HCL -920

Ziel des Vergasungsprozesses ist es moglichst viel chemisch gebundene Energie des
Brennstoffs in das Rohgas zu iiberfiihren. Entsprechend wird als Giitekriterium des Pro-
zesses der Kaltgaswirkungsgrad angesehen, welcher die Effizienz dieser Uberfiihrung aus-
driickt. Je nach Einsatzstoff sind fiir Flugstromvergaser mit pneumatischem Eintrag Wer-
te im Bereich von 80 bis 83% iiblich. Da das Gas aber mit sehr hoher Temperatur aus
der Vergasungszone austritt und die folgende Gasreinigung niedrige Prozesstemperatu-
ren erfordert, gilt es die fiihlbare Enthalpie des Rohgas moglichst effektiv zu nutzen.
Unterschieden wird hier im Wesentlichen zwischen der Abhitzedampfgewinnung und der
Quench-Anordnung (Abbildung 6). Die energetisch deutlich effizientere Variante ist die
Kiihlung des Rohgases in Verbindung mit der Produktion von Hoch- und Mitteldruck-

dampf. Auf diese Weise konnen rund 14% der chemischen Energie der Kohle gewon-
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nen werden |Chhoa 2005|. Allerdings erfordert die erosive und korrosive Umgebung die
Verwendung bestindiger und teurer Stihle. Zur Vermeidung von Fouling! kann kaltes
entstaubtes Rohgas rezirkuliert werden, um die mitgefiihrte Schlacke unter ihren Erwei-
chungspunkt abzukiihlen. Allerdings ist die minimale Abkiihlungstemperatur durch die zu
vermeidende Kondensation von Ammoniumchlorid auf den Temperaturbereich um 250°C
festgelegt |[Higman et al. 2008]. Im Falle des Wasserquenches kann die Rohgasenthalpie
hingegen vollstindig zur Aufsittigung mit Wasserdampf genutzt werden. Dariiber hin-
aus wird teilweise die Schmelzenthalpie durch das Erstarren der Schlacke zuriickgewonnen
und kondensierbare sowie wasserlosliche Komponenten abgetrennt. Da keine Warmeiiber-
tragerflichen bendtigt werden, sind die baulichen Abmafse eines Quenchvergasers deut-
lich kleiner und die Anlagenkosten entsprechend geringer. Zudem ermdéglicht der Quench
einen weiteren Freiheitsgrad und damit einen flexibleren und robusteren Vergaserbetrieb.
Da aber die Warme auf einem niedrigen Temperaturniveau um 200°C zuriickgewonnen
wird, fithrt dieses Design gegeniiber der Abhitzedampfgewinnung bei IGCC-Kraftwerken
zu einem Wirkungsgradverlust im Bereich von 3 %-Punkten [Karg 2009|. Daher ist der
Quenchvergaser eher fiir Anwendungen geeignet, wo Rohgas mit hohem Wasserdampf-
anteil notwendig ist, wie bei Anlagen mit COs-Abtrennung oder Syntheseanwendungen.
Als vierte Variante der Rohgaskiihlung kann ein chemischer Quench eingesetzt werden.
Dazu wird dem heifen Rohgas weiterer Brennstoff (Kohle oder Gas) ohne Oxidations-
mittel zugegeben. Die endothermen Vergasungsreaktionen bewirken eine Abkiihlung des
Gases und damit die energetisch vorteilhafte Umwandlung fiihlbarer Wéarme in chemisch
gebundene Energie. Entsprechend steigt der Kaltgaswirkungsgrad an. Allerdings kann es
je nach eingesetztem Brennstoff zu einer verminderten Rohgasreinheit kommen. Aufgrund
der teilweise unvollstindigen Umsetzung des Brennstoffs, niedrigen Temperaturen und
Nachreaktionen, werden sich gréfere Methananteile und auch héhere Kohlenwasserstoffe
(ggf. Teere) im Rohgas wiederfinden, welche einen erhthten Aufwand in der Gaskonditio-

nierung verursachen und zu Problemen in etwaigen Abhitzedampferzeuger fiihren kénnen.

1.3.2 Gaskonditionierung

Das mittels Vergasung erzeugte Rohgas enthélt neben den gewiinschten Synthesegaskom-
ponenten Wasserstoff und Kohlenmonoxid noch eine ganze Reihe von Stor- und Schad-
stoffen. Unter die erste Kategorie fallen insbesondere Inertgase wie Stickstoff, Argon sowie
Kohlendioxid und Wasserdampf. Diese verdiinnen zwar das Vergasungsgas, stellen aber an

sich keine Gefahr fiir die Anlagentechnik oder die Verletzung der Emissionsgrenzwerte dar.

! Ablagerung und Verschmutzung
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Dagegen sind Schadstoffe fiir die Anlagenteile oder Folgeprozesse kritisch und miissen da-
her entfernt werden. Welche Schadstoffe in welcher Konzentration im Rohgas auftauchen,
hiangt im Wesentlichen vom Einsatzstoff und dem gewéhlten Vergasungsverfahren ab. Da-
bei konnen aber einige Spezies auch erst entlang des Rohgasweges gebildet werden. Eine
Ubersicht iiber typische Schadstoffe bei der Flugstromvergasung und deren Auswirkungen
ist in Tabelle 2 dargestellt.

Tabelle 2: Spurenstoffe im Rohgas und deren Auswirkungen [Schmalfeld (Hrsg.) 2008,
Higman et al. 2008, Seume et al. 2010, Mitchell 1998|

Schadstoffgruppe ‘ Schadstoffe ‘ Auswirkungen ‘ Grofenordnung ‘ Grenzwerte GT ‘

Partikel Asche/ Fouling, 2 ppmw bzw.
T Schlacke | Korrosion 100% < 10 pm
K -
H,S Orrosion, < 1,0 Vol-% 20 ppmv
Schwefel Kat-gift,
COSs . < 0,1 Vol.-% k.A.
Emission
. HCN NOx - 100 bis k.A.
Stickstoft NH; Emission 5000 ppmy
HCl 40- 1-24
Halogenide ¢ Korrosion 0-600 ppmy A5 ppmw
HF 1 ppmw
T
) NaCl Korrosion 1-10 ppm 0,007 ppmw 9
Alkalien KCl Foulin 0,03 ppmw
& 0,3 - 0,5 ppmw?
ASHg .
Foul 1-1 1
Cd, v 2 PP
Ni(CO)4 Korrosion 1-10 ppm )
Karbonyle Fe(CO)s Kat-gift siche Metalle

1. Bezug auf Gasturbinenabgas, 2 Bezug auf zugefiihrte Gesamtmenge, 3 Bezug auf Brennstoff

Da sich die Vergasung besonders fiir den Einsatz von minderwertigen Brennstoffen
eignet, konnen je nach dessen Schwefelgehalt betrichtliche Mengen an Schwefelverbindun-
gen ins Rohgas gelangen. Bei den hohen Temperaturen der Flugstromvergasung liegt der
Schwefel dabei zu iiber 93% in Form von HyS und bis zu 7% als COS [Higman et al. 2008]
vor 2. Wihrend der gesamte Schwefelgehalt in der Gasphase aus dem Brennstoff stammt,
ist dies bei Stickstoffverbindungen nicht zwingend der Fall, da sowohl bei der pneuma-

tischen Forderung als auch mit dem Sauerstoffstrom molekularer Stickstoff eingetragen

2Bei der Niedertemperaturvergasung konnen auch groRere Mengen an CS; und Merkaptanen auftreten
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wird. Wenngleich der Reaktionsmechanismus noch nicht eindeutig geklart ist, so geht man
davon aus, dass die Stickstoffverbindungen im Produktgas vornehmlich auf den Brennstoff
zuriickzufithren sind und analog des NO-Mechanismus entstehen. Aufgrund des Fehlens
von Sauerstoff formt sich allerdings nur HCN und NHj|Higman et al. 2008]. Die Halo-
genverbindungen bilden sich aus den stark fliichtigen Chlorbestandteilen des Brennstoffs.
Sie sind sehr reaktiv und bilden Ammoniumchlorid und mit dem vorhandenen Alkien des
Brennstoffs Alkaliechloride [Higman et al. 2008|. Beide Spezies konnen bei der Rohgas-

kiihlung auskondensieren und zu Korrosion und Fouling fiihren.

Ahnliche Fliichtigkeiten weisen die mit dem Brennstoff eingetragenen Metalle auf. Im
Falle von Quecksilber konnte nachgewiesen werden, dass nur rund 10% der eingebrachten
Menge in der Schlacke eingebunden wird [Tampa Electric 2002|. Die Metalle kénnen dabei
in elementarer Form oder als Metallkarbonyle vorliegen. Letztere bilden sich erst im Roh-
gaspfad bei Temperaturen unter 400°C und in Gegenwart eines hohen CO-Partialdrucks
[Higman et al. 2008]. Die genannten Metallverbindungen sind neben emissionsrechtlichen

Aspekten fiir die Gasturbine von grofser Bedeutung.

Die Konfiguration der Gasreinigung in IGCC-Kraftwerken richtet sich daher nach den
bestehenden Emissionsgrenzwerten sowie den Anforderungen der Gasturbine. Letztere sind
dabei wesentlich weniger konkret als die gesetzlich fixierten Grenzwerte der Kraftwerkse-
missionen. Dies hingt neben den unterschiedlichen Turbinentypen und Standorten auch
mit der Bezugsbasis zusammen und kann am Beispiel der Alkalien verdeutlicht werden.
So finden sich in der Literatur Angaben mit Bezug auf den Brennstoff, die insgesamt
zugefiihrte Menge oder das Gasturbinenabgas. Die Brennstoffanforderungen liegen dabei
rund zwei Grokenordnungen iiber der Abgaskonzentration da die Verbrennungsluft fiir eine
entsprechende Verdiinnung sorgt. Insgesamt sind die Reinheitsanforderungen fiir Alkali-
en aber sehr hoch, was durch deren Schliisselfunktion bei der Hochtemperaturkorrosion
begriindet ist. So bilden Alkalien im Zusammenspiel mit Schwefel Alkalisulfat, was in kon-
densierter Form hoch korrosiv wirkt [Seume et al. 2010]. Dies betrifft nicht nur metallische
Komponenten sondern auch die keramischen Temperaturschutzschichten. Diese vornehm-
lich aus Yttriumoxid dotiertem Zirkoniumoxid bestehenden Schichten, werden ebenfalls
durch einen basischen Aufschluss in weniger stabile Zirkonate iiberfiihrt. Unterstiitzt wird
das noch durch Metalle, insbesondere Vanadiumoxid, welche Belege bilden und damit die

oxidischen Schutzschichten zerstoren konnen [Seume et al. 2010].

Entsprechend der genannten Anforderung besteht die typische Gasaufbereitung im
IGCC-Kraftwerk aus einer mechanischen Partikelabtrennung sowie einer Wasser- und
Schwefelwasche. Basierend auf der Gasaufbereitungsstrecke des Elcogas IGCC in Puer-

tollano kann folgendes vereinfachtes Anlagenschema abgeleitet werden [Elcogas| .
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Abbildung 7: Schema der Gasaufbereitung eines IGCC-Kraftwerkes (eigene Darstellung
nach [Elcogas])

Zunichst werden Schlacke und Aschepartikel mechanisch abgetrennt. Zur Abtrennung
der mitgerissenen Partikel werden in der Regel Zyklone und Filter eingesetzt. Die Ab-
scheidungsrate der Zyklone liegt fiir Partikel > 40 pm sehr hoch, verringert sich aber
stark fiir Partikel kleiner 10 nm, weshalb diese Anlagen nur der Grobreinigung dienen
[Korobov 2004]. Bei den Filteranlagen sind auch bei kleineren Partikelgrofen von 2 bis
5 pm deutlich héhere Abtrennungsraten von iiber 99,5% erzielbar [Strauft 2006]. Am ge-
brauchlichsten sind bei Kohlegas Kerzenfilter aus keramischen oder auch metallischen
Werkstoffen. Wahrend des Betriebes bildet sich ein Filterkuchen, der zusétzlich die Ab-
scheidung von Kleinstpartikeln und Spurenelementen begiinstigt, aber bei Erreichen ei-
nes zu hohen Druckverlustes durch Druckstofe entfernt werden muss. Die Elektrofilter,
welche bei konventionellen Kraftwerken genutzt werden, arbeiten bei Temperaturen zwi-
schen 100 und 400°C, haben sich aber bei der Brenngasreinigung unter hohen Driicken/
Temperaturen nicht durchgesetzt [Korobov 2004]. Im Gegensatz zur Schlacke sind Flug-
asche und Filterkuchen keine Wertprodukte, sondern aufgrund ihrer hohen Belastung mit
Schwermetallen (Vanadium, Nickel, Zink) und deren schlechter Einbindung zu entsorgen
[Font et al. 2005].

Nach der Abtrennung der Partikel wird das Gas in der Regel in Venturiwéischern von
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verbliebenen Kleinstpartikeln, vor allem aber wasserloslichen Komponenten wie HCL, NHy
und kondensierbaren Bestandteilen, befreit. Das Wasser wird iiberwiegend im Kreislauf ge-
fahren und teilweise regeneriert um Akkumulation zu vermeiden. Je nach eingesetzter Koh-
le gelangen mehr basische oder saure Komponenten in das Wasser, weshalb der ph-Wert
entsprechend geregelt werden muss. Die entstehenden Prozesswésser aus dem IGCC sind
meist hoch belastet und konnen nicht ohne Aufbereitung freigegeben werden. Dazu werden
feste Stoffe durch Absetzbecken und Filter sowie geloste Gasbestandteile via Dampfstrip-
pung aus dem Prozesswasser entfernt [Elcogas, Tampa Electric 2002, DOE 2000].
Anschlieflend werden die enthaltenen Schwefelbestandteile abgetrennt werden. Dies
wird in groftechnischen Anlagen iiblicherweise mittels Gaswéschen realisiert. Aufgrund
der geringen Konzentration kommen héufig chemische Waschen auf Basis von wéssrigen
Aminlésungen zum Einsatz. Die Amine fungieren dabei als schwache Base und binden die
sauren Bestandteile [Supp 1990]. Nach ihrer chemischen Struktur wird zwischen priméren
und sekundéren Aminen wie Monoethanolamin (MEA) bzw. Diethanolamin (DEA) sowie
den Tertieraminen beispielsweise Di-Isopropanolamin (DIPA) und Methyldiethanolamin
(MDEA) unterschieden. Die genannten Waschmittel variieren dabei hinsichtlich ihrer Ei-

genschaften teilweise deutlich und sind in Tabelle 3 ndher charakterisiert.

Tabelle 3: Charakterisierung ausgewéhlter Aminwéschen [Higman et al. 2008, Supp 1990,
Kohl et al. 1997, Gottlicher 1999]

| | Einheit | MEA | DEA [ DIPA | MDEA |
‘ Molekulargewicht ‘ k:fol ‘ 61 ‘ 105 ‘ 33 ‘ ‘
] Waschmittelkonz. \ Ma.-% \ 10-20 \ 25-35 \ - \ 30-50 \
\ Beladung \ mol \ 0,25-0,45 \ 0,4-0,8 \ - \ \
z;egsaal?izf??im) bt 826 670 | 430 | 550
Reaktionsenthalpie | 5 1636 | 1477 | 1674 | 1209
Siedepunkt (latm) \ °C 171 \ - \ 249 \ 247 \

Die primaren und sekundédren Amine weisen tendenziell hohere Reaktions- und Ver-
dampfungsenthalpien auf, was deren Regenerierung erschwert. Da sie zudem korrosiv sind
und degradieren, werden heutzutage vornehmlich die DIPA, als Bestandteil der Sulfinol-
wiische [Higman et al. 2008, sowie die MDEA eingesetzt. Dabei weist Letztere sowohl
eine geringe Reaktionsenthalpie wie auch einen niedrigen Dampfdruck (geringe Waschmit-

telverluste) bei akzeptabler Siedetemperatur auf [Kohl et al. 1997|. Zudem ist sie nicht
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korrosiv und aufgrund eines zuséatzlichen Reaktionsschrittes im Fall des C'Oy sehr selek-
tiv gegeniiber H,S [Vrachnos et al. 2004]. Allerdings entfernen, insbesondere die tertiiren
Aminwéschen (MDEA) das COS nur zu rund 75% . Da es die schwiichere Sdure ist, wird
es wihrend des Waschprozesses durch H3S und auch CO, verdringt [Supp 1990]. Da-
her miissen die organischen Schwefelkomponenten wie COS und C'S5 zunéchst in einer

zusétzlichen Hydrolysestufe geméif folgender Reaktion in HyS' iiberfiihrt werden.

cOS + HQO < HQS + COQ AHR = —33,8% (1)
kJ
0S8, + HyO < HyS + COS AHp = =31,0— 2)

Der Prozess besteht aus einem Katalysatorbett und wird aufgrund der Exothermie der
Reaktion (Sicherstellung hoher Umsétze) bei Temperaturen von 150 bis 200°C betrieben.
Die Temperatur wird nach unten durch den Wassertaupunkt begrenzt um Katalysator-
degradation zu vermeiden. Die dabei eingesetzten Katalysatoren wie Aluminium- oder
Titanoxid unterstiitzen zusitzlich die Umwandlung von HCN [Higman et al. 2008].

2HCN +2H50 < 3Hy + 2C0 + Ny AHp =T, 7ﬂ (3)

mol

Der austretende Gasstrom wird weiter abgekiihlt und anschliefend in der Aminwésche
von Schwefel befreit. Die Wische besteht aus einer Absorberkolonne und der Waschmit-
telregenerierung. Da die MDEA unter den Vergasungsanlagen am weitesten verbreitet ist,

wird diese stellvertretend im Folgenden niher betrachtet.

Wie in Abbildung 8 ersichtlich, tritt das Rohgas am Boden in die Absorberkolonne
ein und wird im Gegenstrom mit dem wissrigen Waschmittel in Kontakt gebracht. Dabei
reagiert das Waschmittel recht selektiv mit dem H,S sowie Teilen des CO5 und trennt diese
Bestandteile aus dem Rohgasstrom ab. Die Reaktionen fiihren aufgrund der Exothermie
zu einem Anstieg der Waschmitteltemperatur, weshalb die Edukte vorher auf rund 30
bis 40°C abgekiihlt werden. Das beladene Waschmittel wird zunéchst entspannt und gibt
dabei geloste Gaskomponenten frei. Anschlieftend muss das Waschmittel thermisch rege-
neriert werden, um die chemisch gebundenen Komponenten freizusetzen. Dazu wird das
Waschmittel in der Destillationskolonne durch Niederdruckdampf zum Kochen gebracht,

wodurch die Bindungen gelost und durch Dampfstrippung freigesetzt werden. Das regene-
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Abbildung 8: Vereinfachte schematische Darstellung der MDEA-Wiésche (eigene Darstel-
lung nach [Higman et al. 2008, Supp 1990])

rierte Waschmittel wird zur Vorwdrmung des beladenen Waschmittelstroms genutzt und
anschliefsend durch Kiihlwasser weiter auf die notwendige Absorbertemperatur abgekiihlt.
Da trotz Warmeriickgewinnung betrichtliche Dampfmengen in der Heikregenerierung be-
notigt werden, kann diese durchaus 80% des Gesamtenergieaufwandes der Abtrennung
ausmachen [Chakma 1997].

Das entstehende schwefelhaltige Abgas, muss nun in einem weiteren Prozess behandelt
werden um den Schwefel zuriick zu gewinnen. Dazu wird typischerweise der Claus- Prozess
(Abbildung 9 ) eingesetzt, welcher durch ein zweistufiges Verfahren elementaren Schwefel

gemif folgender resultierender Reaktionsgleichungen erzeugt [Higman et al. 2008|:

1
38HyS + 150, ¢ 3/8 55 + 3H,0 (4)

In der ersten Stufe wird das saure Gas unterstochiometrisch verbrannt, wobei bereits
teilweise elementarer Schwefel sowie ein Gemisch aus H,S und SO gebildet wird. Um hier
Luft einsetzen zu konnen, muss die Konzentration von H5S mindestens im Bereich von
25 bis 30 Vol.-% liegen [Higman et al. 2008]. Liegt dieser Wert, beispielsweise bei Einsatz
von schwefelarmen Brennstoff und geringer Aufkonzentrierung in der Wische darunter, so
muss die Luft mit Sauerstoff angereichert oder gianzlich auf Sauerstoff umgestiegen werden

(Oxy-Claus-Prozess).

Da in der ersten thermischen Stufe nur rund 50% Umsatz realisiert werden kann, wird
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Abbildung 9: Schematische Darstellung des Claus-Prozess (eigene Darstellung nach
[Higman et al. 2008, Supp 1990])

das Gemisch in der zweiten katalytischen Stufe weiter behandelt. Dazu muss das rund
1000 bis 1200°C heifte Abgas mittels Abhitzedampferzeugung auf rund 200 bis 300°C abge-
kiihlt werden [Higman et al. 2008]. Der Schwefeldampf wird durch Kondensation zwischen
den Stufen aus dem Gasstrom entfernt, was das Gleichgewicht der Reaktion zur Pro-
duktseite verschiebt. Aufgrund der niedrigen Reaktionsgeschwindigkeit bei Temperaturen
unter 350°C werden Aluminiumkatalysatoren eingesetzt, welche durch zusétzliche Dotie-
rung mit Cobalt und Molybdén den CS,; und COS-Umsatz erh6hen [Supp 1990]. Da auch
bei Einsatz mehrerer katalytischer Reaktoren, aufgrund der verschiedenen Schwefelmodi-
fikationen, keine vollstdndige Schwefelriickgewinnung realisiert werden kann, verbleibt ein
schwefelhaltiges Abgas (Tailgas) [Supp 1990|. Dieses kann entweder durch eine katalyti-
sche Nachbehandlung bei Betriebstemperaturen unterhalb des Schwefeltaupunktes weiter
gereinigt oder als Tailgases in die Sauergaswésche rezirkuliert werden. Zur Nachbehand-

lung kann das Sulfreen- oder der Scot-Verfahren zum Einsatz kommen (Abbildung 10).

Das Sulfreen-Verfahren nutzt katalytische Reaktoren bei Temperaturen um 130°C, wo-
durch der entstehende Schwefel simultan am Katalysator kondensiert und absorbiert wird
[Ogriseck 2006]. Zur Regenerierung wird Heifsgas genutzt. Das Restgas wird verbrannt
und weist danach noch SOy-Konzentrationen von rund 1000 ppmv auf [Supp 1990|. Beim
Scot- Prozess hingegen wird das Tailgas zunéchst in reduzierender Atmosphére verbrannt
und anschliefsend in einem Cobalt-Molybdin Katalysatorbett hydriert. Das H9S wird in
einer eigenen Aminwésche (inkl. Regenerierung und Abwasserbehandlung) entfernt. Der
Prozess ist demnach deutlich aufwéndiger, aber auch flexibler und erzeugt ein Abgas mit

weniger als 500 pmmv Schwefelgehalt [Higman et al. 2008|.
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Abbildung 10: Schematische Darstellung der Tailgas-Behandlung (eigene Darstellung nach
[Higman et al. 2008, Supp 1990])

Der Schwefelumsatz kann durch diese Zusatzbehandlung bei der Clausanlage mit zwei
Reaktoren von 96% und 98% bzw. bei drei katalytischen Reaktoren [Supp 1990] auf iiber
99% gesteigert werden |Ogriseck 2006]. Die erzielbare Ausbeute hingt allerdings auch
vom Grad der Nebenreaktionen ab. So bildet NHs und HCN bei unterstochiometri-
scher Umsetzung Salze, welche bei der Schwefelkondensation zu Verstopfungen fiithren
konnen [Higman et al. 2008]. Eine Alternative zum Claus Prozess stellt die Moglichkeit
der Schwefelsduregewinnung dar. Diese ist in der Lage, auch Gase mit niedrigsten Schwe-
felkonzentrationen zu nutzen und wird beispielsweise aufgrund der lokalen Gegebenheiten
im Polk Power IGCC in Tampa eingesetzt [Tampa Electric 2002]. Wegen der geringeren
Relevanz wird der Prozess an dieser Stelle aber nicht weiter betrachtet.

Nach der Entschwefelung wird das Reingas, aufgrund seiner Eignung fiir Synthesepro-
zesse, auch haufig als Synthesegas oder Syngas bezeichnet. Vor der Nutzung als Brenngas
muss dieses aber noch konditioniert werden um in modernen Gasturbinen verbrannt wer-
den zu konnen. Daher wird das Gas erwarmt und mit Wasser geséttigt. Zusatzlich wird
in vielen IGCC-Anlagen noch der Reststickstoff aus der Luftzerlegung zugemischt. Die

Hintergriinde dieser Verfahrensweise werden im folgenden Kapitel ndher beleuchtet.

1.3.3 Gas- und Dampfturbinenteil

Der Gas- und Dampfturbinenteil in einem IGCC unterscheidet sich in einigen wichtigen
Punkten vom klassischem Erdgas gefeuertem GUD-Kraftwerk. Der grundlegendste Un-

terschied ist dabei sicher das verdnderte Brenngas. Auferdem bestehen noch zahlreiche
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Kopplungen, sowohl zwischen der Gasturbine und der Vergasungsinsel, als auch zwischen
dem Dampfkreislauf und der Gasaufbereitung. Dieser hohe Grad an Systemintegration
wirkt sich im besonderen Mafe auch auf die Dynamik aus, wenngleich im Folgenden vor-
nehmlich die thermodynamischen und materialtechnischen Aspekte im Fokus stehen. Ein
vereinfachtes Schema fiir einen typischen GUD-Prozess als Teil eines IGCC-Kraftwerkes
ist in Abbildung 11 dargestellt.
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Abbildung 11: Schema eines GUD-Prozesses als Teil eines IGCC-Kraftwerkes (eigene Dar-
stellung nach [Tampa Electric 2002|)

Das Synthesegas unterscheidet sich nicht nur in der stofflichen Zusammensetzung von
Erdgas, sondern auch deutlich hinsichtlich der verbrennungtechnischen Eigenschaften. Die
wesentlichen Parameter in diesem Zusammenhang sind dabei der Wobbe Index, die Flam-
mengeschwindigkeit und die verdnderten Abgaseigenschaften. Der Wobbe Index stammt
aus der Erdgascharakterisierung und stellt einen modifizierten volumetrischen Heizwert
dar, welcher die relative Dichte des Brennstoffs beriicksichtigt [Seume et al. 2010]. Der
gemif Gleichung 5 bestimmbare Wert stellt damit sicher, dass Gase mit gleichem Index

den gleichen Enthalpiestrom® in die Brennkammer einbringen [Seume et al. 2010]. Da-

3bei gleichem Druckgefiille iiber den Brenner
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durch sind Gase, deren Wobbe Index innerhalb einer Schwankungsbreite von £10% liegt,
gegeneinander austauschbar [Seume et al. 2010]. Allerdings gilt es dabei eine etwaige si-
gnifikante Gasvorwirmung (> 200°C) zu beachten, um eine gleichbleibende Eindringtiefe

des Gasstrahls zu gewéhrleisten.

H,
pBrenngas
pLuft

Die Flammengeschwindigkeit hingegen ist ein Maf fiir die Stabilitdat der Verbrennung.

WobbelIndex W : (5)

Sie ist bestimmt durch die Reaktionskinetik und Transporteigenschaften des Brenngases
und damit nicht nur abhingig von der Zusammensetzung des Gases sondern auch von
Temperatur und Druck. Fiir einen stabilen Betrieb sollte die Flammengeschwindigkeit der
Austrittsgeschwindigkeit des Gases entsprechen, um sowohl ein Ausblasen der Flamme als
auch das Riickschlagen zu vermeiden [Seume et al. 2010|. Die verénderte Zusammenset-
zung des Brenngases insbesondere nach der Verdiinnung fiihrt aufterdem dazu, dass das
entsprechende Rauchgas eine andere Zusammensetzung und damit Warmekapazitit auf-
weist als bei der Erdgasverbrennung. Dies gilt es bei der Auslegung der Kiihlung und der
Materialwahl zu beachten. Zur Verdeutlichung der typischen Verhéltnisse sind die wesent-
lichen Groéfsen normiert auf den Erdgaswert in Tabelle 4 dargestellt. Dabei wird sowohl
unverdiinntes als auch verdiinntes Synthesegase aus der Kohlevergasung betrachtet. Eine

Betrachtung fiir wasserstoffreiches Brenngas findet sich in Kapitel 1.4.

Tabelle 4: Vergleich der Eigenschaften von Synthesegas und Erdgas (eigene Berechnung
nach|[DIN 51857])

Brenngas Heizwert Wobbezahl Brenngas- Cp Abgas
[MJ/m3i.N.] [MJ/m3®i.N| strom |kg/s] [kJ/kgK]*!

CHy4 1

Ho, 0,30 0,85 0,42 1,03

CO 0,35 0,26 4,90 0,96

Syngas 0,31 0,27 4,10 0,98

Syngas verd. 0,13 0,10 11,8 1,02

1 Wert bei Turbineneintrittstemperatur von 1300°C

Wie in Tabelle 4 ersichtlich, weichen die verbrennungstechnischen Eigenschaften des
Brenngases aus der Kohlevergasung teilweise deutlich von Erdgas ab. Aufgrund der durch-
weg niedrigeren Heizwerte erreicht die Wobbezahl von Synthesegas nur rund ein Drittel des

Wertes fiir Erdgas. Daraus resultiert ein um 5 bis 10 fach hoherer Brenngasmassenstrom,
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welcher eine entsprechende Anpassung des Stromungsquerschnittes der Brenngaszufiih-
rung notwendig macht. Dariiber hinaus ist das Brenngas deutlich reaktiver, was sich in
einer hoheren Flammengeschwindigkeit widerspiegelt [Seume et al. 2010]. Damit besteht
fiir das Synthesegas eine erhohte Riickschlagsneigung, weshalb bisher keine Vormisch-
brenner sondern nur Diffusionsbrenner eingesetzt wurden [Spliethoff 2010]. Da diese zur
vermehrten Bildung von thermischen NOx fiihren, ist eine Verdiinnung des Gases mit
Wasser und /oder Stickstoff notwendig. Dadurch wird zwar der Brenngasmassenstrom wei-
ter erhoht, die NOx-Emissionswerte im Abgas aber auf bis zu 10 ppmv (15% Os) gesenkt
[Spliethoff 2010]. Dariiber hinaus wird die Flammengeschwindigkeit mit Erdgas vergleich-

barer gemacht.

Neben den gegenwértig betriebenen IGCC-Anlagen bestehen zusétzlich langjéhrige Er-
fahrungen mit der Verbrennung von wasserstoffreichen Gasgemischen im Bereich der Petro-
chemie. Durch begrenzte Modifikationen ist es demnach moglich, standardisierte Gasturbi-
nen auf das neue Brenngasgemisch umzuriisten. Wenngleich es in Demoanlagen anfinglich
zu einem Brummen in der Brennkammer kam, konnte dies durch Erh6hung des Druckver-
lustes behoben und damit ein zuverlissiger Betrieb gewéhrleistet werden [Elcogas|. Der
erhohte Brenngasmassenstrom ermoglicht aber durch dessen Vorwérmung einen Ansatz zur
Optimierung des Gasturbinenprozesses. Wéahrend bei dem geringen Erdgasmassenstrom
vornehmlich Temperaturen um 100°C genutzt werden, sind bei IGCC-Anwendungen be-
reits 300 bis 350°C realisiert [Raddings et al. 2009]. Die weitere Erhthung ist prinzipiell
moglich, hat aber einen abnehmenden Zusatznutzen, da die Warme dem Dampfkreislauf
entzogen wird [Kloster 1999]. Die weitere Anhebung ist daher vor allem vorteilhaft in
Kombination mit einer Warmgasreinigung, wo das Brenngas von vornherein bei erhéhter
Temperatur vorliegt. Allerdings bedingt eine Erhéhung der Brenngastemperatur neben si-
cherheitsrelevanten auch die Berticksichtigung von wirtschaftlichen Aspekten. Mit héherer
Temperatur steigt nicht nur der Volumenstrom des Brenngases und damit auch das bau-
liche Abmal dessen Zufiihrung an, sondern es vermindert sich auch die Festigkeit der ver-
wendeten Werkstoffe wie in Abbildung 12 ersichtlich. Dadurch miissen diese dickwandiger
ausgefiihrt und bei Temperaturen ab 400°C auf deutlich teurere Materialien ausgewichen
werden. Dies fiihrt zu einen exponentiellem Anstieg der Kosten fiir Brenngaszufiihrung in

der Gasturbine.

Der zweite grundlegende Unterschied zum reinen GUD-Kraftwerk ist das hohe Maf
an Vernetzung mit dem Vergasungsteil. Dies betrifft zum einen die Kopplung des Ga-
sturbinenverdichters mit der Luftzerlegung bei integrierter Anlagenfahrweise, als auch

die Kopplung von Dampf- bzw. Wasserstromen. Die bereits beschriebene Brenngasver-
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Abbildung 12: Qualitatives Verhalten von Festigkeit und Kosten der Brenngaszufiihrung
(eigene Darstellung nach [Horazeck 2008] )

diinnung mit Stickstoff aus der Luftzerlegung fiihrt auch dazu, dass in der Turbine ein
wesentlich groferer Massenstrom entspannt, als im Verdichter komprimiert wird. Dieses
Ungleichgewicht kann bei Standardturbinen zu kritischen Betriebszustdnden, insbesonde-
re dem Uberschreiten der Pumpgrenze des Verdichters fiihren [Seume et al. 2010]. Daher
sind Anpassungen notwendig, welche aufgrund der geringeren Komplexitidt vornehmlich
am Verdichter der Gasturbine vorgenommen werden. Alternativ ist aber auch die Aus-
kopplung der in der Luftzerlegung bené6tigten Druckluft aus dem Verdichter moglich. Das
ist nicht nur thermodynamisch vorteilhaft, sondern reduziert den Massenstrom durch die
Turbine, wodurch der Einsatz von Standardturbinen auch ohne grofere Modifikationen
moglich ist [Seume et al. 2010|. Dies ermdglicht zudem, bei einer Unterbrechung der Syn-

thesegaserzeugung, den Betrieb mit Erdgas aufrechtzuerhalten.
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Der Austausch von Wasser- und Dampfstromen im IGCC ermdoglicht zudem die effi-
ziente Ausnutzung des verfiigbaren Temperaturniveaus. In der Regel wird ein Zwei- oder
Dreidruckbetrieb mit einfacher Zwischeniiberhitzung realisiert, um die Abwirme best-
moglich zu nutzen. Aufgrund des vergleichsweise geringem Temperaturniveaus des Ga-
sturbinenabgases von rund 600°C, kommt es im AHDE zu einer Pinchpunkt-Limitierung
[Higman et al. 2008, was nur mittelmékige Frischdampfparameter und damit Wirkungs-
grade ermoglicht. Gemaf der Frischdampftemperatur von rund 580°C ergeben sich typi-
scherweise Frischdampfdriicke um 170 bar [Karg 2000]. Die Kopplung mit dem Rohgasab-
hitzedampferzeuger ermoglicht zwar prinzipiell héhere Frischdampftemperaturen, aller-
dings ist der Druck praktisch durch die korrosive sowie erosive Umgebung und dem da-
mit verbundenem Materialverschleift auf bislang 170 bar limitiert [Karg 2000]. Daher sind
gegenwertig nur unterkritische Konzepte im Fokus mit Sattdampfgewinnung im Rohgas-

kiihler und Uberhitzung im Gasturbinenabgas [Higman et al. 2008].

Der Hochdruckdampf wird nach der Entspannung auf ein mittleres Temperaturniveau
im Bereich von 40 bis 45 bar erneut iiberhitzt und in der Mitteldruckturbine weiter auf
rund 6 bar entspannt. Der Dampf wird anschliefend zusammen mit zuséitzlichem Nieder-
druckdampf aus dem Abhitzedampferzeuger in der Niederdruckturbine bis zum Konden-
satordruck entspannt. Die Turbinen befinden sich typischerweise auf einer Welle, welche
iiber den Generator Strom erzeugt. Die Verluste sind bedingt durch den hohen Druck
(Spaltverluste) und dem grofen, feuchten Volumenstrom (Dampfnésse) in der Hoch- bzw.
Niederdruckturbine grofer als in der Mitteldruckturbine. Den grofiten Einzelverlust stellt
dabei die verlorene kinetische Energie des Nassdampfs am Austritt der Niederdruckturbine
dar [Spliethoff 2010]. Entsprechend liegen typische Wirkungsgrade moderner Dampftur-
binen in der Grékenordnung von 91 bis 94% [Strauk 2006]. Der Druck im Kondensator
ist wesentlich fiir das Druckverhiltnis der Niederdruckturbine und damit entscheidend fiir
deren Leistungsabgabe. Er wird bestimmt durch die Umgebungsbedingungen und die Me-
thode der Riickkiihlung. Bei Grofkkraftwerken kommen drei grundsétzliche Varianten zum
Einsatz: die Durchlaufkiihlung mittels Fliefwasser, die Nutzung der Verdampfskiihlung
in einem quasi geschlossenem System sowie die Luftkiihlung. Die schematische Darstel-
lung sowie die beispielhafte Berechnung des bei den gewdhlten Annahmen realisierbaren
Kondensatordrucks sind in Abbildung 13 dargestellt.

Im ersten Fall wird ein kontinuierlich verfiighares Gewésser (Meer- oder Flusswasser)
direkt oder indirekt fiir die Riickkiihlung des Kondensators genutzt. Die Kondensatortem-
peratur wird hier nur durch die Gradigkeit (I') im Kondensator und die Kiihlzonenbreite,

also die Wassererwirmung (Aty,,) zusitzlich beeinflusst. Da diese aber einmal von der

24



Tw.z J"ocmn ® Lufl\
-

ITk:no
T'ﬂ'.?
> . > L . = ;
t(:}l‘ld: tt.'\.'l + &tm’ + |_ t(:}nd: tFK + KGA + atr.\.' + |_ t(:}nd: tU + At}-\
bei bei bel
Wassertemperatur von 9°C Umgebung 15°C und ¢ 60% Umgebungstemperatur 11.2°C
Erwarmungum 7 K Erwarmungum 11 K| und At, =25 K
Gradigkeit von 3 K KGA von 7.4 K, Gradigkeit von 3 K
tyona= 19°C == pyong= 22 mbar tiana= 32.2°C -= Pyong= 48 mbar tyona= 36.2°C -= pyong= 60 mbar

Abbildung 13: Prinzip der verschiedenen Riickkiihlungsarten (eigene Darstellung nach
[Spliethoft 2010])

Wiérmeiibertragerfliche und zum anderen von der Kiihlwasserumwilzung abhingig sind,
handelt es sich eher um 6konomische Grofen. Typische Grofenordnungen in modernen
Anlagen liegen im Bereich von 2 bis 4K fiir die Gradigkeit [UBA 2001, Spliethoff 2010]
sowie 5 bis 10K fiir die Aufwdrmung. Damit hingt der realisierbare Kondensatordruck bei
dieser Kiihlmethode im Wesentlichen von der vorliegenden Wassertemperatur (tx,) ab,
wodurch die mit Abstand geringsten Driicke von 20 bis 40 mbar erzeugt werden konnen
[Roth]. Allerdings ist nicht iiberall ein geeignetes Gewisser vorhanden und die Wasser-
nutzung oft mit strengen Auflagen hinsichtlich Aufwirmung verbunden, so dass in den

meisten Fillen eher ein Nasskiihlturm zum Einsatz kommt.

Bei dieser Methode wird der erzielbare Kondensatordruck mafgeblich durch die Umge-
bungsluft und die Giite des Kiihlturms, dem sogenannten Kiihlgrenzabstand (KGA), be-
einflusst [Roth]. Dieser gibt an, wie grof die Temperaturdifferenz zwischen der realisierten
Kiihlwassertemperatur und der minimal moglichen Temperatur ist. Da die Kiihlwirkung
iiber die Verdunstungsenthalpie von Teilen des Wassers erfolgt, kann nur soviel Kiihlleis-
tung erzeugt werden, wie die Umgebungsluft Wasserdampf bis zur Séttigung aufnehmen
kann. Die sich dabei ergebende minimal erreichbare Temperatur wird als Feuchtkugeltem-
peratur (tpx) oder auch Kiihlgrenztemperatur bezeichnet [Schramek (Hrsg.) 2006]. Zur
Gewihrleistung eines wirtschaftlichen Betriebs wird in der Praxis aber ein Kiihlgrenz-
abstand zwischen 5 und 10K in Kauf genommen, da die baulichen Abmafe bei einer
30 prozentigen Reduktion von 9 auf 6K iiberproportional um 60% ansteigen [Roth|. Bei
Beriicksichtigung der genannten Skonomischen Gréfsen ergeben sich typische Kondensa-

tordriicke bei Nasskiihltiirmen von 40 bis 60 mbar.
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Sollte auch ein Nasskiihlturm nicht realisiert werden konnen, bleibt nur der Einsatz
von Trockenkiihltiirmen. Dabei wird das Kiihlwasser durch Kiihlelemente gefiihrt, welche
mit Umgebungsluft durchstromt und dabei riickgekiihlt werden. Aufgrund des schlechten
Wirmedurchgangs, vom Wasser zur Luft und fehlender Verdunstungskilte ist der not-
wendige Temperaturunterschied (¢xr) zwischen Kondensator- und Umgebungstemperatur
im Bereich von 25 bis 30K [UBA 2001|. Der genaue Wert ist abhéngig von der Giite des
Kiihlturms und der Liifteranzahl. Damit ergeben sich deutlich hohere Kondensatordriicke

von typischerweise 60 bis 90 mbar.

1.4 IGCC-Kraftwerke mit Pre-Combustion CO,-Abtrennung

Wie in Kapitel 2.2 erlautert, wandelt ein IGCC-Kraftwerk zunéchst feste Brennstoffe in
Brenngas und nutzt dieses nach der Aufbereitung energetisch. Dieses Prinzip bietet nun die
Moglichkeit, neben den Verunreinigungen, auch den Kohlenstoff vor der Verbrennung ab-
zutrennen. Dazu sind gegeniiber dem klassischen IGCC-Prozess einige Anderungen in der
Anlagenkonfiguration notwendig. Da der Prozess aber in seiner Grundform erhalten bleibt,
wird im Folgenden nur auf die notwendigen Prozessinderungen eingegangen. Die wesent-
lichen Modifikationen betreffen dabei die Gasreinigung, da neben Schwefelkomponenten
nun auch Kohlendioxid moglichst selektiv abgetrennt werden muss. Da der iiberwiegen-
de Teil des Kohlenstoffs aber in Form von Kohlenmonoxid vorliegt, muss dieses zunéchst
in einem weiteren Schritt, der CO-Konvertierung, in CQOs iiberfiihrt werden. Andernfalls
wiirde das Kohlenmonoxid nach der Verbrennung zu COs-Emissionen fiithren. In seiner

typischen Konfiguration stellt sich der Prozess demnach geméf Abbildung 14 dar.
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Abbildung 14: Vereinfachtes Schema eines IGCC-Kraftwerkes mit COs-Abtrennung

Analog dem konventionellen IGCC, muss das heife Rohgas aus dem Vergaser fiir die
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Gaskonditionierung gekiihlt werden. Die Umwandlung des Kohlenmonoxid wird gemaf
der homogenen Wassergasreaktion (Tabelle 1) in einer katalytisch aktiven CO-Shift An-
lage realisiert. Diese kann sich entweder direkt nach dem Wasserwéscher oder nach der
Entschwefelung befinden. Im ersten Fall wird der Prozess als Sour- oder Rohgasshift, im
zweiten Fall als Sweet- bzw. Reingasshift bezeichnet. Der wesentliche Unterschied liegt
dabei in der Schwefelvertriaglichkeit des eingesetzten Katalysators und den erzielbaren
CO-Umsatzraten. Da das Kohlegas in der Regel grofere Spuren an Schwefel aufweist und
die erzielbaren Umsatzraten von 95% [Gottlicher 1999] ausreichend fiir CCS-Kraftwerke
sind, wird in der vorliegenden Arbeit die Rohgaskonvertierung auf Basis von Kobalt- und
Molybdénkatalysatoren préferiert. Diese bendtigen auferdem einen geringeren Dampf-
bedarf im Rohgas. Die notwendige Sattigung mit Wasser kann dabei sowohl iiber einen
Kiihler-Sattiger-Kreislauf erzielt werden, als auch durch den Einsatz eines Wasserquenches
zur Rohgaskiihlung. Je nach Wassergehalt des Einsatzstoffes und Temperaturniveau des
Quenchwassers kann dabei Zusatzdampf notwendig sein, um das geforderte molare Was-
ser zu Kohlenmonoxidverhéltnis von 1,8 bis 2 [Gottlicher 1999] im Gas sicherzustellen.
Bei Einsatz eines trockenen (Quenchs oder der Rohgaskiihlung wird zusédtzlich iiber einen
Kiihler-Sattiger Kreislauf die Warme nach der Konvertierung (Gaskiihler-Kolonne) iiber
einen Wasserkreislauf zur Aufsittigung (Séttiger-Kolonne) des Rohgases genutzt, um den
Zusatzdamptbedarf zu senken [Ogriseck 2006]. Die Struktur der CO-Konvertierung ist in
Abbildung 15 dargestellt.
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Abbildung 15: Varianten der Rohgaskonvertierung (eigene Darstellung nach
[Higman et al. 2008, Ogriseck 2006])

Die Konvertierung kann isotherm oder adiabat mit Zwischenkiihlung ausgelegt wer-
den. Im adiabaten Fall wird der Prozess zwei- oder dreistufig ausgefiihrt. Die Hochtempe-
raturstufe ermoglicht dabei eine hohe Reaktionsgeschwindigkeit, wohingegen die folgende
Niedertemperaturstufe einen ausreichend hohen Umsatz garantiert. Neben den Hauptre-

aktionen kommt es im Prozess zu einigen Nebenreaktionen. So finden auch Hydrolysere-
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aktionen statt, welche COS und HCN in H,S bzw. NH3 umwandeln [Higman et al. 2008|.
Daher wird bei Einsatz einer Rohgaskonvertierung keine zusétzliche Hydrolysestufe be-
notigt. Andererseits kann es insbesondere bei zu geringem Wassergehalt im Rohgas zur
Bildung von Kohlenstoff kommen, welcher sich auf dem Katalysatorbett ablagert und zu
dessen Inaktivierung fiihrt.

Die Reaktionswiarme der Konvertierung wird in Form von Dampf zuriickgewonnen. Je
nach Ausfiihrung und Temperaturniveau kann demnach Hoch-, Mittel- oder auch Nie-
derdruckdampf erzeugt werden. Der hohe Wasseriiberschuss im Gas muss nach der CO-
Konvertierung auskondensiert werden, da dieser Balast fiir die nachfolgende Wésche dar-
stellt. Das so erzeugte Warmwasser kann zur Brenngassittigung oder vermischt mit dem
Kondensat selbst als Quenchwasser eingesetzt werden.

Das verbleibende Gasgemisch wird anschliefsend in einer Sauergaswische selektiv von
Kohlendioxid und Schwefelverbindungen befreit. Im Gegensatz zu IGCC-Anlagen ohne
COq-Abtrennung kommen hier aufgrund des hohen Partialdrucks der abzutrennenden
Komponente eher physikalische Waschverfahren wie Rectisol, Purisol oder Selexol zum
Einsatz. Ein Vergleich der wesentlichen Eigenschaften dieser Wischen ist in der folgenden
Tabelle dargestellt.

Tabelle 5: Charakterisierung ausgewahlter physikalischer Wischen [Higman et al. 2008,
Gottlicher 1999, Kohl et al. 1997, Burr|

‘ ‘ Einheit ‘ Purisol ‘ Selexol ‘ Rectisol
) n-Methyl-2 Polyethylen- Methanol
Waschmittel —Pyrroli}zlon glyli,ol E?;cher
Temperatur °C 15 bis 40 0 bis 40 -30 bis -70
dynamische N 2,0¥1073 8,3*1073 1,4%1073
Viskositiit3 m? bei 15°C bei 15°C bei -30°C
CO
L'dslichlieit3 kngVm 3:47 3,52 4,03
Dampfdruck?® mbar 0,53 9,7%1073 166
Stedepunke °C 202 151 64
(1 atm)
Selektivitit! | HaS : COq 1:13 1:9 1:9.5
Reinheit ppmv/ HoS: < 1 HoS: < 1 HoS: < 0,1
Vol.-% COs: 0,1 Vol.-% COs: 0,5 Vol.-% COs: 5ppmv
Strombedarf? kWh,, ~0,07 0,03 - 0,06 0,025 - 0,052
Wirmebedarf* kWhyp, ~0,05 0,016 - 0,024 0,025 - 0,05

1 bei Betriebsbedingungen, 2 inklusive Kompressionskélteanlage, 3 25°C, 4 je kg CO2

Wiéhrend beim Purisol und Selexol Verfahren komplexere Verbindungen als Wasch-
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mittel eingesetzt werden, nutzt die Rectisol Wasche lediglich Methanol. Das damit kos-
tengiinstige und gut verfiighare Waschmittel ist zudem niedrigviskos und weist eine hohe
Aufnahmefihigkeit fiir COy auf. Auferdem ist der Siedepunkt gering, was mit energeti-
schen Vorteilen in der Waschmittelregenerierung verbunden ist. Das Waschmittel im Puri-
sol Prozess weist hingegen einen sehr hohen Siedepunkt auf. Um die thermische Zersetzung
zu vermeiden, muss der Druck in der Heifregenerierung ins Vakuum abgesenkt werden,
was zu einem erhohten mechanischen Aufwand fiihrt. Bei der Selexol Wische ist beson-
ders die hohe Viskositit auffallend, was hier wiederum zu einem erhéhten mechanischen
Aufwand fiir die Waschmittelumwilzung fiihrt. Zudem liegt je nach genauer Zusammen-
setzung des Waschmittels auch hier der Siedepunkt recht hoch. Der Dampfdruck hingegen
ist bei Methanol um Groéfenordnungen hoher als bei den anderen Wischen. Um allzu hohe
Waschmittelverluste zu vermeiden, wird dieses mittels Wasserwdschen aus dem Reingas
zuriickgewonnen und das entstehende Abwasser aufbereitet. Betrachtet man abschliefend
noch die erzielbare Reinheit der Waschprozesse fallt auf, dass fiir hochste Schwefelreinhei-
ten, wie in Systheseanlagen gefordert, die Rectisol Anlage eingesetzt werden muss, wihrend

fiir IGCC-Anlagen grundsétzliche alle Wéschen in Frage kommen.

Neben den spezifischen Eigenschaften der verschiedenen Waschmittel, zeigen alle Ver-
fahren bei hohen COq-Partialdriicken, wie sie nach der CO-Konvertierungsstufe im Rohgas
auftreten, gute Aufnahmekapazitéten. Zudem erlaubt die fehlende chemische Bindung mit
den abgetrennten Komponenten eine vergleichsweise einfache Regenerierung mittels Ent-
spannung. Das Verhalten der ausgewahlten Wéschen im Vergleich zu einer chemischen
Wische ist in Abbildung 16 dargestellt. Es ist ersichtlich, dass im Gegensatz zum chemi-
schen Pendant allein durch Entspannung iiber 90% des gelosten CO, gewonnen werden
kénnen. Dies fiihrt zu einer deutlichen Reduzierung des Warmebedarfs in der Heifsregene-

rierung.

Der Aufbau physikalischer Wiaschen unterscheidet sich daher im Wesentlichen durch die
zweistufige Regenerierung von den bereits diskutierten chemischen Wéschen. Im Folgenden
wird die Funktionsweise stellvertretend am Beispiel des Rectisol Prozesses erldutert. Dieser
nutzt in den bis zu 70 Meter hohen Absorberkolonnen kaltes Methanol als Waschmittel
[Koss et al. 2003]. Zunichst wird das Rohgas aber in der Vorwische von Wasser, Koh-
lenwasserstoffen und Metallen befreit, um eine Anreicherung im Waschmittelkreislauf zu
vermeiden. Dazu wird das Gas mit vorbeladenen Methanol gewaschen. Das resultierende
Gemisch aus Wasser, Kohlenwasserstoffen und Methanol bedarf entsprechender Aufberei-
tung. Zunichst werden etwaige hohere Kohlenwasserstoffe durch Extraktion entfernt. Das

verbleibende Gemisch aus niederen Kohlenwasserstoffen sowie Wasser und Methanol bil-
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Abbildung  16:  COs-Aufnahmevermogen  verschiedener — Waschmittel — (nach
[Koss et al. 2003])

det ein Azeotrop und wird in einer Destillationskolonne aufgetrennt. Anschliefend wird in
einer weiteren Kolonne noch das Methanol aus dem Abwasser destilliert. Der Methanold-
ampf wird samt den Verunreinigungen mit geringerem Siedepunkt in die Heifsregenerierung

der Hauptwiasche geleitet [Supp 1990].
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Abbildung 17: Anlagenschema der selektiven Rectisolwéische (eigene Darstellung nach
[Sammells et al. 2006, Supp 1990, Herbert 1956])

Das Rohgas tritt nun in den unteren Teil der Absorberkolonne ein und wird im Gegen-

strom mit kaltem Methanol gewaschen. Dieses tritt mit rund -50 bis -70°C am Kopf der
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Kolonne ein und nimmt zunéchst iiberwiegend CO, auf [Hochgesand 1970, Herbert 1956,
Kohl et al. 1997|. Aufgrund der Absorptionswirme, erwdarmt sich das Waschmittel, was
die Aufnahmefiahigkeit reduziert. Daher muss eine Kiihlung vorgesehen werden. Die not-
wendige Kalte wird aufgrund des niedrigen Temperaturniveaus in der Regel durch eine
Kompressionskilteanlage bereitgestellt [Ogriseck 2006]. Im unteren Drittel der Kolonne
wird ein Teilstrom des Waschmittels ausgeschleust, welcher hauptsédchlich CO, gebunden
hat. Der Rest wird dazu verwendet, um vor allem die Schwefelverbindungen abzutren-
nen. Diese besitzen eine hohere Affinitdt zum Waschmittel und bediirfen weniger tiefen
Temperaturen. Die beiden beladenen Waschmittelstrome werden dann zunéchst auf ein
mittleres Druckniveau entspannt. Auf diese Weise konnen ungewollt mit abgetrennte Gas-
komponenten zuriickgewonnen werden. Das verbleibende Waschmittel wird dann weiter
auf 0,2 bis 7 bar entspannt, um das gebundene COs freizusetzen [Herbert 1956|. Dabei
wird der schwefelhaltige Strom im unteren Teil und der vornehmlich mit CO, beladene
Strom im oberen Teil der Kolonne entspannt. Auf diese Weise konnen freigesetzte Schwe-
felverbindungen reabsorbiert und damit aufkonzentriert werden. Das CO, kann auf den
jeweiligen Druckniveaus, mit hoher Reinheit und niedriger Temperatur gewonnen werden
[Hochgesand 1970]. Es wird daher, wie auch das Reingas, zur Kiihlung des eintretenden
Rohgases genutzt. Die, durch die Entspannung und Freisetzung geltster Gase resultierende
starke Abkiihlung des Waschmittels, wird genutzt um die tiefsten Prozesstemperaturen zu
decken [Herbert 1956]. Dadurch kann das Waschmittel vor der Heifregenerierung aufge-
wiarmt und das regenerierte Methanol gekiihlt werden. In der Heilregenerierung wird das
Waschmittel bei rund 65°C gekocht [Herbert 1956], wodurch gebundene Gase freigesetzt
werden. Im Kopfprodukt sind demnach die Schwefelkomponenten und Spurenstoffe (NHj3)
konzentriert, sowie Reste von CO,. Um den im Restgas gebundenen Schwefel zuriickzuge-

winnen, wird dieses wie, bereits beschrieben, in einer Claus Anlage nachbehandelt.

Das Vergasungsgas besteht nach der Sauergaswésche fast ausschlieflich aus Wasserstoff
und wird vor der Nutzung im GUD-Teil mit Wasser gesdttigt und mit Stickstoff verdiinnt.
Wie in Tabelle 4 verdeutlicht, bedingen auch hier die abweichenden Brenngaseigenschaf-
ten eine Adaption der Gasturbine. Der Wobbe Index ist fiir alle betrachteten Synthesegase
deutlich verschieden von Erdgas. Damit ist das Gas nicht ohne weiteres in einer Erdgas-
maschine einsetzbar. Durch den hohen Wasseranteil im Abgas ist zudem die thermische
Belastung hoher, weshalb die Turbineneintrittstemperatur typischerweise um 30 bis 40°C
unter der von Erdgas liegt |v.Holthoon 2009|. Insbesondere die Brenngasmassenstrome
unterscheiden sich durch den deutlich geringeren Energieinhalt des Synthesegases im Ver-

gleich zum Erdgas. Hier muss die Zufiihrung entsprechend angepasst werden.

Eine weitere wesentliche Grofe ist die Flammengeschwindigkeit des Gases. Diese liegt

31



bei erdgasgefeuerten modernen Gasturbinen im Bereich von 0,67 (bei 340°C und 11
bar) [Seume et al. 2010]. Fiir typische Synthesegase aus IGCC-Kraftwerken wie Bugge-
num oder Puertollano liegen diese Werte hingegen bereits bei rund 0,817 bzw. 0,997
[Seume et al. 2010]. Damit besteht eine hohere Riickschlaggefahr dieser Flammen in den
Brenner. Wird nun noch CO, abgetrennt, nimmt der Wasserstoffgehalt deutlich zu, was
selbst bei Verdiinnung die Flammengeschwindigkeit eher in den Bereich von 27 ansteigen
lasst. Hier ist fiir eine optimale Nutzung dieser Gase ein Modifikation der Gasturbine erfor-
derlich. Da diese Eigenschaften sehr mit der Gaszusammensetzung schwanken und diese
wiederum je nach Vergasungsanlage und Einsatzstoff verschieden ist, werden gegenwér-
tig keine spezielle Synthesegas-Turbine, sondern vornehmlich adaptierte Erdgasmaschinen

eingesetzt.

Tabelle 6: Auswirkung der COs-Abtrennung auf Brenngaseigenschaften (eigene Berech-
nung nach [DIN 51857])

Brenneas Heizwert Wobbezahl Brenngas- Cp Abgas
renng [MJ/m®iN] | [MJ/m®iN] | strom [kg/s] | [kJ/keK]"
Erdgas (CHy) 1
Syngas verd. 0,13 0,10 11,80 1,02
S CCS
yhgas 0,29 0,56 0,93 1,03
unverd.
Syngas
verd. CCS 0,16 0,17 5,40 1,06

1 Wert bei Turbineneintrittstemperatur von 1300°C

Trotz der notwendigen Zusatzsysteme ist die Moglichkeit der Nachriistung der Pre-
Combustion COs-Abtrennung bei bestehenden IGCC-Anlagen grundsétzlich gegeben. Bei
Nachriistung einer einstufigen Konvertierung und Adaption der vorhandenen Sauergaswi-
sche ist es moglich rund 65% des CO, abzutrennen und damit die spezifischen Emissionen
auf das Niveau von konventionellen GUDs abzusenken [Scholz et al. 2009, Higman 2007].
Es sind aber auch hohere Abtrennungsraten moglich, da die Sauergaswésche auch zu-
nédchst nur als Entschwefelung ausgefiihrt und zu einem spéteren Zeitpunkt entsprechend
erweitert werden kann [Krerestecioglu et al. 2009]. Die erzielbare COy-Reinheit bei IGCC-
Anlagen ist mit Abstand die hochste unter den drei CCS-Optionen und liegt im Bereich
von 99% |Krerestecioglu et al. 2009]. Dieser Sachverhalt ist umso wichtiger, da gegenwértig
keine gesetzlichen Reinheitsanforderungen existieren. Dies fiihrt dazu, dass in der Litera-
tur zahlreiche Qualitdten je nach Standort, Transportart und Verwendung publiziert und

verwendet werden. Eine Ubersicht ausgewiihlter Projekte findet sich in Tabelle 7. Aus die-
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ser geht hervor, dass der groftechnische Transport von CO4 via Pipeline seit langem Stand
der Technik ist. In Verbindung mit der verbesserten Erdolforderung (Enhanced Oil Reco-
very) wird das COq auch bereits seit rund 40 Jahren im grofen Stil in den USA verpresst
[Spliethoff 2010]. Auch die Lagerung in alten Ol- und Gaslagerstitten kann demnach als
Stand der Technik betrachtet werden.

Tabelle 7: COy Qualitdten verschiedener Transport- und Speicherprojekte [IPCC 2005,
Gottlicher 1999, Kapfer 2005, Altman et al. 2005

‘ Bezeichnung ‘ Land ‘ Daten ‘ CO» ‘ H>O ‘ S ‘ No/Ar ‘ 0 ‘
Sheep 9,5 Mt/a
Mountain USA 660 km o7 i 0,1 0.9 i
20 Mt/a
Cortez USA 803 km 95 - 0,7 4.0 -
Budafa Ungarn 33 km 81 - 0,3 1,9 -
Canyon 4,4 Mt/a < 480
ot USA 2k | 7% | mgme | <015 | <40 | 0001
Trinity USA 320 km 95 0,06 0,003 - 0,001
M
Bravo Dome USA T3 Mtja | g 0,06 0,02 | 40 ;
350 km
1,8 Mt
Weyburn Kanada SMtja | g6 0,002 0,9 | 0,03 | <0005
330 km
N Pipeli
Statoil! OTWERen IPERREs g ; 0,002 | 40 | 001
Algerien Aquifere

1 Statoil betreibt Transport- und Speicherprojekte in Snohvit, Sleipner und In Salah

Auffallend an den ausgewahlten COs-Qualitéten ist insbesondere der geringe Wasserge-
halt. Dies ist dem Umstand geschuldet, dass sowohl CO; als auch Schwefelverbindungen in
Gegenwart von Wasser korrosive Sduren bilden oder es zur Entstehung von Hydraten kom-
men kann [Kuckhinrichs et al. 2010]. Um das Schadensausmafs bei Leckagen zu minimie-
ren, ist aukerdem der Anteil an hochgiftigen Komponenten wie HyS, SO, und CO auf einen
mittleren ppm Bereich zu begrenzen. Dadurch kann bei einem Austritt die Verdiinnungs-
wirkung der Umgebung etwaige gesundheitliche Schaden deutlich reduzieren [IEA 2004].
Der ebenfalls sehr geringe Wert fiir Sauerstoff ist in erster Linie auf die fehlenden Kennt-
nisse zum Verhalten des Sauerstoff bei EOR-Projekten zuriickzufithren [Dynamis 2007].
Auferdem ist die Gesamtmenge an nichtkondensierbaren Gasbestandteilen zu limitieren,
da diese mafgeblich die Dichte verringern und damit sowohl den Kompressionsaufwand
erhohen, als auch die Speicherkapazitit verringern. Zudem verursachen sie einen héheren

Druckverlust in der Pipeline und damit auch eine Temperaturabsenkung, welche zu Ver-
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eisungen fithren kann |Kuckhinrichs et al. 2010|. Langjahrige Betriebserfahrungen zeigen,
dass bei Einhaltung der Kriterien der Transport zuverléssig funktioniert [[PCC 2005] und
die gesundheitlichen und 6konomischen Folgen bei Zwischenfillen im Vergleich zu Erdgas
gering sind [Seevam et al. 2008].

Die Begrenzung der genannten Konzentrationen ist je nach CO,-Abtrennungsansatz?
und -technik mit unterschiedlich hohem Zusatzaufwand verbunden. Im Fall von IGCC-
Anlagen ist aufgrund der hohen Selektivitit der Wéaschen und niedrigen Temperaturen,
das Maf an Verunreinigungen von vornherein vergleichsweise gering. Die héchste COs-
Qualitat weist dabei die Rectisol Wische auf, welche nahezu trockenes CO5 mit Reinheiten
tiber 99% ermdglicht [Krerestecioglu et al. 2009).

1.5 Zukiinftige Technologien fiir IGCC-Kraftwerke

Wie erwéhnt, ist die klassische Pre-Combustion COs-Abtrennug bei IGCC-Kraftwerken
keine neuartige Erfindung, sondern nur die Kombination bereits seit Jahrzehnten einge-
setzter und bewahrter Technologien. Durch deren geschickte Kombination mag sich zwar
noch Optimierungspotential erschliefsen lassen, die Systeme fiir sich betrachtet, erscheinen
aber ausgereift und nur noch begrenzt steigerbar. Da der Fokus der vorliegenden Arbeit
auf neuartigen Technologien fiir den zukiinftigen Einsatz im IGCC-Kraftwerk liegt, sollen

diese zum besseren Verstindnis im folgenden Abschnitt erldutert werden.

1.5.1 Sauerstoffmembranen

Neben der klassischen kryogenen Luftzerlegung, wird bereits seit vielen Jahren versucht
membranbasierte Verfahren zu etablieren. Dabei wird Luft iiber ein sauerstoffdurchlissiges
Material geleitet und abgetrennt. Der abgetrennte Sauerstoff wird fortan als Permeat, die
verbleibende ausgelaugte Luft als Rententat bezeichnet. Als aussichtsreich fiir Grofanla-
gen gelten wegen ihrer hohen Selektivitit perowskitische Membranen. Diese anorganischen
Metallmischoxide wirken ab Temperaturen iiber 600°C als Ionenleiter [Smith et.al. 2001].
Ihre Strukturformel folgt dem Schema AB — Oz, wobei “A” stellvertretend fiir zwei- so-
wie dreiwertige Elemente wie Lanthan, Strontium, und “B” beispielsweise fiir die Elemen-
te Chrom, Mangan, Fisen oder Cobalt steht. Der Transport erfolgt iiber Fehlstellen im
Sauerstoffteilgitter des Materials und kann in folgende Einzelschritte gegliedert werden
[Melin et al. 2007]:

e Transport der O,-Molekiile an die Membranoberfliche

4Post- oder Pre Combustion bzw. Oxyfuel
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e Adsorption und Ioniersierung an der Oberflache
e Festkorper Diffusion der Os-Anionen

e Rekombination und Desorption der Os-Molekiile
e Abtransport von der Membranoberfliche

Die Bereitstellung der Elektronen erfolgt durch das Material selbst, weshalb kein zuséitz-
liches elektrisches Potential angelegt werden muss. Da bei zunehmender Temperatur vor
allem der Diffusionsvorgang durch die Membran transportbestimmend ist, sollte diese
Schicht so diinn wie mdoglich sein. Die Triebkraft fiir die Permeation ist damit das Sauer-
stoffpartialdruckverhéltnis. Um dieses zu erhohen, wird die Membran typischerweise auch
einer absoluten Druckdifferenz ausgesetzt sein [Melin et al. 2007]. Daher ist aus Stabili-
tatsgriinden ein Tragermaterial wie poroses Aluminiumoxid notwendig, was sowohl iiber
ausreichend hohe mechanische und thermische Stabilitit verfiigt als auch den Sauerstoff-
transport nicht behindert.

Bei vorhandener Triebkraft (Partialdruckdifferenz), werden bei Luft daher die Sauer-
stoffionen sehr selektiv geleitet und damit abgetrennt. Gegenwértig befindet sich dieser
sogenannte Oyxgen Transfer Membrane (OTM) Prozess im Demonstrationsstadium. Im
Fokus steht das Up-scaling des Prozesses auf eine Kapazitiat von 150 Tonnen Sauerstoff pro
Tag [vStein et al. 2009]. Eine vereinfachte schematische Darstellung des OTM-Prozesses
ist in Abbildung 18 dargestellt.

Abluft
OT™
Lu-rt i ® - % % % %
.+ 1
P Brenngas :
"| ---------------------------------------
Sauerstoff

Abbildung 18: Vereinfachtes Schema des OTM-Prozesses [vStein et al. 2009,
vStein et al. 2007|

Der Prozess nutzt komprimierte Luft, welche mit rund 850°C und zwischen 10 - 30
bar auf die Membranmodule geleitet wird. Die erzielbare Sauerstoffreinheit des Prozesses

liegt aufgrund der hohen Selektivitit bei iiber 99%. Etwaige Verunreinigungen sind dabei
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vor allem auf Dichtungsprobleme zuriickzufiihren [Stein et al. 1999]. Um die Luft nach
der Komprimierung auf die erforderliche Temperatur zu erwdrmen, wird zunéchst so weit
wie moglich der Wéarmeinhalt der Produkte genutzt. Erst fiir die finale Temperaturerho-
hung wird Brenngas zugegeben und die Luft durch dessen Verbrennung direkt erhitzt.
Die Hintergriinde dieser Verfahrensweise sind nicht allein durch energetische Aspekte be-
griindet, sondern auch durch das Bestreben die Sauerstoffkonzentration in der Heifluft
moglichst wenig zu reduzieren. Denn die Abtrennungsleistung der Membran ist neben den
Materialeigenschaften vor allem auch durch das Sauerstoffpartialdruckverhéltnis zwischen
Retentat- und Permeatseite® bestimmt. Der sich bei gegebenen Parametern erzielbare Sau-

erstoffstrom j kann mittels Gleichung 6 [Stein et al. 1999| berechnet werden:

JOs Stoffstrom R Ideale Gaskonstante
L Membrandicke P Partialdruck
o; Tonische Leitfahigkeit n Elektrische Ladung
F Faraday Konstante T Temperatur
. o RT Po
= In 2 6
JO2 ALn2F?2 (p7702 ( )
Dabei stellt der Term ~9= das Verhéltnis zwischen Sauerstoffpartialdruck auf der Luft-

Po
seite (p/) und Permeatseite2(p”) dar. Da aber die Gleichung materialspezifische Grofen

enthilt, welche in der Regel der Offentlichkeit nicht zuginglich sind, muss die Perfor-
mance iiber die theoretisch erzielbare Abtrennungsrate Ry abgeschétzt werden. Diese ist
durch das Partialdruckverhiltnis des Sauerstoffs festgelegt und kann iiber Gleichung 7
[Armstrong 2002| bestimmt werden:

RT —1— (1 — XO2—Luft) % < Ppermeat ) (7)
XOg—Luft PRetentat - PPermeat

Als Betriebsbereich des OTM-Prozesses werden in der Literatur Partialdruckdifferen-
zen im Bereich von 5 bis 7 genannt [Armstrong 2002]. Die sich aus dem Sauerstoffanteil
der Retentatseite X sowie den Absolutdriicken P vor und hinter der Membran ergebende
theoretische Abtrennungsrate Ay, wird in der realen Anlage iiblicherweise nur 25% bis ma-

ximal 85% (praktische Abtrennungsrate A,,.) ausgenutzt. Die realisierte Abtrennungsrate

"Retentat bezeichnet dabei die zuriickgehaltenen Komponenten und Permeat die durch die Membran
dringende Komponenten
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Aot ergibt sich demnach aus dem Produkt von theoretisch erzielbarer Abtrennungsrate
Ay, und deren praktischen Ausnutzung A,,. Da die Ausnutzung aber im Wesentlichen eine
Frage der Membranfliche ist, handelt es sich auch um eine wirtschaftliche Optimierungsfra-
ge. Der verbleibende Sauerstoffanteil im Retentatstrom berechnet sich dann entsprechend
folgender Vorschrift [Armstrong 2002]:

XO2—Luft X (1 — R)
(1 - RXo0,—rLuft)

(8)

X02 — Retentat —

Der Partialdruckunterschied als wesentliche Triebkraft des Membranprozesses bedingt,
dass eine vollstindige Abtrennung der jeweiligen Komponente unter praktischen Gesichts-
punkten kaum realisierbar ist. Dies wird am Beispiel des Verdiinnungsstickstoffs deutlich,
welcher bei IGCC-Konzepten dem Brenngas zugegeben wird. Dieser sollte unter 2 Vol.-%
an Sauerstoff aufweisen, um Auto-Oxidation des reaktiven Gasgemisches zu vermeiden.
Dafiir miissen rund 90% des Sauerstoffs aus der Umgebungluft abgetrennt werden. Um
dies theoretisch zu erreichen, bedarf es, geméf Gleichung 7, eines Partialdruckverhéltnisses
von 10,3. Fiir die praktische Realisierung, muss selbst bei einem Partialdruckunterschied
von 27 mindestens 93% der theoretisch moglichen Abtrennungsrate erreicht werden. Laut
Hersteller wird daher fiir diese Zwecke ein Teilstrom des verbleibenden No/Oo Gemisches
nach der Hauptabtrennung in einem zweiten Membranmodul weiter behandelt, wihrend
die fiihlbare Warme des heifsen komprimierten Reststroms soweit wie moglich zuriickge-
wonnen wird [vStein 2009].

Da das Druckniveau des Prozesses im Bereich von modernen Gasturbinen liegt, be-
steht wie bei der kryogenen Luftzerlegung die Moglichkeit der luftseitigen Integration
mit der Gasturbine. Hierbei wird die Luft aus dem Verdichter abgezogen und nach der
Auslaugung der Brennkammer zugefiihrt. Dies soll zu einer Wirkungsgradsteigerung von
2,2% fiihren, bei gleichzeitiger Reduzierung der Investitionskosten der LZA um rund 35%
[vStein et al. 2007]. Weiteres Potential liegt zudem im Einsatz eines “Boost”™Kompressors
durch Partialdruckerh6hung und Rekuperators zur Warmeriickgewinnung [vStein et al. 2007,
vStein et al. 2009].

1.5.2 Heifigasreinigung

Die Heifigasreinigung wurde vor allem um die Jahrtausendwende als naheliegende Wei-
terentwicklung der konventionellen Gasreinigung bei Umgebungstemperaturen betrachtet.
Die damit verbundenen thermodynamischen Potentiale fiihrten zu umfangreichen For-

schungstétigkeiten und der Realisierung von Demoanlagen [Korens et al. 2002]. Trotzdem
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konnte sich die Heifgasreinigung bis zum gegenwartigen Zeitpunkt im industriellen Maf-
stab nicht durchsetzen.

Der Begriff Heiftgasreinigung bezeichnet gegenwiirtig Reinigungsverfahren, die oberhalb
von 250°C betrieben werden, wobei in der Literatur darunter vornehmlich die trockene Gas-
reinigung im Temperaturbereich bis 400°C verstanden wird [Higman et al. 2008]. Die Be-
zeichnung Warmgasreinigung erscheint daher in diesem Zusammenhang eher angebracht.
In Abgrenzung dazu, wird in der vorliegenden Arbeit der Temperaturbereich von 400
bis 1500°C betrachtet. Hintergrund ist das Bestreben, die starken Temperaturschwankun-
gen sowie die damit verbundene verlustbehaftete und teure Warmeverschiebung, zwischen
Hochtemperaturvergasung und Gasturbinenbrennkammer, zu vermeiden. Zudem verur-
sacht die konventionelle Gasreinigung einen betrachtlichen Druckverlust im System, was
insbesondere beim CO5 zu einem hohen Kompressionsaufwand fiihrt.

Der Fokus bisheriger Bestrebungen im Bereich der Warmgasreinigung lag vornehm-
lich bei der trockenen Entschwefelung und Entfernung der Spurenstoffe. Dabei wurden je
nach Spezies verschiedene Methoden untersucht, die im jeweiligen Temperaturbereich eine

effektive Abtrennung erméglichen. Eine Ubersicht dazu findet sich in Tabelle 8.

Tabelle 8: Ubersicht zum Stand der Warm- und Heikgasreinigung [Korobov 2004,
Korens et al. 2002, Mitchell 1998, Smid et al. 2006]

‘ Klasse ‘ Spezies ‘ Technik ‘ T-Bereich ‘ Reinheit ‘
Schlacke Zyklon 95 - 98%
Partikel Kohlenstoff Filter 600 - 750°C >99,9%
Wanderbett bis 900°C 99.9 %
_ Na/Ca/K Kondensation T < 500°C k.A.
Alkalien mit CL/OH am Partikel
H»,S Zinkoxid 500°C <1 ppmv
Schwefel COS Zinktitanat 450 - 750°C <10 ppmv
CS, Ceriumoxid 750 - 1000°C <100 ppmv
Chemisorption an
) HCI 550 - 650°C
Halogenide NH,Cl NagC(?g/CalC) T - 9240°C 1 ppm
Vermeidung
) NH; Zersetzung (Fe,Ni) T > 700°C -
Stickstoft HON Oxidation (Ti, V) T < 600°C
Metalle Fe,Pb,Hg,Se Aktivkohle T < 250°C -
Karbonyle Vermeidung? T > 400°C

1 Ammoniumchlorid (NH4CI) entsteht erst bei Temperaturen unter 250°C als fester Stoff

2 Karbonyle bilden sich iiberwiegend erst bei Temperaturen unter 400°C

Unter den zahlreichen Ansétzen der Warmgasreinigung hat sich die Partikelabtrennung
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bei hohen Temperaturen als bislang Finzige durchgesetzt. Die temperaturbestindigen Zy-
klone weisen bei niedrigen Partikelgrofen sinkende Abscheidungsraten auf, weshalb sie nur
zur Grobreinigung geeignet sind. Da Gewebefilter nur geringe thermische Stabilitét besit-
zen, werden fiir die Einhaltung der Gasturbinenanforderungen Keramik- oder Metallfilter
benotigt. Diese konnen in Bereichen von 600 bis 750°C eingesetzt werden [Korobov 2004].
Bei hoheren Temperaturen wird die Asche aber zunehmend klebrig, was insbesondere
bei der Abreinigung zu Problemen fiihren kann. Hier bieten Wanderbettfilter, auf Ba-
sis von keramischen Fiillkbrpern, eine Moglichkeit hochste Abscheidungsraten zu erzielen
[Smid et al. 2006].

Die trockene Entschwefelung und Feinentschwefelung befindet sich derzeit immer noch
im Demonstrationsstatus. Wenngleich bereits grofsere Testanlagen errichtet wurden, steht
eine erfolgreiche Demonstration noch aus. So wurde die Anlage in Pinon Pine nie in
Betrieb genommen, wenngleich die Griinde hierfiir massive Problemen mit dem Verga-
ser waren, die letztlich zum Abbruch des Projektes fithrten [Korens et al. 2002]. Auch in
der IGCC-Demoanlage in Tampa wurden entsprechende anfiangliche Bestrebungen letzt-
lich nicht umgesetzt. Im Allgemeinen kommen fiir IGCC-Anwendungen zwei Moglichkei-
ten in Betracht, die insitu Entschwefelung oder die nachtragliche Entfernung des Schwe-
fels mittels regenerierbarer Metalloxide. Ausgehend von Ergebnissen aus Versuchsanlagen
kann die insitu Entschwefelung nur als Grobreinigung betrachtet werden [Korobov 2004,
Korens et al. 2002]. Fiir die notwendige Feinreinigung werden also Sorbentien zum Einsatz
kommen, welche vorzugsweise als Wirbelschicht oder Flugstrom ausgefiihrt werden sollten
[Mitchell 1998]. Wichtig fiir die Eignung des Sorbens ist eine moglichst hohe Kapazitét,
Regenerierbarkeit und Stabilitdt. Wie in Tabelle 8 ersichtlich, sinkt tendenziell mit steigen-
der Temperatur die erzielbare Reinheit im Rohgas. Aufserdem werden viele Sorbentien bei
hoheren Temperaturen und unter reduzierender Atmosphére instabil (Sinterung, Neben-
reaktionen, Verfliichtigung) [Korobov 2004]. Trotzdem sollte eine Heifgasentschwefelung
auf gasturbinentaugliche Konzentrationen im Temperaturbereich von 500 bis 1000°C rea-

lisierbar sein.

Die Abtrennung von Stickstoffverbindungen ist hingegen noch weiter von der Kommer-
zialisierung entfernt. Denkbar sind entweder die katalytische Zersetzung oder Oxidation zu
Stickstoff. Beide Verfahren funktionieren ausschliefslich bei hohen Temperaturen um 600
bis 800°C [Korobov 2004]. Zwar konnten bei beiden Prozessen unter Laborbedingungen
hohe Umséitze nachgewiesen werden, welche aber in Gegenwart von Synthesegaskompo-
nenten sowie Wasser- oder Schwefelspuren deutlich absanken [Korobov 2004]. Geht man
aber von 1000 - 2000 ppmv an Ammoniak im Rohgas aus, so lige der Wert im Brenngas

auch bei den genannten Reduzierung von 80 - 90% im niedrigen dreistelligen ppm Bereich.
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Da in der Brennkammer zusétzlich thermisches NOx erzeugt wird, wére eine grundsatzliche
Abtrennung nach der Verbrennung moglicherweise vorteilhafter.

Die wesentlichen Bestandteile des in der vorliegenden Arbeit gewihlten Heifsgasreini-
gungsansatzes fiir IGCC-Kraftwerke mit COg-Abtrennung, sind die Fliissigascheabschei-
dung sowie der Hochtemperatur-Membranshiftreaktor. Im Folgenden werden nun der Auf-
bau und die Funktionsweise der beiden Systeme beschrieben.

Das Konzept der Fliissigascheabscheidung (FAA) wurde urspriinglich im Zusammen-
hang mit der Druckkohlenstaubfeuerung entwickelt. Dort sollte das Rauchgas aus der
Verbrennung gasturbinenfiahig aufbereitet werden. Dazu sollten bei Temperaturen ober-
halb des Ascheschmelzpunktes sowohl Aschepartikel als auch Alkalien mittels keramischer
Fiillkorper nahezu vollstindig abgetrennt werden. Die Entschwefelung war hier nicht Ge-
genstand der Forschung, da dieser in Abwesenheit der Alkalien als unkritisch angesehen
wurde. Der Prozess an sich besteht aus mehreren Schiittungen von keramischen, kugelfor-
migen Sorbentien auf Basis von Chromoxid [Miiller et al. 2009]. Bei Adaption des Systems
an einen Flugstromvergaser kann der Prozess geméf Abbildung 19 auf Seite 40 dargestellt

werden.

Partikelabtrennung
d=3pm

Partikelabtrennung
d<3pum

Quensch
-—

Vergaser Flussigasche- Alkalienabscheider
Abscheider

Abbildung 19: Schema der Fliissigascheabscheidung (eigene Darstellung nach
[Miiller et al. 2009])

Die Schiittungen dienen zunéchst der Abtrennung jener Schlacketrépfchen, welche nicht
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schon im Vergaser durch Tragheit und Schwerkraft abgeschieden wurden. Diese oft fei-
neren Schlacketropfchen werden beim Durchstromen der Kugelschiittung aufgrund ihrer
Tragheit an der Keramikoberfliche abgeschieden. Bei Betriebstemperaturen oberhalb des
Ascheerweichungspunktes kann die abgeschiedene Schlacke abflieken und aus dem Prozess
ausgetragen werden. In Versuchsanlagen konnte mit diesem Ansatz bereits eine vollstin-
dige Abtrennung von Partikeln grofer als 3 pm nachgewiesen werden [Miiller et al. 2009).
Allerdings ist die Abtrennung feinerer Tropfchen nur unzureichend, da diese bei hohen
Temperaturen zunehmend durch Thermophorese ionisiert und damit elektrisch geladen
werden. Das fiihrt, durch die verminderte Agglomeration gleich geladener Trépfchen und
Abstofsung an der Oberfliche der Fiillkorper, zu geringen Abscheidungsleistungen. Die-
ser Effekt konnte aber in Versuchsanlagen durch Anlegen eines schwachen elektrischen
Feldes soweit reduziert werden, dass gasturbinentaugliche Partikelbeladungen im Abgas
erzielt werden konnten [Miiller et al. 2009, Forster et al. 2005]. Gleichzeitig konnte durch
den vermehrten Kontakt des Gases mit der Schlacke der Alkaliengehalt im Gas redu-
ziert werden. Auch hier konnte das Einbindungsverhaltens, durch ein zusétzliches elek-
trisches Feld deutlich gesteigert werden. Nutzt man dafiir mit Schlacke benetzte Flichen
als Kathode, beispielsweise die Vergaserwand, so werden Alkalien tief in die Schlacke ge-
zogen. Grund dafiir ist die Elektrophorese, durch welche die Kationen in den Verbindun-
gen zur Wand bewegt werden. Die dabei entstehende Verarmung an der Oberflache der
Schlackephase fiihrt zur vermehrten Einbindung von weiteren Alkalien aus der Gasphase
um das thermodynamische Gleichgewicht zu wahren. Auf diese Weise konnte in expe-
rimentellen Untersuchungen eine Alkalieinbindung von tiber 90% nachgewiesen werden
[Miiller et al. 2009|. Prinzipiell sollten aber nicht nur Alkalien sondern alle kationischen
Komponenten, demnach auch Schwermetalle, in die Schlacke eingebunden werden kon-
nen. Fiir die Einhaltung der strengen Gasturbinengrenzwerte, ist aber eine weitere Ab-
senkung auf unter 0,01 mg/Nm? nur durch zusétzliche Alkali-Gettermaterialien erzielbar
[Escobar 2007, Escobar et al. 2008|. Hierzu wurden bislang vor allem Alumosilikate unter-
sucht, bei denen bereits eine ausreichende Abscheidungsleistung bei 1400°C nachgewiesen
wurde. Dabei scheinen die Alkalien durch Chemisorption in lokal gebildeten Schmelzen
gebunden zu werden |[Escobar 2007, Escobar et al. 2008]. Die Anwendung dieser, bislang
nur in oxidierender Atmosphére betrachteten Heifgasreinigung sollte grundsétzlich auch in
reduzierender Atmosphére moglich sein, wenngleich sich sowohl die Chemie der Schlacke-
als auch der Gasphase verdndert. Anpassungen sind wohl aber bei der Korrosionsbestéan-
digkeit der Keramiken und Gettermaterialien zu erwarten, da diese im Gegensatz zu den
Vergaserwanden nicht durch eine feste Schlackeschicht geschiitzt, sondern stindig der ag-

gressiven fliissigen Schlacke ausgesetzt sind.
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Sollte die Umsetzung realisierbar sein, wiirde nach dieser Heifgasreinigungsstufe ein
partikel-, alkalien- und metallfreies Rohgas mit rund 1400°C zur Verfiigung stehen. Die-
ses kann nun fiir die weitere Verwendung auf ein mittleres Temperaturniveau abgekiihlt
werden. Die Enthalpie des Gases kann dabei zur Dampfgewinnung oder bei Anlagen mit
COq-Abtrennung zur Sattigung mit Wasserdampf genutzt werden. Letzteres kann dabei
iiber einen Partialquench realisiert werden, bei dem das Temperaturniveau des Rohgases
oberhalb von 500°C bleibt. Die genaue Temperatur wird durch den Folgeprozess festgelegt.
Im Falle einer trockenen Entschwefelung wird das Temperaturniveau je nach den beste-
henden Reinheitsanforderungen bei 500 bis 700°C liegen [Mitchell 1998]. Sollte sich direkt
eine schwefelresistente CO-Konvertierung anschliefsen, wird vor allem das bendtigte HoO
zu CO-Verhéltnis ausschlaggebend sein. Um einen ausreichenden Umsatz der exothermen
CO-Shiftreaktion auch bei moglichst hohen Prozesstemperaturen zu erzielen, muss die

CO-Konvertierung in einem wasserstoffdurchliassigen Membranreaktor durchgefiihrt wer-
den (Abbildung 20).

Rohgas
_______ Selektive
Brenngas Schicht
Ho+ Ny i
Membran ___&;h;;s____ | . 0,+H, M7 hhhhhhh
Aussenrohr ggf. mit Kihlung Tragermaterial

Abbildung 20: Schema des Membran-Shift-Reaktors

Dabei wird kontinuierlich Wasserstoff iiber die selektiv leitenden Reaktorwénde aus
dem Reaktionsraum abgefiihrt. Durch diese Verfahrensweise wird stédndig Produkt ent-
fernt, wodurch zur Wahrung des thermodynamischen Gleichgewichtes der CO-Umsatz ge-
steigert werden muss. Unterstiitzt wird die Reaktion zusatzlich durch katalytisch wirksame
Komponenten auf der Oberfliche der Membran oder durch das Membranmaterial selbst
[Julbe et al. 2001]. Daher ist im Gegensatz zur konventionellen CO-Konvertierung, beim
Membranreaktor kein hoher Uberschuss an Wasserdampf notwendig [Uemiya et al. 1991].
Unterstellt man bei optimalen Verhéltnissen einen stéchiometrischen Uberschuss von 10%,
ergibt sich je nach Quenchmedium eine Rohgastemperatur von rund 500°C (Heifwasser)
bis 900°C (MD-Sattdampf).

Neben der baulichen Ausfiihrung (planar oder tubular), kénnen Membranreaktoren
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auch nach deren Membranmaterial und damit nach Art des zugrundeliegenden Trans-
portmechanismuses unterschieden werden. In Anbetracht des hohen Temperaturniveaus
kommen fiir die Anwendung nur anorganische Werkstoffe in Frage, welche grundsétzlich

in porose und dichte Membranen unterschieden werden kénnen (Abbildung 21 ).

Anorganische
Membranen

[ 1
Pordse Dichte
Membranen Membranen

Mikropords
(Silikat, Zeolith)

Keramik Metalle
(Perowskit) (Pd, Pt, V)

Abbildung 21: Ubersicht zur Membranklassifizierung (eigene Darstellung nach
[Balachandran et al. 2008])

Bei porosen Membranen basiert der Stofftransport vornehmlich auf Diffusion des Was-
serstoffs durch die Poren des Materials. Sie weisen in der Regel eine sehr gute Permeabilitat
auf, dies allerdings zu Lasten der Selektivitdt |Coronas et al. 1999|. Bislang sind fiir den
Einsatz in Membranreaktoren vornehmlich Zeolithe und Silikamembranen erforscht. Zeo-
lithe sind aufgrund ihrer kristallinen Struktur thermisch sehr bestéindig [Caro et al. 2007].
Sie fungieren als Molsieb und sind auferdem selbst katalytisch wirksam [Melin et al. 2007].

Dichte Membranen bieten eine sehr gute Permeabilitit und Stabilitit gegeniiber Schwe-
fel [Sammells et al. 2006|, weisen hingegen aber nur eine geringe hydrothermale Bestin-
digkeit auf [Melin et al. 2007, Lu et al. 2007]. Diese ldsst sich zwar durch Dotierung mit
Aluminiumoxid verbessern, jedoch diirfte der Einsatzbereich in Gegenwart von Dampf
eher unter 600°C liegen [Lu et al. 2007]. Dichte Membranen basieren zudem auf der un-
terschiedlichen Loslichkeit und Beweglichkeit der Gaskomponenten im Membranwerkstoff.
Dementsprechend ist der Stofftransport sehr selektiv [Melin et al. 2007]. Allerdings ist die
Permeabilitit der dichten Werkstoffe vergleichsweise gering, weshalb die selektive Schicht
so diinn wie moglich ausgefiithrt werden sollte. Als typische Grofenordnungen werden hier
1 bis 25 pm genannt [Melin et al. 2007]. Um dennoch Druckdifferenzen tiber die Mem-
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bran zu ermoglichen, wird ein metallischer oder keramischer Trégerstoff eingesetzt. Da-
bei sind keramische den metallischen Materialien vorzuziehen um insbesondere bei hohen
Temperaturen intermetallische Diffusion zu vermeiden, was den Stofftransport vermindern
wiirde. Bislang am haufigsten zur Wasserstoffabscheidung untersucht sind Palladiumlegie-
rungen. Hier dissoziiert das Ho-Molekiil nach der Adsorption und diffundiert in atomarer
Form durch das Metallgitter. Auf der Permeatseite rekombiniert der atomare Wasser-
stoff und desorbiert von der Oberfliche. Durch die Sorption des Wasserstoffs dehnt sich
allerdings das Gitter stark aus, was eine Versprodung des Materials bewirkt. Daher wer-
den oft Legierungen auf Kupfer, Nickel oder Vanadium-Basis eingesetzt, was die Stabili-
téat deutlich erhoht [Melin et al. 2007], allerdings die Permeabilitéit signifikant herabsetzen
kann |Ciocco et al. 2007]. Gegeniiber Spurenstoffen im Rohgas, insbesondere Schwefelver-
bindungen, bleiben sie aber sehr empfindlich und reagieren mit starkem Abfall des CO-
Umsatzes. Dies ist auf die Deaktivierung der katalytischen Aktivitat der Membran zuriick-
zufithren. Daher bleibt der Stofftransport weitgehend unbeeinflusst [Ciocco et al. 2007].
Als weiterer Aspekt der Metallmembranen muss selbst bei Einsatz von Legierungen der
hohe Anteil an Edelmetall hervorgehoben werden, was mit entsprechend hohen Kosten
verbunden ist. Aus diesem Grund werden aktuell vanadiumbasierte Legierungen auf deren
Eignung fiir Membranreaktoren untersucht. Fiir diese wurden bereits eine um den Faktor
8 hohere Permeabilitdt und eine Bestandigkeit bis 450°C nachgewiesen. Zugleich wiirde
das Material zu einer Kostenreduktion im Vergleich zu den herkémmlichen Palladium-

membranen von 80% fithren |Dolan et al. 2010].

Zur Klasse der dichten Membranen zdhlen die bereits in Zusammenhang mit der Sau-
erstoffgewinnung behandelten Perowskite. Wie in Abschnitt 1.5.1 erwahnt, fungieren die-
se bei hohen Temperaturen als Ionenleiter. Bei bestimmten Perowskiten auf Basis von
Strontium oder Barium konnte aber bei hohen Temperaturen auch eine Protonenleitfihig-
keit nachgewiesen werden [Sammells et al. 2006, Julbe et al. 2001], welche die Materialien
auch fiir die Abscheidung von Wasserstoff interessant macht. Auch hier handelt es sich
also um Feststoffdiffusion, was wiederum moglichst diinne Trennschichten und damit ein
poroses Tragermaterial erfordert |[Melin et al. 2007]. Die Protonenleitfdhigkeit sinkt mit
zunehmender Temperatur, weshalb die Membranen nur bei hohen Temperaturen effektiv

eingesetzt werden konnen.

Neben den bereits behandelten reinen Membranwerkstoffen gibt es aber auch Kom-
binationen von Metall und Protonen leitenden Membranen. Diese sogenannten Cermets
wurden insbesondere von Balachandran et.al. fiir die Wasserstoffabtrennung untersucht.
Sie weisen im Gegensatz zu reinen Metallmembranen eine erh6hte Schwefelresistenz auf. In

Laborversuchen konnte bei einer HyS-Konzentration von 400 ppm ein stabiler Fluss nach-
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gewiesen werden. Auferdem ist die Membran regenerierfihig und bei hohen Temperaturen
einsetzbar |[Balachandran et al. 2008].

Tabelle 9: Ubersicht zum Stand der Membranreaktorforschung [Ciocco et al. 2007,
Kluiters 2004, Lu et al. 2007, Balachandran et al. 2008, Melin et al. 2007]

Membran Zeolith /SiOq Cermet Pd-Legierung Perowskit
Typ pords dicht/pords dicht/metal. dicht /keram.
Temperatur 600°C 600-900°C 400-900°C 700-1000°C
Delta P 13 bar < 2 bar ~ 5 bar 17 bar
Permeanz
Stabilitit HsS <100ppm 400 ppm HaS HyVersprodg. 7100 HsS ppm
H->O bei 900°C S -Vergiftung H50O und Hs
CO 98% (300°C - > 99% (900°C bis 90%
Umsatz H,0/CO:1) H20/CO:1,5) (700°C)
Stabilitat . hohe Kosten Stabilitéat
Negativ (H50) gerlngbe‘;n?ch. Stabilitit (H20,Ho)
wenig selektiv Stabilitdt (HyS,Hs) geringer Fluss
Positiv hoher Fluss S-Resistent hoher Fluss geringe Kosten
geringe Kosten hoher Fluss gute Selektivitit gute Selektivitat

Zur Beurteilung der verschiedenen Membranen werden neben der Zielgréfse Wasserstoff-
fluss jpy, vornehmlich zwei weitere Grofien in der Literatur verwendet, die Permeabilitat &

und die Permeanz k. Wahrend der Fluss j lediglich angibt, welche Menge der Komponente

bei konstanten Bedingungen® pro Zeit- und Flicheneinheit (folglich Einheit: %) durch die
Membran dringt, sind die beiden Anderen eher membranspezifische Grofen. So gibt die
Permeabilitit £ an, wie gut ein Material von einer bestimmten Komponente durchdrungen
werden kann. Die Grofe ist demnach sowohl abhéngig vom angelegten Partialdruckgefélle

als auch von der Dicke der Membran und ergibt sich aus der Arrhenius Gleichung:

E
k: k — 9
0 €Xp RT (9)
Dabei ist kg ein pre-exponentieller Faktor und F, die Aktivierungsenergie des Materials.

mol
mx*sxPa™

nach der Transportlimitierung einen Wert zwischen 1 (oberflichenreaktionslimitiert) und

Die Einheit der Permeabilitit ist gemafs ihrer Definition

. Der Faktor n kann je

0,5 (diffusionslimitiert) annehmen. Sollte letzteres der Fall sein, muss die Membranschicht
moglichst diinn ausgefiihrt werden. Die Grenze liegt im Bereich von 1-5 pm, um Lo-

cher in der Trennschicht zu vermeiden, welche die Selektivitidt negativ beeinflussen wiirde

6Partialdruckdifferenz und Temperatur
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[Melin et al. 2007|. Da dies aber im Wesentlichen eine fertigungstechnische Fragestellung
ist, erfolgt die Bewertung des eigentlichen Materials oft anhand der Permeanz k’. Diese
ist der Quotient aus Permeabilitdt und Membrandicke und gibt die Menge an Wasserstoff

an, welche pro Zeit- und Flacheneinheit in Abhéngigkeit des Partialdruckgefilles durch

mol
mZ2xsxPam™”

die Membran dringt. Die Einheit ergibt sich demnach zu Bei bekannter Per-
meanz und gegebenen Partialdruckverhiltnis kann mittels der aus dem Fickschen Gesetz

abgeleiteten Gleichung 10 der Wasserstofffluss errechnet werden [Kluiters 2004]:

jH2 = k/(pTIEIQ—Retentat - pTIEIQ—Permeat) (10)

Der Partialdruckexponent n ist bereits aus der Einheit der Permeabilitidt bekannt und
nimmt fiir por6se Membranen den Wert 1 an. Im Falle der dichten Metallmembranen ergibt
sich aus dem empirisch ermittelten Gesetz von Sievert ein Wert von 0,5 [Kluiters 2004].
Der vereinfachte Transportmechanismus fiir die protonenleitenden Perowskite hingegen,
basiert auf der empirischen Wagner Gleichung und kann analog Gleichung 6 folgenderma-
fen ausgedriickt werden |Doong et al. 2006, Schwartz 2004|:

RT  oy+o. Po
— I 2 11
100 = UL F? oys o, "( (11)

Die Berechnung der Leitfdhigkeiten kann unter der Annahme, dass die Leitung der
Elektronen o, deutlich schneller als die der Protonenoy+ ist, zu 0, (analog Gleichung
6) vereinfacht werden [Melin et al. 2007]. Im Gegensatz zu den lonenleitern ist dies bei
Protonenleitern nicht grundséitzlich unterstellbar. Die Verbesserung der elektrischen Leit-
fahigkeit dieser Materialien ist der Grund fiir die Untersuchung der Kompositmembranen,
sprich den Cermets. Bei diesen gemischten Membranen, wird der Transport durch eine
Uberlagerung des metallischen und keramisch-dichten Mechanismus gewéhrleistet.

Wie in Tabelle 9 ersichtlich, gibt es zahlreiche Bestrebungen geeignete Materialien fiir
Membranshiftreaktoren zu entwickeln. Neben den jeweiligen Stabilitdtseinschrankungen
der verschiedenen Werkstoffe, sind vor allem die Erhohung des Flusses und die Kosten-

senkung im Fokus der Bestrebungen. So gibt das U.S. Department of Energy (DOE) als

mittelfristiges Ziel einen Wasserstofffluss von 1,13 zé’é bei 7 bar Partialdruckdifferenz zu
Kosten von 1000 $/m? an [Dolan et al. 2010].

Fiir die Modellierung des gesamten Membranreaktors ist neben der Abtrennung des
Wasserstoffs auch die eigentliche chemische Shiftreaktion zu beachten. Trotz ihrer Exother-

mie konnten in Laboranlagen bereits CO-Umsétze von iiber 90%, bei Temperaturen von
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bis zu 900°C und bei geringem Dampfiiberschuss, nachgewiesen werden |Ciocco et al. 2007,
Lu et al. 2007]. Durch die kontinuierliche Stérung des Gleichgewichts wird die Reaktion
bestindig zur Produktseite verschoben. Um dies in einem vereinfachten mathematischen
Modell abzubilden, ist demnach eine experimentell validierte Reaktionskinetik notwen-
dig. Diese sollte den betrachteten Temperaturbereich abdecken und gegebenenfalls ka-
talytische Effekte beriicksichtigen. Aufgrund des vornehmlichen Betriebs der Shiftreak-
toren bei niedrigen Temperaturen, finden sich in der Literatur kaum Studien fiir den
Bereich oberhalb von 500°C. Die umfangreichsten Untersuchungen wurden hier von Gra-
ven und Long [Graven et al. 1954] und in neuerer Zeit von Bustamante [Bustamante 2004]
durchgefiihrt. Beide Ansétze beschreiben die nichtkatalytischen Hochtemperaturkonvertie-
rung und basieren auf dem Bradford Ansatz fiir eine simple Gasphasenreaktion von 1933
[Bradford 1933]. Danach dissoziiert Hy bzw. HyO durch Interaktion mit einem beliebigem

Gasmolekiill “M” und limitiert damit eine Kettenreaktion.

Vorwirts Reaktion Riickwarts Reaktion
cO + H20—> COQ+ H, kv COQ + Ho—> CO+ HQO k,-
H,O+ M— OH + Hy+M  k Hy+M—2H +M ky

CO + OH+— COQ+ H k_2/2 COQ + H+—— CO + OH ]C_5/5
H20+H<——>0H+H2 k,‘g,/g H2+OH<——>H+H20 k’,(;/ﬁ

H+OH+ M—HO+ M k4 2H+M—Hy + M k_4
k’ _(kl *l{'g*ks)7 k’ <kk—> *k’5
ry = 4901 — k4 [COI® # [H,0) re = 9GO0 — k, % [Hy]? % [COy)

Abbildung 22: Anwendung Bradford Ansatz fiir einfache Gasphasenreaktion auf CO-
Konvertierung |Bradford 1933, Graven et al. 1954, Bustamante 2004]

Neben den vollstindigen Betrachtungen finden sich in der Literatur aulerdem eine Rei-
he von experimentellen Ergebnissen zur Kinetik der Riickwirts-Reaktion. Allen gemeinsam
ist der hohe Temperaturbereich von rund 750 bis 1250°C. Die Experimente wurden dabei
mittels eines inerten Quarzreaktors durchgefiihrt. Bis auf die Untersuchungen von Bu-
stamante waren die Messungen alle drucklos, wobei nachgewiesen wurde, dass der Druck
nur unwesentlichen Einfluss auf die Gleichgewichtskonstante hat |[Bustamante 2004|. Die
in den jeweiligen Untersuchungen ermittelten Parameter £y und F sind in Tabelle 10
zusammengefasst.

Veranschaulicht man die experimentell ermittelten Zusammenhéange grafisch, ergeben
sich geméf der Arrhenius Gleichung (9), die in Abbildung 23 dargestellten Verlaufe der
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Tabelle 10: Experimentell ermittelte Reaktionsparameter fiir die Wassergasshift Reaktion
bei hohen Temperaturen

cm?® 0,5
Quelle Temperatur | Druck | F k]:ﬁ]o 7| ko ( ol )
Vorwarts-Reaktion: CO + HoO— COs+ Ho
Graven|Graven et al. 1954] 875-1050 | 1bar | 274,5 | 7,97%10'2
GRI/Bradford[Bustamante 2004] | 825 - 1025 | 1bar | 304,6 | 7,68*10%3
Hadman [Bustamante 2004] 700 - 800 1 bar | 319,2 | 2,22*¥10™
Bustamante|Bustamante 2004 875 - 925 16 bar | 253.6 | 4,82*10!
Rickwirts-Reaktion: COy + Ho— CO+ H50
Graven|Graven et al. 1954] 875 - 1050 1 bar | 234,3 2,9%10°
Kochubei[Bustamante 2004] 750 - 1250 | 1bar | 3264 | 6,4*10'
Tingey|Tingey 1966] 800 - 1050 1 bar | 318,0 1,2%1013
Bustamante|Bustamante 2004] 875 - 925 1 bar | 2222 1,21*%10°
Bustamante|Bustamante 2004] 875 - 925 16 bar | 218,4 6,65%108

Gleichgewichtskonstanten in Abhéngigkeit von der Temperatur.
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Abbildung 23: Arrheniusdarstellung der Gleichgewichtskonstante fiir die WGS-Reaktion
[Graven et al. 1954, Bustamante 2004, Tingey 1966]

Aus dem Vergleich der kinetischen Daten zeigt sich insbesondere bei héheren Tempe-

raturen eine zunehmende Ubereinstimmung. Die steigenden Abweichungen bei sinkender

Temperatur lassen vermuten, dass der Bradford Ansatz nur fiir héhere Temperaturen ge-
eignet ist [Tingey 1966|. Jedoch betrégt die mittlere Abweichung von k auch bei 900°C

bis zu 70%. Die Griinde dafiir konnten moglicherweise etwaiger Sauerstoffschlupf, Kohlen-

stoffablagerungen oder eine zu grofe Verdiinnung des Testgases sein |Bustamante 2004].

Eine bessere Ubereinstimmung zeigt sich hingegen bei den beiden vollstindigen Studi-
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en von Graven |Graven et al. 1954| und Bustamante |Bustamante 2004]. Hier schwanken
die Werte eher im Bereich von 25% um den Mittelwert. Neben der reinen temperatur-
bedingten Kinetik wurde auch der Einfluss katalytisch wirksamer Materialien untersucht.
Hier konnte allein durch die Verwendung von Nickelbasislegierungen fiir die Reaktorwén-
de der CO-Umsatz im Vergleich zum Quarzreaktor um zwei Gréflenordnungen gesteigert
werden. Bei Einsatz einer Pd-Membran wurde auferdem der thermodynamische Gleichge-
wichtsumsatz bei hoher Temperatur deutlich iiberschritten [Bustamante 2004|. Es scheint
daher realistisch anzunehmen, dass bei Einsatz geeigneter Werkstoffe das Konzept eines

membrangestiitzten Hochtemperaturkonvertierungsprozess auf lange Sicht umsetzbar ist.

1.5.3 Carbonate Looping Prozess

Bislang wurde in der vorliegenden Arbeit vornehmlich auf den sogenannten Pre-Combustion
Ansatz, also die Abtrennung des CO; vor der Verbrennung eingegangen. Wie unter Ab-
schnitt 1.4 erwihnt, erfordert das grundlegende Anderungen in der Anlagenstruktur des
IGCC-Kraftwerks. Bei der Abtrennung des COy aus dem Abgas der Gasturbine, wer-
den die Prozesséinderungen weitestgehend aufserhalb der bestehenden Strukturen vollzo-
gen. Angedacht sind dafiir vor allem chemische Wéschen. Neben diesen klassischen amin-
basierten Wéschen werden aber auch solche auf Basis von Salzlésungen erforscht. Diese
haben geringere Dampfdriicke, niedrigere Reaktionsenthalpien und eine grofsere Stabili-
tiat [Gorner 2009, Schneider 2009|. Das fiihrt tendenziell zu geringeren Waschmittelverlus-
ten und einer energetisch verbesserten Regenerierung. Da im Rauchgas nur geringe CO»-
Konzentrationen vorliegen, miissen betréchtliche Gasstrome behandelt werden. Hieraus er-
geben sich besondere Herausforderungen hinsichtlich der geometrischen Abmessungen der
Wiésche und der gleichméafigen Verteilung des Waschmittels. Um die genannten Faktoren
einschéitzen zu konnen, miissen die Dimensionen eines derart betriebenen CCS-Kraftwerkes
bedacht werden. Daher sind diese qualitativ in Abbildung 24 dargestellt.

Es zeigt sich, dass bei einem typischen Kraftwerk in der Grofenordnung von 500 MWel
signifikante Mengen an Waschmittel umgewélzt werden miissen und sich der Kraftwerks-
“Fufabdruck” aufgrund der CO,-Abtrennung in etwa verdreifacht. Die Kosten fiir die Ab-
trennung werden auf 30 - 50 % der Investitionskosten geschétzt [Gorner 2009, Sieder 2009].
Zusétzlich geht man davon aus, dass bei klassischen Aminwéschen die abtrennungsbeding-
te Wirkungsgradeinbufe im Bereich von 12 -14 % Punkten [Sieder 2009], bei Salzlésungen
immer noch im Bereich von 10 %-Punkten [Schneider 2009] liegt.

Neben den bereits fortgeschrittenen Ansdtzen werden noch feststoffbasierte Verfahren

wie das sogenannte Carbonate Looping diskutiert. Dieser bislang vornehmlich im experi-
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Abbildung 24: Dimensionen eines Dampfkraftwerkes mit Post-Combustion COo-
Abtrennung (eigene Darstellung nach [Gorner 2009))

mentellen Status untersuchte Prozess, wurde erstmal von Shimizu et.al. [Shimizu et al. 1999]
fiir die CO9-Abtrennung vorgeschlagen. Das System besteht im Wesentlichen aus zwei Wir-

belschichtreaktoren und einem Wéarmetauschersystem (Abbildung 25).

Rauchgas zu AHDE A
Co,

T Ca0 S

Karbonisierung < Kalzinierung J
650°C S 950°C

f CaCO, * “

Turbinenabgas m 0,
1
Brenngas

Abbildung 25: Schema des Carbonate Looping Prozess

Im ersten Reaktor wird das COqy bei rund 600°C aus dem Gasstrom entfernt. Dies
wird durch die Reaktion mit Kalziumoxid zu Kalziumkarbonat (COs 4+ CaO « CaCOs)
realisiert. Entsprechend kann der erste Reaktor als Karboniersierungsreaktor bezeichnet
werden. Aufgrund der starken Exothermie des Prozesses (H = -178 -2L.), muss der Reaktor
zur Realisierung einer hohen Abtrennungsrate gekiihlt werden. Im Rahmen experimentel-
ler Untersuchungen konnten unter realistischen Atmosphéren CO,-Abtrennungsraten von
90 bis 97% nachgewiesen werden [Abanades et al. 2007, Hawthorne 2010]. Das Reaktions-
produkt wird anschliefend im zweiten Reaktor bei rund 900°C thermisch regeneriert. Im
sogenannten Kalzinierungsreaktor wird, unter Freisetzung von COs, das Kalziumoxid gréfs-
tenteils zurtickgewonnen. Zur Verringerung des Warmebedarfs, wird das Kalziumkarbo-

nat durch bereits regenerierte Produktstrome vorgewérmt. Trotzdem ist der Warmebedarf
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durch die hohe Reaktionsenthalpie erheblich. Da auch das Temperaturniveau sehr hoch
liegt, muss die Wiarme direkt durch Verbrennung zusétzlichen Brennstoffs bereit gestellt
werden. Damit das freigesetzte COs nicht mit dem Luftstickstoff verdiinnt wird, nutzt
man als Oxidationsmittel Sauerstoff. Um die dabei entstehenden hohen Temperaturen zu
vermeiden, wird als Temperaturmoderator freigesetztes kaltes CO5 rezirkuliert. Nach der
Kalzinierung wird der Feststoff abgetrennt und nach Wérmetausch wieder der Karboni-
sierung zugefiihrt. Da die Regenerierung nicht vollstindig ist und mit fortschreitenden
Zyklen auch die Aufnahmekapazitit des Materials durch Sinterung abnimmt, muss das
Kalziumoxid teilweise durch Neues substituiert werden. Bei Einsatz im konventionellen
Dampfkraftwerk liegt die Reinheit des durch den Carbonate Looping Prozess abgetrenn-
ten COy-Stroms typischerweise im Bereich von 90% |Hawthorne 2009| und ist damit nicht
ohne Aufbereitung fiir den Pipelinetransport geeignet. Neben Storgasen wie Stickstoff, Ar-
gon, Restsauerstoff und Wasserdampf konnen sich auch Spuren von Schwefelkomponenten
im CO, wiederfinden. Daher ist fiir die weitere Verwendung eine Aufbereitung inklusive
Trocknung und gegebenenfalls Entschwefelung notwendig.

Bislang ist der Carbonate Looping Prozess meist in Verbindung mit COy-Abtrennung
bei Dampfkraftwerken [Abanades et al. 2007, Hawthorne 2009, Stréhle et al. 2009] unter-
sucht worden. Nach diesen Abschétzungen liegt der abtrennungsbedingte Wirkungsgrad-
verlust im Bereich von 6 bis 7 %-Punkte [Hawthorne 2010, Stréhle et al. 2009]|. Die An-
wendung in einem Vergasungskraftwerk ist bislang nicht in der Literatur dokumentiert. Es
erscheint aber plausibel, dass der Prozess auch in einem IGCC-Kraftwerk aufgrund seiner
Vorteile zu einer Effizienzsteigerung fiihren sollte. Zudem stimmt die Betriebstemperatur
mit der Abgastemperatur moderner Gasturbinen iiberein, wodurch eine direkte Kopp-
lung denkbar wire. Die COs-Reinheit sollte zudem hoher liegen als bei Dampfkraftwerken
da die Reinheitsanforderungen der Gasturbine deutlich restriktiver sind und so praktisch
kein Schwefel im Rauchgas existent ist. Aufserdem ist die Luftzerlegung bereits vorhanden
und es besteht zusétzlich die Moglichkeit der Integration mit der Gasturbine. Vor diesem
Hintergrund erscheint eine Kopplung des IGCC mit dem Carbonate-Looping Prozess ein

aussichtsreiches Kraftwerkskonzept zu ermdglichen.

1.5.4 Oxyfuel-Turbinen

Neben den bereits naher betrachteten Pre- und Post-Combustion Konzepten, ist der ein-
gangs erwihnte Oxyfuel-Prozess der dritte Carbon-Capture-Ansatz. Bei diesem urspriing-
lich in der Glasindustrie und Erdélférderung” angewendeten Prozess, wird ein Brennstoff
anstatt mit Luft, mit Sauerstoff verbrannt [Toftegaard et al. 2010|. Entsprechend besteht

7CO, fiir EOR - Enhanced Oil Recovery
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das Abgas vornehmlich aus CO,, Wasserdampf und kleineren Anteilen an Inertgasen. Zur
Gewinnung des CO, muss demnach hauptsichlich das Wasser kondensiert werden. Zur
Moderierung der sonst zu hohen Verbrennungstemperaturen ist eine Rezirkulierung von
Abgas notwendig. Da der Prozess einen signifikanten Eingriff in den Verbrennungsvorgang
bedingt und zudem eine grofse Luftzerlegungsanlage benotigt, ist die Nachriistung exis-
tierender Anlagen aufwindiger und die Technnologie fest an die Bestrebungen zur COs-
Abtrennung gebunden. Die abtrennungsbedingten Wirkungsgradeinbufsen werden beim
Oxyfuel-Prozess mafgeblich durch den Energieaufwand fiir die LZA, die Rauchgasrezir-
kulierung und die COs-Kompression verursacht. Gegenwértig wird in Kohlekraftwerken
daher von einer Reduzierung des Wirkungsgrades um 9 bis 11 %-Punkte ausgegangen
[Spliethoff 2010, Klostermann et al. 2009]. Der Prozess liefert dabei COy minderer Quali-
tét, dessen Reinheit auch nach der Wasserkondensation nur im Bereich von 90 Vol.-% liegt.
Der verhaltnismakig hohe Anteil an Inertgasen, begriindet sich im Wesentlichen durch die
Sauerstoffreinheit und den verbrennungstechnisch notwendigen Uberschusssauerstoff. Au-
lserdem tragt die Kohle ihrerseits Inertgase ein und auch ein gewisser Falschlufteintrag,
im Bereich von 1 bis 2% entlang der Prozesskette, kann nicht génzlich vermieden werden
[Klostermann et al. 2009, Toftegaard et al. 2010]. Um das COy auf ein transportfihiges
Niveau zu bringen und Kompressionsarbeit zu sparen, miissen die Inertgase teilweise ent-
fernt werden. Dies wird in der Regel durch eine Serie von Kompressoren, Zwischenkiihlung
und Absorbern realisiert. Eine vereinfachte Aufbereitungsstrecke ist in Abbildung 26 dar-
gestellt. Dabei wird das Rauchgas zunéchst gekiihlt um Wasserdampf zu kondensieren.
Die dabei erreichbaren COs-Gehalte im Bereich von 85% bedarf einer weiteren Aufbrei-
tung. In deren Verlauf werden durch Verdichtung und Zwischenkiihlung zunéchst weiter
Wasserdampf kondensiert und in Absorberbetten Spurenstoffe gebunden. Die so erzielba-
re Reinheit des COs liegt bei rund 99,7 Vol.-% [Burchhardt 2009|. Bei der Verfliissigung
entsteht ein Abgas, welches zwar teilweise rezirkuliert wird, aber letztlich doch den Pro-
zess verlasst und so zu einem Kohlendioxidschlupf fiihrt. Darin enthalten sind auch die
Storstoffe wie Sauerstoff, Stickstoff und Argon.

Neben dem Oxyfuel-Prozess auf Kohlebasis gibt es auch Ansdtze Erdgas oder Syn-
thesegas mit Sauerstoff zu verbrennen. Verschiedene Studien haben dabei Potential zur
deutlichen Reduzierung der abtrennungsbedingten Wirkungsgradverluste in den Bereich
von 6 - 7 %-Punkten nachgewiesen [Lozza et al. 2009, Jericha et al. 2008].

1.5.5 Hochtemperaturbrennstoffzellen

Das Prinzip der Brennstoffzelle wurde bereits im 19. Jahrhundert sowohl theoretisch als

auch praktisch erforscht. Der Vorteil liegt in der Vermeidung der inhirenten Exergiever-
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Abbildung 26: Schema der CO,-Aufbereitung (eigene Darstellung nach [Burchhardt 2009])

luste der Verbrennung, durch die direkte Umwandlung chemischer in elektrische Energie.
Damit sind Brennstoffzellen nicht an die Limitierungen und Zusammenhénge des Carnot-
Wirkungsgrades gebunden und weisen daher hochste Wirkungsgradpotentiale auf. Unter
den verschiedenen Brennstoffzellentypen ist, fiir den hier betrachteten Temperaturbereich,
insbesondere die SOFC (Solid Oxide Fuel Cell) von Interesse. Diese nutzt als Elektrolyt das
sauerstoffinonenleitende Yttrium-dotierte Zirkoniumoxid. Dieses befindet sich zwischen der
aus einem Nickel- Cermet bestehenden Anode und einer Kathode aus porosem Perowskit.

Geméf Abbildung 27 trennt diese Anordnung den Luft- bzw. Brenngaskanal.

Synthesegas Abgas
— Brenngas - Kanal —
- -
Anode .
asdichter. \
glektrolyt N 4 0*4 o4 04 04 074 074 0% )
. . =
Kathode - —
Luft ——> Oxidationsmittel - Kanal — Abluft

Abbildung 27: Aufbau und Wirkungsweise der SOFC-Brennstoffzelle (eigene Darstellung
nach [Lokurlo 1999])

Im Betrieb werden an der Kathode Sauerstoffmolekiile adsorbiert und dissoziiert. An
der Grenzflache zum Elektrolyten nehmen die Molekiile Elektronen auf und diffundieren
als O*~ —Ionen durch den gasdichten Feststoff hin zur Anode. Triebkraft fiir den Transport
ist die Potentialdifferenz zwischen den beiden Elektroden. An der Anode wird dann Was-
serstoff oder Kohlenmonoxid elektrochemisch oxidiert. Die dabei freiwerdenden Elektronen
werden {iber die dufere Last wieder zur Kathode geleitet. Die Brennstoffzelle erzeugt so

einen Gleichstrom, welcher fiir die weitere Nutzung noch in Wechselstrom iiberfiihrt wer-
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den muss. Beschreibt man das System thermodynamisch, kann die im Idealfall theoretisch
erzielbare reversible Arbeit aus der Differenz der freien Reaktionsenthalpien berechnet

werden, gemék:

Wrep = ARG (T, p) = ARH (T, p) — Ty« A"S (T, p) (12)

Die Grofe ARH stellt die Reaktionsenthalpie der Stoffe dar und kann bei exothermen
Reaktionen durch den Heizwert der beteiligten Stoffe ausgedriickt werden. Der Ausdruck
T+ARS beriicksichtigt die Volumeniinderung der Reaktion und ist daher aufgrund der Mol-
zahlabnahme negativ. Die Berechnung des theoretisch maximalen Wirkungsgrades erfolgt

dann iiber das Verhiltnis der freien Reaktionsenthalpie zum Heizwert des Brennstoffes.

_ —ARG(T, p) 14 To * ARS (T, p)

nmax Hu Hu

(13)

Da bei der Umsetzung von Wasserstoff und Kohlenmonoxid die Molzahl abnimmt, wird
dieser, auch als thermischer Wirkungsgrad bezeichnete Wert, mit steigender Temperatur
abnehmen [Lokurlo 1999]. Demnach ist das Verhalten des maximalen Brennstoffzellen-
wirkungsgrades dem, fiir Warmekraftmaschinen charakteristischen, Carnot Wirkungsgrad
entgegengesetzt. Ein Vergleich der maximal erreichbaren Wirkungsgrade der reversiblen
SOFC ist fiir Wasserstoff, Kohlenmonoxid sowie ein Synthesegasgemisch aus 70% CO und
30% Hs in Abbildung 28 dargestellt.

Der Verlauf des Wirkungsgrades fillt mit der Temperatur und liegt im Betriebsbe-
reich der SOFC (800 - 1000°C) sogar unter dem theoretischen Carnot Wert. Aufgrund
der deutlich héheren unvermeidlichen Verluste der Wiarmekraftmaschinen, wird der ef-
fektiv erzielbare Wirkungsgrad der SOFC aber iiber dem konventioneller Energiewandler
liegen. Es zeigt sich weiterhin, dass der Wirkungsgrad bei Einsatz von Wasserstoff deutlich
hoher liegt als bei Kohlenmonoxid. Fiir das Synthesegas kann je nach der Zusammenset-
zung ein maximaler Wirkungsgrad von rund 65 bis 70% erzielt werden. Allerdings wird
der vollstindige Umsatz der Komponenten aufgrund der Gleichgewichtslimitierung sehr
langsam erfolgen und damit zu unwirtschaftlichen Verweilzeiten bzw. Zellenldngen fiihren.
Daher ist in Abbildung 28 auch beispielhaft der maximale thermische Wirkungsgrad bei
einem Brennstoffumsatz von 60% aufgefiihrt. Es handelt sich dabei um einen Mischum-
satz, da Wasserstoff deutlich schneller umgesetzt wird als Kohlenmonoxid [Lokurlo 1999).

Entsprechend ist der Verlauf bei limitiertem Umsatz weniger temperaturabhéngig als bei
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Abbildung  28: Ermittlung des Wirkungsgradpotentials der Brennstoffzelle
(Stoffwerte:|Ebsilon 2011])

vollstdndigem Synthesegasumsatz.

Neben der Limitierung des Umsatzes sind fiir die Ermittlung des realen elektrischen
Wirkungsgradpotentials eine Reihe von Verlusten zu beriicksichtigen. So werden in der
realen Zelle irreversible Mischeffekte auftreten, wodurch die jeweiligen Partialdriicke der
Reaktanden beriicksichtigt werden miissen. Damit ergibt sich die maximal real erzielbare,

sogenannte Nernst’sche Spannung geméft Gleichung 14 [Frank 2009, Lokurlo 1999].

PH0
RT xIn(———
Uy = _ARG (Ta p) o (sz * PO, (14)
N Ney * Nep * I

Im Betrieb der SOFC wird die anliegende Spannung aufgrund von verschiedenen Ver-
lusten geringer sein als die ermittelte Nernst Spannung. Die wesentlichen Verlustmecha-
nismen in der SOFC sind dabei der ohmsche Widerstand (ohmsche Verluste) sowie Hem-
mungen im Ladungstransfer (Aktivierungsverluste) oder durch Diffusion bei hohem Um-
satz (Konzentrationsiiberspannung) [Frank 2009, Bieber 2011]. Der ohmsche Gesamtwi-
derstand der Zelle ist dabei proportional der Stromdichte. Er setzt sich aus der Summe
der verschiedenen Einzelwiderstinde (Anode, Kathode, Elektrolyts) und den jeweiligen
Kontaktwiderstanden zusammen. Er ist abhingig von Temperatur, Stromdichte sowie den
verwendeten Materialien und der Geometrie [Frank 2009, Bieber 2011]. Die Aktivierungs-

%)



verluste sind vor allem bei niedrigen Temperaturen und Stromdichten relevant. Bei sehr
hohen Stromdichten kommt es zusétzlich zu Konzentrationsverlusten, da die Diffusion
nicht mehr ausreicht um die Edukte an die Reaktionszone zu transportieren. Fiir den
SOFC-Betrieb sind die Konzentrationsverluste aber in der Regel deutlich kleiner als ohm-
sche Verluste oder Aktivierungsverluste [Panopoulos et al. 2006]. Die Berechnung des ef-
fektiven elektrischen Wirkungsgrades der Zelle erfolgt mittels der erzielbaren elektrischen

Leistung unter Beriicksichtigung der auftretenden Spannungsverluste [Frank 2009].

Pel ]maz * (UN — UV)

mx H, m* H,

Nel = (15)

Die SOFC ist zwar im Gegensatz zu anderen Brennstoffzellen relativ robust gegen-
iiber Spurenstoffen, allerdings stellt Schwefel ein grofes Problem dar. So konnte gezeigt
werden, dass 100 ppm in kiirzester Zeit zur vollstindigen Deaktivierung der katalytisch
aktiven Flichen fiihren [Finkenrath et al. 2005]. Aber auch schon kontinuierliche, niedri-
ge einstellige ppm Konzentration fithren zu einem signifikanten Abfall der Zellspannung
und damit des Wirkungsgrades [Singhal 2000]. Wenngleich bei Reduzierung der Schwefel-
konzentration Regenerierungseffekte belegt sind [Singhal 2000], sollte fiir einen optimalen
Betrieb die Schwefelkonzentration deutlich unter einem ppm liegen [Veyo 1998]. Andere
Spurenstoffe wie Kohlenwasserstoffe und HCI kénnen zwar zu Betriebsstorungen fiihren,
sind aber hinsichtlich der Grenzwerte weniger kritisch.

Es gilt vor allem Kohlenstoffablagerungen durch ausreichend Dampfzugabe zu vermei-
den, da diese ebenfalls zur Inaktivierung der katalytischen Zentren fiihren wiirden. Die
wesentlichen Reaktionspfade sind die umgekehrte Boudouard-Reaktion, die umgekehrte
heterogene Wassergasreaktion sowie die Pyrolyse von Kohlenwasserstoffen [Bieber 2011]
(Tabelle 1). Da die ersten Beiden exotherm sind, sinkt deren Einfluss bei den hohen Be-
triebstemperaturen der SOFC. Da zudem Synthesegas aus einer Hochtemperaturvergasung
eingesetzt wird, finden sich im Gas nur geringe Methangehalte und nahezu keine héheren
Kohlenwasserstoffe. Bei Umgebungsdruck wird so ein Steam to Carbon (S/C) -Verhéltnis
von 1,5 fiir simtliche Temperaturbereiche als ausreichend erachtet [Riensche et al. 1999].
Allerdings ist der Betriebsdruck recht hoch, was nach dem Gesetz von Le Chatelier die Ruf-
bildung unterstiitzt. In der Praxis werden die Brennstoffzellen daher eher mit einem S/C-
Verhéltnis von 2 betrieben [Finkenrath 2005]. Da der Kohlendioxidgehalt, insbesondere bei
Anodengasrezirkulierung, in der Regel recht hoch ist (> 30 Vol.-%) und bei der Bodouar-
dreaktion der Rufbildung entgegen wirkt, sollten bei Synthesegasen auch geringere S/C-
Raten moglich sein. Im Falle von Ammoniakspuren im Brenngas konnte auch bei hohen

Konzentrationen keine negative Auswirkung beobachtet werden [Singhal 2000]. Es han-
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delt sich bei dieser Komponente sogar eher um einen Brenn- als Schadstoff [Wojcik 1998|.
Hinsichtlich der baulichen Ausfiihrung von Brennstoffzellen wurde bisher hauptséchlich
das planare und tubulare Design verfolgt. Aus der jeweiligen Ausfiihrung ergeben sich

verschiedene Aspekte, welche in Abbildung 29 kurz qualitativ bewertet sind.

Parameter planar tubular
Planarer Aufbau Tubularer Aufbau . . f
Betriebserfahrung gering mittel
Interkonnekior Brennstoff [ N P Leistungsdichte hoch mittel
Anode [ Dichtung schwierig mittel
Elektrolyt e Luft Fertigung mittel aufwendig
Kathade —— A Kosten mittel hoch
- Brennstoff Lastwechsel gering mittel
Luft Brennstoff Elekrrolyr Leitungsverluste mittel hoch
Kathode Betriebstemperatur  mittel hoch

Abbildung 29: Vergleich verfiigbarer SOFC-Bauarten (nach [Blum et al. 2005,
Grok et al. 1993, Frank 2009|)

Da es in der Zelle zur exothermen, elektrochemischen Umwandlung von Wasserstoff
sowie der ebenfalls exothermen CO-Konvertierung kommt, wird eine betrachtliche Wér-
memenge frei. Aus der Energiebilanz der Brennstoffzelle [EG&G 2004] wird deutlich, dass
sich diese aus der Reaktionswirme abziiglich der realisierten elektrischen Arbeit (Gleich-
strom) und etwaigen Wérmeverluste an die Umgebung bestimmen ldsst. Die verbleibende
freie Reaktionswiarme muss aus dem System ausgeschleust werden, um Schaden an der
Zelle zu vermeiden. Die Kiihlung kann dabei intern und/oder extern realisiert werden
[Winkler 2002]. Bei der internen Kiihlung wird, analog der Gasturbine, das System mit
einem hohen Luftiiberschuss (A) im Bereich von 5 bis 10 betrieben [Winkler 2002|. Zusétz-
lich wird das Brenngas sowie die Luft unterkiihlt zugefiihrt und eine gewisse Aufwiarmung
um 150 bis 300°C toleriert. Die Reaktionswérme wird somit durch das Abgas sowie die
Abluft abgefiihrt und kann anschliefsend in einem AHDE genutzt werden. Bei der ex-
ternen Kiihlung wird das Lambda reduziert und die entsprechende Reaktionsenthalpie
iber Wirmetauscher abgefiihrt [Winkler 2002|. Hier kann also direkt Dampf gewonnen
werden. Dieser sollte zur Vermeidung dicker Rohrwénde auf einem vergleichbaren Druck-
niveau erzeugt werden. Zudem sollte das Speisewasser nicht zu kiihl eintreten, um grofse

Temperaturgradienten zu vermeiden.
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1.6 Aktuelle Projekte und Studien

Im Zuge der in den 1990er Jahren entstandenen IGCC-Demoanlagen und der steigenden
Sensibilisierung fiir klimarelevante Themen, finden sich auch zunehmend theoretische Stu-
dien zu vergasungsbasierten Kraftwerken mit COs-Abtrennung. Eine Auswahl der ermit-
telten Wirkungsgrade (Bezugsbasis Heizwert) sowie deren wesentliche Randbedingungen

sind in Tabelle 11 zusammengestellt.

Tabelle 11: Vergleich ausgewéhlter Studien von Steinkohle IGCC-Kraftwerken
[Kloster 1999, Gottlicher 1999, DOE 2007, Rezvani et al. 2009, Lozza et al. 2009,
Buschsieweke 2009, Sanz et al. 2010, Grébner 2010]

Eta Eta TET COqy
Quelle Jabr | rec0 | 1cececcs AN\ g0y | PRondensator | gy
IGCC 98 | 1998 | 51,7% 45,5% 6.2% | 1250°C KA. 90%
Kloster 1998 | 50,5% KA. KA. | 1200°C 30 mbar -
Gottlicher | 1998 | 51,5% 42,9% 8,6% | 1300°C KA. | < 90%
DOE 2007 | 43,1% 32,4% 11,3% | 1320°C2 68 mbar 90%
Rezani 2009 | 44,9% 35,1% 0,8% | 1235°C KA. |~ 90%
Lozza 2009 | 47,7% 38,4% 9,3% | 1335°C 40 mbar 90%
ENCAP | 2009 | 46,3% 35,0% 10,4% | 1250°C3 KA. 90%
Jericha 2010 | 50,8% 38,7% 12,1% | 1300°C 23 mbar 88%
COORIVA | 2010 | 45,9% 34,9% 11,0% | 1250°C3 KA. 91%

1 Abtrennungsrate des CO2, 2 Abschétzung da bei GE Turbine nicht direkt gegeben
3 F-Klasse SGT 4000F mit ca. 1250°C TET ISO

Vergleicht man die publizierten Wirkungsgrade und die abtrennungsbedingten Ver-
luste, so stellt man fest, dass diese deutlich schwanken und sich teilweise gravierend un-
terscheiden. Auffallend ist die fallende Tendenz der ermittelten Kraftwerkswirkungsgra-
de im Zeitverlauf, welche sowohl Anlagen mit als auch ohne COs-Abscheidung betrifft.
Die Diskrepanz lasst sich demnach nicht allein auf die unterschiedliche CO5-Abscheidung
zuriickfithren. Die Hauptgriinde diirften eher der unterschiedliche Detaillierungsgrad der
jeweiligen Betrachtung und die Wahl der Randbedingungen sein. Je nach Zielsetzung der
Studie, also Potentialermittlung oder konkrete Realisierungsabsicht, konnen durch recht
optimistische oder eher konservative Annahmen deutliche Diskrepanzen entstehen, welche
beim Vergleich verschiedener Studien beriicksichtigt werden miissen. Aus diesem Grund
wird in der vorliegenden Arbeit ein eigener IGCC-Basisfall mit CO5-Abscheidung heran-
gezogen und im Rahmen einer Sensivitdtsanalyse die Schwankungsbreite dessen Anlagen-

wirkungsgrades verdeutlicht.
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Neben den IGCC-Studien finden sich gegenwértig auch konkrete in der Realisierung
oder Planungsphase befindliche IGCC-Kraftwerksprojekte, sowohl ohne als auch mit CO,-
Abscheidung. Der Schwerpunkt der Aktivititen liegt dabei in den USA und China wobei
es sich weniger um Demonstrationsanlagen als industrielle Anlagen handelt. Allerdings

muss auch auf die hohe Abbruchquote dieser Projekte hingewiesen werden.
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Abbildung 30: Uberblick zu realisierten und gegenwirtig geplanten IGCC-Kraftwerken
(eigene Darstellung nach [DOE 2010])

Neben den klassichen Pre-Combustion IGCC-Kraftwerken wurden auch schon verschie-
dene alternative Konzepte betrachtet unter Einbezug neuer Prozessansdtze und Kom-
ponenten. So wurden von Air Products bereits Berechnungen zum Einsatz der von ih-
nen forcierten Sauerstoffmembran im IGCC publiziert [vStein et al. 2002]. Dabei wurde
vornehmlich die Vollintegration mit der Gasturbine verfolgt, was unter den gewéahlten
Randbedingungen zu einer Wirkungsgradsteigerung von 0,9 %-Punkten, bezogen auf den
Vergleichsfall mit kryogener LZA, fiihrte. Die Steigerung auf 41,8% konnte aber nur fiir
das OTM-Konzept mit direkter Lufterwédrmung durch Synthesegaszugabe erreicht werden.
Bei indirekter Lufterwdrmung mittels Warmeiibertrager lag der erzielbare Wirkungsgrad
mit 40,1% sogar noch 0,8 %-Punkte unter dem Vergleichsfall [vStein et al. 2002]. Aller-
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dings muss man hervorheben, dass beim genannten Konzept aus dem Jahre 2002, keine
Brenngasverdiinnung berticksichtigt wurde, da die OTM typischerweise nur 50% des Sau-
erstoffs aus der Luft nutzt und dementsprechend kein sauerstoffarmes Verdiinnungsme-
dium zur Verfiigung steht. Neuere Prozessvarianten aus dem Jahre 2006, welche diesem
Umstand durch einen zusétzlichen Luftkompressor sowie Membranfliche bzw. Partial-
druckdifferenz beriicksichtigen, ergaben nur noch eine Wirkungsgradsteigerung von 0,5
%-Punkten [vStein et al. 2007|. Interessanterweise sank im genannten Zeitraum auch der
Nettowirkungsgrad des Vergleichfalls um 1,1 %-Punkte (Basis Brennwert), so dass der
Wirkungsgrad fiir das neuere OTM-Konzept lediglich bei 38,8% (Basis Brennwert) liegt.
Nimmt man einen typischen Faktor von 1,04 fiir die Umrechnung von Brenn- auf Heizwert
an |Konstantin 2009], sollte der Nettowirkungsgrad nach eigener Abschitzung im Bereich
von 40,3% bzw. bei Bezug auf den alten Vergleichsfall von 2002 bei 41,4% liegen. Dem-
nach kann das bislang in der Literatur dokumentierte Potential mit 0,5 bis 1 %-Punkten

beziffert werden.

Das Thema Warmgasreinigung und insbesondere der Einsatz von Membranreaktoren
in IGCC-Kraftwerken mit COy-Abtrennung wurde bislang nur von wenigen Autoren auf-
griffen. Die &lteste Studie aus dem Jahre 1997 errechnete fiir ein IGCC mit Membran-
Shift-Reaktor einen Nettowirkungsgrad von 42,8%. Dies entspricht einer Steigerung von
2,3 %-Punkten gegeniiber dem IGCC-Vergleichsfall mit klassischer Shift und Sauergaswi-
sche. Bei Einsatz einer trockenen Gasreinigung wurde ein weiteres Wirkungsgradpotential
von 0,6 %-Punkten auf dann 43,4% aufgezeigt. Allerdings muss man hervorheben, dass
das CO, gasformig iibergeben wird und die Abtrennungsrate jeweils nur 80% betragt.
Aufgrund mangelnder Randbedingungen kann daher das Potential fiir den Membranre-
aktor mit trockener Gasreinigung mit 2 bis 2,5 %-Punkten geschiitzt werden. Die verein-
zelten neueren Studien geben Steigerungen des Nettowirkungsgrades durch Einsatz eines
Membran-Shift-Reaktors mit 1,3 und 1,4 %-Punkten gegeniiber deren jeweiligen konventio-
nellem IGCC-Vergleichsfall an [Ku et al. 2011, Rezvani et al. 2009]. Allerdings wurde bei
unzureichender Membranreaktor Performance auch schon ein Abfall der Anlageneffizienz

nachgewiesen [Ku et al. 2011].

Der Einsatz des Carbonate Looping Verfahrens ist bislang nur fiir konventionelle Dampf-
kraftwerke untersucht worden. Eine Kombination mit einem IGCC ist daher bislang nicht
dokumentiert. Hingegen existieren fiir die Kombination aus Sauerstoffverbrennung und
IGCC bereits vereinzelte Studien. Im besonderen Mafte damit verbunden ist der nach sei-
ner Herkunft bezeichnete Graz Cycle, welcher das Oxyfuel Prinzip auf Erdgaskraftwerke
anwendet und dabei je nach Komplexitit des Prozesses Nettowirkungsgrade zwischen 52,5

und 54,1% erzielen soll [Sanz et al. 2004, Jericha et al. 2008|. In neuerer Zeit wurden zu-
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dem Berechnungen fiir eine synthesegas-basierende Variante (S-Graz Cycle) veroffentlicht,
welche einen Nettowirkungsgrad von 45% und damit eine Steigerung gegeniiber dem ge-
wihlten IGCC-Vergleichsfall von 6,3 %-Punkten erzielten [Sanz et al. 2010]. Fiir andere
Ansitze wie dem CES-Cycle werden auch langerfristig fiir Vergasungskraftwerke wenig
aussichtsreiche Wirkungsgrade von 35 bis 38% angegeben [Mac et al. 2007|, was auch an-
hand eigener Berechnungen bestétigt werden konnte.

Dagegen hiufiger betrachtet wurde bislang bereits die Kombination aus IGCC-Kraftwerk
und Hochtemperaturbrennstoffzelle (in der Regel SOFC). Fiir diese sogenannten IGFC
(Integrated Gasification Fuel Cell) Konzepte wurde ein um 5 bis 7 %-Punkte hoherer
Wirkungsgrad im Vergleich zum konventionellen IGCC ermittelt [Spallina et al. 2010,
Grol et al. 2008, Grol 2009|. Entscheidend fiir den Anlagenwirkungsgrad ist hier in er-
ser Linie der Vergaser und der Systemdruck. Bei atmosphérischen Brennstoffzellen erge-
ben sich Wirkungsgrade fiir das IGFC mit COs-Abscheidung im Bereich von 41 bis 44%
[Grol et al. 2008, Grol 2009|. Bei druckaufgeladener SOFC kann dieser Wert noch auf rund
47,5% bis 49,5% (Hu) gesteigert werden [Spallina et al. 2010, Minh 2005|. Einzelne Stu-
dien nehmen zudem eine katalytische Niedertemperaturvergasung (hoher Methangehalt
im Rohgas) an, mittels derer sogar Wirkungsgrade (inkl. COy Abscheidung) im Bereich
von 53% ermittelt wurden [Grol et al. 2008, Grol 2009]. Der durch die COy-Abscheidung
verursachte Wirkungsgradverlust wird dabei fiir alle Konzepte im Bereich von 6 %-Punkte
angegeben [Grol 2009, Grol et al. 2008, Spallina et al. 2010].
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2 Motivation und Aufgabenstellung

Die weltweite Energieerzeugung wird, trotz des verstirkten Ausbaus regenerativer Ener-
giequellen, auch mittelfristig zu grofsen Teilen auf dem Einsatz fossiler Energietriger ba-
sieren. Um den damit einhergehenen anthropogenen Einfluss auf das Klima zu mindern,
erscheinen Effizienzsteigerungen und das Abtrennen des erzeugten Kohlendioxids als wir-
kungsvollste Mafnahmen. Letzteres wird als eine Schliisseltechnologie fiir die Begrenzung
der prognostizierten Erderwdrmung auf ein beherrschbares Maf angesehen [IPCC 2005,
IPCC 2007|. Hier konnen optimierte IGCC-Kraftwerke einen Beitrag leisten, da diese ho-
here Wirkungsgrade als vergleichbare Dampfkraftwerke erreichen und zudem eine Abtren-
nung des COs in konzentrierter Form ermdéglichen. Allerdings ist diese Kraftwerksart weit
weniger verbreitet und deren Aufbau sowie Wirkungsweise komplexer. Daher wurde in
Kapitel 1 der Stand der IGCC-Technologie und deren kraftwerkstechnische Umsetzung
aufgezeigt.

Hier wurde zunéchst der Aufbau eines klassischen IGCC-Kraftwerks behandelt. Fiir
die wesentlichen Teilsysteme wurde die Anlagenstruktur detailliert beschrieben sowie de-
ren Funktionsweise und Zusammenwirken erldutert. Zudem wird der Einfluss und die
technische Umsetzung der COs-Abtrennung bei IGCC-Kraftwerken erldutert. Aufgrund
der Vielzahl von Aktivititen wird zudem eine Ubersicht iiber geplante IGCC- Kraftwerke
sowie bereits bestehende Studien gegeben. Aus diesem Stand der Technik ergeben sich

einige Ansatzpunkte, welche im Rahmen der vorliegenden Arbeit adressiert werden sollen.

e Bei der Analyse existierender Studien zu Wirkungsgraden von IGCC-Konzepten fal-
len betréichtliche Abweichungen in den ermittelten Potentialen auf. Diese konnen
nicht eindeutig etwaigen Unterschieden in den zugrundeliegenden Simulationsannah-
men zugeordnet werden. Die entstehende Diskrepanz erschwert die Vergleichbarkeit
von Simulationsergebnissen sowie die Bewertung von Optimierungsschritten, da die
Schwankungsbreite ggf. groker ist als die Effizienzsteigerung der betrachteten Mafs-
nahme. Hier ist die Modellierung eines klassischen IGCC-Basisfalls in Verbindung
mit einer umfangreichen Sensivitdtsanalyse der Randbedingungen hilfreich. Dies er-
laubt eine Abschitzung des Einflusses der verschiedenen Annahmen, die richtige
Bewertung der Simulationsergebnisse sowie eine bessere Vergleichbarkeit mit beste-
henden Studien.
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e Thermodynamische Simulationen sind ein verbreitetes Mittel zur Potentialabschit-
zung von komplexen Prozessen. Entsprechend hiufig kommen sie fiir die Bewertung
verschiedenster technischer Systeme zum Einsatz. Allerdings ist nur in wenigen Stu-
dien der explizite Nachweis erbracht worden, dass die erstellten Modelle auch in
der Lage sind, die Ergebnisse und das Verhalten realer Anlagen nachzubilden. Eine
dokumentierte Verifizierung ist aber bei komplexen verfahrenstechnischen Prozes-
sen notwendig und sollte daher fiir die Modelle der wesentlichsten Teilsysteme des

IGCC-Konzeptes vollzogen werden.

e Wihrend die energetischen Auswirkungen der COs-Abtrennung auf das IGCC be-
reits vielfach untersucht wurde, sind die 6konomischen Auswirkungen bislang noch
nicht ausfiihrlich aufgezeigt worden. Die Identifizierung der wesentlichen Wertehe-
bel und deren Verdnderung im Falle der COs-Abtrennung sind aber wichtige Indi-
katoren fiir die Optimierung von Kraftwerken. Daher sollte die Kostenstruktur und
die Auswirkung 6konomischer Randbedingungen auf die Stromgestehungskosten von
IGCC-Kraftwerken sowohl ohne als auch mit COo-Abtrennung abgeschétzt werden.
Daraus lassen sich Schlussfolgerungen zum Bau, Betrieb und Wirtschaftlichkeit von
IGCC-Anlagen mit COs-Abtrennung ableiten.

e Der Einfluss der COs-Abtrennung auf die Anlageneftizienz des IGCC ist bislang noch
nicht durch eine strukturierte Exergieanalyse betrachtet worden. Dies ermdglicht
aber die entstehenden Verluste den jeweiligen Teilsysteme zuzuordnen und deren Si-
gnifikanz bewerten zu kénnen. Zudem wird durch einen Vergleich mit dem jeweiligen
Idealprozess weiteres Optimierungspotential aufgezeigt. Dadurch kénnen gezielt neue
Technologien als Substitution der grofsten Verlustbringer ausgewihlt und untersucht

werden.

e Wie in Kapitel 1.5 aufgezeigt, gibt es eine ganze Reihe neuer Technologien, welche
fiir den Einsatz im IGCC-Kraftwerk in Frage kommen. Durch die Implementierung
dieser Technologien in den IGCC-Prozess ergeben sich neue Kraftwerkskonzepte,
welche nicht mehr nur auf die klassische COs-Abtrennung vor der Verbrennung be-
schriankt sind. Aufgrund der Vielzahl von Technologien und voranschreitender For-
schung sind deren Kombinationsmoglichkeiten bisher noch nicht umfassend in der
Literatur untersucht worden. Bestehende Arbeiten beziehen wiederum das Potential
auf den jeweilgen Basisfall, was einen direkten Vergleich verschiedener Arbeiten bzw.

Kraftwerkskonzepte erschwert.
e Thermodynamische Betrachtungen gehen der praktischen Forschung meist voraus.
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Dabei erfordert die steigende Komplexitdt und Kombination verschiedenster Tech-
nologien zunehmend interdisziplindre Forscherteams, welche in der Regel nur an der
Entwicklung eines Teilsystems beteiligt sind. Da der Fokus auf dem Teilsystem liegt,
sind spatere Wechselwirkungen im komplexen Gesamtsystem moglicherweise weni-
ger klar. Eine tiefere Analyse der zukiinftigen Gesamtkonzepte sowie deren Wechsel-
wirkungen, ermoglicht gezielt Forschungsbedarf abzuleiten und bietet damit einen

Mehrwert fiir die praktische Weiterentwicklung der Teilsysteme.

Gegenstand der vorliegenden Arbeit sind demnach die genannten sechs Themenbereiche,
wobei der Fokus auf der Bewertung zukiinftiger IGCC-Kraftwerke liegt. Um diese aber
bewerten zu konnen und aussichtsreiche Konzepte zu finden, bedarf es eines verifizierten
IGCC-Basisfalls und dessen detaillierter Analyse. Die fiir die Analyse notwendigen Da-
ten werden durch thermodynamische Simulationen der zukiinftigen Kraftwerkskonzepte
ermittelt. Dafiir werden fiir die wesentlichen Komponenten entsprechende thermodyna-
mische Modelle erstellt und diese zu einem Gesamtsystem verschaltet. Dazu werden die
thermodynamischen Simulationsprogramme Aspen Plus und Ebsilon Professional genutzt.
Dabei wird auf die vorhandene Bauteilbibliothek und die umfangreiche Stoffdatenbank zu-
riickgegriffen. Da die vorliegende Arbeit aber komplexere Systeme betrachtet, werden die
wichtigsten Modelle mit Betriebs- oder Literaturdaten verifiziert und anschliefsend zum
Gesamtsystem kombiniert (Kapitel 3).

Ausgangspunkt der Betrachtung ist zunéchst ein konventionelles IGCC-Kraftwerk nach
Stand der Technik (Kapitel 4). Dieses wird energetisch bilanziert und die entstehenden
COq-Emissionen mit anderen fossilen Kraftwerkstypen verglichen. Zudem werden die In-
vestitionkosten abgeschitzt und die sich daraus ergebende Zusammensetzung der Strom-
gestehungskosten ermittelt.

Anschliefsend wird in Kapitel 5, dieses Kraftwerk mit klassischer COs-Abtrennung si-
muliert und bildet fortan den konventionellen IGCC-Basisfall. Zun#chst wird der Einfluss
der konventionellen COg-Abtrennung auf den Anlagenwirkungsgrad und die Stromgeste-
hungskosten aufgezeigt. Die wesentlichen Einflussgréfien auf Beide werden durch umfang-
reiche Sensivitdtsanalysen herausgestellt. Basierend auf konventionellen Optimierungs-
schritten wird das mittel- und langfristige Wirkungsgradpotential des Basisfalls ermittelt.
Aufberdem wird eine strukturierte Exergieanalyse durchgefiihrt, mittels dieser sowohl die
Verluste der Einzelsysteme aufgezeigt werden, als auch deren Einfluss auf den Gesamt-
prozess verdeutlicht wird. Ausgehend davon werden aussichtsreiche Ansétze aber auch
Limitierungen fiir die Optimierung des konventionellen IGCC abgeleitet.

In Kapitel 6 werden nun, ausgehend vom Basisfall, fiinf aussichtsreiche zukiinftige

IGCC-Konzepte beschrieben und analysiert. Dabei liegt der Fokus auf der Anhebung des
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Temperaturniveaus der Gasreinigung, dem Einsatz von Membranen und der Nutzung al-
ler drei COo-Abtrennungsansitze (Pre-, Post-combustion, Oxy-fuel) im IGCC-Kraftwerk.
Da die betrachteten Technologien teilweise noch nicht real existieren, werden die notwen-
digen Annahmen aus Laborergebnissen und verfiigharer Literatur abgeleitet. Die ausge-
wahlten Kraftwerkskonzepte lassen sich gliedern in ein Konzept mit Sauerstoffmembran
(IGCC-OTM), sowie in eines, in dem die CO-Konvertierung und COy-Abtrennung kom-
binert in einem Membranreaktor (IGCC-MR) realisiert wird. Zudem wird ein IGCC mit
COq-Abtrennung aus dem Abgas mittels Carbonate Looping Prozess (IGCC-CL) sowie
ein Konzept nach dem Oxy-fuel Prinzip (IGCC-Oxy) betrachtet. Abschliefend wird im
IGCC-BZ-Konzept noch die Kombination aus IGCC und Hochtemperaturbrennstoffzelle
untersucht. Fiir die Konzepte wird jeweils das mittel- und langfristige Wirkungsgradpo-
tential ermittelt, wobei unter mittelfristig die erste Generation des jeweiligen Kraftwerks
verstanden wird. In Abgrenzung dazu beinhaltet die langfristige Konfiguration bereits
zahlreiche individuelle Optimierungsschritte.

Im Kapitel 7 wird das Potential der vorgeschlagenen zukiinftigen [GCC-Konzepte
fiir beide Zeithorizonte verglichen und bewertet. Bewertungskriterien sind, neben dem
ermittelten Anlagenwirkungsgrad, auch die verbleibenden spezifischen COs-Emissionen
sowie qualitative Einschitzungen hinsichtlich der jeweiligen Anlagenflexibilitit und dem
vermeintlich notwendigen Forschungsbedarfs. Den Schluss der Arbeit bildet ein Fazit und

kurzer Ausblick zur weiterfithrenden Betrachtung des Themas.
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3 Methodik

3.1 Vorhaben und Vorgehen
3.1.1 Konzeptiibersicht

Obwohl der Fokus der Arbeit auf zukiinftigen IGCC-Kraftwerkskonzepten liegt, so ist fiir
deren Bewertung die Simulation gegenwirtig realisierbarer Kraftwerke notwendig. Da diese
IGCC-Kraftwerke nach Stand der Technik zunéchst analysiert werden und die Bewertung
zukiinftiger Konzepte fiir zwei Zeithorizonte erfolgt, ergeben sich eine Vielzahl von Kon-
zepten und Varianten. Aus diesem Grund, soll an dieser Stelle ein kurzer Uberblick iiber
die betrachteten Konzepte, deren Varianten und Analysen gegeben werden (Abbildung
31).

Zukunftige IGCC-Konzepte

IGCC Konzept Mittelfristig  Langfristig
+ Energetische Analyse ,
+ Abschatzung Stromgestehungskosten Basisfall BF- BF-I
] Oy-Membran OTM -
IGCC mit CO,-Abtr. (Basisfall)
« Energetische Analyse Membranreaktor MR-I MR-l
+ Einfluss CO2-Abtrennung Carbonate-looping  CL-I CL-lI
. Absch'e:nt?ung Stromgestehungskosten Oxy-fuel Oxy- Oxy-I
+ Sensivitatsanalyse
+ Exergieanalyse Brennstoffzelle BZ-| BZ-ll

Abbildung 31: Schema der betrachteten Kraftwerkskonzepte

In der vorliegenden Arbeit wird zunéchst ein IGCC-Kraftwerk ohne COy-Abtrennung
basierend auf konventioneller Technologie modelliert. Davon ausgehend, wird nach Stand
der Technik ein IGCC mit COy-Abtrennung (IGCC-CCS) betrachtet, welches kurzfris-
tig als realisierbar angesehen wird. Um die getroffenen Randbedingungen zu bewerten
und eine bessere Vergleichbarkeit mit anderen Studien zu ermoglichen, wird zunéchst eine
umfangreiche Sensivitdtsanalyse durchgefiihrt. Dafiir werden eine ganze Reihe von Para-
metern variiert um deren Auswirkung auf den Kraftwerkswirkungsgrad zu verdeutlichen.
Auferdem wird durch den direkten Vergleich der beiden Kraftwerkskonzepte miteinander,
sowohl der energetische wie auch der 6konomische Einfluss der COs-Abtrennung auf Verga-
sungskraftwerke aufgezeigt und diskutiert. Dariiber hinaus werden die mit der Abtrennung

einhergehenden Verluste exergetisch analysiert. Dabei werden die grofiten Verlustbringer
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im [GCC-System identifiziert und der Anteil vermeidbarer Verluste herausgestellt.

Das konventionelle IGCC mit COz-Abtrennung (IGCC-CCS) bildet zudem den Ba-
sisfall fiir die Potentialabschiatzung von zukiinftigen IGCC-Konzepten. Diese werden fiir
einen mittel- und einen langfristigen Zeithorizont analysiert. Die zukiinftigen Konzepte
umfassen [GCC-Anlagen mit Pre-Combustion COy-Abtrennnung, mit Post-Combustion
COq-Abtrennung sowie nach dem Oxyfuel-Prinzip. Ein Fokus der Betrachtungen liegt auf
dem Einsatz von Hochtemperaturmembranen, sowohl zur Erzeugung von Sauerstoff als
auch zur Stofftrennung im Vergasungsgas. Dies wird vornehmlich in den beiden ersten
Konzepten IGCC-OTM und IGCC-MR untersucht. Es folgt ein Konzept, welches die
COq-Abtrennung mit dem Carbonate Looping Prozess nach der Verbrennung realisiert
(IGCC-CL). Abschliefend wird noch ein IGCC nach dem Oxyfuel Ansatz, bei dem das
unkonvertierte Gas mit Sauerstoff verbrannt wird (IGCC-Oxy), sowie ein Brennstoffzel-
lenkonzept betrachtet (IGCC-BZ).

Bei allen zukiinftigen Konzepten erfolgt ausgehend vom Basisfall die stufenweise Ad-
aption von Optimierungsschritten hin zur finalen Konfiguration. So kann der Einfluss der
einzelnen Schritte auf die Anlagenperformance verdeutlicht werden. Fiir die abschliefsende
Bewertung, werden alle Konzepte fiir einen mittelfristigen sowie einen langfristigen Zeit-
horizont hinsichtlich deren thermodynamischen Potentials sowie bestehenden Forschungs-
bedarfs bewertet und diskutiert. Dabei bezeichnet mittel- bzw. langfristig keinen festen
Zeithorizont, sondern vielmehr die erste Generation der vorgeschlagenen Kraftwerkskon-
zepte (mittelfristig) sowie die folgende Generation (langfristig), welche bereits zahlreiche

Optimierungsschritte erfahren hat.

3.1.2 Thermodynamische Modellierung komplexer Systeme

Die wichtigsten Voraussetzungen fiir die realitdtsnahe Modellierung von komplexen Tech-
nologien ist eine hinreichend genaue Kenntnis des Prozesses selbst, dessen konstruktive
Umsetzung sowie geeignete Stoffdaten. Der prinzipielle Prozessaufbau kann durch eine
Literaturrecherche sowie Herstellerangaben eruiert werden. Bereits hier setzt die Daten-
lage in der Regel Grenzen fiir die Genauigkeit des Modells. So werden Hersteller nur be-
grenzt Angaben zu ihren Prozessen veroffentlichen. Andererseits ist die Modellierung bis
ins kleinste Bauteil mitunter wenig praktikabel. Auch die Genauigkeit der im Programm
verwendeten Stoffdaten bedarf der Aufmerksamkeit. Fiir iibliche Stoffsysteme und Um-
gebungsbedingungen mogen die inzwischen sehr umfangreichen Datenbanken verléssliche
Ergebnisse liefern. Im Falle weniger gebrauchlicher Vielstoffsysteme sowie bei ungew6hn-
lichen Betriebsbedingungen werden in der Software dagegen oft Korrelationen verwendet,

deren Aussagekraft nicht ungepriift bleiben sollte.
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Fiir die Modellerstellung konnen zwei grundsétzliche Verfahrensweisen gewahlt werden.
Nach dem Bottom-up Prinzip kénnen die notwendigen Stoffdaten oder Einflussparameter
durch experimentelle Arbeiten quantifiziert und in das Modell eingepflegt werden. Diese
Verfahrensweise ist aufwindig und daher eher fiir iiberschaubare Einzelsysteme prakti-
kabel. Nach dem Top-down Ansatz wird von der realen Anlage ausgegangen und deren
Struktur grob modelliert. Stoffdaten werden weitestgehend aus Datenbanken i{ibernom-
men. Anschliefend muss das Modell so angepasst werden, dass es das Verhalten der zu-
grundeliegenden realen Anlage hinreichend genau reproduziert. Im Allgemeinen kénnen
so in der Software hinterlegte vorgefertigte Bauteile genutzt und auch komplexere Struk-
turen mit vertretbaren Zeitaufwand abgebildet werden. Der Ansatz impliziert aber, dass
die notwendigen Stoffdaten innerhalb der betrachteten Betriebsgrenzen vorhanden sind
und die Prozessstruktur realer Anlagen bekannt ist. Entsprechend wird in der vorliegen-
den Arbeit soweit moglich der Top-down Ansatz gewéhlt und wo notwendig, insbesondere
bei den zukiinftigen Technologien, ein vereinfachtes Bottom-up Prinzip verwendet. Zur
Gewihrleistung aussagekraftiger Simulationen werden die Hauptsysteme der betrachteten

Konzepte anhand von Literaturdaten und Betriebsangaben realer Anlagen verifiziert.

Als Simulationssoftware wird sowohl Aspen Plus als auch Ebsilon Professional ver-
wendet. Beide Programme wurden bereits vielfach in publizierten Arbeiten eingesetzt und
bieten sowohl umfangreiche Stoffdatenbanken als auch Bauteilbibliotheken. Wihrend der
Fokus bei Aspen Plus mehr auf der Modellierung von verfahrenstechnischen Anlagen liegt,
ist Ebsilon Professional eher fiir kraftwerkstechnische Komponenten geeignet. Daher wird
die Vergasungsinsel, Luftzerlegung und die Gasaufbereitung in Aspen Plus modelliert,

wahrend der Gas- und Dampfturbinenteil mit Ebsilon Professional simuliert wird.

Aspen Plus ist ein Gleichung-basiertes Simulationsprogramm fiir stationire verfah-
renstechnische Prozesse. Das Modell selbst wird mittels vordefinierter Bauteile als ein
Fliesschema erstellt und anschliefend durch Eingabe der notwendigen Parameter auf
die jeweiligen Bediirfnisse angepasst. Dabei kann fiir Stoffwerte auf die umfangreiche
NIST-Datenbank sowie vorgefertigte thermodynamische Zustandgleichungen zuriickgegrif-
fen werden. Schnittstellen erlauben aber auch die Einbindung eigener Stoffdaten. Uber
User-Routinen konnen zudem Fortran- und Excelprogramme eingebunden werden. Die
Losung der grafisch erzeugten Gleichungssysteme erfolgt iterativ unter Vorgabe von Start-
werten. Dabei fiihrt das Programm auch komplexere Reaktionen aus und 16st Masse- und
Energiebilanzen. Zudem besseren Verstindnis der Modellierung ist ein grobes Schema des
thermodynamischen Modells der (Gaserzeugung und -reinigung in Abbildung 32 darge-
stellt. Die detailliertere Betrachtung der modellierten Teilsysteme findet sich in Kapitel
3.2.
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Abbildung 32: Schema des thermodynamischen Modells der Gaserzeugung und -reinigung
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3.1.3 Analyse- und Bewertungsmethoden
Spezifische Bewertungsgrofien

Fiir die Bewertung von Kraftwerkskonzepten finden sich in der Literatur eine Vielzahl von
verschiedenen Ansétzen, welche sich hinsichtlich des Fokus, der verwendeten Kennzahlen
und Methodik grundlegend unterscheiden. In der vorliegenden Arbeit steht zundchst die
energetische Bilanzierung im Vordergrund. Ziel ist dabei die Ermittlung des Wirkungs-
grades eines betrachteten Systems. Dieser ist im Allgemeinen definiert als das Verhéltnis
von gewonnener FEnergie zur Menge der eingesetzten Energie. Bei Kraftwerkskonzepten im
Speziellen, steht der elektrische Wirkungsgrad im Vordergrund. Dieser ist definiert als das
Verhéltnis von gewonnener elektrischer Energie zur eingesetzten Brennstoffenergie. Zur
Bewertung der Giite von Teilsystemen, werden bei Vergasungskraftwerken aber noch eine
Reihe von weiteren Kennzahlen genutzt. So ist im Zusammenhang mit dem Vergaser der
Kaltgaswirkungsgrad von besonderer Bedeutung. Dieser gibt an, wie viel der eingesetzten
Energie sich chemisch gebunden im Rohgas wiederfindet. Die fiihlbare Wéarme des Gases
sowie die genutzte Abwirme des Vergasungsprozesses bleiben dabei unberiicksichtigt.

HuRohgas

Kaltgaswirkungsgrad : (16)

UBrennstof f

Neben der energetischen Betrachtung, ist fiir die Bewertung von komplexen Kraft-
werkskonzepten eine stoffliche Analyse notwendig. Dies ist bei Vergasungskraftwerken von
besonderer Bedeutung, da diese typischerweise verfahrenstechnische Systeme der Stofftren-
nung und -wandlung beinhalten. Fiir die Bewertung dieser Systeme ist oft der Umwand-
lungsgrad einer gefragten Komponente bzw. der Trenngrad von entscheidender Bedeutung.
In die erste Kategorie fallen der Kohlenstoffumwandlungsgrad im Vergaser sowie der CO-
Umwandlungsgrad in der CO-Konvertierungsanlage. Beide Grofsen sind essentiell fiir die
Bewertung der jeweiligen Prozesse. Der Kohlenstoffumwandlungsgrad ist ein Maf fiir die
Ausnutzung des zugefiihrten Brennstoffs und ist definiert als das Verhéltnis zwischen dem

Kohlenstoffstrom im Rohgas und dem zugefiihrten Kohlenstoffstrom.

C uckstan,
C — Vergasungsgrad : 1 — —2ackstand (17)

CBrennstoff

In Abgrenzung zum Kaltgaswirkungsgrad wird also zundchst nur die Freisetzung von
Energie im Vergaser durch die chemische Umwandlung des Kohlenstoffs im Brennstoff

betrachtet. Im Fall von Vergasungskraftwerken mit Pre-Combustion COy-Abtrennung ist
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zudem der CO-Umwandlungsgrad in der Konvertierungsstufe ein weiteres Giitekriterium.
Dieser ist insofern von Bedeutung, als das verbleibendes CO im Brenngas zu entsprechen-
den COy-Emissionen des Kraftwerkes fithren wiirde. Bei gegebenen Emissionsgrenzwerten
wird demnach ein Mindestwert fiir die CO-Umwandlungsrate festgelegt, welcher durch die
Prozessfithrung gewéhrleistet sein muss.

mconach Shift

CO — Konvertierungsgrad : 1 — (18)

mcovor Shift

Mit der Thematik ebenfalls verbunden, ist die Giite des COy-Abtrennungsprozesses.
Hier ist der CO,-Abtrennungsgrad entscheidend, welcher das Verhéltnis des abgetrenn-
ten Molenstroms zum eintretenden Molenstrom darstellt. Der Abtrennungsgrad kann so-
wohl fiir den einzelnen Abtrennungsschritt (CO9-Wésche), als auch fiir das gesamte Kraft-
werk ermittelt werden. Bei Letzterem entspricht die eintretende Menge dann dem CO»-
Aquivalent, des durch die Brennstoffe zugefiihrten Kohlenstoffs. Da die Oxidation von
Kohlenstoff dqui-molar verlauft, kann der Molenstrom direkt herangezogen werden. Her-
vorzuheben ist dabei die Abgrenzung des Abtrennungsgrads vom Riickhaltegrad, welcher
sich nur auf die vermiedenen Emissionen bezieht. Da diese aber auch durch eine schlechte
Kohlenstoffumwandlung im Vergaser verringert wird, ist der Abtrennungsgrad das geeig-

netere, wenngleich schirfere Kriterium.

COQ abgetrennt [kmOI/S]

Czugefﬁhrtert [kmOI/S]

COy — Abtrennungsgrad : (19)

Energetische Bewertung

Im Rahmen der energetischen Bewertung steht die Emittlung des Brutto- sowie Nettowir-
kungsgrades im Fokus. Desweiteren wird der Leistungsbeitrag der einzelnen Teilsysteme
Gasturbine, Dampfkreislauf und ggf. Brennstoffzelle ermittelt und damit deren Einfluss
auf das Gesamtsystem aufgezeigt. Zudem wird die Verteilung des Eigenbedarfs der ver-
schiedenen Verbraucher analysiert. Fiir die Ermittlung des Gesamtwirkungsgrades wird
die abgegebene Leistung in Relation zum zugefiihrten Heizwertstrom aller Brennstoffe (im
konkreten Fall Kohle und Erdgas) betrachtet.

Elektr. Nettoleistung

Hugonie ¥ Mionte + HUErdgas * MErdgas

(20)

Anlagenwirkungsgrad :
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Neben der Bestimmung des Wirkungsgrades der Gesamtanlage wird in der Arbeit auch
der spezifische Energieaufwand errechnet, beispielsweise fiir die Erzeugung des Sauersoffs
oder die Abtrennung und Verdichtung des Kohlendioxids. Auf diese Weise ldsst sich die
Effizienz der jeweiligen Prozesse grofenunabhingig bewerten und mit anderen Arbeiten

vergleichen.

Exergetische Bewertung

Neben der energetischen Bewertung werden in der vorliegenden Arbeit auch exergetische
Analysen durchgefiihrt. Diese Methode ist zwar in der Praxis weniger verbreitet, hat sich
aber hinsichtlich der detaillierteren Analyse von komplexen Prozessen bewahrt. Der Vorteil
liegt in der Gewichtung von verschiedenen Energieformen was insbesondere bei Polygene-
ration Anlagen® von Vorteil ist. In Verbindung mit IGCC-Kraftwerken wurde die Metho-
de bereits von zahlreichen Autoren verwendet [Woudstra 2001, Fiatschi 2002, Kim 2001,
Erlach et al. 2010|. In der vorliegenden Arbeit wird diese Methode zur Verlustanalyse ver-
wendet, da auch hier verschiedene Energieformen bewertet werden miissen. Dazu wird
ein hierarchischer Ansatz gewihlt, bei dem die Betrachtung auf drei Ebenen durchge-
fiihrt wird. Dabei werden neben dem Gesamtsystem, sowohl auf der Teilsystemebene die
Bereiche Gasinsel, Gasreinigung und GUD fiir sich bilanziert, als auch auf der Komponen-
tenebene die wesentlichen Teilsysteme. Hinsichtlich der eigentlichen Analyse werden in der
Literatur verschiedene Ansétze diskutiert [Riedl 2007, Fratzscher 1986, Zheng et al. 2002,
Szargut et al. 2007]. Diese unterscheiden sich im Wesentlichen durch die Definition des
Umgebungszustandes und der gebildeten Kennzahlen. Grundsétzlich wird aber die Exer-
gie eines Stroms immer in Relation zur definierten Umgebung berechnet. Da sich die
Exergie im hier relevanten Kontext aus den Anteilen der physikalischen, chemischen und
Konzentrationsexergie zusammensetzt, sind neben den thermodynamischen auch stoffliche
Umgebungsparameter erforderlich. Im Falle von Temperatur und Druck werden oft Stan-
dardbedingungen, sprich 25°C und 1,01325 bar gewahlt. Auch bei der Zusammensetzung
der Luft kann dieser Bezug genutzt werden. Diese feuchte Luft? bildet damit die Gasphase
der Umgebung. Wahrend als fliissige Phase reines Wasser angesehen wird, ist die Wahl
der festen Phase schwieriger. In der Literatur vorgeschlagene Zusammensetzungen, welche
sich an der Litosphére orientieren, erscheinen wenig praktikabel und aussagekriftig. Da-
her wird vereinfachend angenommen, die Umgebung bestehe nur aus Asche und Gips. Im

Verlauf der Exergieanalyse werden alle Stoffstrome des Modells relativ zu der gewéhlten

8Polygeneration bezeichnet Anlagen mit verschiedenen Produkten, bsp. Strom, Wirme sowie Erzeug-
nissen aus integrierten Syntheseanlagen
9Zusammensetzung gemiif Tabelle 15
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Umgebung betrachtet. Eine Besonderheit stellt dabei die Bewertung der festen Brennstoffe
sowie des Vergasungsgases dar, da beide Strome Stoffe enthalten, welche so in der Umge-
bung nicht definiert sind. Fiir die Exergie der Kohle wird daher folgender Zusammenhang
genutzt [Baehr et al. 2009):

%I MJ
spez. Exergiegone @ | 0,967 + 7—M? * Hyy—— (21)

Dieser wurde von H.D Baehr |Baehr et al. 2009] aus einem Verfahren zur Abschétzung
der Exergie aus der Elementarzusammensetzung (Baehr) und dem von F. Brandt empi-
risch ermittelten Zusammenhang zwischen Massenanteilen der Elementaranalyse und dem
Heizwert abgeleitet. Es gilt mit gewisser Abweischung fiir Kohle mit einem Heizwert unter

33 %‘]und den auch hier gewdhlten Umgebungsbedingungen [Baehr et al. 2009].

Bei den Rohgasstromen werden die undefinierten Komponenten chemisch in definierte
Komponenten umgewandelt. So wird CO in COs, Hy in HoO oder CHy in COy und zwei
H,O iiberfiihrt. Dazu muss aus der Umgebung der notwendige Sauerstoff aufkonzentriert
werden, was mit entsprechendem Aufwand verbunden ist. Damit ldsst sich eine umgebungs-
konforme dquivalente Zusammensetzung bilden, fiir die die Exergie bestimmt werden kann.
Zu beachten ist dabei, dass der Wasseranteil nur bis zur Sittigung dampfférmig vorliegen
darf und dariiberhinausgehende Mengen als fliissig zu deklarieren sind. Eine ausfiihrliche
Beschreibung kann der einschligigen Literatur [Kim 2001, Fiatschi 2002, Fratzscher 1986,
vGoll 1998, Bejan 1996] und friitheren Arbeiten entnommen werden [Kunze et al. 2011].

Besondere Aufmerksamkeit bei der exergetischen Bewertung komplexer Systeme bedarf
zudem die Verlustallokation. Die Frage zu welchem Teilsystem welche Verluste zugeordnet
werden sollen, ist nicht immer eindeutig und damit subjektiven Einfliissen unterworfen.
Zu beachten ist in jedem Falle die Transitbereinigung im betrachteten System. Als Tran-
sitexergie wird jene Exergie bezeichnet, die zwar iiber die Systemgrenze eingebracht wird,
mit dem System aber nicht wechselwirkt und daher unberiihrt wieder austritt. Eine fehlen-
de Bereinigung kann deshalb zu falschen Schlussfolgerungen fithren. Man stelle sich zwei
Kompressoren vor, jeweils fiir Erdgas und Kohlendioxid. Die Kompressionsverluste sind bei
konstanten Randbedingungen in einer vergleichbaren Groéfenordnung. Bezieht man diese
Verluste aber auf die eintretende Exergie, so ist der Verlustgrad beim Erdgaskompres-
sor deutlich niedriger als bei Kohlendioxidkompressor. Der Grund liegt im betrédchtlichen
Anteil der chemischen Exergie im Fall von Erdgas, welcher die Verluste verwissert. Aus
diesem Grund beziehen sich die im Folgenden behandelten Kennzahlen ausschliefslich auf
die transitbereinigte, zugefiihrte Exergie, die sogenannte Einsatzexergie. Zum besseren
Versténdnis ist die Methodik in Abbildung 33 auf der néchsten Seite verdeutlicht.
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Abbildung 33: Schema der Exergieberechnung

Zur eigentlichen Bewertung der Prozesse werden aus den berechneten Grofen drei
Kennzahlen gebildet. Die naheliegendste ist dabei der exergetische Verlustgrad . Diese
Kennzahl ist die inverse Grofe zum Wirkungsgrad und verdeutlicht wieviel Exergie durch

den jeweiligen Prozess verloren geht.

Ezergieverluste + Exergiedissipation

Verlustgrade =1—n= (22)

Einsatzexergie

Damit kann ein betrachtetes System bewertet werden. Wichtig ist zudem die Kennt-
niss, in welchem Mafl die Verluste eines Teilsystems zu den Verlusten des Gesamtsystems
beitragen. Um diesen sogenannten Verlustbeitrag A zu berechnen, muss die dritte Kenn-
zahl eingefiihrt werden, die Verlustgewichtung . Diese gibt an, wie hoch der Einfluss des
Verlustgrades eines Teilsystems auf den Verlustgrad des Gesamtsystems wirkt. Das Pro-
dukt des Verlustgrades und dessen Gewichtung eines Teilsystems ergibt demnach dessen
Verlustbeitrag in der Gesamtsystembetrachtung.

Einsatzexergieppene «

Verlustgewichtung k = — : (23)
Einsatzexergieppene »—1
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Verlustbeitrag Aaniage Agyene x = € Anlage Agpene x 1 X KAnlage A (24)

Okonomische Bewertung

Da im Rahmen der vorliegenden Arbeit auch die Auswirkung der COy-Abtrennung auf
die IGCC-Stromgestehungskosten betrachtet wird, soll an dieser Stelle kurz auf die zu-
grundliegende Methodik eingegangen werden. Ziel der Wirtschaftlichkeitsrechnung ist die
Quantifizierung der Rentabilitdt von Projekten. Dies soll sicherstellen, dass nur Projekte
realisiert werden, die bei optimalem Ressourceneinsatz die maximale Unternehmenswert-
steigerung erzielen. Zur Bestimmung der Rentabilitdt von Projekten gibt es innerhalb der
Investitionsrechnung eine Reihe von Methoden, welche sich grundsatzlich in statische und
dynamische Verfahren unterscheiden lassen. Zur Beurteilung von komplexen Kraftwerks-
anlagen eignen sich aber nur dynamische Mehrperioden-Betrachtungen, die den zeitlichen
Anfall der Zahlungen mittels Zinseszinsrechnung beriicksichtigen [Konstantin 2009).

Eine in der Praxis haufig eingesetzte Technik ist die Kapitalwertmethode. Diese iiber-
priift, ob die Investition mehr Mittel generiert als eingesetzt werden mussten, unter Beriick-
sichtigung des zeitlichen Verlaufs der Gegenleistungen. Der Kapitalwert einer Investition
ist dabei definiert, als die Differenz zwischen dem Barwert investitionsbedingter Einzah-
lungen und dem Barwert investitionsbedingter Auszahlungen [Wohe et al. 2010|. Hier ist
zu beachten, dass der Wert immer relativ zu einer sogenannten Basisinvestition zu sehen
ist, welche als Opportunititskosten'?, der Investition betrachtet werden kénnen. Da es sich
bei Grobkraftwerken immer um kreditfinanzierte Investitionen handelt, entspricht der Zins
der Basisinvestition den gewichteten Kapitalkosten (WACC!!). Diese errechnen sich gemif

Gleichung anteilig aus den Fremdkapital- sowie Eigenkapitalkosten [Wohe et al. 2010].

WACC : (Eigenkapitalanteilx Figenkapital zins+ Fremdkapitalanteilx Fremdkapitelzins)
(25)

Ist der Kapitalwert positiv, deckt die Investition nicht nur die Opportunititskosten

sondern erwirtschaftet dariiber hinaus noch einen zusétzlichen Beitrag [Wohe et al. 2010].

190pportunititskosten, sind Kosten welche durch eine alternative Verwendung der Investitionssumme
entstehen, bsp. einer sicheren Bankeinlage zu einem festen Zinsatz
HWeighted Average Costs of Capital
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Die zur Bestimmung notwendigen Zahlungsstrome werden mittels einer Cash-flow Ana-
lyse ermittelt. Durch diese werden die Zahlungsmittelstrome des Kraftwerks transparent
erfasst, ohne durch steuerrechtliche Aspekte verzerrt zu werden [Wohe et al. 2010]. Da-
durch wird ermittelt wieviel Liquiditdt zur Verfiigung steht, um sémtliche Kapitalgeber
zu bedienen, was eine realistische Bewertung der Wirtschaftlichkeit erlaubt.

Bei Kraftwerken steht neben der Ermittlung des Kapitalwertes insbesondere die Be-
stimmung der Stromgestehungskosten im Fokus, da das Hauptprodukt Strom regelmé-
ig Preisschwankungen unterworfen ist. Daher ist es entscheidend die Grenzkosten zu
ermitteln, bei denen das Kraftwerk eingesetzt werden kann. Diese sind definiert als die
Summe aus allen variablen Kosten des Kraftwerks, im Wesentlichen also Brennstoffkos-
ten, die variablen O&M-Kosten'? und bei emissionsrechtlicher Erfassung zusitzlich COo-
Zertifikatskosten [Erdmann et al. 2010|. Ubersteigt der Strompreis diese variablen Be-
triebskosten, kann ein positiver Beitrag zur Deckung der fixen Kosten des Kraftwerks
erlost werden. Dieser als Deckungsbeitrag bezeichnete Geldbetrag, dient zur Finanzierung
der Kapitalkosten sowie der fixen O&M-Kosten.

Eingabewerte Jahr -4 -3 -2 -1 Inbetriebnahme 1 bis 25
Input 926 MWth Kapitalkosten
Wirkungsgrad 50 % Investkosten - 104.689.840€ - 314.069.520€ - 418.759.360€ - 209.379.680€ - 1.046.898.400€
Netto Leistung 464 Mwel Barwert - 145.085.326€ - 401.157.582€ - 492973.98B€ - 227.176.993€ - 1.266.393.848¢€
Verfugbarkeit 88 %fa Annuitat . 123.741.474 €
Strommenge 3577 GWh 0&M Kosten
CO; Emission 672 kg/MWh Personal 7.200.000€ - 7.344.000€

Versicherung 2617.246€ - 2669591 €
Kohlepreis 25€1G) Wartung 15.703.476 € - 16.017.546€
Gaspreis 5 €G] Betriebsstoffe 5234492€ - 5339182€
CO, Preis 25 €it Barwert 135.357.275 € « '

Annuitat 13.225.987 €

Kapitalzins 85 % Brennstoffkosten
Annuitatsfaktor 9.7 % Kohle 62692438 € - 63946287 €
Nutzungsdauer 25a Gas 2492101 € - 2541943 €
Preisanstieg 2 %la Barwert 907.064.884€---
Annuitatsfaktor 85 % Annuitdt L 88.630.834 € <~
Investkosten 22681 €/KWel Emissionskosten
Versicherung 0,25 %/Invest CO, 60.034.084 € - 61.234766€
Wartung 1,5 %/Invest Barwert 945.486.832 €
Betriebsstoffe 0,5 %/Invest Annuitdt e 92.385.100 €
Personal 120 MA
Personalsatz 60000 €/a Annuitit Gesamtkosten > 317.983.404 €

o Stromgestehungskosten 88,90 € je MWh

Abbildung 34: Methode zur Bestimmung der Stromgestehungskosten

Im Folgenden soll nun kurz die Methode zur Bestimmung der Stromgestehungskos-
ten unter Verwendung der Abbildung 34 erldutert werden. Die sich ergebenden Cashflows
werden unter Beriicksichtigung von Preissteigerungen fiir jedes Jahr der Nutzungsdauer

in Excel modelliert. Alle getroffenen Randbedingungen und ermittelten Gréfen beziehen

12Qperation and Maintainance Kosten, also Betriebs- und Wartungskosten
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sich auf das Inbetriebnahmejahr. Wichtig zu beachten ist dabei die Wertung des zeitli-
chen Verlaufs der Zahlungsstrome durch Diskontierung. Dies gilt auch fiir die Bauzeit, da
hier zwar bereits Kapital investiert wurde aber noch keine Ertrige erwirtschaftet werden
kénnen. Entsprechend miissen die Investitionskosten auf das Jahr der Inbetriebnahme mit
dem Kapitalzins aufgezinst werden. Es ist daher notwendig die gesamten Investitonskosten
auf die 4 jihrige Bauzeit zu verteilen. Hierzu wird folgender Schliissel verwendet: 1.Jahr
10%, 2.Jahr 30%, 3.Jahr 40%, 4.Jahr 20%. Eine Planungsphase wird nicht gesondert er-
fasst und die damit verbundenen Ausgaben werden dem ersten Baujahr zugeordnet. Im
Anschluss werden die einzelnen Kosten fiir jedes Nutzungsjahr ermittelt. Da sich aufgrund
der Preissteigerungen in jedem Jahr andere Stromgestehungskosten ergeben, miissen diese
fiir die Bewertung auf einen reprasentativen Durchschnittswert gebracht werden. Da die
Geldbetriage aufgrund des zeitlichen Anfalls aber nicht gleichwertig sind, ist ein einfacher
Mittelwert ungeeignet. Stattdessen wird fiir die Nutzungsdauer und unter Verwendung
des Kapitalzins der Barwert der verschiedenen Kostenarten bezogen auf den Inbetrieb-
nahmezeitpunkt bestimmt. Die einzelnen Barwerte kénnen aufaddiert und anschliefend
als Annuitit ausgedriickt werden. Diese errechnet sich aus dem Kapitalzins (WACC) und

der Nutzungsdauer gemafs folgender Gleichung:

Kapitalzins * (1 + Kapital zins)Nutzungsdaver

(]_ + Kapitalzins)Nutzungsdaue’r‘ -1

Annuitaten faktor : (26)

Dabei werden die ermittelten Gesamtkosten gleichméfig als jahrlicher Betrag iiber
die Nutzungsdauer verteilt. Mittels dieses Wertes und der jdhrlichen Stromproduktion

kénnen nun die durchschnittlichen Stromgestehungskosten fiir das Kraftwerk ermittelt
werden (siehe Abbildung 34).

3.2 Modellverifizierung

Die Verifizierung von Modellen komplexer Anlagen ist essentiell fiir die Aussagekraft spi-
terer Simulationen. Daher sollen im folgenden Abschnitt kurz die wesentlichen Systeme
hinsichtlich Genauigkeit und Anlagenverhalten bewertet werden. Dafiir werden neben Her-
stellerangaben auch Betriebsdaten real existierender Anlagen herangezogen und mit den

Ergebnissen der Modelle verglichen.

3.2.1 Vergaser

Bei der thermodynamischen Modellierung von Flugstromvergasungsanlagen wird in der

Regel davon ausgegangen, dass bei den hohen Betriebstemperaturen die Reaktionen nahe
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am Gleichgewicht verlaufen. Das erscheint aus chemischer Sicht plausibel, ist aber auch
dem Umstand einer bislang fehlenden umfassenden kinetischen Beschreibung der Hochtem-
peraturvergasung geschuldet. Daher wird in der vorliegenden Arbeit ebenfalls von einem
Gleichgewichtsansatz ausgegangen. Die verwendete Software Aspen Plus bietet allerdings
die Moglichkeit fiir einzelne implementierte Reaktionsgleichungen eine Abweichung vom
Gleichgewicht zu definieren. Dadurch wird das Rohgas zwar die definierte Vergasertempe-
ratur, jedoch nicht die fiir diese Temperatur giiltige Zusammensetzung aufweisen. Auf diese
Weise kann die Zusammensetzung des Rohgases an Daten realer Anlagen angepasst wer-
den. Die dafiir notwendigen Betriebsdaten basieren auf Herstellerangaben [SFG 2008] und
entsprechenden Publikationen [Schingnitz et al. 2005b, Schingnitz et al. 2005, Supp 1990].

Wie in Kapitel 1 beschrieben, laufen beim Vergasungsprozess eine Vielzahl von ho-
mogenen und heterogenen Reaktionen ab, welche aber bei hohen Temperaturen auf fiinf
Hauptreaktionen und sechs Nebenreaktionen (Tabelle 1) reduziert werden kénnen. Ent-
sprechend wurden auch nur diese 11 Gleichungen im Modell hinterlegt und mittels des
zuvor genannten Mechanismus angepasst. Bei der Darstellung der Spurenkomponenten
wurde sich ebenfalls auf die wesentlichen Komponenten HyS, HCN, COS, NHzund HCL
beschrinkt, da die Konvergenz mit zunehmender Speziesanzahl leidet. Zudem erscheint die
Aussagekraft der Simulationsergebnisse fiir geringste Konzentrationen im einstelligen ppm
Bereich und darunter zumindest fragwiirdig. Entsprechend wurden metallische Komponen-
ten auch bei der Definition des Brennstoffs nicht beriicksichtigt. Zum besseren Verstdndnis
der modelltechnischen Umsetzung des Flugstromvergasers ist ein vereinfachtes Schema des
Modells in Abbildung 35 dargestellt.

Damit das Simulationsprogramm Aspen Plus einen undefinierten, makromolekularen
Stoff wie Kohle oder Biomasse verwenden kann, muss dieser durch seine Elementar- und
Immediatanalyse charakterisiert werden. Zudem muss ein idealerweise experimentell ermit-
telter Heizwert fiir den Brennstoff zur Verfiigung stehen. Der definierte Kohlestrom wird
also zunéchst entsprechend den Analysedaten in die definierten Komponenten zerlegt und
reagiert erst anschliefend im Vergaser (Gleichgewichtsreaktor), geméf dem hinterlegten
Reaktionsmechanismus. Um die Energiebilanz nicht zu verletzen, muss der mit dem Zerle-
gungsprozess einhergehende Warmestrom in den Vergasungsreaktor eingebunden werden.
Wird der Vergasungsprozess oberhalb des Ascheschmelzpunktes betrieben'?, so muss auch
die Ascheschmelzenthalpie durch einen entsprechenden dquivalenten Warmestrom ausge-
koppelt werden. Aspen Plus beriicksichtigt zwar die fithlbare Warme der Asche, nicht

jedoch die bei der Phasenumwandlung bendtigte Energiemenge, welche bei aschereichen

Bwas bei Flugstromvergasern regelméfig der Fall sein wird
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Abbildung 35: Modell des Flugstromvergasers mit Wasserquench

Kohlen signifikant werden kann.

Mit der Kohle gelangen, wie in Kapitel 1 beschrieben, entsprechende Mengen an
Transport- und Spiilgas (CO3) sowie Sauerstoff und Dampf in den Vergasungsraum. Wih-
rend der Dampfbedarf in einem festen Verhiltniss der eingetragenen Kohlenstoffmenge
folgt, wird der Sauerstoff mittels User-Routine so variiert bis die Energiebilanz aufgeht.
Bei Einsatz der in Tabelle 16 definierten Steinkohle ergeben sich nach der Simulation
sowie erfolgter Anpassung die folgenden Gaszusammensetzungen und Abweichungen von
den Vergleichswerten (Tabelle 12).

Es konnte unter den Annahmen eines unvollstindigen Kohlenstoffumsatzes von 98,5%,
einer Kiihlleistung von 7 MW sowie einer Gleichgewichtsabweichung von 80K eine gu-
te Ubereinstimmung mit den Referenzwerten erzielt werden. Damit ist die Abweichung
vom Gleichgewicht im Vergasungsreaktor bei den hohen Temperaturen von 1450°C nur
gering. Der im Rahmen der Verifizierung verwendete spezifische Bedarf an Oxidations-
mittel (Sauerstoff),Vergasungsmittel (Dampf) sowie Transport- und Spiilgas (Stickstoff/
Kohlendioxid) wird fiir die weiteren Simulationen im Vergasermodell hinterlegt und damit

automatisch bei Brennstoffinderungen angepasst. Fiir das Oxidationsmittel ergibt sich ein
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Tabelle 12: Verifizierung des Vergasermodells
‘ Parameter ‘ Einheit ‘ Referenz ‘ Modell ‘

Kohle t/h 82,50
Erdgas t/h 0,36
Inertgas t/h 17,49
Dampf t/h 5,26
Sauerstoff | t/h 68,7 69,4

Rohgas tr. t/h 156,42 | 155,04

Heizwert | MJ/kg | 11,84 11,81

, Vol-% | 25,04 | 24,96

cO Vol-% | 70,35 | 70,34
CO, | Vol-% | 3,13 3,22
N, Vol-% | 1,26 1,29

fiir Flugstromvergaser typischer Kennwert [Supp 1990] von 0,44 Mol Sauerstoff pro Mol
an Kohlenstoff, oder bezogen auf die Ausbeute an Synthesegas, ein Wert von 0,32 Nm?3
pro Nm? an Wasserstoff und Kohlenmonoxid. Neben der Gesamtmenge an Rohgas stimmt
auch die Synthesegasausbeute von 2195 Nm® (Hy+CO) pro Tonne Kohle (waf) gut mit
Literaturwerten tiberein [Supp 1990]. Damit bildet das erstellte Modell ausreichend genau

den Prozess der grofstechnischen Flugstromvergasung ab.

3.2.2 Luftzerlegungsanlage

Die Luftzerlegung ist ein weiteres wichtiges Teilsystem des IGCC. Da typischerweise einige
Tausend Tonnen Sauerstoff pro Tag bendtigt werden, stellt die Luftzerlegungsanlage einen
der Grofverbraucher im System dar. Entsprechend wichtig ist die korrekte Wiedergabe
des Energiebedarfs in Abhéngigkeit der Einflussparameter. Der Wichtigste ist dabei die
erforderliche Reinheit der Produkte. Da im IGCC nicht nur die Sauerstoffreinheit, sondern
aufgrund der Integration, meist auch die Reinheit des verbleibenden Stickstoffs gewissen
Anforderungen unterworfen sind, gilt es beide Grofen zu beachten. In der vorliegenden
Arbeit wird vornehmlich eine luftseitig unabhéngige Niederdruckluftzerlegungsanlage mit
zwei Kolonnen verwendet. Die Modellierung erfolgt geméf der Beschreibung in Kapitel 1

mittels Aspen Plus. Ein vereinfachtes Schema des Modells ist in Abbildung 36 dargestellt.

Die eintretende Luft wird unter Zwischenkiihlung auf rund 6,3 bar verdicht, von Was-
serdampf und COs befreit und anschliefsend gegen die Produkte gekiihlt. Ein Booster regelt
dabei die Gradigkeit im zentralen Wérmeiibertrager. Der Druck der Niederdruckkolonne

wird so angepasst, dass zur Verdampfung im Sumpf, die Warme der Kondensation im Kopf
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Abbildung 36: Modell der Niederdruckluftzerlegungsanlage

der Hochdruckkolonne verwendet werden kann. Die Luft wird dann in einen reinen Hoch-
druckstickstoff sowie Niederdrucksauerstoff bzw. -stickstoff zerlegt. In der Literatur wird
fiir eine derartige Doppelkolonnenanlage bei einer Sauerstoffreinheit von 98% ein spezifi-
scher Energiebedarf je Kilogramm erzeugten drucklosen Sauerstoffs von rund 0,25 bis 0,27
kWh [Springmann 1974, Ogriseck 2006, Hausen et al. 1985] genannt. Da in der gegenwir-
tigen Funktion auch die Stickstoffreinheit bei 98% liegen soll, orientiert sich der Vergleich
an dem oberen Wert. Im Rahmen der Verifizierung konnte mit dem erstellten Modell eine
Produktreinheit von mindestens 98% bei einem spezifischen Energiebedarf von 0,268 kWh
pro Kilogramm Sauerstoff erzielt werden. Der Verlgeich zeigt demnach, dass das erstellte

Modell den typischen Energiebedarf der kryogenen Luftzerlegung wiedergeben kann.

Neben dem Energieaufwand fiir die Luftzerlegung soll an dieser Stelle noch die Verdich-
tung der Produkte selbst, anhand von Herstellerdaten verifiziert werden. Hierzu werden
mehrstufige Getriebeturbo mit Zwischenkiihlung auf 40°C und polytrope Wirkungsgra-
de zwischen 84 und 88% !'* als Vergleich herangezogen. Der Energiebedarf des Modells
entsprach bei diesem simplen Prozess mit einer Abweichung von nur 0,5% der Vergleichs-
rechnung des Herstellers|Zorn 2009|. Entsprechend kénnen auch diese Teilsysteme als ver-

lasslich angesehen werden.

M Der polytrope Wirkungsgrad fillt von Stufe zu Stufe
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3.2.3 CO-Konvertierung

Neben der Vergasung selbst, ist die CO-Konvertierung ein weiteres System mit einer signi-
fikanten chemischen Umwandlung. Das System wird ebenfalls zunéchst als Gleichgewichts-
reaktor modelliert und die homogene Wassergasreaktion implementiert. Als Nebenreaktio-
nen werden zuséatzlich noch die Hydrolyse von COS sowie HCN zu HyS bzw. NHj iiber
entsprechende Gleichungen beriicksichtigt. Zur Kiihlung wird nach jedem Reaktor Wiarme
abgefiihrt und nach verlassen des letzten Reaktors das Uberschusswasser auskondensiert.

Zum besseren Versténdnis ist ein vereinfachtes Schema des Shift-Modells in Abbildung 37

dargestellt.
HeilRwasser
— Tailgas
.-~ 1. Shiftreaktor -------- . 2. Shiftreaktor 3. Shiftreaktor m Konvertiertes
Rohgas . = = Rohgas
’ [ ]
Vorwérmung Kiihiun } Warmeriick-
g Kihlung gewinnung
l_/\_/d [ ]

MD Dampf e——

Y
ﬁ Speisewasser Quench-Wasser
HD Dampf. L

Abbildung 37: Modell der CO-Konvertierung

Da der Prozess signifikante Energiemengen umgewandelt, soll auch hier das Modell mit
Literaturdaten verglichen werden. Dazu wird eine dreistufige Rohgaskonvertierung bei 50
bar und einem Wasser zu Kohlenmonoxid-Verhiltnis von 2,5 betrachtet. Wahrend die
Reaktoren adiabat betrieben werden, erfolgt zwischen ihnen eine Abkiihlung des Gases.
Das trockene Rohgas ist dabei ein Gemisch aus 37,8 Vol.-% H,, 43,8 Vol.-% CO, 14,8
Vol.-% CO5 und 3,6 Vol.-% Sonstige. Die Ergebnisse des Modells und die verwendeten
Literaturdaten konnen geméf Abbildung 38 verglichen werden [Higman 2007].

Die Simulation wurde zunéchst als Gleichgewichtsbetrachtung durchgefiihrt. Entspre-
chend bewegt sich die CO-Konzentration am Reaktoraustritt (gepunktete Linie) entlang
der Gleichgewichtslinie. Wiahrend Anfangs- und Endkonzentration gut iibereinstimmen,
kommt es vor allem nach dem ersten Reaktor zu einer grokeren Konzentrationsabwei-
chung von 1,2 %-Punkten. Um dies zu vermeiden, kann, analog zum Vergaser, fiir den
betreffenden Shiftreaktor eine Abweichung vom Gleichgewicht definiert werden. Das Mo-
dell zeigt daraufhin (rote Linie) eine bessere Ubereinstimmung mit den Literaturwerten
im betrachteten Temperaturintervall. Wie in der Abbildung erkennbar, wurde im Reak-

tor 1 ein etwas niedrigerer und im Reaktor 2 ein minimal h6herer Umsatz angenommen.
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Abbildung 38: Verifizierung der CO-Konvertierung (Vergleichsdaten nach [Higman 2007|)

Entsprechend verschiebt sich aufgrund der Exothermie die Rohgastemperatur minimal.
Letztlich konnte mit der Betrachtung eine fiir die vorliegende Arbeit ausreichende Genau-

igkeit des Modells nachgewiesen werden.

3.2.4 Sauergaswische

Die Abtrennung der sauren Gasbestandteile (Schwefelverbindungen und Kohlendioxid)
mittels physikalischer Waschen ist, wie in Kapitel 1.3 beschrieben, mit einem signifikan-
ten Energiebedarf verbunden. Da der Prozess zudem recht komplex ist, bedarf es nicht
nur eines Abgleiches des Energiebedarfs, sondern auch einer Verifizierung des Modellver-
haltens bei verdnderten Randbedingungen. Die wichtigste Prozessgréfe in diesem Zusam-
menhang ist bei physikalischen Waschen der Partialdruck der abzutrennenden Kompo-
nente. Da dieser sowohl durch den Absolutdruck, wie auch durch die Konzentration im
Gas bestimmt wird, schwankt der Wert je nach Anwendung. Die Modellierung des Pro-
zesses orientiert sich an verschiedenen Literaturstellen und der Konfiguration real exis-
tierender Anlagen [Kohl et al. 1997, Koss et al. 2003, Prelipceanu et al. 2007, Supp 1990,
Herbert 1956, Hochgesand 1970]. Ein vereinfachtes Schema des Modells ist in Abbildung
39 dargestellt.

Zur Verifizierung des Modells, wird eine in der Literatur dokumentierte Massen- und
Energiebilanz einer selektiven Rectisolwésche genutzt [Kohl et al. 1997]. Diese hat einen
Durchsatz von 2480 t Rohgas pro Tag und entfernt bei 78 bar die Sauergase, aus einem
Gemisch aus 62,4 Vol.-% Wasserstoff, 34,1 Vol.-% Kohlendioxid, 0,3 Vol.-% Schwefelver-
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Abbildung 39: Modell der selektiven Methanolwésche

bindungen und 3,2 Vol.-% sonstiger Bestandteile. Der iiberwiegende Teil des abgetrennten
Kohlendioxids wird in der Waschmittelregenerierung bereits durch Entspannung auf 2,8
bar bzw. 1,1 bar freigesetzt. Dabei wird das beladene Waschmittel in der Niederdruckko-
lonne zusétzlich mit rund 7200 kg/h Stickstoff gestrippt. Dies senkt den COq-Partialdruck
in der Gasphase ab, was die COs-Freisetzung aus der Fliissigphase unterstiitzt, aber auch
zu einer Verdiinnung des CO,-Stroms fiihrt. Danach erfolgt eine Heifsregeneration des
Waschmittels, wodurch das restliche CO, und vor allem die Schwefelkomponenten freige-

setzt werden.

Tabelle 13: Verifizierung der Massebilanz der selektiven Sauergaswische [Kohl et al. 1997]

Grofe | Einheit Reingas CO,-MD CO42-ND Clausgas
Referenz ‘ Model | Referenz ‘ Model | Referenz ‘ Model | Referenz ‘ Model
Menge | kmol/h 3936 3956 1284 1254 1004 1018 54 53
H, Vol.-% 95,27 95,03 0,84 0,09 0,07 <0,001 0,31 -
CO, Vol.-% <0,001 0,19 98,75 99,66 74,57 74,85 68,01 69,05
N
A2 Vol.-% 0,76 0,77 0,08 0,03 25,32 25,12 4,36 <0,001
r
CoO/
CH Vol.-% 3,97 4,01 0,33 0,16 0,04 <0,001 0,08 -
4
H,S Vol.-% <0,001 | <0,001 | <0,001 | <0,001 | <0,001 | <0,001 27,24 30,94

Abweichungen ergeben sich durch Runden und Spurenstoffe.

Wie in der Gegeniiberstellung ersichtlich (Tabelle 13), ist das erstellte Modell in der
Lage, das eintretende Rohgas mit ausreichender Genauigkeit in die geforderten Gasstro-
me zu zerlegen und deren Zusammensetzung wiederzugeben. Wenngleich bei sehr geringen

Konzentrationen die relative Abweichung mitunter hoch ist, so ist die absolute Abweichung
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akzeptabel und hinsichtlich der energetischen Bewertung der Gesamtanlage vernachléssig-
bar. Das Modell ist demnach in der Lage, ein nahezu schwefelfreies Reingas zu erzeugen
und das abgetrennte COy in der Waschmittelregenerierung entsprechend der Literaturan-
gaben in den verschiedenen Stromen freizusetzen. Kleinere Limitierungen ergeben sich bei
geringsten Konzentrationen und bei der Schwefelaufkonzentrierung, welche im Rahmen

der vorliegenden Arbeit aber nicht entscheidend sind.

Neben der stofflichen Betrachtung erfolgt nun noch die energetische Bewertung des
Modells bei verschiedenen Prozessdriicken. Dies ist aufgrund der starken Abhéngigkeit
physikalischer Waschen vom CQOs-Partialdruck notwendig und wurde bereits in Kapital
1.2 beschrieben. Ausgangspunkt der Betrachtung ist wiederum die bereits beschriebene
Hochdruckanlage. Das Modell wird anschlieffend fiir Driicke von 50 und 25 bar angepasst
und die Anderungen des jeweiligen spezifischen elektrischen Eigenbedarfs mit Herstelleran-
gaben [Prelipceanu et al. 2007| verglichen. Fiir die in der Literaturquelle [Kohl et al. 1997]
beschriebene Anlage bei 78 bar wird ein elektrischer Eigenbedarf von 1100 KWel der Anla-
ge selbst sowie 1050 KWel fiir die Kompressionskilteanlage genannt. Bei einer Abtrennung
von 88,73 t/h COg ergibt sich ein spezifischer Eigenbedarf von circa 0,0242 kWh /kg CO,.
Im Modell konnte unter Verwendung eines isentropen Wirkungsgrads von 0,8 fiir Pumpen
und Verdichter, ein elektrischer Eigenbedarf der Wische von 1085 KWel ermittelt werden,
was einer Abweichung von 1,4% entspricht. Hinsichtlich der Kaltebereitstellung ergibt
sich ein Wert von 1020 KWel und damit eine negative Differenz zum Referenzwert von
2,8%. Aufgrund des hohen Systemdrucks konnen die niedrigsten Temperaturen im Prozess
durch die Waschmittelentspannung bereitgestellt werden, wodurch die Zwischenkiihlung
auf einem moderaten Temperaturniveau von -15 bis -20°C erfolgen kann. Bei der betrach-
teten Ammoniakkompressionsanlage ergibt sich damit ein effektiver COP'® Wert von rund
2,2, was im Einklang mit Literturwerten steht [Cube et al. 1997, Jungnickel et al. 1980,
Gottlicher 1999]. Damit ergibt sich fiir das Modell ein spezifischer elektrischer Gesamtei-
genbedarf von 0,0238 kWh pro Kilogramm CO,, was dem Literaturwert mit einer Abwei-
chung von unter 2% ausreichend nahe kommt. Auch der Dampfbedarf der thermischen
Regenerierung wies im Modell mit 6228 kg/h nur eine Abweichung von 3,9% gegeniiber
der Literaturangabe auf |[Kohl et al. 1997].

Im folgenden soll nun die relative Anderung des elektrischen Eigenbedarfs vom Sys-
temdruck untersucht werden. In der Literatur [Prelipceanu et al. 2007] ist ein Anstieg des
elektrischen Eigenbedarfs mit sinkendem Absolutdruck und damit COs-Partialdruck do-
kumentiert, welcher auch im Modell erzielt werden konnte (Abbildung 40).

15 Coefficient of Performance, Leistungzahl welche die Nutzwirme in Relation zur eingesetzten Energie
setzt
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[Prelipceanu et al. 2007]

Der Hauptgrund fiir den starken Anstieg des Strombedarfs ist das sinkende Tempera-
turniveau der Waschmittelunterkiihlung. Der Grund dafiir liegt in der verminderten Ent-
spannungsregeneration und der damit verbundenen Kiihlwirkung. Das entspannte Wasch-
mittel erreicht nicht die niedrigen Temperaturen um das vollstindig regenerierte Wasch-
mittel ausreichend tief abzukiihlen. Deshalb muss vor der Entspannung die Temperatur
des beladenen Waschmittels zunehmend stirker abgesenkt werden. Damit steigt der ent-
sprechende Energiebedarf in der Kompressionskilteanlage, da der COP-Wert zu tieferen
Temperaturen hin stark abfallt. So sinkt der COP-Wert bei 25 bar auf 1,6 ab. Der gerin-
gere Verdichtungsaufwand, aufgrund des niedrigeren Druckniveaus, hat somit nur einen
geringen positiven Finfluss auf den elektrischen Eigenbedarf.

Die Abweichungen des Modells steigen zwar mit abnehmenden Systemdruck, liegen
aber mit 2% bzw. 4% in einem akzeptablen Bereich. Im typischen Partialdruckbereich von
IGCC-Kraftwerken sollte die Abweichung daher maximal 3% betragen und der spezifische
Elektroenergiebedarf im Bereich von 0,039 bis 0,047 kWh pro Kilogramm abgetrenntes
COg liegen. Damit hat die Verifizierung gezeigt, dass das Modell der Sauergaswische in
der Lage ist, die Stoffverteilung sowie den resultierenden Energiebedarf im notwendigen

Druckbereich hinreichend genau darzustellen.

3.2.5 Gasturbine

Die Gasturbine ist ein wesentliches Element fiir die Simulation von IGCC-Kraftwerken.
Umso kritischer ist die begrenzte Datenlage hinsichtlich der Betriebsparameter modernster
Gasturbinen. Da die vorliegende Arbeit auf der neuesten Gasturbinengeneration basiert,

bleibt fiir die Modellierung nur die Abschitzung der wesentlichen Gréfen, ausgehend von
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den wenigen verfiigbaren publizierten Werten. Fiir die neueste Gasturbinengeneration wird
auf Erdgasbasis eine Bruttoleistung von 375 MW bei einem Druckverhéltnis von 19,2 er-
reicht [Siemens 2010]. Das Abgas weist dabei einen Massenstrom von 820 kg/s und eine
Temperatur von 620°C auf [Siemens 2010|. Unter Verwendung des Simulationsprogramms
Ebsilon Professional kann ausgehend von diesen Werten, bei Einsatz von Methan, einer
Luftkiihlung sowie einem Generatorwirkungsgrad von 98,5% eine Turbineneintrittstem-
peratur ISO (TET) im Bereich von 1360 bis 1380°C abgeschétzt werden. Aufgrund der
Unsicherheit der Abschitzung und dem Fakt, dass bislang bei Einsatz von Synthesegas
die TET abgesenkt wird [v.Holthoon 2009]|, wird fiir die weitere Betrachtung ein Wert von
1320°C (ISO) gewé#hlt. Es sei an dieser Stelle erwéhnt, dass dieser Wert trotz des Abschlags
als herausfordernd eingestuft werden kann und daher kaum in den ersten IGCC Demoan-
lagen erreicht werden wird. Diese werden wohl aus Griinden der Verfiigbarkeit zunichst
auf bewdhrte Maschinen zuriickgreifen, bei denen mehr Betriebserfahrung besteht. Da im
Vorfeld der Inbetriebnahme, verschiedene Literaturstellen [Ratliff et al. 2007, Karg 2009]
die Nettoleistung der neuesten Gasturbine mit 340 MW angeben, wurde dieser Wert auch
fiir die vorliegende Arbeit festgelegt. Ausgehend von der ermittelten TET wird zudem ein
Druckverhéltnis von 20 gewahlt. Es handelt sich daher bei dem hier verwendeten Gastur-
binenmodell um eine generische Gasturbine, deren Betriebsparameter von der neuesten
Generation abgeleitet wurden und ausdriicklich nicht um die Nachbildung einer real exis-

tierenden Maschine.

3.2.6 SOFC Brennstoffzelle

Das Modell der Brennstoffzelle stellt in den entsprechenden Kraftwerkskonzepten das we-
sentliche Teilsystem fiir die Stromerzeugung dar und bedarf daher einer Verifizierung. Da
die Modellierung der Brennstoffzelle ausschlieflich {iber eigens gewéhlte Gleichungen er-
folgt, ist zu iiberpriifen, in wieweit die einzelne Zelle des Modells die zugrundeliegenden
Zusammenhénge auch korrekt widerspiegelt. Modelliert wird die Brennstoffzelle durch eine
Kombination aus Excel und Aspen Plus. Uber Aspen Plus erfolgt die Kopplung mit den
iibrigen Kraftwerkskomponenten, wodurch die Randbedingungen wie die Zusammenset-
zung des Brenngases, Druck und Temperatur geliefert werden. Die internen Prozesse der
SOFC, wie die Ermittlung der Zellspannung, die elektrochemische Umwandlung, der sich
ergebende Sauerstoff- und Luftbedarf sowie die elektrische Leistung, wird in Excel berech-
net und an Aspen Plus iibergeben. Dort wird anschliefsend, unter Beriicksichtigung der
Wasserstoffumwandlung und des Sauerstoffeintrags, die sich unter Gleichgewichtsbedin-
gungen ergebende Zusammensetzung des Anodenabgases berechnet. Fiir die Ermittlung

der elektrischen Leistung wird die Stromstédrke und realisierbare Zellspannung benétigt.
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Der elektrische Strom der Zelle kann dabei durch Multiplikation der Faradaykonstante mit

der umgesetzten Wasserstoffmenge berechnet werden.

I =2Fx N Hyreagiert (27)

Zur Vereinfachung wird angenommen, dass Wasserstoff die einzig elektrochemisch rea-
gierende Komponente ist. Kohlenmonoxid wird dabei iiber die Wassergasshift (WGS) Re-
aktion in Wasserstoff umgewandelt. Daher wird im Modell ein Brennstoffumsatz bei ein-
maligem Passieren der SOFC vorgegeben. Die Summe aus eintretenden und in der Zelle
gebildeten Wasserstoff dient dann als Grundlage der Berechnung. Uber die umgesetzte
Wasserstoffmenge wird zudem die notwendige Sauerstoffmenge und iiber Multiplikation
mit der vorgegebenen Luftzahl (Lambda) der Luftbedarf berechnet. Anschliefsend wird die
realisierbare Zellspannung abgeschétzt. Ausgehend von der reversiblen Spannung wird die
unter den gegebenen Randbedingungen (Druck, Temperatur und Gaszusammensetzungen)
erzielbare Nernst-Spannung der Zelle berechnet. Dabei werden jeweils die Durchschnitts-
werte zwischen Ein- und Austritt genutzt.

Da beim Betrieb vor allem ohmsche Verluste und Aktivierungsverluste auftreten, liegt
die real erzielbare Spannung deutlich unter der Nernst-Spannung. Die Konzentrations-
verluste sind dagegen gering und werden im vorliegenden Modell daher vernachléssigt
[Panopoulos et al. 2006]. Die Ermittlung der Verluste erfolgt analog der Darstellung von
Doherty [Doherty et al. 2009]. Dort werden iiber entsprechende Gleichungen und Materi-
algrofen fiir die verschiedenen Teile der tubularen Zelle (Elektrolyt, Anode usw.) die Span-
nungsverluste ermittelt. Genutzt werden in der Literatur dokumentierte Materialkonstan-
ten [Chan et al. 2002, Panopoulos et al. 2006, Doherty et al. 2009] sowie typische geome-
trische Parameter der einzelnen Komponenten [Panopoulos et al. 2006, Doherty et al. 2009]
und deren Schichtdicke [Stiller et al. 2003, Doherty et al. 2009]. Nach der Ermittlung der
elektrischen Leistung wird deren Wert von der Reaktionsenthalpie der Brenngasumwand-
lung abgezogen, um die entstehende Abwirme zu ermittelt. Dabei sind endotherme (CHy-
Reformierung) wie exotherme (CO-Konvertierung) Nebenreaktionen zu beachten. Die er-
mittelte Abwirme muss aus dem System intern (Luft-/Anodengaserwirmung) oder extern
abgefiihrt werden.

Die Verifizierung des Modells erfolgt anhand publizierter Werte aus der Literatur
[Zhang et al. 2005, Doherty et al. 2009]. Angenommen wird dort eine Betriebstempera-
tur von 910°C bei 1,08 bar und ein Brennstoffumsatz an der Anode von 68,7%, bezogen
auf den zugefiihrten Brennstoffstrom. Als Zellspannung wird 0,7V bei einer Stromdichte

von 178 mA /em? angegeben und der Luftnutzungsgrad liegt bei 19%. Im vorliegenden
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Modell wird die Stromdichte so variiert, dass sich bei den gegebenen Betriebsparametern
die entsprechende Zellspannung ergibt. Da die ermittelten Spannungsverluste auf einer
bestimmten Geometrie bzw. angenommenen typischen Schichtdicken der einzelnen Kom-
ponenten basieren, wird in dem vereinfachten Modell die Stromdichte vorgegeben und iiber

die errechnete Stromstérke die notwendige Zellfliche ermittelt.

Tabelle 14: Vergleich des SOFC-Modells mit der Literatur [Doherty et al. 2009,
Zhang et al. 2005]

Parameter H, CO CH,4 CO, H,O N, Molenstrom
Einheit | Vol.-% | Vol.-% | Vol.-% | Vol.-% | Vol.-% | Vol.-% kmol/h

Brenngas | 27,00 9,60 10,10 | 23,10 | 27,90 6,20 6,39
Abgas 11,60 7,40 0,0 24,90 | 50,90 2,10 7,68
Modell 11,63 7,45 0,0 24,86 | 50,90 3,16 7,68

Wie in Tabelle 14 ersichtlich, ist das Modell in der Lage den Brennstoffumsatz und da-
mit die Abgaszusammensetzung gut wiederzugeben. Dabei konnte mit dem Modell fiir die
gegebene Brenngaszusammensetzung eine Zellspannung von 0,698V ermittelt werden, was
nahezu mit dem Literaturwert iibereinstimmt und auf eine verldssliche Abschéitzung der
Spannungsverluste schliefen ldsst. Auch die mittels SOFC erzeugte elektrische Leistung
(119,8 KWel) stimmt mit dem Literaturwert von 120 KWel iiberein. Die Reaktionswiir-
me durch die elektrochemische Wasserstoffumwandlung sowie CO-Konvertierung ergibt
abziiglich der Brennstoffzellenleistung die freie Reaktionswiarme der SOFC, welche durch
die Temperaturerhéhung des Anodengases sowie Uberschussluft aufgenommen wird. Die
Abweichung der so ermittelten Abwéarme betragt nur rund 3% zum Literaturwert. Damit
ist das vereinfachte SOFC Modell ausreichend genau um die in der vorliegenden Arbeit
gefragten wesentlichen Zusammenhinge zur Ermittlung der Brennstoffzellenleistung ab-

zubilden.

3.3 Randbedingungen der Simulationen

Die Aussagekraft thermodynamischer Simulationen ist nur bei genauer Kenntnis der zu-
grundeliegenden Annahmen und Randbedingungen gegeben. Zudem ist eine Vergleichbar-
keit verschiedener Simulationen nur zuléssig, wenn die wesentlichen Parameter der Annah-
men iibereinstimmen. Aus diesen Griinden werden im folgenden Abschnitt die detaillierten

Randbedingungen dieser Arbeit zusammengefasst.
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Anlagendaten und Umgebungsbedingungen

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wird die Anlagengrofe des Basisfalls so festgelegt,
dass die Gasturbine eine Nettoleistung von 340 MWel liefert. Der Brennstoffstrom wird
entsprechend geregelt und liegt im Bereich von 1000 MWth. Zum Einsatz kommt ein
generischer Flugstromvergaser mit pneumatischer Brennstoffzufiihrung und Kiihlschirm.
Fiir die Betrachtung der zukiinftigen Konzepte und Prozessvariationen wird die sich aus
dem Basisfall ergebende Brennstoffzufiihrung konstant gehalten.

Um die thermodynamische Simulation ganzer Kraftwerke praktikabel zu halten, be-
schriankt sich die Modellierung auf die wesentlichen Anlagensysteme. Als Systemgrenze
gilt der Kraftwerkszaun. Die Bereitstellung der Rohkohle, der Betriebs- und Zusatzstof-
fe als auch die Entsorgung des Abwassers bzw. der Riickstinde liegt auferhalb der Be-
trachtung. Um aber die zahlreichen Nebenanlagen im IGCC-Verbund insbesondere die
Abwasserbehandlung, Haustechnik, Fackelanlage usw. zu beriicksichtigen, wird als zusétz-
licher Energiebedarf pauschal 2% des Eigenbedarfs angenommen. Als Umgebung werden
die ISO-Bedingungen angenommen und als konstant betrachtet. Damit ergibt sich ein
Luftdruck von 1,013 bar und eine Umgebungstemperatur von 15°C bei einer relativen
Luftfeuchtigkeit von 60%. Daraus resultiert die Zusammensetzung der Luft geméfs Tabelle
15.

Tabelle 15: Zusammensetzung der Luft

] Gaskomponente ‘ Trocken, Vol.-% ‘ Feucht, Vol.-% ‘

Stickstoff 0,78103 0,77314
Sauerstoff 0,20946 0,20734
Argon 0,00918 0,00909
Kohlendioxid 0,00033 0,00033
Wasserdampf 0 0,01010

Einsatzstoffe

Als Haupteinsatzstoff kommt eine generische Steinkohle zum Einsatz. Dariiber hinaus
werden, im Rahmen der Sensivititsanalyse, weitere Brennstoffe untersucht, welche hier
ebenfalls spezifiziert werden. Fiir die Modellierung des Brennstoffs, ist dessen Zusammen-

setzung und der daraus resultierende Heizwert entscheidend. Entsprechend sind, fiir den
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Anlieferungszustand, die jeweiligen Immediat- und Elementaranalysen in Tabelle 16 zu-

sammengefasst. Bei Verwendung von Erdgas wird dieses als 100% Methan angenommen.

Tabelle 16: Charakterisierung ausgewéhlter Einsatzstoffe

Parameter | Einheit | Steinkohle | Braunkohle | Biomasse Stemko‘hle Steinkohle
aschereich aschearm
C Ma.-% 66,51 27,29 42,06 55,58 73,60
H Ma.-% 3,78 2,00 5,37 3,16 418
0 Ma.-% 5,47 10,30 40,04 4,57 6,05
N Ma.-% 1,56 0,40 0,26 1,30 1,73
S Ma.-% 0,52 0,60 0,09 0,43 0,58
Cl Ma.-% <0,01 0,01 0,00 <0,01 <0,01
Asche Ma.-% 14,15 4,90 0,18 28.3 5,00
Wasser Ma.-% 8,00 54,50 12,00 6,69 8,85
Fliichtige Ma.-% 22.90 23,20 72,69 19,13 25,34
Kohlenstoff | Ma.-% 54,90 17,40 15,14 45,92 60,81
Heizwert kJ /kg 25,174 9012 15,565 21,504 27,857
Brennwert kJ /kg 26,232 10787 17,084 22,408 29,028

Gas- und Dampfturbinenteil

Der GUD-Teil besteht aus einer generischen Gasturbine, einem 3-Druck Abhitzedampfer-

zeuger (AHDE) sowie Dampfturbinen mit einfacher Zwischeniiberhitzung.
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Tabelle 17: Randbedingungen im Gas- und Dampfturbinenteil

Parameter ‘ Einheit ‘ Wert ‘ Parameter ‘ Einheit ‘ Wert ‘
Gasturbinenteil Dampfturbinenteil
Wirkungsgrad Verdichter % 89,3 | HD-Frischdampfdruck bar 170
Wirkungsgrad Turbine % 89,5 | MD-Frischdampfdruck bar 40
TET ISO °C 1320 | ND-Frischdampfdruck bar 6
Druckverhéltnis - 20 | Effizienz HD-Turbine % 89
Brenngaseintrittstemperatur °C 320 | Effizienz MD-Turbine % 93
Druckverlust Brennkammer bar 4 Effizienz ND-Turbine % 92
Austrittsdruck bar 1,04 | Kondensatordruck mbar 48
Abhitzedampferzeuger

Gridigkeit HD-Uberhitzer K 25 | Pinch Punkt Verdampfer K > 8§
Gridigkeit MD-Uberhitzer K 20 | Abgastemperatur °C <90
Gridigkeit ECO K > 8 | Druckverlust Abgas mbar 30

Die wesentlichen Annahmen sind in Tabelle 17 zusammengefasst. Die Turbinenein-
trittstemperatur wird auf 1320°C ISO festgesetzt, bei einem Druckverhiltnis von 20. Der
Anteil von Wasserstoff im Brenngas auf 50% fixiert. Beriicksichtigt man die Gradigkeit im

Uberhitzer, ergeben sich Frischdampftemperaturen von rund 590°C.

Randbedingungen zukiinftiger Kraftwerkskonzepte

Aufgrund der verdnderten Anlagenstruktur und des zeitlichen Horizonts kommt es bei den
zukiinftigen Kraftwerkskonzepten zu abweichenden Werten. Diese sind fiir die einzelnen
Konzepte in Tabelle 18 aufgefiihrt. Da im Rahmen der Potentialermittlung zahlreiche
Optimierungschritte vollzogen werden, kommt es an entsprechender Stelle zu abweichenden
Annahmen. Da dies aber in Kapitel 6 explizit vermerkt ist, werden die Abweichungen an

dieser Stelle nicht zusétzlich aufgefiihrt.
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Tabelle 18: Ubersicht der konzeptspezifischen Simulationsannahmen

IGCC-OTM | IGCC-CL |
prakt. Abtrennung (Ap,) 45-85% Temperatur Kalzinierung 650°C
Permeatdruck OTM > 0,5 bar Temperatur Karbonisierung 950°C
Og-Partialdruckdifferenz > 5 bar Dampfparameter CL-II 630°C/250 bar
Temperatur OTM 850°C Energiebedarf CO3-Reinig. 3 MWel
Wérmeverlust OTM 2% Druckverlust COg-Reinig. 5 bar

IGCC-MR IGCC-Oxy
Ho-Partialdruckdifferenz > 5 bar TET (ISO) 1120°C/1220°C
}é?oo Verhiltnis Shift 1,13 Dampfparameter Oxy-II 615°C/250 bar
Dampfparameter MR-II 650°C/280bar || Energiebedarf COs-Reinig. 3 MWel
Energiebedarf CO32-Reinig. 3 MWel Druckverlust CO3-Reinig. 5 bar
Druckverlust COs-Reinig. 5 bar Kondensatordruck 100 mbar

IGCC-BZ
Einzelumsatz Up 70% Zellen Durchmesser 20 mm
Betriebstemperatur 900°C Zellen Linge 2m
Wechselrichter n 98% Dicke Elektrolyt 0,03 mm
Stromdichte 150 g;:é Dicke Kathode 2,5 mm
B0V erhiltnis SOFC 1,8 Dicke Anode 0,1 mm
Wirmeverlust 2% Dicke Interkonnektor 0,08 mm

Emissionen und CO,-Spezifikation

Neben dem Rauchgas gilt es bei Kraftwerken mit COs-Abtrennung auch die CO5-Reinheit
zu beachten. Wihrend fiir Rauchgas die entsprechenden Emissionsgrenzwerte fiir Gastur-
binenkraftwerke (13. BlmschV §6) bindend sind, existieren fiir das Kohlendioxid bislang
kaum Regelungen. Eine Orientierung bietet hier das Enhanced Oil Recovery (EOR), wo
seit, Jahrzehnten, Millionen Tonnen pro Jahr von unreinem CQO, transportiert und seque-
striert werden. Aufgrund der Unsicherheit, wird aber eine hohe Reinheit angenommen,
basierend auf Empfehlungen [Dynamis 2007] und praktischer Erfahrungen [IPCC 2005].
Danach ergeben sich COs-Anforderungen gemaf Tabelle 19. Zudem wird das CO, mit

einem Druck von 110 bar und 25°C an der Systemgrenze iibergeben.

Okonomische Randbedingungen

Neben der thermodynamischen Optimierung von Kraftwerken ist stets die Wirtschaftlich-
keit der angedachten Maknahmen zu bewerten. Dies ist in der Regel schwierig und mit

hohen Unsicherheiten behaftet, da insbesondere Rohstoff- und Anlagenpreise in den ver-

93



Tabelle 19: Anforderungen an die COs-Reinheit

] Spezies ‘ Konzentration H Spezies ‘ Konzentration H Spezies ‘ Konzentration

COq > 98 Vol.-% H, < 1 Vol.-% Schwefel | < 100 ppmv
Ny < 1 Vol.-% O, < 0,1 Vol.-% CO < 100 ppmv
Ar < 1 Vol.-% H,O < 100 ppmv NO < 100 ppmv

gangenen fiinf Jahren enorme Preisschwankungen erfahren haben. Die zur Bestimmung

notwendigen Annahmen sind in Tabelle 20 zusammengefasst.

Tabelle 20: Okonomische Randbedingungen fiir die Wirtschaftlichkeitsanalyse

] Parameter ‘ Wert H Parameter ‘ Wert H Parameter ‘ Wert
. . . 0,25% .
Eigenkapital 35% Versicherung Investkosten Kohlepreis | 2,5 €/GJ
Eigen- 1,5% Invest- .
kapitalzins 15% Wartung Losten Erdgaspreis | 5 €/GJ
Fr.emd.— 5% Betriebsstoffe 0,5% Tnvest- Preisanstieg 2 %/a
kapitalzins kosten
Bauzeit 4 a COq-Preis 25 €/t Personalsatz | 60000 €/a
Nutzungsdauer | 25 a || Inbetriebnahme 2018 Personal 120
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4 1IGCC ohne CO,-Abtrennung

Wie erwahnt, liegt der Fokus der Arbeit auf IGCC-Kraftwerken mit COs-Abscheidung.
Um aber den Einfluss der Abscheidung nach Stand der Technik zu verdeutlichen, wird
basierend auf den genannten Randbedingungen ein Vergasungskraftwerk ohne Abtren-
nung simuliert. Neben der thermodynamischen Bilanzierung soll hier auch, im Rahmen
einer 6konomischen Betrachtung, die mégliche zukiinftige monetire Auswirkung der CO,-

Emissionen aufgezeigt werden.

4.1 Konzeptbeschreibung

Die Anlagenkonfiguration des IGCC-Kraftwerkes entspricht im Wesentlichen dem Schema
der Abbildung 2. Die nachfolgenden Ausfithrungen zur modelltechnischen Abbildung der
Gaserzeugung und -reinigung beziehen sich ausschlieflich auf Aspen Plus. Nur bei der Mo-
dellierung des GUD-Teils wurde Ebsilon Professional verwendet. Der folgende Abschnitt
beschrinkt sich zudem auf die Erlduterung der Anlagenstruktur und deren programm-
technischen Umsetzung. Eine Beschreibung der Anlagenkomponenten und -funktionsweise

sowie der Modellierungsannahmen finden sich hingegen in Kapitel 2.2 bzw. 3.3.
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Abbildung 41: Anlagenkonfiguration des IGCC-Konzepts ohne COq-Abtrennung

Die Kohleaufbereitung des Kraftwerks wird nicht explizit modelliert. Stattdessen wird
der erforderliche Energie-, Brennstoff- und Transportgasbedarf iiber spezifische Kenngro-
fsen, basierend auf Herstellerangaben, beriicksichtigt. Die Verdichtung von Prozessgasen
wird iiber mehrstufige Kompressoren mit Zwischenkiihlung realisiert. Die Medien werden

mit 5 bar Uberdruck dem Vergaser zugefiihrt. Der Kohlestrom wird wie in Kapitel 3.2.1 be-
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schrieben zunéchst in einem Yield-Reaktor'® geméif seiner Zusammensetzung (Tabelle 16)
in reaktionsfihige Komponenten zerlegt und anschlieffend in einem Gibbs-Reaktor vergast.
Die Sauerstoftbereitstellung wird durch eine luftseitig unabhéngige kryogene Niederdruck-
luftzerlegungsanlage realisiert. Der Stickstoff wird dem Brenngasstrom zugemischt. Die
Enthalpie des entstehenden Rohgases wird zunéchst in einem Rohgaswédrmetauscher zur
Hochdrucksattdampfgewinnung genutzt. Anschliefend erfolgt bei rund 200°C eine Parti-
kelabtrennung (Split-Bauteil) und anschliefsend bei rund 100°C eine Wasserwésche. Hier
werden Feinstaubpartikel und wasserlosliche Komponenten (NHs3, HCL) abgetrennt. Das
gekiihlte Rohgas wird nun wieder auf 150°C erwérmt, iiber eine Hydrolysestufe geleitet
und in einer MDEA-Wische vom Schwefel befreit. Im Hydrolysereaktor ( RStoic-Reaktor)
wird zunédchst COS in HsS iiberfithrt. Dieses wird anschliefend in der Absorberkolonne
der Wésche (Radfrac-Kolonne) vom Amin-Waschmittel aufgenommen und in der ther-
mischen Regenerierungsstufe (Radfrac-Kolonne) in konzentrierter Form freigesetzt. Das
schwefelreiche Gas wird in einem Oxy-Claus Prozess (RStoic-Reaktor) in elementaren
Schwefel {iberfiihrt und das entstehende Tailgas rezirkuliert. Das resultierende Brenngas
wird mit Stickstoff verdiinnt und zusétzlich mit Heiflwasser gesittigt (Radfrac-Kolonne).
Anschliefend erfolgt die Vorwarmung auf 320°C durch Heifswasser und die Umsetzung des
Brenngases in der Gasturbine. Die Modellierung des GUD-Teils erfolgt in Ebsilon Profes-
sional unter Verwendung einer generischen Gasturbine sowie der Randbedingungen aus
Kapitel 3.3. Der Warmeinhalt des heifsen Turbinenabgases wird in einem 3-Druck-AHDE
genutzt. Dabei wird sowohl Heifswasser fiir den Rohgaswirmetauscher ausgekoppelt, als
auch dessen Sattdampf fiir die Uberhitzung eingekoppelt. Die Prozesswasser- und Speise-
wasseraufbereitung sowie die Riickkiihlung iiber den Nasskiihlturm werden nicht detailliert

betrachtet, sondern nur als zusitzlicher Energiebedarf beriicksichtigt.

4.2 Energetische Bilanzierung

Da in den betrachteten IGCC-Konzepten die Gasturbinenleistung auf 340 MWel fixiert
werden soll, ergibt sich je nach Wirkungsgrad des Prozesses ein unterschiedlicher thermi-
scher Input. Im Falle des IGCC ohne CO,-Abtrennung bedeutet dies einen Rohkohleeinsatz
von rund 3100 t/d, was einer thermischen Leistung von 926,1 MWth entspricht. Die Simu-
lation des Konzepts ergab einen Bruttowirkungsgrad von 58,7%. Die in der vorliegenden
Arbeit ermittelten Wirkungsgrade beziehen sich dabei jeweils auf den Heizwert der zuge-
fiihrten Brennstoffe. Entsprechend ergibt sich fiir das IGCC eine Bruttoleistung von 543.4
MWel. Ein Teil dieser Leistung wird noch zur Deckung des Eigenbedarfs der Anlage beno-

16 Fachausdruck aus der Bauteilbibliothek von Aspen Plus
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tigt, womit sich eine Nettoleistung von 463,6 MWel und ein Nettowirkungsgrad von 50,1%
ergibt 7. Letztlich kann also nur die Hilfte der Kohleenergie in Strom gewandelt werden.
Verglichen mit anderen Dampfkraftwerken auf Kohlebasis ist der Wirkugnsgrad jedoch
sehr hoch. So erreichen neueste Steinkohlekraftwerke nur rund 45% und liegen damit 5
%-Punkte unter dem ermittelten Wert. Vergleicht man das IGCC allerdings mit erdgasge-
feuerten GUD, so liegt der Wirkungsgrad rund 10 %-Punkte niedriger. Grund dafiir ist der
mit der Gaserzeugung einhergehende energetische Aufwand. So betrégt der Eigenbedarf
des IGCC-Konzepts rund 14,7% der Bruttoleistung. Eine Aufschliisselung findet sich in
Abbildung 42.

Brennstoffeinsatz: ~ 926.1 MWth
Verteilung Eigenbedarf

0z Kompressor (11.9%)
Energieverluste

382.7 MWth Sonstige (2.0%)

-
B |

GuD Teil (6.7%)

Eigen- Nz Kompr.
bedarf (40.7%)
9.8 MWel

Gasreinigung (2.2%)
Kohleaufbereitung (3.5%)

LZA (33.1%)

Abbildung 42: Energiebilanz IGCC-Konzept ohne CO5-Abtrennung

Die Hauptverbraucher stammen allesamt aus dem Umfeld der kryogenen Luftzerle-
gungsanlage. Diese allein bedingt etwa ein Drittel des gesamten Eigenbedarfs. Da die
entsprechenden Produkte, Sauerstoff und Verdiinnungsstickstoff, auch noch bei niedri-
gen Driicken anfallen, bendtigt allein deren Verdichtung mehr als die Hilfte (52,6%) des
Kraftwerkseigenbedarfs. Dagegen sind die weiteren Verbraucher von untergeordneter Be-
deutung. So ist die Gaskonditionierung aufgrund der reinen Entschwefelung mittels che-
mischer Wiasche im Hinblick auf den Elektroenergiebedarf kaum relevant. Im Gas- und
Dampfturbinenteil wird der Bedarf im Wesentlichen durch die Speisewasserpumpe und
den Kiihlwasserumlauf des Kondensators verursacht.

Die Zumischung des Verdiinnungsstickstoffs bewirkt im Konzept eine Erhdhung des
Brenngasmassenstroms um fast 130%. Auferdem fiihrt die Aufsattigung mit Wasserdampf

zu einer zusétzlichen Zunahme von 6,7%. In Summe fithrt dies zu einer Absenkung des

1"Bezug auf Ho-Basis: 47.96%
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spezifischen Heizwertes des Brenngases von 11,85 MJ/kg auf 4,75 MJ/kg und damit um
rund 60%. Entsprechend sinkt auch der Anteil der Brenngase (Hy+ CO) von 92,5 Mol-%
im Rohgas auf 42,9 Mol-% im Brenngas. Aufgrund dieser Verdiinnung betragt der not-
wendige Luftiiberschuss (Verhéltnis von Verbrennungs- und Kiihlluft zur stéchiometrisch
notwendigen Menge) der Gasturbine zur Einhaltung der geforderten Turbineneintrittstem-
peratur nur rund 2,9. Zugleich wird durch den erhéhten Massenstrom mehr Leistung in
der Expansionsmaschine abgegeben. Diese liefert 340,44 MW und erzeugt damit 62,7% der
Kraftwerksleistung. Der Dampfkreislauf tragt demnach, trotz Einkopplung des Dampfes

aus dem Rohgaswirmetauscher, nur 37,3% zur Kraftwerksleistung bei.

4.3 Okologisch - Okonomische Analyse

Wie beschrieben, weist das IGCC-Konzept ohne COs-Abtrennung einen vergleichsweise
hohen Nettowirkungsgrad von 50% auf. Im Zuge der klimapolitischen Entwicklungen ist
fiir fossile Kraftwerke neben Effizienz und Einhaltung der Emissionsgrenzwerte auch deren
COg-Emission von grofer Bedeutung. Im IGCC-Konzept werden bei einem Kohleeinsatz
von rund 3100 Tonnen pro Tag, rund 7500 Tonnen CO, taglich emittiert. Dabei betrigt die
Emissionsrate 99%. Es verbleibt also nur wenig Kohlenstoff in der Asche oder in geloster
Form im Prozesswasser. Bei einer Anlagenauslastung von 88%, entspricht das rund 2,4 Mio.
Tonnen COy pro Jahr. Zur Beriicksichtigung der Kraftwerkseffizienz wird typischerweise
die emittierte COo-Menge auf die produzierte Strommenge bezogen. Damit ergeben sich
fiir das simulierte [IGCC-Konzept spezifische COs-Emissionen von 672 Gramm pro erzeugte
Kilowattstunde. Eine Einordnung dieses Wertes im Vergleich zu alternativen Kraftwerken
ist in Abbildung 43 dargestellt. Dabei wird deutlich, dass sich durch die Substitution &lterer
Dampfkraftwerke durch moderne Vergasungskraftwerke bereits eine deutliche Senkung der

COy-Emissionen um 25 bis 35% erreichen lisst.

Die vollstdndige Umstellung des Kraftwerkparks auf Erdgas, zur Reduzierung der CO»-
Emissionen, wére hingegen aus Griinden der Versorgungssicherheit und Preisstabilitat
nicht zielfiihrend. Zudem muss bei der Bilanzierung der gesamte Lebenszyklus betrach-
tet werden und nicht nur der finale Schritt der Stromerzeugung. So ist die Forderung
des Erdgases, insbesondere aus alternativen Quellen (Shalegas), bisweilen mit signifikan-
ten CO2 und Methan Emissionen verbunden [Howarth et al. 2011]. Vergasungskraftwerke
bieten hingegen eine effiziente Alternative zur Nutzung giinstiger, sicher verfiigbarer und
auch minderwertiger Brennstoffe. Jedoch sind die Anlagenkosten bei Vergasungskraftwer-
ken deutlich hoher als bei konventionellen Kraftwerken. Es stellt sich daher zwangslaufig

die Frage nach der Wirtschaftlichkeit dieser Kraftwerke im Vergleich zu alternativen Kraft-
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Abbildung 43: Einordnung der spezifischen COs-Emissionen des IGCC-Konzepts

werken sowie im Hinblick auf die COy-Abtrennung. Denn bei steigendem Zertifikatspreis
werden auch die Stromgestehungskosten des IGCC-Kraftwerks ansteigen und damit die
Abtrennung des COy zunehmend attraktiv machen. Die Emissionskosten sind demnach
ein Maf fiir die akzeptablen, abtrennungsbedingten Wirkungsgradverluste. Je nach einge-
setzter Technologie ergeben sich damit unterschiedliche Break-even Zertifikatspreise, bei
denen gerade die Stromgestehungskosten des IGCC mit COo-Abtrennung giinstiger wer-
den.

Basis fiir die Bestimmung dieses Preises ist die in Kapitel 3 beschriebene Methodik
und die dort zusammengefassten Randbedingungen. Als Input dienen die im Rahmen
der energetischen Bilanzierung ermittelten thermodynamischen Groften: thermischer In-
put, elektrischer Nettooutput, die Menge an emittierten COy und der Nebenprodukte.
Zuséatzlich wird eine Auslastung von 88% angenommen. Die Ermittlung der Investitions-
kosten stellt bei derartigen Analysen ein besonderes Problem dar. Zunéchst gibt es bis-
lang nur Demonstrationsanlagen, welche kaum als Orientierung dienen kénnen. Auferdem
sind Details zu den Investitionskosten einzelner Anlagenteile oft nicht 6ffentlich. Weiter-
hin ist die Verwendung &lterer Publikationen als Datengrundlage aufgrund der volatilen
Rohstoffpreise und limitierten Engineering-Kapazitédten mit grofser Unsicherheit behaftet.
Bei auslédndischen Daten fiihrt zudem das schwankende Wechselkursverhiltnis zu teilweise
betrachtlichen Verzerrungen. Dennoch wird an dieser Stelle, basierend auf bestehenden

Studien sowie Herstellerangaben, eine Abschétzung der Investitionskosten fiir das simu-
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lierte IGCC-Kraftwerk vollzogen. Daher werden im Anschluss die getroffenen Annahmen
im Rahmen einer Sensivititsanalyse variiert und deren Auswirkungen auf die Stromgeste-

hungskosten herausgestellt.

Tabelle 21: Investitionskostenermittlung und -verteilung IGCC ohne COs-Abtrennung
[Ogriseck 2006, Losche 2009, COORIVA 2009|

Komponente Abschétzung [ﬁflslteg] Verteilung SIE;Z/'I?\;]S;TH
LZA inkl. Verdichtg 90 € * Vergaserleistung 83,34 8,2 % 180
Kohleaufbereitung 240 € pro kg Kohle 31,10 3,1 % 67
Vergasungsinsel 350 € * Vergaserleistung 3241 32,0 % 699
Gasaufbereitung 60 € * Vergaserleistung 55,56 55 % 120
GUD 700 € * Bruttoleistung 380,38 375 % 820
Nebenanlagen 130 € * Vergaserleistung 120,38 11,9 % 260
Sonstiges 20 € * Vergaserleistung 18,52 1,8 % 40
Gesamtanlage | 1013,38 100 % 2186

Vergaserleistung in KW

Wie in Tabelle 21 ersichtlich, betragen die Gesamtinvestitionskosten rund 1 Mrd.
Euro, was bei der ermittelten Nettoleistung zu spezifischen Investitionskosten im Be-
reich von 2186 € pro KWel fiihrt. Vergleicht man die spezifischen Investitionskosten
mit Werten gegenwirtig geplanter Steinkohlekraftwerke (Tabelle 22), so liegen diese fiir
IGCC-Kraftwerke rund 30% bis 40% hoher. Allerdings muss in diesem Zusammenhang
auch der deutlich hohere Wirkungsgrad von 50% gegeniiber den 45% bei entsprechenden
Dampftkraftwerken berticksichtigt werden. Die Kosten fiir ein &hnlich effizientes 700°C-

Dampftkraftwerk sollten durch Einsatz hoherwertiger Materialien letztlich auch deutlich

ansteigen.

Tabelle 22: Abschiatzung aktueller Investitionskosten fiir Steinkohlekraftwerke

. . Leistun Invest-Kosten spez. Kosten
Projekt Betreiber [MW]g ML €] FE &/KWell
Liinen Trianel 750 1400 1870
Uentrop RWE 1600 2200 1380
Emshaven RWE 1600 2900 1810
Lubmin Dong Energy 1600 2300 1440
Ingelheimer Aue KMW 820 1300 1590
Durchschnitt (gerundet) 1250 2000 1600

Angaben basierend auf Medienberichten, Werte gerundet, Planung oder Inbetriebnahme 2010 bis 2015

100




Der Kostenstruktur ldsst sich entnehmen, dass die GUD Anlage und die Vergasungs-
insel mit Abstand die grofiten Kostenpositionen darstellen. Da im IGCC-Kraftwerk ohne
COg-Abtrennung nur Spurenstoffe aus dem Rohgas entfernt werden, sind die Investiti-
onskosten der Gasreinigung vergleichsweise gering. Verteilt man die Nebenkosten entspre-
chend, entfallen grob 60% der Gesamtkosten auf den Vergasungsteil und etwa 40% auf den
konventionellen Kraftwerksteil (GUD).

Die ermittelten Investitionskosten werden gemif dem gewihlten Schliissel (10%/ 30%/
40%/ 20%) auf die vierjahrige Bauzeit verteilt. Da der Kapitaleinsatz mit Opportuni-
tatskosten verbunden ist, miissen die Zahlungen zum Betrachtungszeitpunkt aufgezinst
werden, in diesem Fall das Inbetriebnahmejahr. Als Zinssatz muss hier der gewichtete
Kapitalzins genutzt werden, welcher nach Gleichung 23 und der gewéhlten Finanzierung
8,5% betragt. Damit ergeben sich Gesamtkapitalkosten in Hohe von 1,226 Mrd. Euro.
Im Anschluss werden fiir jedes einzelne Nutzungsjahr die O&M sowie Brennstoff- und
Emissionskosten ermittelt. Da sich diese aufgrund der Steigerungsraten jahrlich dndern
und aufberdem der unterschiedliche Zeitpunkt der Kosten beriicksichtigt werden muss,
werden diese ebenfalls mit dem Kapitalzins auf das Inbetriebnahmejahr diskontiert und
aufsummiert. Fiir die Berechnung der durchschnittlichen Stromgestehungskosten muss der
ermittelte Barwert der Gesamtkosten wieder als dquivalente, konstante, jahrliche Zahlung
(Annuitit) ausgedriickt werden. Dazu wird der Betrag mit dem Annuitidtenfaktor mul-
tipliziert, welcher nach Gleichung 24 9,77% betrigt. Mit den so ermittelten jihrlichen
Kosten und der jihrlichen, produzierten Strommenge, ergeben sich Stromgestehungskos-
ten in Hohe von circa 81 €/MWh. Dabei verteilen sich die einzelnen Kostenpositionen wie
in Abbildung 44 verdeutlicht.

Es entfallen iiber 40% der Gesamtkosten auf die Kapitalkosten, welche letztlich die
periodisierten Investitionskosten des Kraftwerks darstellen. Die Brennstoffkosten sind auf-
grund des hohen Wirkungsgrades moderat. Allerdings fiihren die hohen Investitionskosten
dennoch zu vergleichsweise hohen Stromgestehungskosten im Bereich von 60 € je MWh.
Im Falle der emissionsrechtlichen Erfassung des emittierten CO, kommt zudem eine weite-
re Komponente hinzu, welche unter den getroffenen Annahmen immerhin rund ein Viertel
der Stromgestehungskosten ausmacht. Damit steigen diese in den Bereich von 80 € je
MWh, was rund 25% iiber den aktuellen Borsenpreisen liegt. Da in der vorliegenden Be-
trachtung zahlreiche unsichere Annahmen und Entwicklungstendenzen unterstellt wurden,
sollen im folgenden Abschnitt die wesentlichen Parameter variiert werden. Die Verldufe der

sich jeweils ergebenden Stromgestehungskosten sind in Abbildung 45 zusammengefasst.

Wie anhand der Strompreiszusammensetzung zu erwarten, haben die Kapitalkosten,
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Abbildung 44: Zusammensetzung der ermittelten Stromgestehungskosten beim IGCC ohne
COq-Abtrennung

ausgedriickt durch die reinen Investkosten (a) und den Zinssatz (b), einen grofen Ein-
fluss auf die Stromgestehungskosten der IGCC Anlage. Beide Faktoren sind hier einzeln
variiert, wiirden sich demnach bei gleicher Tendenz noch iiberlagern. Weiterhin wurden die
anlagenspezifischen Gréfen Auslastung (c) und Wirkungsgrad (d) variiert. Da bei ho-
herer Auslastung auch die COo-Emissionen ansteigen, ist dieser Parameter von geringerer
Bedeutung, was den Einsatz als Mittellastkraftwerk begiinstigen sollte. Der Wirkungsgrad
hingegen hat nicht nur den direkten Einfluss auf die erzeugte Strommenge, sondern {iber
die Brennstoffmenge auch auf die Brennstoff- und Emissionskosten. Damit ist der Anlagen-
wirkungsgrad im konventionellen IGCC ohne COsy-Abtrennung der wesentliche Parameter
fiir den wirtschaftlichen Kraftwerksbetrieb. Die alleinige Variation der Brennstoffkosten
(e) hat hingegen nur eine geringer Auswirkung auf die Stromgestehungskosten. Anders
die bzw. CO,-Kosten (f), welche sehr volatil sind und damit starken Einfluss auf die

Stromgestehungskosten haben konnen.

Betrachtet man abschliekend noch die Parameter bei einer relativen Anderung von
+/- 5%, konnen deren Einfliisse direkt verglichen werden. Wie in Abbildung 46 ersicht-
lich, ist der Wirkungsgrad mit Abstand der wesentlichste Parameter zur Beeinflussung
der Stromgestehungskosten. Aber auch die Auslastung des Kraftwerks und der CO,-Preis
spielen aufgrund der hohen Volatilitdt dieser Parameter eine entscheidende Rolle fiir die
Wirtschaftlichkeit. Addiert man zudem alle positiv bzw. negativ wirkende Faktoren, dann

ergibt sich eine Schwankungsbreite von +13,2% bzw. -12,3% und damit ein Bereich fiir die
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voraussichtlichen Stromgestehungskosten eines solchen IGCC-Kraftwerks von 71 €/MWh
bis 92 €/MWh.
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Abbildung 45: Einfluss ausgewéhlter Parameter auf die Stromgestehungskosten des IGCC
ohne COy-Abtrennung
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5 IGCC mit COs-Abtrennung

Wie in Kapitel 4 verdeutlicht, erreichen IGCC-Kraftwerke kurz- wie mittelfristig tenden-
ziell hohere Wirkungsgrade als konventionelle Dampfkraftwerke. Trotz der hohen Effizienz
steigen die Stromgestehungskosten durch die Belastungen aus dem COs-Handel. Da die
Entwicklung dieses Faktors mit hoher Unsicherheit behaftet und das wesentliche Ziel der
zukiinftigen Energieversorgung die Reduktion der COs-Emissionen ist, liegt der Fokus
der Arbeit auf IGCC-Konzepten mit COy-Abtrennung. Daher wird im folgenden Kapitel
ein IGCC mit konventioneller CO5-Abtrennung betrachtet und der damit einhergehende

Einfluss auf das Kraftwerk untersucht.

5.1 Konzeptbeschreibung

Die Ausfiihrungen zur Modellierung des IGCC-Kraftwerks mit COqo-Abtrennung beschrin-
ken sich an dieser Stelle nur auf die Anlagenteile, welche nicht schon im vorangegangenen
Kapitel beschrieben worden sind. Die wesentlichen Komponenten sind dabei der Wasser-
quench, die CO-Konvertierung sowie die physikalische Wische zur selektiven Abtrennung
von Schwefelverbindungen und Kohlendioxid. Da die Modellierung der Shift und der Wa-
sche bereits im Rahmen der Verifizierung (Kapitel 3.2) erlautert wurden, wird an dieser

Stelle nur das Gesamtkonzept geméfs Abbildung 47 beschrieben.
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Abbildung 47: Konfiguration des IGCC mit CO,-Abtrennung (Basisfall)

Die Kohleaufbereitung erfolgt analog dem IGCC-Konzept ohne Abtrennung iiber spe-

zifische Kennzahlen. Auch die Bereitstellung von Sauerstoff und Verdiinnungsstickstoff
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erfolgt, wie bisher, durch eine luftseitig unabhéngige Niederdruckluftzerlegung. Anstelle
zur Dampfproduktion wird nun aber der Warmeinhalt des Rohgases genutzt, um dieses
mit Wasserdampf zu sittigen. Dies ist notwendig, da im weiteren Verlauf der Gasreini-
gung das Kohlenmonoxid im Rohgas iiber die Wassergasshift-Reaktion in Kohlendioxid
und Wasserstoff umgewandelt werden muss. Um Nebenreaktionen zu vermeiden (Kohlen-
stoffablagerungen ) und einen hohem Umsatz sicherzustellen, muss ausreichend Wasser im
Rohgas zur Verfiigung stehen. Dazu wird das Rohgas beim Verlassen des Vergasers mittels
Heiftwasser auf rund 200°C gequencht. Das Quenchwasser wird teilweise rezirkuliert, wobei
Partikel und wasserlosliche Verbindungen abgetrennt werden, um deren Aufkonzentrati-
on im Wasser zu vermeiden. Durch den direkten Kontakt der heifen Schlacke mit dem
Quenchwasser, kann zudem deren Warmeinhalt und Schmelzenthalpie teilweise zuriickge-
wonnen werden. Anschliefsend wird das Rohgas weiter in einer Wasserwésche gereinigt,

bevor es in der CO-Shift Anlage konvertiert wird.

Da durch die Verwendung von Heifwasser im Quench bereits ausreichend Wasser im
Rohgas vorhanden ist, wird hier kein zusdtzlicher Dampf benétigt. Die Reaktionswirme
der exothermen Reaktion wird ihrerseits zur Dampfgewinnung verwendet. Da die nach-
folgende physikalische Wische bei niedrigsten Temperaturen arbeitet, sollte der gesamte
Wiérmeinhalt des konvertierten Gases genutzt werden. Im vorliegenden Konzept wird da-
her zunichst Heifwasser fiir die Brenngassattigung erzeugt. Zudem kann das anfallende
Kondensat des Gasstroms, mit zuséitzlichem Heillwasser vermischt, im Quench eingesetzt

werden.

Nach der Warmeriickgewinnung werden in der Methanol-Wésche Kohlendioxid und
Schwefelverbindungen selektiv aus dem Gasstrom entfernt. Der Schwefel wird wie gehabt
mittels einer Oxy-Claus Anlage zuriickgewonnen und das Tailgas in die Konvertierungs-
stufe rezirkuliert. Das abgetrennte CO; ist von hoher Reinheit und kann ohne weitere
Aufbereitung in einem mehrstufigen Verdichter mit Zwischenkiihlung verfliissigt werden.
Das verbleibende kalte Reingas besteht nun zu tiber 93 Vol.-% aus Wasserstoff und muss
fiir die Verbrennung in der Gasturbine noch aufgewérmt und verdiinnt werden. Dazu wird
ein Heikwasser-Séttiger genutzt sowie der Stickstoff aus der Luftzerlegungsanlage. In der
vorliegenden Arbeit wird auf diese Weise der Wasserstoffanteil im Brenngas auf 50 Vol.-
% reduziert. Anschliekend erfolgt eine weitere Vorwarmung durch Kesselspeisewasser auf
320°C und die Verbrennung in der Gasturbine. Der Warmeinhalt des rund 600°C heifsen

Abgases wird nun wie gehabt in einem 3-Druck Abhitzedampferzeuger genutzt.
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5.2 Auswirkung der CO,-Abtrennung
5.2.1 Energetische Auswirkung

Da auch im IGCC-Konzept mit COy-Abtrennung die Gasturbinenleistung auf 340 MWel
fixiert werden soll, ergibt sich aufgrund der héheren Verluste im Prozess eine signifikant
hohere thermische Leistung von 1068,9 MWth. Das bedeutet einen um 15,8% hoheren
Rohkohleeinsatz von rund 3590 Tonnen pro Tag. Da aber die Nettoleistung des Konzepts
geringer ist, steigt der Kohleeinsatz auf Basis gleichen Outputs sogar um gut 30%.

Die Simulation des IGCC-Konzepts im Rahmen der genannten Randbedingungen er-
gab einen deutlich niedrigeren Bruttowirkungsgrad von 49,4%. Mit der bereits niedrigeren
Bruttoleistung (528 MWel) muss zudem noch der erhohte Eigenbedarf gedeckt werden.
Dessen Anteil steigt im Abtrennungsfall auf 21,8% der Bruttoleistung. Am Ende ergibt
sich fiir das IGCC mit COy-Abtrennung eine Nettoleistung von 412,9 MWel und somit
ein Nettowirkungsgrad auf Basis des Heizwertes von 38,6%. Bezieht man den Nettowir-
kungsgrad auf den Brennwert der zugefithrten Kohle, ergibt sich ein Wert vom 37%. Auch
hier relativiert ein Vergleich mit COg-armen Dampfkraftwerken den Wirkungsgradver-
lust. So werden bei Einsatz konventioneller Wéschen zur nachtriglichen Abscheidung von
Kohlendioxid aus dem Kraftwerksabgas Einbufen von 10% bis 14%-Punkte angegeben
[Gottlicher 1999|. Die energetische Bilanz und Eigenbedarfsverteilung des Kraftwerks ist
in Abbildung 48 dargestellt.

Brennstoffeinsatz: ~ 1068.9 MWth Verteilung Eigenbedarf

COz Kompr. (24.1%)

Sonstige (2.0%)
GuD Teil (4.2%)

Energieverluste
540.9 MWth

. 0z Kompr. Gasreinigung (14.2%)
Eigen- (11.9%)
bedarf

115.1 MWel

Kohleaufbereitung (2.9%)

LZA (27.9%)

Abbildung 48: Energiebilanz IGCC-Konzept mit COo-Abtrennung

Betrachtet man die Eigenbedarfsverteilung im Abtrennungsfall, so fillt auf, dass die
Gewichtung der kryogenen Luftzerlegungsanlage (27,9%) sowie die Verdichtung der Pro-
dukte (24,9%) gemessen am Gesamteigenbedarf abnimmt. Hingegen steigt die Bedeutung
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der Gaskonditionierung (14,2%), aufgrund des Einsatzes einer physikalischen Wésche mit
entsprechendem Kiihlbedarf und hoher Abtrennungsleistung. Da die betridchtliche Men-
ge an abgetrenntem Kohlendioxid zudem bei geringem Druck frei wird, muss es fiir den
Transport verdichtet werden. Entsprechend ist der CO,-Verdichter mit 24,1% der zweit-
grofte Verbraucher im Kraftwerkskonzept. Somit verursacht allein die COy-Abtrennung
und Verdichtung jeweils einen spezifischen Energieaufwand von 0,046 kWh bzw. 0,085 kWh
pro Kilogramm CO,.

Vergleicht man die betrachteten Konzepte mit und ohne COs-Abtrennung wird deut-
lich, dass die zur Abtrennung notwendigen Teilsysteme zu vermehrten Energieverlusten im
Kraftwerk und einer Reduzierung des Bruttowirkungsgrades um 9,3 %-Punkte fiihren. Be-
dingt durch den zusétzlich erhohten Eigenbedarf fiir CO5-Abtrennung und Verdichtung,
verringert sich der Nettowirkungsgrad sogar um 11,4 %-Punkte. Das ist deutlich mehr
als in fritheren Studien [Pruschek et al. 1998b, Gottlicher 1999| prognostiziert, deckt sich
aber wiederum mit neueren Studien [COORIVA 2009, Grabner 2010, Buschsieweke 2009,
Sanz et al. 2010| und konkreten Demoanlagen. Die Unterschiede erkliren sich vor allem
durch unterschiedliche Teilsysteme und Anlagenstruktur sowie deutlich optimistischere Si-
mulationsannahmen. So werden sehr niedrige Umgebungsbedingungen zu Grunde gelegt
sowie Meerwasserkiihlung, welche geringste Kondensatordriicke ermdéglicht. Aufterdem un-
terscheidet sich die COs-Abtrennungsrate und Reinheit. Aufgrund der Vielzahl von ver-
schiedenen Parametern wird in Kapitel 5.3 eine Sensivitidtsanalyse durchgefiihrt, um den

Einfluss der wichtigsten Parameter auf den Anlagenwirkungsgrad zu quantifizieren.

5.2.2 Okologische und Okonomische Auswirkung

Im Gegensatz zum zuvor beschriebenen IGCC-Konzept ohne COs-Abtrennung, wird im
nun behandelten Kraftwerk 90% des durch die Kohle theoretisch freigesetzten COq abge-
trennt. Da aber der Anlagenwirkungsgrad signifikant sinkt und zugleich der Kohleeinsatz
steigt, betragen die spezifischen CO,-Emissionen nicht ein zehntel des zuvor beschriebenen
Konzepts sondern rund 87,7 Gramm pro Kilowattstunde. Damit betrigt die Emissionsre-
duzierung im Vergleich zu einem IGCC ohne COs-Abtrennnung nur 87%. Beriicksichtigt
man durch den komplexeren Prozess eine leicht reduzierte Anlagenauslastung von 86%,
verringern sich die COo-Emissionen des Konzepts auf rund 0,27 Mio. Tonnen pro Jahr.
Das ist eine signifikante Senkung insbesondere im Verlgeich zu konventionellen Kohlekraft-
werken (Abbildung 49).
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Abbildung 49: Einordnung der spezifischen COs-Emissionen des IGCC-Konzepts mit CO»-
Abtrennung

Durch die gesunkenen COo-Emissionen werden auch die damit verbundenen Emisi-
sonskosten des Kraftwerks gesenkt. Demgegeniiber stehen allerdings erhéhte Brennstoff-
und Investitionskosten durch zusétzliche Anlagenkomponenten. Analog Kapitel 4 sollen
daher die Stromgestehungskosten fiir das IGCC mit COo-Abtrennung bestimmt werden.
Als Basis fiir die Berechnung dienen die ermittelte Brennstoffleistung, die elektrische Net-
toleistung sowie die COs-Emission. Aufgrund der erh6hten Anlagenkomplexitit wird von
einer Anlagenauslastung von 86% ausgegangen. Zunéchst werden wie gehabt die Investi-

tionskosten basierend auf bestehenden Studien- sowie Herstellerangaben abgeschétzt.

Tabelle 23: Investitionskostenermittlung und -verteilung [Ogriseck 2006, Ldsche 2009,
COORIVA 2009]

Komponente Abschétzung [ﬁfﬁteg] Verteilung SIE;Z/'I?\(/;S;TH
LZA inkl. Verdichtg | 90 € * Vergaserleistung 96,20 82 % 208
Kohleaufbereitung 240 € pro kg Kohle 35,89 3,0 % 77
Vergasungsinsel 270 € * Vergaserleistung 288,61 245 % 623
Gasautbereitung 170 € * Vergaserleistung 181,71 154 % 392
GUD 740 € * Bruttoleistung 390,69 33,1 % 843
Nebenanlagen 150 € * Vergaserleistung 160,34 13,6 % 346
Sonstiges 25 € * Vergaserleistung 26,72 2,3 % 58
Gesamtanlage | 1180,16 100 % 2858

Vergaserleistung in KW

Wie in Tabelle 23 ersichtlich, werden die Gesamtinvestitionskosten des IGCC mit CCS
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auf rund 1,18 Mrd. Euro bzw. 2858€ pro KWel geschétzt. Damit liegen die spezifischen
Investitionskosten um 30% hoher als im IGCC ohne CO,-Abtrennung und fast 80% tiber
dem gegenwirtigen Niveau von Dampfkraftwerken. Verglichen mit den beiden anderen
CCS-Optionen sind die Mehrkosten vergleichsweise hoch. So werden fiir Dampfkraftwer-
ke mit konventioneller post-combustion Abtrennung 30 bis 50% hohere Investitionskosten
angegeben [Gorner 2009] bzw. 2100 bis 2400 €/KWel. Fiir Oxy-fuel liegen optimistische
Abschétzungen bei 20 bis 30%[Altman et al. 2005], also rund 1900 bis 2100 €/KWel. Al-
lerdings schwanken die publizierten Angaben fiir alle drei Optionen sehr stark, weshalb
auch die eigene Abschéitzung nur als grober Anhaltewert interpretiert werden darf.

Von der aufgezeigten Kostensteigerung im IGCC mit COy-Abtrennung sind letztlich
nur rund 7,2% auf tatsichlich héhere Investitionskosten zuriickzufiihren. So wird zwar die
Gasaufbereitung deutlich teurer, der Finsatz eines Quenchvergaser fiihrt aber wiederum
zu signifikanten Kosteneinsparungen. Besonders der Wegfall des Rohgaswirmeiibertragers
und der Einsatz eines Kiihlschirms, anstatt der kostenintensiven Membranwéande, fithren
hier zu Einsparungen. Der iiberwiegende Teil des Anstiegs (23,5%) ist demnach auf die
signifikante Reduzierung der Nettoleistung zuriickzufiihren, verursacht durch die abtren-
nungsbedingten Wandlungsverluste und Energieaufwand.

Der Kostenstruktur lésst sich entnehmen, dass bedingt durch die aufwéndigere Gasrei-
nigung, rund zwei Drittel der Investkosten auf die Gasinsel und entsprechend nur noch ein
Drittel auf das GUD entfallen. Dabei spielt die Gasaufbereitung nun mit 15,4% der Gesam-
tinvestitionssumme nicht nur energetisch sondern auch monetir eine deutlich wichtigere
Rolle als im IGCC ohne COy-Abtrennung (5,5%). So erhéhen sich im konkreten Fall die
spezifischen Kosten der Gasreinigung um 226% auf 392 €/KWel, was leistungsbereinigt
einer Mehrinvestition von 117,48 Mio.€ entspricht.

Fiir die Berechnung der Stromgestehungskosten ergeben sich unter Beriicksichtigung
der Kapitalzinsen (8,5%) die Gesamtkapitalkosten in Hohe von 1,428 Mrd. Euro. Analog
Kapitel 4 lassen sich Stromgestehungskosten im Abtrennungsfall von rund 81 €/MWh
berechnen. Dieser Bereich wird auch von anderer Seite als prognostizierter Wert fiir ein
mittelfristiges kommerzielles IGCC angegeben [Renzenbrink et al. 2009]. Damit liegen die
Stromgestehungskosten genau auf dem Niveau des IGCC ohne COs-Abtrennung. Die ge-
wihlten Annahmen stellen somit gerade den Break-even fiir die Abtrennungsvariante dar,
bei dem also die COy-Abtrennung anfingt sich zu rentieren. Die CO,-Vermeidungskosten
liegen mit 32 €/t daher auf dem Niveau des Barwertes der Zertifikatskosten iiber die
Nutzungsdauer'®. Wenngleich der absolute Wert der Gestehungskosten identisch ist, so

unterscheidet sich die Zusammensetzung doch deutlich voneinander, wie in Abbildung 50

18 Annahme: Kosten von 25 €/t im Inbetriebsnahmejahr und 2 %/a Kostensteigerung
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aufgezeigt wird.
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Abbildung 50: Zusammensetzung der ermittelten Stromgestehungskosten beim IGCC mit
COgq-Abtrennung

Durch die zusétzlichen Anlagenteile entfallen nunmehr 55,2% der Stromgestehungskos-
ten auf die Kapitalkosten und damit letztlich auf die Investitionskosten des Kraftwerks.
Der Anteil der Brennstoffkosten ist aufgrund des verminderten Wirkungsgrades ebenfalls
deutlich hoher und betragt nun 36,3%. Da die O&M-Kosten anteilig vom Investitionsvolu-
men berechnet werden, steigen diese ebenfalls um fast ein fiinftel, wenngleich der absolute
Beitrag gering bleibt. Allein die Emissionskosten verringern sich drastisch und machen
nunmehr lediglich 3,5% der Stromgestehungskosten aus. Aufgrund dessen verringern sich
auch die Grenzkosten des Kraftwerks deutlich von 44 €/MWh auf 32 €/MWh (-27%). Das
bedeutet, dass das Kraftwerk auch bei einem geringerem Strompreis einen Deckungsbei-
trag erwirtschaftet und damit tendenziell eine hohere Auslastung erreichen sollte. Dieser
Aspekt erscheint in einem zunehmend volatilen Strommarkt von besonderer Bedeutung.
Da auch im vorliegenden Fall unsichere Annahmen getroffen wurden, sollen durch Parame-
tervariationen deren Einfluss auf die Stromgestehungskosten (Abbildung 51 ) verdeutlicht
werden. Um auferdem noch den Einfluss der COy-Abtrennung herauszustellen, sind in
einigen Fillen zusétzlich die Verldufe fiir das IGCC ohne COg-Abtrennung (Kapitel 4)
dargestellt.
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Abbildung 51: Einfluss ausgewéhlter Parameter auf die Stromgestehungskosten des IGCC
mit COy-Abtrennung (gestrichelte Linie IGCC ohne COg-Abtrennung)

Entsprechend der Strompreiszusammensetzung zeigen die Stromgestehungskosten ei-
ne hohe Abhéngigkeit von den Investkosten (a) des Kraftwerks. Aufgrund der hdheren
spezifischen Investitionskosten ist zudem der Kapitalzins (b) hoher gewichtet als im IG-
CC ohne COs-Abtrennung. Aufgrund der COs-Abtrennung ist im vorliegenden Fall die

Erhéhung der Auslastung (c) nicht mehr an betriichtliche Emissionskosten gebunden,
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weshalb deren Einfluss auf die Gestehungskosten deutlicher zum Tragen kommt. Hingegen
schwécht sich der Einfluss des Anlagenwirkungsgrades (d) aufgrund der geringen Emis-
sionskosten signifikant ab. Die alleinige Variation CO9-Kosten (f) hat entsprechend kaum
noch Auswirkung auf die Stromgestehungskosten des IGCC-Konzepts mit CCS. Auferdem
zeigt der Vergleich mit dem IGCC ohne COg-Abtrennung (gestrichelte Linie), dass sich
die Kurven bei rund 32 €/t'® schneiden und damit beide Kraftwerke gleiche Stromgeste-
hungskosten aufweisen. Der steile Anstieg der gestrichelten Linie verdeutlicht die starke
Abhéngigkeit des konventionellen IGCC von den Emissionskosten und die zunehmende
Wirtschaftlichkeit der COs-Abtrennung mit steigendem Zertifikatspreis.
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Abbildung 52: Sensivititsanalyse ausgewahlter Parameter auf Stromgestehungskosten des
IGCC mit COy-Abtrennung

Vergleicht man die Parameter bei einer relativen Anderung von +/- 5%, fillt auf,
dass im Gegensatz zum konventionellen IGCC der Wirkungsgrad nicht mehr die allei-
nig bestimmende Grofe fiir die Beeinflussung der Stromgestehungskosten ist. Stattdessen
sind vielmehr die Auslastung und Kapitalkosten gleichwertige Hebel fiir die Senkung der
Stromgestehungskosten. Addiert man wiederum alle positiv bzw. negativ wirkende Fak-
toren, dann ergibt sich eine Schwankungsbreite von +12,3% bzw. -10,5% und damit ein
Bereich fiir die abgeschitzten Stromgestehungskosten eines IGCC-Kraftwerks mit CO,-
Abtrennung von 73 €/MWh bis 91 €/MWh. Damit ist dessen Elastizitéit hinsichtlich
der Kostenentwicklungen héher als beim IGCC ohne CCS und die Stromgestehungskosten

damit stabiler.

9 diskontierter CO5 Preis im Inbetriebnahmejahr
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5.3 Sensivititsanalyse

Wie erwahnt, fiithrt die Diskrepanz publizierter Wirkungsgradpotentiale fiir IGCC-Konzepte
dazu, dass die ermittelten Ergebnisse kaum mit anderen Werten verglichen werden kon-
nen. Betrachtet man die innerhalb eines Jahrzehnts publizierten Wirkungsgrade werden
massive Unterschiede deutlich. Nach anfinglich sehr ambitionierten Werten, ist nicht zu-
letzt auch aufgrund des zunehmenden Detailierungsgrades, eine deutlich fallende Tendenz
des Anlagenwirkungsgrades zu erkennen. Dies ist sicherlich auch dem Umstand zu op-
timistischer Randbedingungen in der Vergangenheit und der zunehmenden Fokusierung
auf Auslastung und Kosten in neuer Zeit geschuldet. Zudem existiert kein einheitliches
Set von Rahmenbedingungen, weshalb wesentliche Prozessparameter unterschiedlich ge-
wahlt worden sind und aufgrund der mangelnden Kenntnis ihres Einflusses eine direkte
Vergleichbarkeit von Studien in der Regel schwer méglich ist.

Aus diesem Grund wird im folgenden Abschnitt fiir das IGCC mit COy-Abtrennung
eine Sensivitdtsanalyse durchgefiihrt. Dadurch soll der Einfluss der wesentlichen Parame-
ter auf den Anlagenwirkungsgrad aufgezeigt werden, um eine bessere Vergleichbarkeit der
Ergebnisse zu ermdglichen. Die Parameter konnen dabei in die drei Bereiche, Gasinsel,
Gasverwendung und Prozesskonfiguration eingeteilt werden. Erstere betrachtet insbeson-
dere die Variation des Einsatzstoffes. Neben der bisher betrachteten Steinkohle werden
nun minderwertige Brennstoffe eingesetzt, mit hohem Wasser- oder Ascheanteil. Aufer-
dem wird in der Gaskonditionierung der Grad der CO,-Abtrennung zwischen 70% und
dem maximal realisierbaren Wert variiert. Bei der Gasverwendung im GUD werden dessen
klassische Parameter Turbineneintrittstemperatur und Kondensatordruck zwischen 1250°C
und 1600°C bzw. zwischen 23 und 60 mbar variiert. In der letzten Rubrik wird zusétzlich
der Einfluss einiger Konfigurationsinderungen, wie die luftseitige Integration der LZA, die

Rohgasabhitzedampfnutzung und eine verminderte COy-Reinheit betrachtet.

5.3.1 Parameter der Gasinsel
Einsatzstoff

Es liegt nahe, dass vor allen Prozessparametern, der unterschiedliche Einsatzstoff ein we-
sentlicher Grund fiir die Diskrepanz der Studien ist. Wenngleich {iberwiegend hochwertige
Steinkohlen genutzt wurden, soll das Brennstoffband auch in Richtung minderwertiger
Brennstoffe erweitert werden. Dies erscheint sinnvoll, da bei zunehmender Nachfrage und
schwindenden Ressourcen, zukiinftig steigende Preise fiir hochwertige, fossile Brennstof-
fe zu erwarten sind. Die Flexibilitdt der Nutzung minderwertiger Brennstoffe ist damit

ein wesentlicher Vorteil der IGCC-Technologie. Daher wird im folgenden Abschnitt der
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Einfluss vier verschiedener Einsatzstoffe auf die Anlageneffizienz untersucht. Die sich er-

gebenden Wirkungsgrade sind in Abbildung 53 zusammengefasst.
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Abbildung 53: Einfluss des Einsatzstoffes auf den IGCC-Anlagenwirkungsgrad

Zunéchst wird der Ascheanteil der Steinkohle zwischen 5 Ma.-% (aschearm) und 30,3
Ma.-% (aschereich) variiert. Es ergeben sich unterschiedliche Heizwerte der Kohle und
damit variierende Massenstrome zur Bereitstellung der geforderten thermischen Leistung.
Im Falle einer qualitativ schlechten Kohle, muss ein grofserer Brennstoffstrom aufberei-
tet und umgesetzt werden. Entsprechend steigt der Energiebedarf fiir die Aufbereitung.
Aufserdem wird dem Vergaser vermehrt thermischer Balast zugefiihrt, welcher durch die
typischen Betriebstemperaturen auch noch aufgeschmolzen werden muss. Demnach steigt
der Sauerstoffbedarf wohingegen der Kaltgaswirkungsgrad des Prozesses bedingt durch
die verstirkten exothermischen Reaktionen um 2,2 %-Punkte sinkt. Hingegen fiihrt die
Quenchanordnung in Verbindung mit der Riickgewinnung der Schmelzenthalpie zu einer
verstirkten Séttigung des Rohgases mit Wasser. Dies erhoht die CO-Umwandlung in der
Shift und verringert damit den notwendigen Abscheidegrad in der Sauergaswische. In
Summe bedeuten die genannten Faktoren eine verringerte Bruttoleistung bei gleichzeitig
gestiegenem Eigenbedarf. Dies fiihrt zu einem deutlichen Absinken des Nettowirkungsgra-
des um 1,4 %-Punkte auf dann 37,2%.

Im Gegegensatz dazu bewirkt die Verringerung des Aschegehaltes einen Anstieg des
Kaltgaswirkungsgrades im Vergleich zum Basisfall um 2,9 %-Punkte auf dann 85%. Ent-
sprechend steigt die Bruttoleistung des Kraftwerks. Da in der Gasaufbereitung nur ei-
ne geringere Wassersattigung erreicht werden kann, wird das Brenngas liberwiegend mit

Stickstoft verdiinnt. Trotz des damit einhergehenden Verdichtungsaufwandes steigt der
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Nettowirkungsgrad auf 41,6%, was einem Plus von fast 3 %-Punkten gegeniiber dem
Basisfall entspricht. Damit ergibt sich trotz konstanter Anlagenkonfiguration bereits bei
unterschiedlicher Kohlequalitit eine Schwankungsbreite im Wirkungsgrad von rund 4,4
%-Punkten.

Als Mdoglichkeit zur Verbesserung der Klimabilanz von Kohlekraftwerken wird oft die
anteilige Nutzung von biogenen Brennstoffen genannt. Da diese in der Regel nur in ge-
ringeren Mengen wirtschaftlich und 6kologisch sinnvoll bezogen werden kénnen, wird eine
Zumischung zur Kohle als effizienteste Verwendung angesehen. Entsprechend wird in ei-
ner weiteren Konzeptvariante 20 Ma.-% des Brennstoffstroms durch holzartige Biomasse
(Fichtenholz-Hackschnitzel) ersetzt. Der Bezug auf den Brennstoffstrom ist allgemein iib-
lich und entspricht im konkreten Konzept rund 13,4% des thermischen Inputs des Kraft-
werks. Zu beachten ist hier insbesondere der erh6hte Aufwand fiir Zerkleinerung und Ver-
dichtung, der je nach Art und Feuchtegehalt der Biomasse, einen Faktor 2 bis 5 betragen
kann [Spliethoff 2010]. Zudem wird mehr Wasser und Sauerstoff in den Vergaser einge-
tragen. Daher wird hier kein zusétzlicher Dampf zugegeben. Der Brennstoff ist zudem
reaktiver, was grundsitzlich eine Reduzierung der Vergasungstemperatur ermdglicht. Al-
lerdings muss sichergestellt sein, dass diese, fiir die sich ergebenden Schlackemischungen,
zu jeder Zeit, oberhalb der Ascheschmelztemperatur liegt. Aus diesem Grund wird die
Vergasertemperatur von 1450°C beibehalten. Die Simulation des IGCC-Konzepts ergab
einen Nettowirkungsgrad von 38,5%. Wahrend die Bruttoleistung nahezu konstant gehal-
ten werden kann, steigt der Eigenbedarf leicht an, was letztlich zu der Verringerung von
0,15 %-Punkten gegeniiber dem Basisfall fiihrt. Allerdings bedeutet die konstante COs-
Abtrennungsrate von 90% das neben dem Kohlenstoff aus fossiler Quelle auch originar
biogener Kohlenstoff der Umwelt entzogen wird. Bezogen auf den fossilen Teil des Koh-
lenstoffs ergibt sich damit eine theoretische COy-Abtrennungsrate von 104,2% und somit
eine negative COy-Bilanz. Das Kraftwerk stellt damit eine CO2-Senke dar. Beriicksichtigt
man noch Emissionen, welche im Zusammenhang mit Abbau und Aufbereitung der Ein-
satzstoffe entstehen, so sollte aufgrund des Puffers (4,2%) das IGCC-Konzept zumindest

COg-neutral betrieben werden konnen.

Abschliefsend soll das IGCC-Modell noch an eine Braunkohle angepasst werden. Wenn-
gleich das Konzept weitestgehend erhalten bleibt, so miissen aufgrund des hohen Wasser-
gehaltes die Brennstoffaufbereitung vollstiandig ausgetauscht und die Gaskonditionierung
geringfiigig angepasst werden. Anstelle der Kohlemiihlen mit Heifgaserzeuger wird eine
Feinkorn-Wirbelschichttrocknung mit Briidenkompression angenommen, um die Braun-
kohle auf circa 12 Ma.-% zu trocknen. Die Kohle wird grob zerkleinert und durch Pro-

zesswasser vorgewarmt. Nach der Wirbelschichttrocknung erfolgt eine Nachzerkleinerung.
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Der entstehende Briiden wird nach einer Entstaubung, auf wenige Bar verdichtet und im
Prozess zur Fluidisierung sowie Beheizung (Kondensation) genutzt. Neben dem spezifi-
schen Elektroenergiebedarf von rund 65 kWh/t Rohbraunkohle, wird aber noch Zusatz-
dampf im Umfang von circa 0,11 Tonnen je Tonne Rohbraunkohle benétigt [RWE 2009).
Ahnliche Bereiche wurden auch an anderen Stellen genannt [Rode 2004, Zuideveld 2005,
Ogriseck 2006], wobei die Werte je nach geforderten Restwassergehalt und Prozesskonfi-
guration gewissen Schwankungen unterworfen sind. Damit tragt die Braunkohle bereits
mehr als genug Wasser in den Vergasungsprozess ein, weshalb kein zuséitzlicher Dampf
beno6tigt wird. Da nun das iiberschiissige Wasser zusétzlich verdampft werden muss, sinkt
der Kaltgaswirkungsgrad der Vergasers deutlich auf 79,7%. Da in der Quenchsektion das
Rohgas weiter aufgeséttigt wird, erreicht das Gas auch bei geringerer Quenchwassertem-
peratur ein HoO zu CO-Verhéltniss von 2,5. Der hohe Eduktiiberschuss fiihrt in der Shift
zu hohen CO-Umsétzen (96,7 Mol-%), wodurch in der Sauergaswische eine geringere COo-
Absorptionssrate (94 Mol-%) ausreicht, um die geforderte 90 %-ige COq-Abtrennung im
Kraftwerk zu realisieren. Da vor der Wésche das Rohgas gekiihlt wird, fallt eine grofie-
re Menge Kondensat und damit Niedertemperaturwirme an. Diese kann neben der ND-
Dampfgewinnung als auch zur Heiffwassererzeugung genutzt werden. Mit diesem lasst sich
bereits ein groker Teil der notwendigen Brenngasverdiinnung realisieren. Da nicht nur die
Dampfproduktion der Gasinsel steigt, sondern auch signifikante ND-Dampfmengen fiir die
WTA ausgekoppelt werden miissen, steigt die Integration mit dem GUD-Teil im Vergleich
zum Steinkohlefall. Die Simulation des beschriebenen IGCC-Konzepts auf Basis der ge-
wihlten Braunkohle ergab einen Nettowirkungsgrad von 41,4% bezogen auf den Heizwert.
Das der Wert deutlich {iber dem Basisfall mit hochwertigen Brennstoff liegt, ist der Be-
zugsbasis (Heizwert) in Verbindung mit der WTA geschuldet. Da hier durch Einsatz von
Elektroenergie der Briiden komprimiert und auf einem energetisch hoheren Niveau kon-
densiert wird, kann die Kondensationswiarme fiir die Trocknung selbst genutzt werden.
Es ergibt sich damit ein “Warmepumpeneffekt”, welcher den Wirkungsgrad bei Bezug auf
den Heizwert verfilscht. Vergleicht man hingegen (Abbildung 53) die Wirkungsgrade auf
Brennwertbasis, wird der Nachteil des minderwertigen Brennstoffs deutlich. So liegt der
Wirkungsgrad (Ho) im Braunkohlefall mit 34,9% rund 3 %-Punkte unter dem Basisfall
mit Steinkohle. Dies macht sich auch in den spezifischen COy-Emissionswerten bemerkbar,
welche mit 93 g/kWh rund 6,4% hoher liegen als im Steinkohlefall.

CO,-Abtrennungsrate

Eine zweite wichtige Grofe der Gasinsel ist die angestrebte Rate der COs-Abtrennung.

Dabei muss klar zwischen der Abtrennungsrate und der in einzelnen Studien verwende-
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ten Riickhalterate unterschieden werden. Die Abtrennungsrate gibt die Menge CO, an,
welche aus dem Prozess abgetrennt und der Pipeline zugefiihrt wird. Hingegen gibt die
Riickhaltung vielmehr die vermiedene direkte COs-Emission an. Damit fiithrt aber auch
ein geringerer Kohlenstoffumsatz im Vergaser oder die Losung von CO4 im Prozesswasser
zu einer “verbesserten” Riickhaltung, was nicht im Sinne der Anwendung ist. Das strengere
Kriterium ist demnach die Abtrennungsrate, welche in den meisten Untersuchungen im
Bereich von 90% liegt. Um die Sensitivitat der IGCC-Anlage auf diese Grofke zu verdeut-
lichen, soll nun die Abtrennungsrate zwischen 70% und der maximal erreichbaren Rate

variiert werden.
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Abbildung 54: Einfluss des COs-Abtrennungsgrades auf den IGCC-Anlagenwirkungsgrad

Wie in Abbildung 54 ersichtlich, fiihrt die Reduzierung des Abtrennungsgrades durch
den geringeren Eigenbedarf zu einem deutlichen Anstieg des Anlagenwirkungsgrades. Ne-
ben der massenstrombedingten Verringerung der Verdichtungsleistung des CO,-Verdichters,
sinkt auch die des Stickstoffverdichters aufgrund des verringerten Verdiinnungsbedarfs des
Brenngases. Wéhrend sich beide Grofen linear verhalten, sinkt der Energiebedarf der
Sauergaswésche (Abbildung 40) iiberproportial. Damit bietet sich die Moglichkeit durch
Absenkung des Abtrennungsgrades, die Leistung des Kraftwerks in Abhéngigkeit von der
Flexibilitit der Sauergaswiische um 1,6% bis 5,8% zu erhéhen?. Die Variation kann auch
dem Vergleich mit konventionellen Kraftwerken dienen. So entspricht die 60 %-ige Ab-
trennung einer COo-Emission von rund 333 g/kWh. Das bedeutet in etwa eine Halbierung
der spezifischen COy-Emissionen im Vergleich zum IGCC ohne Abtrennung (Kapitel 4).
Damit liegt das Konzept zudem auf dem Niveau neuester Gas-und Dampfturbinenkraft-

werken und erzielt dabei einen Nettowirkungsgrad von rund 40,9%.

201.6% bei 80% CO,-Abtrennunggrad bzw. 5.8% bei 60% CO,-Abtrennungsgrad
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Soll das Kraftwerk hingegen so wenig wie moglich COs-Emissionen aufweisen, wird
die Limitierung des klassischen IGCC deutlich. So konnte im vorliegenden Konzept nur
eine COo-Abtrennungsrate von 93% erreicht werden. Der erhohte Trennaufwand und die
zusitzliche COy-Verdichtung fithrt zu einem weiteren Wirkungsgradverlust von rund 0,24
%-Punkte. Nimmt man dies in Kauf, lassen sich die verbleibenden Emissionen auf rund
63 g/kWh reduzieren. Dies bedeutet zwar eine betrichtliche Absenkung von etwa 23%
im Vergleich zum Basisfall, ein nahezu COs-freier Betrieb ist hingegen bei klassischer

Anlagenstrukur nicht moglich.

5.3.2 Parameter der Gasverwendung
Turbineneintrittstemperatur

Bei der Analyse des IGCC-Kraftwerkes wurde gezeigt, dass rund zwei Drittel der Leis-
tungsabgabe auf die Gasturbine entfallen. Entsprechend ist die Komponente und folglich
deren Betriebsparameter von hoher Relevanz fiir die Effizienz des Gesamtsystems. Im
Rahmen der Sensivititsanalyse soll daher die Turbineneintrittstemperatur (ISO) variiert
werden. Da diese im GUD-Kreislauf zum Ereichen des Optimums nicht unabhingig vom
Druckverhéltnis festgelegt werden kann, wird dieses entsprechend angepasst.

Zunichst wird das Konzept an eine dltere Gasturbinengeneration (TET 1250°C ISO)
angepasst. Dies entspricht in etwa der bewdhrten F-Klasse, was sowohl eine bessere Ver-
gleichbarkeit mit dlteren Studien ermoglicht, als auch die vorgriindige Ausrichtung realer
Kraftwerksprojekte auf hohe Verfiigbarkeit beriicksichtigt. Anschliefend werden mogli-
che zukiinftige Generationen betrachtet, mit Turbineneintrittstemperaturen von 1450°C
und 1600°C (ISO). Wihrend 1450°C noch durch verbesserte Werkstoffe und Kiihlsysteme
realisierbar erscheinen, bedingt eine weitere Temperaturerh6hung wahrscheinlich Vollke-
ramikschaufeln. Ob dies selbst langfristig zu vertretbaren Kosten realisierbar ist, bleibt

gegenwartig fraglich.

Wie in Abbildung 55 ersichtlich, fiihren bereits verhéltnismékig geringe Verdinderungen
der TET zu signifikanten Wirkungsgradunterschieden. So sinkt im Falle der F-Klasse Ga-
sturbine der Wirkungsgrad um 1,63%-Punkte auf nunmehr 37% ab. Ahnliche Werte werden
an anderer Stelle berichtet [Grabner 2010, Buschsieweke 2009]. Allerdings kommt es auch
hier aufgrund der Vielzahl der verbleibenden Annahmen (Brenngasvorwidrmung, Integra-
tionsgrad, Kondensatordruck, usw.) noch zu gewissen Unterschieden. Betrachtet man die
Entwicklung des Anlagenwirkungsgrades bei einer Erhéhung der TET zeigt sich, welches
Potential der IGCC-Prozess birgt. So fiithrt bereits eine Anhebung auf 1380°C zu einem
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Abbildung 55: Einfluss der TET (ISO) auf den IGCC-Anlagenwirkungsgrad

Gewinn von 1,17%-Punkten. Dabei sollten gegenwirtig moderne Schaufelbeschichtungen
und -kiihlsysteme vergleichbare TET im Erdgasbetrieb bereits erméglichen. Aufgrund der
verdnderten Gaszusammensetzung kommt es aber zu einem erh6hten Wérmeeintrag in die
Schaufeln und zu verstarkter NOx-Bildung, weshalb derzeit fiir Kohlegasbetrieb noch ein
Sicherheitsabschlag bei der TET gemacht wird. Sollte diese auf Erdgasniveau angehoben
werden konnen, erscheinen Wirkungsgrade fiir IGCC-Anlagen mit COs-Abtrennung von
rund 40% als realisierbar. Betrachtet man abschliefsend noch die Auswirkungen der lang-
fristigen Entwicklungsperspektiven, so fiihrt allein die Implementierung einer moglichen
zukiinftigen Gasturbine mit 1600°C (ISO) Eintrittstemperatur zu einem Effizienzgewinn
von 3,76% und damit zu einem IGCC-Anlagenwirkungsgrad inklusive COa-Abtrennung
von 42,4%.

Kondensatordruck

Wenngleich die Gasturbine das grofsere Gewicht im klassischen IGCC Verbund hat, so ist
der Dampfkreislauf immerhin fiir rund ein Drittel der Leistungsabgabe verantwortlich und
soll daher im folgenden Abschnitt ebenfalls niher betrachtet werden. Stellvertretend wird
hierfiir der Kondensatordruck untersucht. Besonders die frithen optimistischen Studien
(Tabelle 11) setzen hier sehr niedrige Werte basierend auf Meerwasserkiihlung an. Daher
wird ausgehend vom Nasskiihlturm des Basisfalls (48 mbar) der Einfluss der Meer- (23
mbar) und Flusswasserkiihlung (30 mbar) sowie eines Trockenkiihlturms (60 mbar) auf

den Anlagenwirkungsgrad betrachtet.
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Abbildung 56: Einfluss des Kondensatordrucks auf den IGCC-Anlagenwirkungsgrad

Wie in Abbildung 87 ersichtlich, besteht ein starker Zusammenhang zwischen dem
realisierbaren Kondensatordruck und dem Wirkungsgrad der Gesamtanlage. Die Umstel-
lung der Nassturmkiihlung auf Meerwasserkiihlung ermdglicht eine weitere Entspannung
des Niederdruckdampfes, was im konkreten Fall die Leistungsabgabe der Dampfturbinen
um 5,1% erhoht. Da der Eigenbedarf nahezu konstant bleibt, fithrt dies auch zu einer
vergleichbaren Nettoleistungserhohung und damit zu einem signifikanten Nettowirkungs-
gradanstieg um rund 0,8 %-Punkte. Die Anhenung des Drucks auf 60 mbar hat hingegen
ein Absinken des Wirkungsgrads zur Folge, wenngleich der Effekt aufgrund der geringen

Anderung moderat ist.

5.3.3 Prozesskonfiguration

Neben den kontinuierlich variierbaren Prozessparametern sollen in diesem Abschnitt noch
ausgewihlte Anderungen in der Prozesskonfiguration betrachtet werden. Diese umfassen
die luftseitige Integration der LZA, die Nutzung der Rohgaswirme zur Dampfproduktion
sowie eine geringfiigige Absenkung der COs-Reinheit.

Luftzerlegungsanlage

Bei der luftseitigen Integration der Luftzerlegungsanlage wird nun ein Teil der Verbren-
nungsluft aus der entsprechenden Druckstufe des Gasturbinenkompressors ausgekoppelt.
Die heifse Druckluft wird zunédchst zur Vorwarmung des Brenngases genutzt. Damit ent-
fallt dessen Vorwarmung durch Heiffwasser im GUD-Teil. Die Luft wird weiter abgekiihlt

und in der Luftzerlegungsanlage aufgetrennt. Die stickstoffseitige Teilintegration bleibt
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bestehen und fiihrt damit zu einem unverédnderten Wasserstoffgehalt im Brenngas. Das
modifizierte IGCC-Konzept weist, durch die Luftentnahme, eine deutlich reduzierte Ga-
sturbinenleistung auf. Allerdings sinkt der Eigenbedarf des Konzepts durch Nutzung des
effizienteren Gasturbinenkompressors iiberproportional. Zudem kann der Warmeinhalt der
Druckluft sinnvoll eingebunden werden. Dies fiihrt zu einer Wirkungsgradsteigerung ge-
geniiber dem Basisfall von 0,24 %-Punkten. Die zusatzliche luftseitige Integration der LZA
fiihrt damit nicht nur zur Einsparung von Equipment, sondern auch zu einer thermody-
namischen Verbesserung der Anlage. Allerdings sollte in diesem Zusammenhang auch die
mit der Mafnahme verbundene Erhéhung der Anlagenkomplexitdt mit entsprechender

Verminderung der Verfiigbarkeit erwdhnt werden.

Rohgasabwirmenutzung

Eine weitere verbreitete Prozessvariation stellt die Abhitzedampfnutzung im Rohgaspfad
dar. Anstelle des Wasserquenches wird nun der Wéarmeinhalt des heifen Rohgases nach
Austritt aus dem Vergaser mittels Strahlungs- und Konvektionswérmeiibertrager auf das
Temperaturniveau der GGaskonditionierung abgekiihlt. Wenngleich es das Temperaturni-
veau zulieke, werden bislang aufgrund der erosiven und korrosiven Umgebung in der Regel
nicht die hochsten Frischdampfparameter realisiert, um die Lebensdauer der verwende-
ten Materialien nicht zu stark zu verkiirzen [Karg 2000]. Im konreten Konzept wird nun
zundchst iiberhitzter Hochdruckdampf erzeugt und das Rohgas dabei auf rund 350°C abge-
kiihlt. Anschliefsend wird Mitteldrucksattdampf erzeugt, was das Rohgas um weitere 100°C
abkiihlt. Da bislang keine Verunreinigungen abgetrennt wurden, darf die Gastemperatur
nicht weiter absinken um Kondensation und Salzbildung (Ammoniumsalze) zu vermeiden.
Entsprechend werden anschliefsend Partikel durch Filter und wasserlosliche Substanzen in
einer Wasserwische entfernt, bevor das Gas wie zuvor beschrieben konvertiert wird.

Da nun das Rohgas nur einen geringen Wasseranteil aufweist, ist fiir die CO-Shift
ein sehr hoher zusatzlicher Dampfbedarf notwendig, um das geforderte Wasserdampf zu
Kohlenmonoxid Verhéltnis sicherzustellen. Dieser kann jedoch durch Einsatz eines Kiihler-
Sattiger-Kreislaufes (Abbildung 15) in der Konvertierungsstufe deutlich reduziert werden.
Dabei wird anstelle von Dampf Heillwasser erzeugt, mit dem das eintretende Rohgas er-
wirmt und gesittigt wird (Sattiger). Das iiberfliissige, abgekiihlte Wasser wird riickgekiihlt
und dient anschliefsend zur Kiihlung des konvertierten Gases. Dabei kondensiert iiberschiis-
siges Wasser im konvertierten Gasstrom aus und wird so zuriickgewonnen. Allerdings muss
trotz dieser Mafnahme zusétzlich noch Sattdampf zugegeben werden, um das notwendige
Verhiltnis von Wasser zu Kohlenmonoxid sicherzustellen.

Die Simulation des IGCC-Konzepts erzielte einen Nettowirkungsgrad von 40%, was
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einer Steigerung im Vergleich zur Quenchkonfiguration von 1,35 %-Punkten entspricht.
Bedingt ist diese Zunahme vor allem durch eine deutlich erhdhte Leistungsabgabe (+6,9%)
der Dampfturbinen. Der Eigenbedarf steigt nur leicht an (+3,8%). Durch das KKS-Regime
fallt nur Heiftwasser mit geringer Temperatur fiir die Brenngassittigung an. Dadurch ver-
mindert sich die Aufséittigung wodurch mehr Stickstoff zur Verdiinnung verdichtet werden
muss. Der KKS stellt dafiir aber rund 67% der notwendigen Rohgasfeuchte fiir die Kon-
vertierung zur Verfiigung. Der Bedarf an Zusatzdampf verringert sich so deutlich, da nur
noch ein Drittel der Gasfeuchte bereitgestellt werden muss.Wenngleich die Substitution
des Wasserquenches durch den Rohgaswéarmeiibertrager mit einer deutlichen Wirkungs-
gradsteigerung verbunden ist, so muss beachtet werden, dass der apparative Aufwand und
damit die Kosten stark ansteigen. Zudem kann es durch die korrosive und erosive Um-
gegebung zu Betriebsproblemen und damit zur Verminderung der Anlagenverfiigbarkeit

kommen.

CO,-Reinheit

Ein weiterer, bisher in der Literatur nur wenig betrachteter Aspekt, ist der Einfluss der
COg-Reinheit auf den Wirkungsgrad von IGCC-Kraftwerken. Wéhrend dieser Punkt fiir
andere Abtrennungsverfahren, insbesondere dem Oxyfuel-Verfahren, als wichtiges Krite-
rium identifiziert wurde, finden sich bislang kaum Aussagen zu Vergasungskraftwerken.
Daher wird fiir die Sauergaswasche eine alternative Prozessvariante untersucht. Dazu wird
das Tailgas aus der Clausanlage nicht zur Konvertierung zuriickgefiihrt, sondern dem CO,-
Strom zugemischt. Auferdem wird der Druck in der Zwischenentspannung der Sauergas-
wasche erhoht. Damit werden weniger co-absorbierte Gasspezies rezirkuliert und gelangen
so bei der Waschmittelentspannung in das dort freigesetzte Kohlendioxid. Zusétzlich kann
der Druck der Entspannungsregenerierung herabgesetzt werden, wodurch die Freisetzung
absorbierter Gaskomponenten verbessert und die Reabsorption vermindert wird. Dies fiihrt
bei der Simulation des entsprechenden Konzepts, in Summe, zu einem starken Anstieg von
Wertkomponenten und Spurenstoffen im CO,-Strom. Allerdings muss man hervorheben,
dass die CO,-Reinheit aufgrund der hohen Selektivitit des modellierten Waschprozesses
nur auf 99,6 Mol-% absinkt. Da keine groferen Mengen an Inertgasen eingetragen wer-
den und das CO; vormals nur wenige Spuren enthielt (Reinheit 99,9%), handelt es sich
nur relativ gesehen um eine starke Zunahme der Verunreingigungen. Allerdings werden

die in den Annahmen formulierten Reinheitsanforderungen deutlich {iberschritten, wie in
Abbildung 57 ersichtlich.

Der hohe Anstieg der NOx-Konzentration ist dabei auf die Zumischung des Tailgases
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Abbildung 57: Vergleich der Spurenstoffkonzentration im CO,-Strom

zuriickzufiihren. Dieses trégt auch den iiberwiegenden Teil des Wassers ein, was bei Trock-
nung dieses Teilstroms die Einhaltung der Vorgaben ermoglichen sollte. Die Durchfiihrung
der genannten Mafnahmen fiihrt, trotz der verstirkten co-absorption von Brenngaskom-
ponenten, nur zu einer unwesentlichen Verminderung der Gasturbinenleistung. Da nun
der Eigenbedarf durch den geringeren Rezirkulierungsaufwand um 2,6% fallt, ermoglicht
die Absenkung der COs-Reinheit mittels der genannten Mafsnahmen eine moderate Erho-
hung des Nettowirkungsgrades um rund 0,3 %-Punkte (Variation m.T). Dabei sind nur
rund 0,1 %-Punkte auf die Zumischung des Tailgases aus der Clausanlage zuriickzufiihren.
Daher kann bei Riickfithrung des Tailgases in den Shiftprozess (Variation o0.T) immer
noch eine Wirkungsgradsteigerung von 0,2%-Punkten realisiert werden, bei einem deutlich

geringerem Grad an Verunreinigungen.

5.3.4 Fazit

Im Rahmen der Sensitivitdtsanalyse wurden zahlreiche Prozessvariationen durchgefiihrt
und deren Einfluss auf den Anlagenwirkungsgrad aufgezeigt. Es zeigt sich, dass durch
Verdinderung der Prozessstruktur und/oder Randbedingungen der resultierende Anlagen-
wirkungsgrad deutlichen Schwankungen unterworfen ist. Zudem besteht eine hohe Ab-

hangigkeit hinsichtlich der Qualitdt des Einsatzstoffes. Dieser Umstand macht den detail-
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lierten Vergleich von verschiedenen Studien sehr aufwéndig. Die im Rahmen der Sensivi-
tdtsanalyse aufgezeigten Wirkungsgradidnderungen kénnen aber als Anhaltewerte fiir die
ausgewahlten Mafnahmen dienen und stellen zudem die Wichtigkeit einzelner Parameter

heraus.

5.4 Potentialanalyse

Aufbauend auf der Sensivitdtsanalyse kann im folgenden Abschnitt das mittels konventio-
neller Ansiitze zukiinftig realisierbare Effizienzpotential des klassischen Pre-Combustion
IGCC-Kraftwerkes abgeschéitzt werden. Neben den klassischen GUD-Parametern, Kon-
densatordruck und Turbineneintrittstemperatur werden IGCC spezifische Optimierungs-
ansitze wie der Rohgaswiarmeiibertrager und die vollstindige Integration der Luftzerle-
gung in der Potentialermittlung beriicksichtigt. Dariiber hinaus wird die Verbesserung
der Kohlequalitéit einbezogen und ein geringfiigiges Absinken der CO,-Reinheit als ver-
tretbar angesehen. Die Ergebnisse sind in Abbildung 58 zusammengefasst und werden im

Folgenden diskutiert.
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Abbildung 58: Potentialanalyse des konventionellen IGCC mit COy-Abtrennung

Es zeigt sich, dass bereits durch Wahl einer qualitativ hochwertigen Kohle (5% Asche)
und eines optimalen Standortes (Kondensatordruck 23 mbar) der Anlagenwirkungsgrad bei
sonst gleichen Randbedingungen signifikant um rund 3 bzw. 0,78 %-Punkte gesteigert wer-
den kann. Aufserdem kann bei Tolerierung einer geringfiigig reduzierten CO,-Reinheit der
Anlagenwirkungsgrad um weitere 0,3 %-Punkte gesteigert werden. Damit ergibt sich allein
durch diese externen Faktoren, bei gleicher Anlagentechnik, ein Wirkungsgradpotential im

Bereich von 4 %-Punkten. Das verdeutlicht den grofsen Einfluss der Simulationsannahmen
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und diirfte auch der Hauptgrund fiir die Schwankungsbreite publizierter Wirkungsgrade
in der Literatur (Tabelle 11 auf Seite 58) sein.

Neben den externen Faktoren kann auch durch Prozessoptimierung weiteres Wirkungs-
gradpotential erschlossen werden. Da die Brenngastemperatur bereits recht hoch gewahlt
wurde, zeigte eine weitere Anhebung nur wenig Potential. Ahnlich verhélt es sich mit den
Dampfparametern, die aufgrund der Gasturbinenaustrittstemperatur nur bedingt steiger-
bar sind. Auch die luftseitige Integration der gegebenen Luftzerlegung mit der Gasturbine
fiihrt aufgrund des geringen Betriebsdrucks nur zu einer moderaten Steigerung des Wir-
kungsgrads in Hohe von 0,24 %-Punkten. Voraussetzung der Realisierung ist hierbei die
optimale Nutzung der Druckluftenthalpie, beispielsweise zur Brenngasvorwarmung. Einen
signifikanten Einfluss auf die Anlageneffizienz (+1,4 %-Punkte) hat hingegen die Nutzung
der Rohgasenthalpie zur Dampfgewinnung (Rohgas-AHDE). Auf die damit verbunde-

nen kostenintensiven Zusatzsysteme wurde bereits hingewiesen.

Soll die Anlageneffizienz weiter erhoht werden, muss in erster Linie die Turbinenein-
trittstemperatur der Gasturbine erh6ht werden. Sollten in der nichsten Generation 1380°C
(ISO) realisiert werden konnen, wiirde die zu einer Wirkungsgradsteigerung von rund 1,2
%-Punkten fiihren. Interessant ist aber vor allem der Einsatz von Vollkeramikschaufeln.
Damit sollten deutlich hohere Temperaturen erreichbar sein. Eine Anhebung auf 1600°C
wiirde die Anlageneffizienz damit um fast 2,6 %-Punkte erh6hen. Allerdings ist es fraglich,
ob solch hohe Temperaturen in absehbarer Zeit zu realisieren sind. Zudem ist die Gastur-

bine ein sehr komplexes System deren Entwicklung kostenintensiv und zeitaufwéndig ist.

Da in der bisherigen Betrachtung nicht nur interne sondern auch externe Faktoren be-
riicksichtigt wurden, kann das ermittelte Potential nicht fiir den Vergleich mit zukiinftigen
Konzepten herangezogen werden. Vernachléssigt man diese externen Randbedingungen wie
Kohlequalitiat und verfiigbare Kiihlungsmethode (Kondensatordruck), beschrénken sich si-
gnifikante Effizienzsteigerungen im Wesentlichen auf die Erhéhung der Turbineneintritt-
stemperatur (Abbildung 59). Die prozessbedingten (internen) Ansitze zeigen hingegen
in Summe nur begrenztes Wirkungsgradpotential. Zudem bedingen sie entweder eine ver-
starkte Prozessintegration, was mit tendenziell geringerer Anlagenverfiigbarkeit einhergeht

(Vollintegration der LZA), oder hohere Anlagenkosten (Rohgaswérmetauscher).

In Kapitel 5.2.2 wurde gezeigt, dass beide Faktoren zu einem deutlichen Anstieg der
Stromgestehungskosten fiihren. Das Potential des konventionellen IGCC ist demnach be-
schrankt und diirfte auch mittelfristig bei den gewéhlten Randbedingungen im Bereich von

40,2% zu erwarten sein. Sollten langfristig deutlich hohere Turbineneintrittstemperaturen
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Abbildung 59: Optimierungspotential des konventionellen IGCC mit COs-Abtrennung

realisierbar sein, diirfte das Wirkungsgradpotential dennoch auf einen Bereich von 41,5 bis
44% beschrankt bleiben. Da zudem die Abtrennungsrate auf 93% beschrinkt ist, sollten
auch langfristig die verbleibenden COs-Restemissionen im Bereich von 60 g/kWh liegen.

5.5 Exergetische Verlustanalyse

Wie in Kapitel 5.2 gezeigt, fiihrt die Abtrennung des CO, auch bei IGCC-Kraftwerken
zu einer signifikante Reduzierung des Wirkungsgrads. Um zu analysieren wo genau die
Verluste im IGCC-Verbund anfallen, wird abschliefiend eine Verlustanalyse durchgefiihrt.
Da hier verschiedene Energiestrome und Temperaturniveaus betrachtet werden, ist eine
exergetische Analyse notwendig. Aus diesem Grund werden im folgenden Abschnitt nur
exergetische Grofen verwendet, was zu leichten Abweichungen im Vergleich zur energe-
tischen Bilanzierung des Basisfalls fiihrt. Die Exergiestrome werden aus den Enthalpien
und Entropien der verwendeten Simulationssoftware berechnet. Als Bezugszustand wer-
den als thermodynamische Grofen ein Druck von 1,01325 bar und eine Temperatur von
25°C verwendet. Die Umgebung besteht aus feuchter Luft (Tabelle 15), Wasser, Gips,
Kalziumcarbonat sowie Asche. Da dies nicht der voreingestellten Berechnungsbasis der
thermodynamischen Programme (Aspen Plus und Ebsilon Professional) entspricht und
diese Probleme bei der Berechnung von feuchten Gasstrome haben, miissen die Simulati-
onsergebnisse auf diesen generischen Umgebungszustand umgerechnet werden.

Die exergetische Analyse des IGCC ergab einen exergetischen Nettowirkungsgrad von
40%. Demnach gehen 60% der Brennstoffexergie im Prozess verloren. Dabei muss zwi-
schen duferen Verlusten an Exergie (Exergie der im Prozess nicht weiter genutzt wird)
und innernen Exergieverlusten (Dissipation), sprich der Exergievernichtung, unterschieden

werden.
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Abbildung 60: Exergieflussdiagramm des IGCC-Basisfall

Wie im Exergieflussdiagramm verdeutlicht, gehen 78,6% der nicht genutzten Exergie
durch Dissipation (innere Exergieverluste) verloren. Das ist also der deutlich iiberwiegende
und auch aussagekriftigere Teil, da sich in den dufleren Exergieverlusten auch Stoffstréme
wie Asche, Spurenstoffe und Kohlendioxid wiederfinden, welche bewusst aus dem Prozess
entfernt wurden. Diese bewusst in Kauf genommenen Exergieverluste, miissen fiir die Be-
wertung des Basisfalls ausgeklammert werden. Anhand der Aufschliisselung in Abbildung
60 ist ersichtlich, dass die dukeren Verluste zu fast 90% aus dem verfliissigten CO, und
dem Rauchgas bestehen. Da Ersteres abgetrennt werden soll und eine Mindesttemperatur
im Abgas gewihrleistet werden muss, ist kaum nennenswertes Potential zur Verringerung
der dufseren Verluste vorhanden. Daher beschrankt sich die folgende Analyse auch nur auf
die inneren Exergieverluste.

Durch den bereits erwdhnten hierarchischen Ansatz, wird nun zunéchst die Verteilung
der Gesamtverluste auf die drei Teilsysteme Gasinsel (inklusive LZA), Gasreinigung und
GUD-Teil analysiert. Dabei werden fiir jedes Teilsystem drei Kennzahlen gebildet. Der Dis-
sipationsgrad ¢ des Teilsystems gibt an, wieviel der zugefiihrten Exergie im Prozess durch
Dissipation verloren geht. Der Verlustgrad von 60% reduziert sich durch Abgrenzung der
externen Verluste auf einen Dissipationsgrad von 47%. Dieser ist durch die Prozessfiihrung
und den gewdhlten thermodynamischen Randbedingungen bedingt. Die Aufschliisselung
in Abbildung 61 zeigt, dass die grofte Exergiedissipation (32,7%) im GUD-Teil auftritt.
Die Teilsysteme Gasinsel und -reinigung hingegen, zeigen einen wesentlich geringeren Grad
der Exergievernichtung von 10,8% bzw. 8,7%. Die Umwandlung des Feststoffes in ein na-

hezu kohlenstofffreies Brenngas, ist demnach weniger verlustbehaftet als dessen Nutzung
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im GUD. Um die Auswirkungen der Teilsystemverluste auf die Gesamtanlage zu verdeut-
lichen, ist die Gewichtung der entstehenden Verluste notwendig. Der Wichtungsfaktor «
bestimmt sich aus dem Verhéltnis der zugefiihrte Einsatzexergie des Teilssystems zur Ein-
satzexergie des Gesamtsystems. Da im Verbund zahlreiche Stréme rezirkuliert werden,

kann dieser Faktor auch iiber 100% liegen.
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Abbildung 61: Exergetische Verlustanalyse der IGCC-Teilsysteme

Da den Teilsystemen am Anfang der Prozesskette, insbesondere der Gaserzeugung, der
grofte Exergiestrom zugefiihrt wird, sind deren Verluste von besonderer Bedeutung fiir das
Gesamtsystem. Somit wiegt die Exergiedissipation in der Gasinsel und -reinigung um den
Faktor 1,29 bzw. 1,25 schwerer, als die internen Exergieverluste des GUD-Teils. In dessen
rugefithrter Exergie sind bereits die bis dato angefallenen Exergieverluste, insbesondere
auch externe Verluste wie der COs-Strom, inbegriffen. Dies fiihrt zu einer verringerten
Einsatzexergie des Teilsystems und damit niedrigeren Verlustgewichtung. Das Produkt
aus Dissipationsgrad und Wichtungsfaktor bildet den Dissipationsbeitrag des Teilsystems
zum Dissipationsgrad der Gesamtanlage. Trotz der gegensétzlichen Gewichtung liefert
nach wie vor der GUD-Teil mit 26,7% den groften Beitrag zu den Dissipationsverlusten
der IGCC-Anlage. Somit findet 56,8% der Exergievernichtung beim IGCC-Verbund im
Gas- und Dampfkraftwerk statt. Erst mit deutlichem Abstand folgen (Gasinsel inklusive
der LZA und die Gasreinigung mit einem Dissipationsbeitrag von 11,4% sowie 8,9%.

Um die Aussagekraft der Verlustanalyse zu erhdhen, wird nun die Betrachtung auf
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die einzelnen Anlagenkomponenten ausgedehnt, um zu analysieren an welcher Stelle es zu
vermehrter Exergievernichtung kommt. Die Analyse umfasst damit 17 Einzelsysteme von
denen zehn einen signifikanten Dissipationsbeitrag zum Dissipationsgrad des zugehorigen

Teilsystems liefern und daher in Abbildung 62 dargestellt sind.
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Abbildung 62: Exergetische Verlustanalyse der wesentlichen IGCC-Einzelsysteme

Zur besseren Ubersicht wurde auf die Darstellung des Wichtungsfaktors verzichtet. Al-
lerdings wird dieser durch das Verhiltnis des Dissipationsgrades und des dazugehorigen
Dissipationsbeitrages des jeweiligen Einzelsystems tendenziell sichtbar. Liegt der Dissipa-
tionsgrad nominal deutlich unter dem Dissipationsbeitrag, zeigt dies eine geringere Wertig-
keit der Exergieverluste des betreffenden Systems an. Besonders deutlich wird das am Bei-
spiel der Luftzerlegungsanlage deren interne Exergieverluste zwar bei 66,8% liegen, deren
Beitrag zu den Verlusten des Teilsystems Gasinsel aber aufgrund der geringen Gewichtung
nur bei 2% liegt. Damit sind 77,7% der Exergievernichtung im Teilsystem Gasinsel allein
auf den Vergaser selbst zuriickzufiihren. Dies ist plausibel, da die Umwandlung des festen
Brennstoff in ein Brenngas mit irreversiblen Verlusten behaftet ist. Auferdem wird durch
die teilweisen exothermen Reaktionen zundchst chemische Energie in physikalische Ener-
gie umgewandelt, welche dann wiederum bedingt durch den Wasserquench des Basisfalls
auf ein niedriges Temperaturniveau gebracht wird. Dies fiihrt zu einem Dissipationsgrad

von 8,7%, welcher aufgrund der hohen Gewichtung nahezu vollstdndig zum Verlustgrad
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des Teilsystems beitriagt. Dabei vernichtet die Kiihlung des 1450°C heiffen Rohgases auf
rund 200°C im Wasserquench, rund 20 MW an Exergie. Dies entspricht allein rund 1,9
%-Punkten des Dissipationsgrades des Vergasers. Damit entfallen 6,8 %-Punkte auf die
irreversible und exotherme Umwandlung der Kohle in das Brenngas. Die verbleibenden
Systeme der Kohleaufbereitung und Sauerstoffkonditionierung tragen nur mit rund 5%

zum Verlustgrad der Gasinsel bei und sind daher von geringerer Bedeutung.

Auch im Teilsystem Gasreinigung ldsst sich schnell der wesentliche Verlustbringer iden-
tifizieren. In diesem Fall kénnen 61,3% der inneren Verluste des Teilsystems der CO-
Konvertierung zugerechnet werden. Die Beitrige der anderen nennenswerten Einzelsyste-
me wie Sauergaswische, Sattiger und COy-Kompressor liegen nur bei 9,7%, 11,8% und
8,5%. Beim Kompressor ist dafiir vor allem die geringere Gewichtung verantwortlich, da
die individuellen Dissipationsgrade sehr hoch sind. Im Fall der Wésche sind die inneren
Exergieverluste recht gering. Hier fallen eher die dufseren Verluste durch das abgetrennte
COs ins Gewicht, welche in der vorliegenden Betrachtung ausgenommen wurden. In der
Shift-Stufe hingegen findet die exotherme Umwandlung des Kohlenmonoxids in Wasserstoff
statt. Um einen ausreichend hohen Umsatz zu gewéhrleisten, muss die Prozesstempera-
tur begrenzt werden, wodurch die Reaktionswiarme nur auf einem mittleren Temperatur-
niveau zuriickgewonnen werden kann. Da das gesamte Rohgas im System umgewandelt
wird, ergibt sich eine hohe Gewichtung der Verluste und damit ein nahezu dhnlich grofer

Dissipationsbeitrag.

Im dritten Teilsystem, dem GUD-Kraftwerk sind die inneren Exergieverluste im be-
sonderen Make konzentriert. Gut 83,7% der Verluste des Teilsystems konnen hier der
Gasturbine zugerechnet werden. Das ist gleichermafsen durch einen hohen Dissipations-
grad, wie hohen Gewichtung der entstehenden Verluste begriindet. Dabei werden 77,9%
der Exergieverluste in der Gasturbine durch die Brennkammer und damit im Wesent-
lichen durch die chemische Umwandlung verursacht. Darausfolgt, dass mechanisch- und
stromungstechnische Ansétze zur Verringerung der Kompressions- bzw. Entspannungsver-
luste geringer gewichtet sind, als die thermodynamische Optimierung, etwa durch Anheben
der Turbineneintrittstemperatur. Die anderen erwdhnenswerten Einzelsysteme des GUD-
Teils weisen zwar durchaus auch signifikante Dissipationsgrade auf, haben aber aufgrund

der geringen Gewichtung nur einen moderaten Einfluss auf das Teilsystem.

Nachdem die Dissipationsbeitrige der Einzelsysteme zum jeweiligen Teilsystem be-
stimmt wurden, kann durch Multiplikation mit der Teilsystemgewichtung der individuelle
Beitrag jeder Komponente zur Gesamtdissipation des IGCC-Kraftwerks berechnet wer-
den. Um zugleich das theoretisch maximal mogliche Optimierungspotential aufzuzeigen,

ist den Einzelsystemen jeweils ihr idealer Verlgeichsprozess gegeniibergestellt. Dieser ver-

131



nachléssigt sdmtliche Reibungs-, Druck- und Temperaturverluste sowie Griadigkeiten und
unterstellt theoretischen minimalen Trenn- und Verdichtungsaufwand.

Wie in Abbildung 63 ersichtlich werden 78% der gesamten inneren Exergieverluste im
IGCC durch nur drei Einzelsysteme verursacht. Es ist nicht verwunderlich, dass dies die

Systeme mit einer signifikanten chemischen Umwandlung sind.
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Abbildung 63: Ranking der Einzelsysteme nach Dissipationsbetrag zu Gesamtverlusten

Die mit Abstand grofste Dissipation findet demnach in der Gasturbine statt, welche
22.4% aller inneren Verluste im IGCC verursacht. Beriicksichtigt man die hohe Gewichtung
des Brennkammereinflusses, konnen allein rund 17,5% aller Verluste auf die Brennkammer
zuriickgefiihrt werden. Der Vergleich mit der idealisierten Gasturbine zeigt entsprechend
einen hohen unvermeidbaren Verlustbeitrag in Hohe von 17,9%. Das Verlustreduktionspo-
tential ist damit selbst unter idealen Verhéaltnissen auf rund 20% beschrankt. Eine weitere
Verringerung der Exergiedissipation lésst sich demnach nur durch eine Erhéhung der Tur-
bineneintrittstemperatur realisieren.

Ein dhnliches Bild zeigt sich beim Vergaser und bei der CO-Konvertierung, welche zu
8,9% bzw. 5,4% zur Exergiedissipation im IGCC beitragen. Aufgrund der unvermeidbaren
Umwandlungsverluste ist das Verlustreduktionspotential auch unter den unrealistischen,
idealen Bedingungen auf rund 19% sowie 13% limitiert. Eine signifikante Verbesserung
wird daher vorallem durch eine optimierte Prozesskonfiguration ermdéglicht, welche das

Temperaturniveau des Rohgases erhédlt und die Reaktionswirme auf einem exergetisch

132



vorteilhaften Niveau zuriickgewinnt. Da der Wasserquench allein fiir rund 1,9% der Exer-
gievernichtung im IGCC verantwortlich ist, sind aufferdem Alternativen zur Verringerung
der Shift-bedingten Anforderungen an den Wasserdampfgehalt des Rohgases gefragt.

Die iibrigen Einzelsysteme weisen einen deutlich geringeren Beitrag zu den inneren
Exergieverlusten im IGCC auf, da hier keine nennenswerte chemische Exergie im System
gewandelt wird. Damit steigt aber auch deren theoretisches Verlustreduktionspotential ins-
besondere bei der Luftzerlegung. Letztlich ergibt sich bei vollstindig idealen Bedingungen
eine deutliche Reduzierung der inneren Exergieverluste im betrachteten IGCC-Basisfall um
28 7%. Unter Einbeziehung der zusétzlichen dufkeren Verluste, bedeutet das einen exerge-
tischen Wirkungsgrad des idealen Kraftwerks von rund 54,1%. Allerdings ist es fraglich,
wie viel dieses Potentials tatsidchlich realisierbar ist, da es sich um hochidealisierte Annah-
men und den Einsatz bereits weitestgehend ausgereifter Technik handelt. Es scheint daher
aussichtsreicher neben der klassischen Effizienzsteigerung einzelner Komponenten auch die
bislang unvermeidbaren Verluste durch Einsatz neuer Technologien und Prozesskonfigu-
ration zu reduzieren. Wie gezeigt werden konnte, ist dies insbesondere im Vergaser, der
Konvertierung und der Gasverwendung aussichtsreich, da dort der Hebel hinsichtlich der

Gesamteffizienzsteigerung am Gréfsten ist.
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6 Potential zukiinftiger IGCC-Konzepte

Wie in Kapitel 5 aufgezeigt, bedingt die COs-Abtrennung bei IGCC-Kraftwerken nach
Stand der Technik einen signifikanten Wirkungsgradverlust. Wenngleich durch die klas-
sischen Optimierungsansitze weiteres Effizienzpotential aufgezeigt werden konnte, stellt
sich die Frage, ob eine grundlegendere Verdnderung der Prozesstruktur unter Einbezug
zukiinftiger Technologien nicht deutlich hohere Wirkungsgrade bei geringeren Emissionen
ermoglicht. Aus diesem Grund werden in der vorliegenden Arbeit fiinf zukiinftige CO5-
arme IGCC-Kraftwerkskonzepte vorgeschlagen und detailliert analysiert. Die Konzepte
werden in der Reihenfolge ihres geschitzten Zeithorizontes diskutiert, wobei einzelne Tech-
nologien auch in Kombination eingesetzt werden. Die Vorgehensweise folgt dem Schema
der Konzeptbeschreibung, Analyse und Potentialabschitzung. Die Ermittlung des Poten-
tials bezieht sich dabei auf das konventionelle IGCC mit COs-Abtrennung (Kapitel 5),
welches fortan als Basisfall bezeichnet wird. Neben den klassischen Optimierungsansét-
zen werden auch konzeptspezifische Parametervariationen untersucht. In allen Konzepten
konstant bleibend sind hingegen die getroffenen allgemeinen Randbedingungen sowie die
Brennstoffmenge, dessen Aufbereitung und Vergasung. Auf abweichende Randbedingun-

gen wird an entsprechender Stelle sowie in Kapitel 3.3 hingewiesen.

6.1 IGCC mit membranbasierter Sauerstofferzeugung

Zunéchst soll die im Basisfall verwendete kryogene Luftzerlegungsanlage durch eine sau-
erstoffleitende Membran (OTM) ersetzt werden. Das Konzept stellt damit den geringsten
Eingriff in die klassische IGCC-Prozessstruktur dar. Da sich die Technologie auferdem be-
reits im Demostatus befindet, sollte eine industrielle Umsetzung mittelfristig realisierbar
sein. Eine weitergehende, langfristige Betrachtung entfillt daher fiir das Konzept. Nach-
folgend wird demnach das Potential eines sonst klassischen IGCC-Konzepts mit OTM-
basierter Sauerstofferzeugung (IGCC-OTM) bewertet.

6.1.1 Konzeptbeschreibung

Fiir die Integration der Sauerstoffmembran gibt es wie bei der kryogen Luftzerlegung ver-
schiedene Ansitze. Zunichst soll dem Basisfall ein vergleichbares Konzept mit luftstoffsei-
tig unabhangiger OTM gegeniiber gestellt werden. Der Stickstoff wird im notwendigen Um-

fang dem Brenngas bei der Sdttigung zugemischt und die dariiber hinausgehende Menge
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ausgelaugter Luft (Retentat) in einer Heifluftturbine entspannt. Die Luft wird mehrstufig
auf rund 27 bar verdichtet, gegen die Produkte vorgewdrmt und anschlieftend direkt mit
Brenngas auf die notwendige Eintrittstemperatur von 850°C aufgeheizt. Als Partialdruck-
gefille {iber die Membran wird bei allen Konzepten zunéchst ein Wert von 5 angenommen,
dariiber die theoretische Abtrennungsrate geméf Gleichung 7 ermittelt und die praktisch
realisierbare Abtrennungsrate mit 85% angenommen. Da der Verdiinnungsstickstoff fiir
das Brenngas sehr geringe Restsauerstoffgehalte aufweisen muss, wird die OTM zweistufig
ausgefiihrt (Variante (a)). Hierbei wird Retentat im erforderlichen Umfang nach der 1.
Stufe abgezogen, nachverdichtet und in einem zweiten OTM-Modul bis zu dem notwendi-
gen Restsauerstoffgehalt von maximal 2 Vol.-% weiter ausgelaugt. Der erzeugte zusitzliche
Sauerstoff wird verdichtet und dem Hauptstrom zugemischt. Der iiberfliissige Anteil des
Retentats kann aufgrund des geringen Druckverlustes im OTM-Modul, zur Energieriick-
gewinnung in einer Heifluftturbine entspannt werden. Alternativ kann das Retentat aber

auch der Verbrennungsluft der Gasturbine zugefiihrt werden (Variante (b)).

Da sich die Sauerstoffmembran vom Druckniveau her sehr gut mit dem Gasturbinen-
verdichter koppeln lisst, soll im zweiten Teil der Betrachtung eine integrierte OTM dem
Basisfall gegeniiber gestellt werden. Bei diesem wird aus Griinden der Vergleichbarkeit
ebenfalls die kryogene LZA luftseitig voll integriert. Zunéchst wird wie beim vorhergehen-
den Fall die Luft in einem zweistufigen Verfahren so ausgelaugt, dass teilweise Retentat
dem Brenngas zur Séttigung zugemischt werden kann. Auch hier wird der verbleibende
Anteil entweder in der Heifgasturbine vor Ort entspannt (Variante (c)) oder der Verbren-
nungsluft in der Gasturbine zugegeben (Variante (d)). Als letzte Variante soll nun noch
ein vollintegriertes Konzept betrachtet werden (Variante (e)), bei dem das gesamte Re-
tentat in der Gasturbine als alleinige Verbrennungsluft genutzt wird. Hier erfolgt demnach
keine Vorvermischung mit dem Brenngas, weshalb der Restsauerstoffgehalt im Retentat
keinen Restriktionen unterliegt. Alternativ wird daher die gesamte Luft aus dem Gastur-
binenkompressor iiber die nun einstufige OTM geleitet und anschlieflend nach der Wir-
meriickgewinnung direkt der Brennkammer zugefiihrt. Das Brenngas wird in diesem Fall
nur durch Wasser gesittigt. Eine Ubersicht der betrachteten OTM-Integrationsvarianten
ist in Abbildung 64 dargestellt.

Die Modellierung der Sauerstoffmembran erfolgt iiber eine in Aspen Plus implemen-
tierte User-Routine, welche bei jeder Iteration ausgefiihrt wird. Diese basiert auf den
Gleichungen 7 und 8, welche in Excel implementiert wurden. Das Excel Sheet wurde mit
Aspen gekoppelt, wodurch vor jedem Durchlauf des OTM-Moduls automatisch die ak-

tuellen Eingangsdaten eingelesen und anhand der gewidhlten Randbedingungen die Aus-
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Abbildung 64: Ubersicht zu den ausgewihlten OTM-Konzepten

gangsgrofen berechnet werden. Diese werden an Aspen iibergegeben, wo die Abtrennung
des Sauerstoffs sowie der notwendige Druckverlust im Permeatstrom durch einen einfa-
chen Seperator-Block vollzogen werden. Die notwendige Luftmenge wird iiber eine weitere
User-Routine iterativ aus der OTM-Performance und des vorgegebenen Sauerstoffbedarfs

ermittelt.

6.1.2 Konzeptanalyse IGCC-OTM

Im Folgenden werden nun die Simulationsergebnisse der zuvor beschriebenen Integrations-
ansitze vorgestellt und die ermittelten Wirkungsgrade mit der kryogenen Luftzerlegung
verglichen. Dabei wird fiir die luftseitig unabhéingigen Varianten (a, b) der Basisfall aus
Kapitel 5.2.1 herangezogen. Bei OTM-Varianten mit luftseitiger Integration (c bis e), wird
aus Griinden der Vergleichbarkeit, der Basisfall mit vollstdndig integrierter kryogener Luft-
zerlegungsanlage verwendet. Damit ergeben sich als Vergleichswirkungsgrade 38,6% bzw.
38,9% fiir luftseitig unabhingige bzw. integrierte Variante. Der Einfluss der unterschiedli-
chen OTM-Integrationsvarianten ist in Abbildung 65 dargestellt. Zudem wird nachfolgend
das Verhalten der einzelen Prozessvarianten analysiert und diskutiert. Die Gegeniiberstel-
lung und Einschitzung der sich ergebenden Wirkungsgradpotentiale erfolgt hingegen in
Kapitel 6.1.3.

Luftseitig unabhingige OTM

Da in der vorliegenden Arbeit die thermodynamische Betrachtung im Vordergrund steht,
wird die praktische Abtrennungsrate (A,,) mit 85% bereits sehr hoch angesetzt. Eine Be-
trachtung der Gleichung 8 impliziert aber, dass auch bei vollstindiger Realisierung des
theoretischen Abtrennungsgrades der Restsauerstoffgehalt im Retentat zwischen 5 und 10
Vol.-% liegt. Um das Retentat zur Verdiinnung des Brenngases nutzen zu kénnen, wére

daher ein extrem hohes Partialdruckgefélle notwendig, was unter praktischen Gesichts-
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Abbildung 65: Einfluss der OTM-Integration auf den IGCC-Nettowirkungsgrad

punkten wenig realistisch erscheint. Damit bleibt nur die gewéhlte zweistufige Anordnung
mit Zwischenverdichtung (Variante (a)). Dabei muss fiir die Einhaltung des 2 %-igen
Restsauerstoffgehalts im zweiten Modul das Partialdruckgefille auf 5,5 erhoht werden.
Um den ohnehin schon sehr niedrigen Permeatdruck nicht noch weiter ins Vakuum absen-
ken zu miissen, ergibt sich in der Simulation eine notwendige Druckerh6hung vor Modul 11
von mindestens 13 bar. Trotz des Anstiegs verursacht das geringe Druckniveau auf der Per-
meatseite von rund 0,45 bar moglicherweise praktische Probleme (Undichtigkeiten) sowie
einen erhohten Energiebedarf fiir die Verdichtung des auf diese Weise erzeugten Sauerstoffs.
Trotz dieses Zusatzbedarfs, sinkt der Gesamtenergiebedarf fiir die Luftzerlegung sowie die
Verdichtung der Produkte deutlich um ein Drittel gegeniiber dem Basisfall. Durch die Zu-
mischung des Stickstoffs mit erhchter Temperatur ergibt sich fiir das Brenngas auferdem
ein geringerer Vorwarmbedarf, welcher die Leistungsabgabe des Dampfkreislaufs um rund
1,4% erhoht und damit den Bruttowirkungsgrad auf 47,8% steigert. Zusammen mit dem
reduzierten Eigenbedarf ergibt sich ein Nettowirkungsgrad von 39,6%, was einem Anstieg
gegeniiber dem Basisfall um einem Prozentpunkt entspricht. Neben der Entspannung des
Retentats im OTM-Modul kénnte dieses alternativ auch der Verbrennungsluft vor der Ga-
sturbine zugemischt werden (Variante (b)). Damit wird dort der Verdichtungsaufwand
reduziert, was zu einer hoheren Leistungsabgabe fiihrt. Die Simulation dieser Variante
zeigte eine Leistungsteigerung von etwa 12,2% und einen damit einhergehenden Brut-
towirkungsgrad von 53,5%. Da allerdings nun der Eigenbedarf stark ansteigt, sinkt der
erzielbare Nettowirkungsgrad auf 39,4%, was zwar immer noch 0,8 %-Punkte iiber dem
Basisfall aber 0,2 %-Punkte unter der urspriinglichen Variante liegt. Der Hauptgrund da-
fiir liegt darin, dass bei der Entspannung des Retentats vor Ort angenommen wurde, dass

die Heikluftturbine auf einer Welle mit der Luftverdichtung liegt und damit die Genera-
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torverluste und anteilig auch die Motorverluste vermieden werden.

Einfluss der Abtrennungsrate

Wie bereits erwéhnt, ist die Abtrennungsrate die wesentliche Gréfe fiir die Beschreibung
der OTM-Leistung. Dabei bestimmt das Partialdruckverhéltnis iiber die Membran die
theoretisch erzielbare Abtrennungsrate (thermodynamisches Kriterium). Inwieweit diese
ausgeschopft wird, kann iiber die Membranfliche (6konomisches Kriterium) beeinflusst
werden, was in dieser Arbeit als praktische Abtrennungsrate bezeichnet wird. Da diese
(Ap) bei den unabhéngigen Varianten mit 85% recht optimistisch ist, soll die Auswir-
kung dieser Groke auf den Nettowirkungsgrad des IGCC-Konzepts untersucht werden.
Auferdem wird fiir verschiedene praktische Abtrennungsraten das Partialdruckverh&ltnis
variiert, um dessen Einfluss auf den Wirkungsgrad zu verdeutlichen. Dabei wird angenom-
men, dass der Permeatdruck in Modul 2 nicht unter 0,5 bar absinken darf, um etwaige
Dichtigkeitsprobleme zu vermeiden. Entsprechend werden die Parameter der zweiten Stufe
angepasst. Die genannten Variationen wurden an der luftseitig unabhangigen OTM mit
interner Retentatentspannung durchgefiihrt. Da in dieser Variante ein Teilstrom des Re-
tentats fiir Verdiinnungszwecke mit geringem Restsauerstoffgehalt bereitgestellt werden
muss, betreffen die Parametervariationen nur das Modul I der zweistufigen Anordnung.
Die Ergebnisse der entsprechenden IGCC-OTM Simulationen sind in Abbildung 66 zu-

sammengefasst.
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Abbildung 66: Sensitivitdtsanalyse des OTM-Moduls

Es zeigt sich, dass bei der zweistufigen Anordnung das Sauerstoffpartialdruckverhaltnis

keinen signifikanten Einfluss auf den Anlagenwirkungsgrad hat. Erhcht man das Druck-
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verhiltnis, so steigt die theoretische Abtrennungsrate des Hauptmoduls an und weniger
Luft muss bei gegebenem Sauerstoffbedarf verdichtet werden. Die verbesserte Abtrennung
im ersten Modul fithrt aber zu geringeren Restsauerstoffgehalten und damit zu steigendem
Aufwand (Zwischenverdichtung) in der zweiten Stufe. Durch den geringen Permeatdruck
steigt zudem der Energieaufwand der Sauerstoffverdichtung. In Summe fiihrt das zu einem
steigenden Eigenbedarf des Kraftwerks und damit reduzierter Nettoleistung. Allerdings
bedingt der geringere Luftmassensrom auch einen geringeren Brenngasbedarf in der Luft-
vorwdrmung. Damit sinkt auch die aufgewendete Brennstofflieistung, weshalb in Summe
kein signifikanter Einfluss der Partialdruckdifferenz auf den Nettowirkungsgrad der Anlage
nachgewiesen werden konnte.

Hingegen hat der Grad der Ausschépfung (praktische Abtrennungsrate) der theoretisch
ermittelten Abtrennungsrate einen deutlichen Einfluss auf den Systemwirkungsgrad. Je
mehr Membranflache zur Verfiigung steht, umso mehr kann auch bei sinkender Triebkraft
Sauerstoff abgetrennt werden. Damit muss deutlich weniger Luft verdichtet und erhitzt
werden, was sowohl den Eigenbedarf als auch den Brennstoffverbrauch reduziert. Hier
miissen 6konomische Aspekte abgewogen werden, um den wirtschaftlichsten Betrieb der

Anlage zu erreichen.

Luftseitig integrierte OTM

Im Falle der luftseitigen Integration mit der Gasturbine ist das Druckniveau der eintre-
tenden Luft kein variierbarer Parameter mehr. Daher muss die theoretisch abtrennbare
Menge des Sauerstoffs allein iiber den Permeatdruck geregelt werden. Im konkreten Fall
(Variante (c)) wird die Luft mit 25,5 bar aus dem Gasturbinenverdichter entnommen.
Aufgrund des Druckverlustes muss zur Einhaltung des geforderten Restsauerstoffsgehaltes
das Partialdruckgefille auf 6.6 erhht werden. Um aber den Permeatdruck nicht zu weit
absenken zu miissen, wird in der Zwischenverdichtung (vor Modul II) der Druck auf 15
bar erhoht. Die Druckluft tritt nun mit der entsprechenden Verdichterendtemperatur von
rund 490°C in die Warmeriickgewinnung ein. Damit kann, im Gegensatz zu den luftseitig
unabhéngigen Konzepten, nur ein geringerer Teil des Wérmeinhalts der Produktstrome
fiir die Eduktvorwarmung genutzt werden. Entsprechend steht sowohl der Sauerstoff sowie
der Verdiinnungsstickstoff mit rund 500°C zur Verfiigung, was insbesondere bei letzterem
dazu fiihrt, dass das Brenngas bereits auf nahezu 300°C vorgewdrmt werden kann. Zur
Bereitstellung der geforderten Sauerstoffmenge muss rund 38,6% mehr Luft im Gastur-
binenverdichter komprimiert werden, als fiir die Umsetzung des Brenngases notwendig
ware. Entsprechend sinkt die Gasturbinenleistung selbst unter Einbezug der zusdtzlichen

Leistung aus der Retentatentspannung gegeniiber dem Basisfall mit integrierter kryoge-
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nen LZA ab. Dadurch reduziert sich der Bruttowirkungsgrad um 2 %-Punkte. Da aber im
Gegensatz zum Basisfall keine zusétzliche Stickstoffverdichtung notwendig ist, sinkt der
Eigenbedarf in einer dhnlichen Gréfenordnung, wodurch der IGCC Nettowirkungsgrad des
Konzepts mit 39,8% letztlich 0,9 %-Punkte iiber dem Niveau des Basisfalls liegt. Damit
liegt der Wirkungsgradvorteil gegeniiber der kryogenen LZA, &hnlich wie bei unabhéngiger

Betriebsweise, im Bereich von einem Prozentpunkt.

Nun soll ebenfalls fiir die luftseitig integrierte Variante die iiberschiissige, ausgelaug-
te Luft nicht extern entspannt sondern alternativ nach der Warmeriickgewinnung wieder
der Verbrennungsluft der Gasturbine zugemischt werden (Variante (d)). Damit redu-
ziert sich der zusédtzlich zu verdichtende Luftmassenstrom im Gasturbinenverdichter auf
17,6%, was zu einem deutlichen Anstieg der Gasturbinenleistung und letztlich auch des
Nettowirkungsgrad auf 40,5% fiihrt. Diese Form der Integration fiihrt aber nicht nur zu
einer Steigerung des Nettowirkungsgrades um 1,6 %-Punkte im Vergleich zum Basisfall
(mit integrierter LZA), sondern auch zu einem reduzierten Equipmentbedarf im Vergleich
zur unabhéngigen Betriebsweise. Die Riickfithrung des iiberschiissigen Retentatstroms ist

demnach thermodynamisch wie 6konomisch sinnvoll.

Allerdings erfordert die Bereitstellung von Verdiinnungsstickstoff mit sehr geringem
Restsauerstoffgehalt bisher in allen Varianten eine hohe praktische Abtrennungsrate und
Zwischenverdichtung. Der Bedarf nach Zusatzsystemen und vergréferter Membranfliche
fiihrt damit zwangsldufig zu hoheren Kosten. Daher soll abschliefend ein IGCC-Konzept
betrachtet werden, bei dem die OTM sowohl luft- wie auch retentatseitig voll mit der Ga-
sturbine gekoppelt ist (Variante (e)). Da sich damit der Luftmassenstrom vervielfacht,
kann bzw. muss die realisierte Abtrennungsrate der OTM deutlich reduziert werden, um
sowohl den geforderten Sauerstoffbedarf, wie auch den notwendigen Luftiiberschuss in der
Gasturbine bereitzustellen. In der Simulation des Konzepts musste daher durch Anheben
des Permeatdrucks die Partialdruckdifferenz auf 3 reduziert und die praktische Abtren-
nungsrate auf 27,9% abgesenkt werden. Die real erzielte Sauerstoffabtrennungsrate sinkt
damit auf rund 20%. Da der gesamte Luftstrom iiber den Gasturbinenkompressor lduft und
iiber die Gasturbine mit entspannt wird, reduzieren sich die Generator- bzw. Motorverlus-
te weiter. Auferdem fiihrt der steigende Permeatdruck zu einem geringeren Energiebedarf
in der Sauerstoffverdichtung. In Summe fiihrt die vollstdndige Integration damit zu einem
IGCC Nettowirkungsgrad von 40,8% und damit zu einer signifikanten Steigerung gegen-
iiber dem Basisfall (mit integrierter kryogenen LZA) von 1,9 %-Punkten. Damit weist die
vollstdndige Integration wie bei dem konventionellen IGCC das héchste Wirkungsgradpo-
tential auf. Allerdings sind mit den thermodynamischen Vorteilen auch die entsprechenden

Nachteile verbunden, auf welche im folgenden Abschnitt kurz eingegangen werden soll.
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Einfluss der OTM Integration auf Gasturbine

Wie bei der kryogenen LZA erhoht die Integration der OTM die Komplexitit der Gesamt-
anlage, was einen negativen Einfluss auf die Flexibilitdt und Verfiigbeitkeit haben wird.
Allerdings sollte dieser Effekt bei der OTM, aufgrund des einfacheren Prozesses und mo-
dularen Aufbaus, weniger kritisch sein als im Fall der kryogenen Luftzerlegung. Um den
Einfluss der Integration auf die Gasturbine abzuschétzen, wurden in Tabelle 24 charak-
teristische Grofen der einzelnen OTM-Varianten zusammengefasst und auf den Basisfall
normiert. Es wird davon ausgegangen, dass die generische Gasturbine zum Zeitpunkt der
OTM Realisierung als standardisierte Syngasturbine verfiigbar ist und damit deren Para-

meter als Orientierung gelten konnen.

Tabelle 24: Einfluss der OTM-Integration auf die Stoffstrome der Gasturbine

. Variante Basisfall Variante Variante
Basisfall .
(a) inte. LZA (d) (e)
B -
renngas 0,99 1,92 0,99 0,34
massenstrom
H,-Brenngas 1 1,01 0,53 1,03 3,00
Wobbe-Index 1,01 0,60 1,02 2,16
Verdichter- 1,00 1,12 1,16 1,21
massenstrom
Turbinen-
arbinen 1,00 0,99 1,02 1,06
massenstrom

Es zeigt sich, dass die luftseitig unabhéngige Variante (a) mit Brenngasséttigung und
interner Retentatentspannung aus Sicht der Gasturbine kaum Einfluss hat und damit ohne
weiteres die kryogene LZA durch die OTM substituiert werden kann. Ahnlich verhilt sich
die luftseitig integrierte Variante (d) mit Stickstoffzumischung und Retentatenspannung
iiber die Gasturbine. Eine Abweichung der Wobbezahl um 2% liegt dabei im Rahmen der
Austauschbarkeit von Brenngasen. Lediglich der Verdichtermassenstrom erhoht sich durch
die Integration um rund 16%, was moglicherweise eine Modifikation des Gasturbinenver-
dichters erfordert, um den Pumpgrenzabstand zu gewihrleisten [Seume et al. 2010]. Die
luftseitige Integration fiihrt hingegen bei beiden Technologien zu einer deutlichen Verénde-
rung der ermittelten Kennzahlen. Bei der kryogenen LZA erhoht sich, durch Zumischung
der gesamten Stickstoffmenge, der Brenngasmassenstrom signifikant. Entsprechend sinkt
der Heizwert und damit auch der Wobbeindex betréichtlich. Hier sind also Modifikatio-
nen erforderlich um dieses Brenngas in der Gasturbine nutzen zu kénnen. Im Fall der
OTM (Variante (e)) wird die Abluft nun aber dem Verdichter zugemischt. Damit ent-
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fallt die Verdiinnung des Brenngases mit Stickstoff was den Heizwert stark ansteigen lasst.
Entsprechend liegt der Wobbeindex des Brenngases mehr als doppelt so hoch wie im Ba-
sisfall. Auferdem erhoht sich der Verdichtermassenstrom iiberproportional im Verhéltnis
zum Turbinenmassenstrom. Diese Art der OTM-Integration stellt damit einen gréfseren

Eingriff in die Gasturbine dar und bedarf entsprechender Modifkationen.

6.1.3 Potentialabschitzung IGGC-OTM

Ausgehend von den ermittelten Wirkungsgraden soll das Potential eines COs-armen IGCC-
Kraftwerk mit OTM-basierter Luftzerlegung aufgezeigt werden. Die erzielten Effizienzstei-
gerungen der jeweiligen Maftnahmen konnen geméfs Abbildung 67 dargestellt werden. Es
zeigt sich, dass bei Einsatz einer luftseitig unabhangigen OTM im konventionellen IGCC-
Kraftwerk, die Effizienz um rund einen Prozentpunkt gesteigert werden kann. Durch ei-
ne vollstdndige Integration des Retentatstroms kann dieser Wert noch auf rund 2,2 %-

Punkten?' gegeniiber dem Basisfall erhcht werden.

Wirkungsgrad in %

43 -
Luftseitig unabhangig , 2-stufig
42 - mit Zwischenverdichtung und:
(a) Entspannung Retentat
, 04% 41,1% (b) Beimischung Retent zur
41 1 0,7% &_N Gasturbinenluft
__ PP R " .
0.2% \\ Luftseitig integriert, 2-stufig mit
40 1 0,3% S Zwischenverdichtung und
08% Ry o 9
w ; (c) Entspannung Retentat
39 1 38,6% ~ & (d) Beimischung Retentat zur
- Gasturbinenluft
38 -

(e) Einstufig, Beimischung
Basis (a) (b) (c) (d) (e) Rohgas OTM Retentat zur Gasturbinenluft
AHDE

Abbildung 67: Potentialanalyse des IGCC mit OTM-Prozess

Die Adaption des unabhidngigen OTM-Prozesses an die besonderen Vorgaben des IGCC-
Prozesses bedingt eine zweistufige Ausfiihrung. Damit kann Verdiinnungstickstoff fiir das
Brenngas bereitgestellt werden, wodurch dessen Verbrennungseigenschaften unveréndert
bleiben. Da die Simulation zeigte, dass die direkte Entspannung des verbleibenden Reten-
tats in einer Heifluftturbine thermodynamisch vorteilhafter ist (Variante (a)), ergeben

sich keinerlei Auswirkungen auf den GUD-Teil des Kraftwerks. Der Prozess ist zudem

1hzw. 1.89 %-Punkte gegeniiber dem Basisfall mit integrierter kryogenen LZA
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weniger komplex als die kryogene Luftzerlegung, weshalb die Wirkungsgradverbesserung

sogar mit einer tendenziell verbesserten Anlageverfiigbarkeit einhergehen sollte.

Die luftseitige Integration der OTM fiihrt grundséitzlich zur weiteren Effizienzsteige-
rung. Besonders vorteilhaft ist hier im Gegensatz zur unabhingigen Variante, die Nutzung
des restlichen Retentats als Verbrennungsluft in der Gasturbine (Variante (d)). Hier ist
auch der Einfluss auf den GUD-Teil begrenzt. Lediglich der Anstieg des Verdichtermassen-
stroms um 16% bedarf moglicherweise einer entsprechenden Adaption. Da das Retentat
nur rund 22% der Verbrennungsluft entspricht, sollte der Einfluss der Zumischung auf das
Handling der Gasturbine tolerierbar sein. Mittels dieser Betriebsweise kann ein Wirkungs-
gradpotential von rund 1,9 %-Punkten, bei geringem Bedarf an Anlagenmodifikationen

und begrenzter Auswirkung auf die Anlagenflexibilitit, erschlossen werden .

Eine weitere Effizienzsteigerung kann nur durch die zusétzliche Integration der Reten-
tatseite (Variante (e)) erzielt werden. Da hier kein Verdiinnungstickstoff erzeugt werden
muss, vereinfacht sich der OTM-Prozess merklich. Allerdings bewirkt die fehlende Sétti-
gung eine signifikante Anderung des Brenngasverhaltens in der Gasturbine. Damit bedingt
die thermodynamisch beste Variante den tendenziell hochsten apparativen Aufwand bei

der Anpassung der bestehenden Systeme.

Abschliefsend soll noch darauf hingewiesen werden, dass Verbesserungen im konventio-
nellen Teil (Gasinsel, GUD) auch im OTM-Konzept zu entsprechenden Wirkungsgradstei-
gerungen fiihren. So fiihrt die Nutzung der bereits im Basisfall betrachteten Rohgaskiih-
lung anstelle eines Quenches auch im OTM-Konzept zu einer Steigerung der Dampfmenge
und damit der Dampfturbinenleistung (Rohgas AHDE). Allerdings reduziert der Ein-
satz des Kiihler-Sattiger Kreislaufs in der CO-Konvertierung das Temperaturniveau des
Heifswassers fiir die Brenngassattigung. Entsprechend sinkt dessen Massenstrom und Ver-
dinnungsgrad. Aufgrund der vollstdndigen Integration muss nun die Abtrennungsrate im
OTM-Prozess leicht gesenkt werden, damit mehr Abluft zur Temperaturmoderation in
der Gasturbine zur Verfiigung steht. Dies erhoht den Verdichtungsaufwand und damit den
Eigenbedarf des Kraftwerks. Letztlich kann aber auch bei dem OTM-Konzept durch Sub-
stitution des Wasserquenches, durch die Rohgaskiihlung der Anlagenwirkungsgrad um 0,3
%-Punkte gesteigert werden.

Trotz der erzielten Wirkungsgradsteigerung weisen alle betrachteten OTM-Konzepte
erhohte COg-Emissionen auf. Grund hierfiir ist die finale direkte Autheizung der OTM-Luft
durch Erdgas, was den Kohlenstoffschlupf des Gesamtprozesses vergréfiert. Bei konstanter
COq-Abtrennungsrate (90%) aus dem Rohgas, ergeben sich fiir das OTM-Konzept daher
spezifische COy-Emissionen von rund 100 g/kWh. Das entspricht einer Gesamtabtren-

nungsrate von nur 87,5%. Daher muss das CO, aus dem Rohgas fast vollstandig entfernt
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werden, um iiber das gesamte Kraftwerk die angestrebte Abtrennungsrate von mindestens
90% zu gewahrleisten. Dies fithrt zu einer Erhohung des Eigenbedarfs und damit zu ei-
nem geringfiigigen Absinken des Anlagenwirkungsgrades. Fiir das OTM-Konzept ergeben
sich damit spezifische COo-Emissionen im Bereich von 80,3 g/kWh, was einer leichten

Reduzierung um 8,4% im Vergleich zum Basisfall entspricht.

6.2 IGCC mit Membranreaktor

Die Analyse des Basisfalls zeigt deutlich den betrachtlichen Exergieverlust, welcher durch
die konventionelle Gasaufbereitung und COs-Abtrennung verursacht wird. Insbesondere
die umfangreiche Warmeverschiebung in Verbindung mit der Niedertemperaturkonver-
tierung und -dekarbonisierung tragen signifikant zu den Exergieverlusten bei. Die Redu-
zierung der Verluste in diesen Teilsystemen hat demnach einen hohen Einfluss auf die
Reduzierung der Gesamtverluste im Kraftwerk. Wie in Kapitel 1.4 beschrieben, existieren
verschiedene Ansitzen um das Temperaturniveau der Gasaufbereitung deutlich anzuhe-
ben. Daher soll im folgenden Konzept (MR) das thermodynamische Potential dieser Warm-
bzw. Heifgasreinigung fiir die IGCC-Technologie mit COs-Abtrennung untersucht werden.

6.2.1 Konzeptbeschreibung

Wihrend das Anheben des Temperaturniveaus in der Gasaufbereitung bei klassischen
IGCC-Anlagen nur die Entfernung der Spurstoffe beeinflussst, so ist bei COg-armen An-
lagen zuséitzlich die CO-Konvertierung und COy-Abtrennung betroffen. Gerade der not-
wendige Umsatz der exothermen Shiftreaktion limitiert das erreichbare Temperaturniveau.
Daher muss bei héchsten Temperaturen die Shiftreaktion membrangestiitzt ablaufen. Fiir
das mittelfristige Konzept (MR-I) wird aber zunéchst die Fliissigascheabscheidung zur Ab-
trennung von Partikeln sowie Alkalien und Metallverbindungen implementiert. Das heife
Rohgas wird anschliefsend mit Heiffwasser teilweise gequencht, um das festgelegte Was-
serdampf zu Kohlenmonoxid-Verhéltnis von 1,12 einzustellen. Durch die Temperatur des
verfiigbaren Heifswassers und dem Grad der notwendigen Aufsédttigung, ergibt sich eine
Rohgastemperatur von rund 500°C. Auf diesem Niveau wird das Rohgas mittels eines
ZnO-Wirbelschichtreaktors (Tabelle 8), auf ein fiir die Folgesysteme notwendiges Mafs,
entschwefelt. Das ZnO wird nach der Reaktion zu ZnS mit Sauerstoff regeneriert und im
Kreislauf gefiihrt. Zur Modellierung dieser Warmgasentschwefelung werden zwei RSTOIC-
Blocke genutzt, in denen die entsprechenden Gleichung fiir Hinreaktion (Entschwefelung)
bzw. Riickreaktion (Regenerierung ZnO) hinterlegt sind. Um das Rohgases ausreichend zu

entschwefeln, wird der ZnO-Umlauf durch eine User-Routine variiert.

143



Das warme Rohgas tritt anschliefend in den Membranreaktor ein und wird geméf
der Wassergasshiftreaktion (Tabelle 1) konvertiert. Der Membranreaktor wird isotherm
betrieben, wobei die freiwerdende Reaktionswirme vom Spiilgasstrom (Stickstoff) und
einer Wasserkiihlung (Dampfgewinnung) aufgenommen wird. Die Modellierung des Sys-
tems wird vereinfacht als Blackbox ausgefiihrt. Dabei wird in Aspen Plus mittels STOIC-
Reaktor die Shiftreaktion bis zum vorgegebenen Umsatz erzwungen und die Wérmebilanz
entsprechend angepasst. Ein Teil der Warme wird an das Spiilgas iibertragen, um dieses
auf das Temperaturniveau des Membranreaktors zu bringen. Ein Seperator-Bloc trennt an-
schliefend den Wasserstoff mit der vorgegebenen Rate und Reinheit aus dem verbleiben-
den Rohgas (Retentat) ab und stellt auch notwendigen Druckverlust im Permeat ein. Im
letzten Schritt werden Wasserstoff und Spiilgas vermischt. Da sdmtliche Verunreinigungen
zusammen mit dem CO, auf der Retentatseite verbleiben, weist das Wasserstoff-Stickstoft-
Gemisch bereits eine hohe Reinheit auf. Allerdings fillt der Druck, bedingt durch den
Abtrennungsprozess, auf 1 bis 5 bar. Der genaue Wert richtet sich nach dem Druckniveau
des Vergasers, dem Druckverlust der Gasaufbereitung und der notwendigen Triebkraft fiir
die Wasserstoffabtrennung im Membranreaktor. Wie bereits erldutert, wird diese Trieb-
kraft durch den Partialdruckunterschied des Wasserstoffs iiber die Membran bestimmt.
Im MR-I-Konzept wird mittelfristig ein minimaler Wert von 5 als realisierbar betrachtet.
Das Permeat muss demnach fiir die Nutzung in der Gasturbine verdichtet werden. Fiir die
Verdichtung wird das Gas abgekiihlt, wobei der Wiarmeinhalt fiir die Wiedererwarmung
des komprimierten Brenngases genutzt wird. Damit entfillt die im Basisfall notwendige

Brenngasvorwarmung.

Das weiterhin unter hohem Druck stehende Retentat besteht grofstenteils aus Kohlen-
dioxid, Wasser, Resten aus Wasserstoff und Kohlenmonoxid sowie den enthaltenen Spu-
renstoffen. Der Wérmeinhalt kann in einem Abhitzedampferzeuger genutzt werden. Um
die Reinheit des CO, geméh der festgelegten Spezifikationen (Tabelle 7) zu gewéhrleisten,
muss das Retentat katalytisch oxidiert und anschlieffend weiter gereinigt werden. Dies be-
dingt neben zusitzlichen Elektroenergiebedarf auch einen Druckverlust im CO,-Strom.
Grundsétzlich verbleibt der Druck aber auf einem hohen Niveau, wodurch sowohl der ap-
parative wie energetische Aufwand fiir die Verdichtung sinkt. Geméf der Beschreibung

kann die Anlagenstruktur des MR-I-Konzepts wie folgt dargestellt werden.

Im Gegensatz zum mittelfristigen Konzept, wird fiir die langfristige Bewertung an-
genommen, dass die Stabilitit der Membranwerkstoffe sowohl aus thermischer wie auch
mechanischer und chemischer Sicht verbessert werden kann. Dies ermoglicht eine weite-

re Anhebung des Temperaturniveaus im Membranreaktor. Allerdings diirfte bei héchsten
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Abbildung 68: Schema der mittelfristigen Anlagenkonfiguration des MR-I-Konzepts

Temperaturen der Schwefel kaum im erforderlichen Umfang aus dem Rohgas entfernt wer-
den konnen. Da aber in der Fliissigascheabscheidung Metallverbindungen und Alkalien
abgetrennt werden, konnen diese Stoffe nicht mehr mit dem Schwefel reagieren. Damit
sollte Hochtemperaturkorrosion vermieden werden. Zudem bleibt die Temperatur im ge-
samten System deutlich oberhalb des Schwefeltaupunktes. Damit bildet die chemische Be-
standigkeit des Membranreaktors, insbesondere der katalytisch wirksamen Komponenten,
die entscheidende Voraussetzung fiir die Realisierung des Konzepts. Bei Einsatz solcher
Materialien, konnte der Membranreaktor, wie beim konventionellen Fall, als Rohgas- bzw.
Sourgas-Membranshiftreaktor betrieben werden. Dabei wiirde zunéchst gédnzlich auf eine
Entschwefelung verzichtet und diese anschliefsend bei der Nachbehandlung des Retentats
vollzogen. Auf diese Weise kann zusédtzlich ein Teil des im HoS gebundenen Wasserstoffs
thermolytisch abspalten und zuriickgewonnen werden. Allerdings sollte der Effekt erst bei
Temperaturen iiber 1000°C im nennenswerten Umfang auftreten.

Im Fall des Sourgas-Betriebs wiirde nach der Fliissigascheabscheidung ein partieller
Sattdampfquench genutzt werden, um die geforderte Rohgassittigung zu gewéhrleisten
und die Temperatur nicht zu weit absinken zu lassen. Bei typischen Rohgasdriicken ergibt
sich dabei ein Temperaturniveau von rund 900°C. Der Membranreaktor wird isotherm
auf diesem Temperaturniveau betrieben. Damit steigt die Temperatur des Permeats und
damit des Brenngases weiter an. Zudem ermoglicht das Temperaturniveau die Produktion
von iiberhitzten Hochdruckdampf bei der Abhitzenutzung des Retentats.

Der Systemsdruck ist eine weitere wichtige Grofe, da dieser in der Membran als Trieb-
kraft wirkt und den Verdichtungsaufwand fiir das COs reduziert. Auf lange Sicht wird

daher unterstellt, dass bei Weiterentwicklung der Membranwerkstoffe, eine Reduzierung
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des minimalen Partialdruckunterschiedes iiber die Membran von 3 realisierbar ist. Auf
diese Weise steigt der Druck des Permeats. Zudem wird der Gesamtdruck im System
angehoben, was eine Verstirkung dieses Effekts bewirkt. Daher wird angenommen, dass
zukiinftige Vergaser auch bei trockenem Kohleeintrag Betriebsdriicke von 60 bis 65 bar
erreichen konnen. Dadurch kann das Kohlendioxid bei sehr hohen Driicken gewonnen wer-
den, was eine direkte Kondensation nahe der Umgebungstemperatur ermdéglichen sollte.
Damit entfillt die energieintensive Gaskompression, da die finale Druckerh6hung durch
Pumpen realisiert wird.

Entsprechend den genannten Modifikationen, ergibt sich fiir das langfristige Membr-
anreaktorkonzept (MR-II) eine Prozessstruktur geméf Abbildung 69. Das Potential des
vorgeschlagenen Kraftwerktyps wird nun im folgenden Abschnitt bestimmt. Ausgehend
vom mittelfristigen Konzept (MR-I), erfolgt schrittweise die Umsetzung der aufgezeigten
Optimierungsschritte hin zur langfristigen Variante (MR-II).
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Abbildung 69: Schema der langfristigen Anlagenkonfiguration des MR-II-Konzepts

6.2.2 Konzeptanalyse IGCC-MR

Um die wesentlichen Zusammenhénge der neuen Kraftwerksstruktur aufzuzeigen, wird zu-
nichst das mittelfristige MR-I-Konzept mit konventioneller kryogener Luftzerlegung und
Warmgasentschwefelung analysiert. Die Simulation des Konzepts ergab einen Bruttowir-
kungsgrad von circa 52,9%. Dies entspricht einer deutlichen Steigerung von 3,5 %-Punkten
gegeniiber dem konventionellen IGCC mit Pre-Combustion COy-Abtrennung (Basisfall).
Die Brennstoffausnutzung ist demnach beim MR-I-Konzept deutlich besser als im Basis-

fall. Da der Eigenbedarf des Kraftwerks nur um rund 5,5% hoher liegt, kann auch die

146



erzielbare Nettoleistung um 7,6% gesteigert werden. In Summe fiihrt dies zu einem Net-
towirkungsgrad von 41,5%, was einer Steigerung von rund 2.9 %-Punkten gegeniiber dem
Basisfall entspricht. Die Aufschliisselung des Eigenbedarfs in Abbildung 70 veranschaulicht

die neue Verbraucherstruktur des vorgeschlagenen IGCC-Konzepts.

Brennstoffeinsatz: ~ 1068.9 MWth
Verteilung Eigenbedarf

LZA (28.1%)

COz Kompr. (5.4%)
Gasreinigung (2.5%)
g——-“ GuD Teil (4.4%)

Kaohleaufbereitung (1.3%)
Sonstige (2.0%)

Energieverluste
503.0 MWth

Hz Kompr. (44.9%)

Abbildung 70: Energiebilanz des MR-I-Konzepts

Der wesentliche Verbraucher im Konzept ist nun die Brenngasverdichtung. Da im MR-
Konzept Wasserstoff anstatt Kohlendioxid abgetrennt wird, verbleibt Letzteres auf hohem
Druckniveau, wihrend das Gemisch aus Wasserstoff und Spiilgas (Brenngas) bei geringem
Druck anfillt. Entsprechend muss das Brenngas auf das Niveau der Gasturbine verdichtet
werden. Der Energiebedarf dafiir betrigt rund 45% des gesamten Eigenbedarfs des Kraft-
werks und richtet sich vor allem nach der notwendigen Druckdifferenz in der Membran,
dem Vergaserdruck und dem Druckverhéltnis der eingesetzten GGasturbine. Da der Verdiin-
nungsstickstoff als Spiilgas auf der Permeatseite eingesetzt wird, erfolgt die Verdichtung

nur bis zum Permeatdruck.

Aufgrund des geringen Druckverlust, betragt der Verdichtungsaufwand fiir das Kohlen-
dioxid hingegen nur 5.4% des Kraftwerkseigenbedarfs. Da die Wertkomponente aus dem
Rohgas abgetrennt wird, sinkt der Kohlenstoffschlupf im System, da sowohl unkonver-
tiertes CO als auch das gesamte COy im Abgas verbleiben. Entsprechend steigt der COs-
Abtrennungsgrad auf rund 99%, was zu verbleibendenen spezifischen CO-Emissionen von
7,6 g/kWh fiihrt. Dies stellt eine betréchtliche Reduzierung der Emissionen um 91,3% ge-
geniiber dem IGCC-Basisfall dar.
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Einfluss der GUD-Parameter

Um das Verhalten des IGCC-Konzepts zu verdeutlichen, werden zunéchst die klassischen
GUD-Parameter Turbineneintrittstemperatur und Kondensatordruck variiert. Dabei zeig-
te sich (Abbildung 71), dass das MR-Konzept ahnlich sensitiv auf eine Variation TET
reagiert wie der Basisfall. So sollte das Konzept durch Einsatz der néchsten Gasturbinen-
generation Wirkungsgrade im Bereich 43% erreichen. Beim Kondensatordruck hingegen
zeigt das MR-I-Konzept eine deutlich hohere Abhéngigkeit aufgrund des groferen Anteils
(38% gegeniiber 35,5% beim Basisfall) der Dampfturbine an der Gesamtleistung. Hier ist
also der Standort und die damit verbundenen Riickkiihlungsmoglichkeiten von besonderer
Bedeutung und ermoglichen bei besten Voraussetzungen Nettowirkungsgrade von deutlich
iber 42%.
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Abbildung 71: Einfluss TET und Kondensatordruck auf Anlagenwirkungsgrad

Einfluss der Druckdifferenz iiber Membran und Gasturbine

Fiir den Einsatz einer Membran muss auf der Permeatseite ein geringerer Partialdruck
der abzutrennenden Komponente vorliegen als im Rohgas (Retentatseite). Da fiir die Ga-
sturbine das Brenngas typischerweise mit 20 bis 30 bar vorliegen muss, ist eine geringe
Absolutdruckdifferenz erstrebenswert, um den Kompressionsaufwand zu minimieren. Da
aber im MR-I Konzept das Brenngasgemisch zu rund 50 Mol-% aus Wasserstoff bestehen
soll, ist die Menge an Spiilgas (Stickstoff) festgelegt. Das Spiilgas allein, fithrt damit be-
reits zu einer minimalen Partialdruckdifferenz {iber die Membran von 2. Dies wird wohl
aber auch zukiinftig nicht ausreichend sein, um mit praktikabler Membranfliche verniinf-
tige Abtrennungsraten zu erzielen. Daher wird der Absolutdruck so abgesenkt, dass der

Partialdruckunterschied wenigstens bei 5 liegt. Bereits bei diesem optimistischen Wert,
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verdeutlicht die Energiebilanz (Abbildung 70) den enormen Energiebedarf des Brenngas-
kompressors der neben dem Wasserstoff auch das Spiilgas verdichten muss. Folglich sinkt

bei der Erh6hung der Differenz der Wirkungsgrad des Kraftwerks, wie in Abbildung 72 zu

sehen ist.
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Abbildung 72: Einfluss der Druckdifferenz iiber Membran und Gasturbine auf den Anla-
genwirkungsgrad

Allerdings reduziert sich damit auch die Membranflache, was mit entsprechenden Kos-
teneinsparungen einhergehen sollte. Eine Alternative wire die vollstindige Zumischung
des zur Verfiigung stehenden Stickstoffs aus der Luftzerlegungsanlage. In diesem Fall sinkt
der Wasserstoffgehalt im Brenngas auf rund 40 Mol-% ab, was bei gleicher Partialdruck-
differenz den Kompressionsaufwand verringert und den Massenstrom iiber die Turbine
erhoht. Entsprechend steigt die Bruttoleistung des Kraftwerks um 6,5%. Da nun aber
mehr Stickstoff verdichtet werden muss, steigt auch der Eigenbedarf um 9,5%. In Summe
fiihrt die vollstandige stickstoffseitige Integration zu einer Wirkungsgradsteigerung von
0,13 %-Punkten. Allerdings verdndern sich die Brenngaseigenschaften, was gegebenenfalls
eine Anpassung der Gasturbine erforderlich macht. So reduziert sich der Heizwert um 30%
auf 5657 ’Z—‘g] und der Brenngasmassenstrom erhoht sich um rund 43%.

Die Brenngasverdichtung wirkt sich auferdem auch auf das ideale Druckniveau der
Gasturbine aus. Wie in Abbildung 72 ersichtlich, ergeben sich nicht mehr die typischen,
gekriimmten Verldufe, welche die optimale Kombination von TET und Druckverhéltnis
aufzeigt. Stattdessen, ist der Verlauf flach mit fallender Tendenz hin zu groferen Druck-
verhiltnissen. Im MR-Konzept ist daher aus energetischer Sicht ein geringes Druckniveau
in der Gasturbine anzustreben, wenngleich der erzielbare Einfluss auf den Wirkungsgrad

vergleichsweise gering ist.
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Einfluss des Systemdruck

Wiéhrend sich beim Basisfall der Vergaserdruck nach der Gasturbine richtet, besteht beim
MR-I-Konzept keine solche Abhéngigkeit. Da der Brenngasdruck iiber einen unabhéngi-
gen Kompressor eingestellt wird, kann der Vergaserdruck frei gewihlt werden. Allerdings
wurde bereits aufgezeigt (Abbildung 72), dass ein hoher Druck zu einer Erh6hung der Par-
tialdruckdifferenz iiber die Membran fiihrt und damit den Wirkungsgrad des Kraftwerks
erhoht. Zusétzlich hat der Systemdruck direkten Einfluss auf den Energiebedarf der CO,-
Kompression. Da aus dem verbleibenden Retentatstrom das Kohlendioxid gewonnen wird,
bedeutet ein hoher Ausgangsdruck einen geringeren Verdichtungsaufwand und kleineren
Kompressor. Der Zusammenhang zwischen Kompressionsaufwand und Retentatdruck ist
in Abbildung 73 zu sehen.
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Abbildung 73: Einfluss Retentatdruck auf COs-Kondensation und Verdichtung

Neben der klassischen Verdichtung bieten hochste Retentatdriicke ab 40 bar die M&g-
lichkeit das CO, zunéchst zu kondensieren und anschliefend die Druckerh6hung durch
Pumpen zu realisieren. Der Energiebedarf fiir die CO,-Verdichtung sinkt damit um den
Faktor 2,5 bis 4. Allerdings erfordert die direkte Kondensation einen Warmeentzug auf
einem recht niedrigem Temperaturniveau. Geméfs Abbildung 73 sollte daher der Druck
oberhalb von 55 bar liegen, um bei vertretbarer Gradigkeit noch Kiihl- oder Flusswas-
ser einsetzen zu kénnen. Da zudem Storstoffe den Partialdruck und damit die Konden-
sationstemperatur herabsetzen, sollte das Kohlendioxid md&glichst rein sein. Im Konzept
verbleiben aber alle Verunreinigung, Spurstoffe wie Inertgase, im Retentat. Um transport-
fihiges Kohlendioxid zu gewinnen (Tabelle 19), ist daher eine Aufbereitung notwendig.
Insbesondere iiberschiissiges Wasser aus der Konvertierung, sowie Reste von Sauerstoff

und brennbaren Spezies gilt es auf die jeweiligen Grenzwerte zu reduzieren. Dies bedingt
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zusitzlichen apparativen Aufwand und ist zudem mit einem gewissen Druckverlust und
auch Kohlendioxidschlupf verbunden. Hier zeigt sich ein klarer Nachteil im Vergleich zum

Basisfall mit klassischer Sauergaswésche, welche sehr reines Kohlendioxid liefert.

6.2.3 Potentialabschitzung IGCC-MR

Wie bereits gezeigt, ermdglicht der Einsatz eines Membran-Shift-Reaktors sowohl die Um-
setzung einer Warmgasreinigung als auch eine verbesserte Abhitzenutzung der Shiftreak-
tion sowie COso-Abtrennung. Im folgenden Kapitel soll nun das weitere Potential des MR-
Konzepts untersucht werden. Die sich ergebenden Anlagenwirkungsgrade fiir ausgewahlte
Optimierungsschritte sind in Abbildung 74 zusammengestellt und werden im Folgenden
diskutiert.

Wirkungsgradin %
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Abbildung 74: Potentialanalyse des MR-Konzepts

In der bisherigen Betrachtung wird davon ausgegangen, dass eine Entschwefelung vor
dem Membranreaktor notwendig ist. Wenngleich dies aktuell der Fall ist, so wird an che-
misch resistenteren Werkstoffen geforscht. Daher soll unterstellt werden, dass zukiinftig
auch im Membranreaktoren eine Rohgaskonvertierung moglich sein sollte. Aufgrund des
hohen Temperaturniveaus wird es zu keiner Kondensation kommen und die Abtrennung
der Alkalien durch die Fliissigascheabscheidung sollte Hochtemperaturkorrosion vermei-
den. Allerdings ist dafiir sowohl ein resistenter Membranwerkstoff als auch Katalysator
notwendig. Existiert Beides, stellt sich noch die Frage nach dem zuléssigen und erreichba-
ren Temperaturniveau. Um das vollstdndige Potential zu verdeutlichen, wird das Rohgas
mit 900°C zugefiihrt. Um bei dieser Temperatur ausreichend Wasser ins Rohgas zu bekom-

men, muss im Partialquench anstatt Heifwasser, Sattdampf genutzt werden. Die Produkt-
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strome des Membranreaktors werden anschlielend im AHDE zur Produktion von tiberhit-
zem Dampf genutzt. Die Entschwefelung findet nun in der Retentat-Nachbehandlung bei

niedrigerer Temperatur statt.

Aufgrund der verbesserten Abwarmenutzung beim Hochtemperatur-Membranreaktor,
zeigte die Simulation des Konzepts (HGR) einen deutlichen Anstieg der Dampfturbinen-
leistung. Dadurch steigt der Bruttowirkungsgrad im Vergleich mit der Warmgasreinigung
(WGSMR) deutlich um 2,1 %-Punkte auf 55%. Durch die héhere Betriebstemperatur
kann die Enthalpie des Brenngases (Wasserstoff-Stickstoff-Gemisch) fiir die Warmeriick-
gewinnung genutzt werden. Die Zufiihrung des Gases zur Gasturbine erfolgt dann aus
Materialgriinden mit 500°C. Beide Produktstrome erlauben aufgrund des héheren Tempe-
raturniveaus zudem die Produktion von iiberhitztem Hochdruckdampf. Auferdem wird die
Reaktionsenthalpie der CO-Konvertierung tiberwiegend fiir die Aufwirmung des Spiilgases
auf das hohe Temperaturniveau genutzt. Somit kann durch Einsatz von MD-Sattdampf
im Partialquench, im AHDE nach dem Membranreaktor hoherwertiger, iiberhitzter Hoch-
druckdampf gewonnen werden. Da die Umstellung auf eine wirkliche Heifsgasreinigung
kaum einen Einfluss auf den elektrischen Eigenbedarf des Kraftwerks hat, steigt der Net-
towirkungsgrad um 2,1 %-Punkte auf 43,6%. Damit ldsst sich das Wirkungsgradpotential
der Heifsgasreinigung bei sonst gleichen Randbedingungen mit rund 5 %-Punkten gegen-

iiber dem IGCC-Basisfall mit Kaltgasreinigung beziffern.

Die Anhebung des Temperaturniveaus der Abhitzedampferzeugung ermdglicht auch
eine Anhebung der Dampfparameter auf iiberkritische Zustédnde. In der Konzeptvariation
(Dampf), werden die Frischdampfparameter nun auf 280 bar und 650°C gesteigert. Da im
GUD die Dampftemperaturen auf unter 600°C limitiert sind, dient die Gasinsel aufgrund
des hohen Temperaturniveaus zur Uberhitzung. Durch diese Maknahme kann die Leistung
des Dampfkreislaufs um 2,1% gesteigert werden, was zu einer Wirkungsgradsteigerung des
Kraftwerks um 0,3 %-Punkte fiihrt.

Wie bereits hervorgehoben, spielt der Druck im MR-Konzept eine entscheidende Rolle.
Je hoher der Druck des Rohgases, umso héher auch der Partialdruck des Wasserstoffs und
damit die Triebkraft {iber die Membran. Somit ldsst sich entweder die Abtrennungsleistung
erh6hen oder bei gleicher Partialdruckdifferenz der Permeatdruck. Dies fiihrt zu einer Ver-
ringerung des Energieaufwands in der Brenngasverdichtung. Der gleiche Effekt kann durch
ein Absenken des Partialdruckgefilles in der Membran selbst erzielt werden. Daher wird
der Einfluss einer Absenkung des Hy-Partialdruckunterschieds zwischen Rohgas- und Per-
meatseite von 5 auf 3 untersucht. Die Simulation des Konzepts (dP Shiftreaktor) zeigt
dabei eine Reduzierung des Kraftwerkseigenbedarfs um 9,7%, was zu einer Wirkungsgrad-

steigerung von 0,6 %-Punkten fiihrt. Durch die geringere Partialdruckdifferenz kann der
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Permeatdruck bei gegebenen Rohgasdruck um 60% angehoben werden, was den Verdich-
tungsaufwand des Brenngases verringert (-11,6%) und damit die Effizienz des Kraftwerks
erhoht.

Einen &hnlichen Effekt hat auch die Erhohung des Rohgasdrucks und damit des Verga-
serdrucks. Dieser wird in einer Hochdruck-Variante (Hochdruck) von 45 auf 60 bar an-
gehoben. Das Druckniveau entspricht bei pneumatischer Brennstoffzufiihrung gegenwartig
nicht dem Stand der Technik. Allerdings kénnten Alternativen, wie die Feststoffpumpe,
zukiinftig auch bei trockener Brennstoffzufiihrung diese Vergaserdriicke ermdoglichen. So-
mit steigt bei gleichem Partialdruckgefille (3) im Membranreaktor der Permeatdruck um
fast 31% an, wodurch sich der Eigenbedarf der Brenngasverdichtung um 7,4% verrin-
gert. Zudem wird das Kohlendioxid nun auf héherem Druckniveau gewonnen, was trotz
Druckverlustes in der Aufbereitung, die direkte Kondensation nahe Umgebungstempera-
tur erlauben sollte. Die anschlieffende finale Druckerhéhung iiber Pumpen verringert den
Eigenbedarf zusatzlich. In Summe fiihren die FEinsparungen zu einem Anstieg des Anla-

genwirkungsgrades um 0,6%-Punkte auf 45,1%.

Trotz des langerfristigen Zeithorizontes nutzt das MR-Konzept weiterhin die konventio-
nelle kryogene Luftzerlegung. Eine Prozessvariation mit OTM erzielte in der Simulation,
sowohl in luftseitig unabhingiger wie integrierter Form, keinen nennenswerten energeti-
schen Vorteil. Der Grund dafiir, liegt in der starken stickstoffseitigen Integration. Die
Nutzung als Spiilgas bedingt aber eine hohe Reinheit und damit hohen verdichtungsauf-
wand in der OTM. Auch die in Kapitel 6.1 diskutierte zweistufige Ausfiithrung bringt hier
keine wesentliche Verbesserung des Anlagenwirkungsgrades. Ein Einsatz der OTM scheint
im vorliegenden MR-Konzept daher allenfalls aus ckonomischer oder betriebstechnischer
Sicht sinnvoll zu sein. Zudem erhoht die direkte Luftvorwérmung, durch Verbrennung von
Brenngas, den COy-Schlupf und damit die spezifischen COs-Emissionen. Im konkreten Fall

steigen diese um gut 60%, wenngleich auf geringem Niveau.

Neben den konzeptspezifischen Optimierungsschritten soll abschliefend noch auf die
zusitzlichen klassischen Optimierungsanséitze, insbesondere der Anhebung der Turbinen-
eintrittstemperatur und Absenkung des Kondensatordrucks hingewiesen werden. Unter-
stellt man im MR-Konzept zukiinftig eine TET von 1420°C (ISO), steigt der Wirkungsgrad
um 1,5 %-Punkte (TET 1450°C). Aufgrund der héheren Abgastemperatur bei gleich-
bleibendem Druckverhiltnis, steigt mit der Anhebung nicht nur die Gasturbinenleistung,
sondern auch die erzielbaren Frischdampfparameter. Durch die Anhebung auf 300 bar und
670°C erhoht sich die Leistung der Dampfturbinen um 5%. Nimmt man nun noch optimale
Riickkiihlungsverhéltnisse im Kondensator (Druck Kond) an, steigt die Dampfturbinen-

leistung um weitere 4,3%. Somit sind bei dem vorgeschlagenem MR-II-Konzept langfristig
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Nettowirkungsgrade im Bereich von 47,6% moglich und dies bei geringsten spezifischen

COy-Emissionen von 6,6 Gramm je Kilowattstunde.

6.3 IGCC mit Carbonate Looping

Neben den Pre-Combustion IGCC-Konzepten soll an dieser Stelle ein Ansatz analysiert
werden, welcher Kohlendioxid aus dem Rauchgas der Gasturbine abtrennt. Im Gegensatz
zu anderen Studien wird dafiir keine Wasche sondern das Carbonate Looping Verfahren
eingesetzt. Aufgrund der neuartigen Kombination dieses CL-Konzepts, wird zunéchst eine
Basiskonfiguration analysiert, welche dann sukzessive optimiert wird. Dabei liegt der Fokus
neben der Heifsgasreinigung auch auf der Integration der membranbasierten Luftzerlegung.

Das Potential des vorgeschlagenen Cl-Konzepts wird im Folgenden bestimmt und mit dem
IGCC-Basisfall verglichen.

6.3.1 Konzeptbeschreibung

Im Gegensatz zu den bisherigen IGCC-Konzepten ist im CL-Konzept weder CO-Shift
noch CO.-Wische Bestandteil der Rohgasaufbereitung. Das Rohgas muss daher nicht mit
Wasser gesattigt werden, wodurch die physikalische Enthalpie vollstindig zur Abhitze-
dampfgewinnung genutzt werden kann (Rogas-AHDE). Aufgrund des hohen Temperatur-
niveaus kann hier iiberkritischer Dampf gewonnen werden. In der Basiskonfiguration (CL-
[-Konzept) wird der Carbonate Looping Prozess zunichst an die Gasturbine eines sonst
iberwiegend konventionellen IGCC-Kraftwerk ohne COy-Abtrennung angehingt (Abbil-
dung 75).
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Abbildung 75: Schema der mittelfristigen Anlagenkonfiguration des CL-I-Konzepts
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Analog besteht daher die Gasaufbereitung aus einer Partikelabtrennung, einer Wasser-
wische sowie der Entschwefelung via MDEA-Wésche. Aufgrund der unvollstindigen COS-
Abtrennung ist eine Hydrolysestufe vorgeschaltet. Der abgetrennte Schwefel wird in einem
Claus-Prozess zuriickgewonnen. Die kryogene Luftzerlegungsanlage ist vollintegriert und
nutzt einen Teil der Luft des Gasturbinenkompressors. Der entstehende Stickstoff wird im
vollem Umfang dem Brenngas vor der Gasturbine zugemischt. Das Gasturbinenabgas wird
direkt im nachfolgenden Karbonisierungsreaktor von COs befreit. Aufgrund des hohen
Temperaturniveaus kann die Reaktionswirme des Prozesses in Form von iiberkritischem
Dampf (250 bar, 630°C) genutzt werden. Das Reaktionsprodukt (CaCOj) wird anschlie-
flend erwarmt und thermisch regeneriert. Modelltechnisch werden Karbonisierungs- sowie
Kalzinierungsreaktor durch STOIC-Blécke simuliert, fiir die Reaktion und Umsatz hin-
terlegt sind. Eine User-Routine variiert den Feststoffumlauf (CaO) bis im Abgas das CO,
nahezu entfernt ist. Dabei wird kontinuierlich ein Teil des Feststoffs erneuert, um die un-
vollstandige Regenerierung und die thermische wie mechanische Abnutzung des Materials

zu kompensieren.

Zur Bereitstellung der fiir die Regenerierung erforderlichen Warmemenge, wird ein
Teil des Brenngases vor der Gasturbine abgetrennt, entspannt und mit Sauerstoff ver-
brannt. Zur Moderierung der Verbrennungstemperatur wird ein Teil des freigewordenen
und abgekiihlten CO; rezirkuliert. Der Warmeinhalt des restlichen Kohlendioxids, sowie
des verbleibenden Rauchgases, kann im Abhitzedampferzeuger genutzt werden. Das kalte
Kohlendioxid wird anschliefend aufbereitet und verdichtet. Wie in Kapitel 1.4 erwahnt,
weist es eine geringere Reinheit auf, weshalb ein zusétzlicher Energiebedarf fiir die Aufbe-

reitung beriicksichtigt wird.

Zur Verdeutlichung des langfristigen Potentials des CL-Konzepts wird die beschriebe-
ne Basiskonfiguration durch weitere technologische Anpassungen optimiert. Die einzelnen
Schritte umfassen die Einfiihrung einer Warm- sowie Heifsgasreinigung sowie die Substitu-
tion der kryogenen LZA durch ein OTM-Modul. Durch Kombination des Konzepts mit der
Warmgasreinigung (WGR) entfallen die Komponenten Wasserwésche, Hydrolyse, MDEA
sowie die Claus-Anlage. Das heiffe Rohgas wird zunéchst mittels Fliissigascheabscheidung
von Partikeln, Alkalien und Metallen befreit. Im weiteren Verlauf erfolgt aber die Ab-
kithlung auf ein mittleres Temperaturniveau von 550°C um mittels ZnO eine trockene
Entschwefelung durchfiihren zu konnen. Das Brenngas kann anschliefsend mit deutlich

hoherer Temperatur der Brennkammer bzw. der Entspannungsturbine zugefiihrt werden.

Da der Carbonate Looping Prozess neben dem Kohlendioxid auch Schwefelkompo-
nenten in Form von Kalziumsulfat bindet, ermdglicht das vorgeschlagene CL-Konzept

grundsétzlich auch eine nachgeschaltete Entschwefelung (HGR). Auf diese Weise kann
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die chemische Energie der vornehmlich als HyS und COS vorliegenden Schwefelverbindun-
gen in der Gasturbine genutzt werden. Auch hier wird angenommen, dass durch Einsatz
der Fliissigascheabscheidung die Alkalienkonzentration ausreichendend gesenkt und damit
Hochtemperaturkorrosion vermieden wird. Damit entfillt grundsétzlich auch die Notwen-
digkeit das Rohgas auf ein mittleres Temperaturniveau abkiihlen zu miissen. Da aber
eine allzu heiffe Zufiihrung des Gases zur Brennkammer auch ldngerfristig unwahrschein-
lich erscheint, wird dieser Gasstrom weiterhin auf 500°C abgekiihlt. Allerdings besteht
diese Restriktion nicht im Fall der Entspannungsturbine, weshalb dieser das Brenngas
mit 1000°C zugefiihrt wird. Abschliefend wird fiir die endgiiltige Konzeptkonfiguration
die membranbasierte Luftzerlegung integriert. Bei dieser OTM-Variante (OTM) wird die
notwendige Luft ebenfalls in vollem Umfang aus dem Gasturbinenverdichter entnommen.
Ein Teil des heifen Sauerstoffs wird direkt fiir die Regeneration im Carbonate Looping
Prozess verwendet, wahrend der Vergasungssauerstoff zunéchst zur Vorheizung der eintre-
tenden Luft dient und anschliekend weiter gekiihlt und verdichtet wird. Die ausgelaugte
Luft dient ebenfalls der Vorwarmung der Eintrittsluft und wird anschlieffend in der Ga-
sturbine genutzt. Da weder Verdiinnungsstickstoff anfillt, noch das Temperaturniveau des
Brenngases eine Wasserstattigung erlaubt, wird dieses unverdiinnt verbrannt. Das Konzept
aus IGCC mit OTM und Post-Combustion capture via Carbonate Looping vereinfacht sich
demnach zu der in Abbildung 76 dargestellten Anlagenkonfiguration.
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Abbildung 76: Schema der langfristigen Anlagenkonfiguration des CL-I1I-Konzepts

6.3.2 Konzeptanalyse IGCC-CL

Das CL-Konzept erreicht in seiner Grundkonfiguration mit konventioneller kryogener Luft-

zerlegung und Kaltgasreinigung einen Bruttowirkungsgrad von 51,6%. Das entspricht einer

156



Steigerung von 2,2 %-Punkten gegeniiber dem Basisfall. Der vorgeschlagene Prozess nutzt
demnach die Brennstoffenergie besser als das klassische IGCC. Allerdings bedingt die stick-
stoffseitige Vollintegration einen betrichtlichen Anstieg im Eigenbedarf des Konzepts (77).
Dies fiihrt dazu, dass der Nettowirkungsgrad mit 40,6% nur um rund 2 %-Punkte iiber dem
Basisfall liegt. Vergleicht man diesen Anlagenwirkungsgrad mit dem des Basisfalls bei inte-
grierter LZA, sinkt das Potential auf 1,7 %-Punkte. Wie bereits in Kapitel 5.5 verdeutlicht,
ist die CO-Konvertierung mit hohen Exergieverlusten verbunden. Die Vermeidung dieser
Verluste fithrt im CL-Konzept zu einem Anstieg des nutzbaren Brenngas-Heizwertstroms
um 13,8%. Zudem wird eine Abtrennung des unter Druck stehenden Gases vermieden, was
den Massenstrom durch die Turbine und damit die Leistung erhoht. Beide Faktoren bewir-
ken daher eine effizientere Ausnutzung der Brennstoffenergie, was sich in der genannten

Bruttowirkungsgradsteigerung widerspiegelt.

Brennstoffeinsatz: ~ 1068.9 MWth
Verteilung Eigenbedarf

GuD Teil (8.8%)

.Carbonate Looping (7.2%)
Gasreinigung (4.1%)
Kohleaufbereitung (2.2%)
Sonstige (2.0%)

Nz Kompr. (43.9%)

Energieverluste
516.9 MWth

COz Kompr.
(32.0%)

Abbildung 77: Energiebilanz des CL-I-Konzepts

Ein Nachteil beim Pre-Combustion-Ansatz sind die unvollstindige CO-Konvertierung
und COs-Abtrennung, was zu einem Kohlenstoffschlupf von 5 bis 10% fiihrt. Das CL-
Konzept hingegen ermoglicht Abscheidungsraten von rund 98%. Dies fiihrt zu spezifischen
COs-Emission im Bereich von 18,8 g/kWh, was einer Reduktion von fast 80% gegeniiber
dem Basisfall entspricht. Der verbleibende Schlupf wird vor allem durch unvollstdndigen
Kohlenstoffumsatz im Vergaser, die Losung von Kohlendioxid in Prozesswasser sowie die
teilweise permanente Bindung als Karbonat verursacht. Der damit insgesamt héhere COo-
Massenstrom ist auch ein Grund fiir den hohen Eigenbedarf des CO,-Kompressors. Zudem
wird das COs auf einem geringeren Druckniveau frei und weist einen hoheren Grad an Ver-
unreinigungen auf. Dadurch steigt auch der spezifische Energieaufwand der Verdichtung

um gut 20% gegeniiber dem Vergleichsfall. Auch nach Kondensation der Feuchte erreicht
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die CO9-Reinheit typischerweise nur rund 98%. Wéihrend die verbleibenden Anteile von
Stickstoff und Argon wenig kritisch sind, ist die Konzentration von Sauerstoff geméif der
Anforderungen in Tabelle 7 zu begrenzen. Je nach Verwendung ist demnach eine wei-
tere Aufbereitung, mit dem damit verbundenem energetischem und aparatetechnischem
Aufwand, notwendig. Dieser wird in der vorliegenden Arbeit nicht detailliert betrachtet,
sondern nur vereinfacht iiber einen COs-Druckverlust von 5 bar und zusétzlichem Eigen-
bedarf (3 MWel) erfasst. Wenngleich die energieintensive Sauergaswésche des Basisfalls
durch den Carbonate Looping Prozess ersetzt wird, so verursacht auch dieser, durch die
Umwiélzung des grofen Feststoffstroms und der COs-Rezirkulierung, einen signifikanten
Energiebedarf (Abbildung 77). Es ergibt sich dadurch ein spezifischer Elektroenergiebe-
darf von 0,028 kWh pro Kilogramm an abgetrennten CO,, was aber immer noch eine
Reduktion von 37% gegeniiber dem Basisfall darstellt.

Da es sich insbesondere bei dem langfristigen CL-IT-Konzept um eine neuartige Kom-
bination von zukiinftigen Technologien handelt, die zudem noch stark integriert sind, ist
es wichtig die bestehenden gegenseitigen Abhéngigkeiten einzelner Prozessparameter her-
vorzuheben. Das Brenngas wird im Gegensatz zum Basisfall in drei Teile aufgeteilt, wo-
von nur rund 62% direkt in der Gasturbine genutzt werden. Rund 1,5% des Brenngases
werden in der OTM bendétigt, um die komprimierte Luft nach dem internen Wirme-
tausch mit den Produktstromen auf die finale Eintrittstemperatur von 850°C zu erhitzen.
Die genaue Brenngasmenge richtet sich nach der Verdichterendtemperatur, welche vom
Druckverhéltnis der Gasturbine abhéngig ist. Aufserdem ist die zu erwirmende Luftmenge
ausschlaggebend, welche bei einem konstantem Sauerstoffbedarf durch den realisierten Ab-
trennungsgrad des OTM-Moduls bestimmt wird. Die verbleibenden 36,5% des Brenngases
dienen der Warmebereitstellung, fiir die Regenerierung des Kalziumkarbonats im Kalzi-
nierungsprozess. Aufgrund der Brenngasaufteilung und vermehrter Dampfproduktion (Ab-
hitzenutzung), verschiebt sich das Verhéltnis der Leistungsabgabe von der Gasturbine zur
Dampfturbine. Wahrend im Basisfall das Verhéltnis von (Gas- zu Dampfturbinenleistung
bei rund 1.8 liegt, fallt dieses beim CL-Konzept auf circa 0,6 ab. Damit reduziert sich die
in Kapitel 5.5 hervorgehobene Abhéngigkeit der IGCC-Performance von der Gasturbine.

Einfluss der GUD-Parameter

Trotz der geringeren Bedeutung der Gasturbine im CL-Konzept, soll im folgenden Ab-
schnitt zunédchst der Einfluss deren Parameter herausgestellt werden. Dazu wird sowohl
die Turbineneintrittstemperatur als auch das Druckverhéltnis variiert und der entspre-
chende Anlagenwirkungsgrad ermittelt. Wie in Abbildung 78 ersichtlich, ist die Anhebung
der TET mit einer deutlichen Steigerung des Wirkungsgrades verbunden. Allerdings ist der
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Einfluss aufgrund der Brenngasaufteilung im Vergleich zum Basisfall weniger stark. Es er-
geben sich nicht die typischen, gekriimmten Verldufe sondern eher flache Verldufe mit ten-
denziell steigendem Wirkungsgrad bei zunehmenden Druckverhéltnis. Zudem verschiebt
sich der optimale Bereich bei gegebener TET hin zu deutlich héheren Druckverhéltnissen.
Bei hochsten Temperaturen ergeben sich so Anforderungen an den Vergaserdruck, welcher
bei trockenem Kohleeintrag gegenwirtig nicht realisierbar ist.

Neben der Gasturbine soll nun auch der Dampfkreislauf kurz betrachtet werden. So
konnte in der Simulation ein besonders starker Einfluss des Kondensatordrucks auf den
Anlagenwirkungsgrad nachgewiesen werden. Der gestiegene Leistungsanteil des Dampf-
kreislaufs im Kraftwerk, fiihrt zu einer groferen Abhéngigkeit hinsichtlich der méglichen

Riickkiihlungsmethode und damit auch des Kraftwerksstandorts.
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Abbildung 78: Einfluss der GUD-Parameter auf den Anlagenwirkungsgrad

Einfluss der CO,-Abtrennungsrate

Wie beim klassischen IGCC, hat auch im CL-Konzept der COs-Abtrennunsgrad einen
signifikanten Einfluss auf den erzielbaren Anlagenwirkungsgrad. Erhoht man die Abtren-
nungsrate, steigt zwangslaufig der notwendige Feststoffumlauf (Kalziumoxid) und damit
auch der Energieaufwand fiir dessen Regeneration. Entsprechend muss hier mehr Brenn-
gas eingesetzt werden, wodurch weniger Brenngas fiir die Gasturbine zur Verfiigung steht.
Dies erfordert wiederum mehr Sauerstoff und erhoht den, mit dessen Bereitstellung ver-
bundenen, Energiebedarf. Letztlich muss bei erhéhter Abtrennung auch ein groferer COo-
Massenstrom aufbereitet und verdichtet werden. Der sich in Summe daraus ergebende Ein-
fluss auf den Anlagenwirkungsgrad ist beispielhaft in Abbildung 79 dargestellt. Es zeigt

sich, dass das vorgeschlagene Konzept (CL-I) hochste Abtrennungsraten erreicht und bei
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einer Reduzierung dieser, auf das Niveau des IGCC-Basisfalls (90% CO,-Abtrennung), eine
Wirkungsgradsteigerung von rund 0,83 %-Punkte moglich ist. Ein solches Kraftwerk kann
demnach geringste COq-Restemissionen erreichen oder bei gegebenen Abtrennungsraten
von 90% (Basisfall) noch zusitzliche Effizienzsteigerungen realisieren. Da im Konzept die
COq-Abtrennung nachgeschaltet ist, ist theoretisch auch ein teilweiser oder sogar vollstin-
diger Verzicht in Zeiten hohem Strombedarfs vorstellbar. So konnte das gesamte Brenngas
in einer iiberdimensionierten (Gasturbine oder in einer zusatzlich vorgehaltenen Gasturbi-
ne genutzt werden. In diesem Fall wiirde zusétzlich der, mit der Sauerstoffbereitstellung
sowie COq-Rezirkulierung verbundene, Eigenbedarf sinken bzw. entfallen. Allerdings wére
diese optionale Prozessfiihrung mit grofseren Adaptionen an der Anlage verbunden und
diirfte hinsichtlich Anlagendynamik begrenzt sein.

Wiéhrend im mittelfristigen CL-I-Konzepts die Sauerstoftbereitstellung durch eine kryo-
gene Luftzerlegung erfolgt, wird im CL-TI-Konzept ein OTM-Modul eingesetzt. Selbst bei
luftseitiger Integration der LZA mit dem Gasturbinenverdichter bleibt der Einfluss ei-
ner moderaten Verdnderung des Sauerstofftbedarfs bedingt durch die Variation des Ab-
trennungsgrades begrenzt. So betrigt der Anteil des aus dem Gasturbinenverdichter ent-
nommenen Luftstroms um die 49%, gemessen am gesamten Verdichtermassenstrom. Im
CL-II-Konzept wird hingegen der gesamte Luftmassenstrom iiber die OTM geleitet und
ausgelaugt. Entsprechend ist der verfiighare Massenstrom kaum variierbar, was die ho-
he Anpassungsfahigkeit des OTM-Moduls bedingt. Hier kann entweder der Permeatdruck
abgesenkt oder mehr Membranfliche zur Verfiigung gestellt werden. In Abbildung 79(b)
ist daher ein typischer Verlauf fiir die zu realisierende praktische Abtrennungsrate bei va-
riierender COs-Abtrennungsrate dargestellt. Um eine gewisse Flexibilitdt hinsichtlich der
COq-Abtrennung zu gewihrleisten, muss beim langfristigen Konzept also der aufgezeigte
Zusammenhang beriicksichtigt werden. Neben der COy-Abtrennung gibt es noch weitere
Prozessparameter die direkt Auswirkungen auf andere Teilsysteme haben und daher im

folgenden Kapitel ndher betrachtet werden.

Integrationsgrad

Bereits beim mittelfristigen CL-I-Konzepts besteht durch die luft- und stickstoffseitige
Integration der kryogenen LZA eine gewisse Abhéngigkeit dieses Systems von den Gastur-
binenparametern. Zusétzlich beeinflussen diese, aufgrund der direkten Kopplung, auch
den Carbonat Looping Prozess. Hier gilt es die Turbinenaustrittstemperatur (TAT) nicht
zu stark absinken zu lassen, um das Abgas direkt im Kalzinierungsprozess zu dekarboni-

sieren. Die sich ergebende TAT bei verschiedenen Turbineneintrittstemperaturen (TET)
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Abbildung 79: Einfluss der COy-Abtrennung auf den Anlagenwirkungsgrad (a) und OTM
(b)

und Druckverhéltnissen (7) sind in Abbildung 80 dargestellt. Betrachtet man den op-
timalen Wirkungsgradbereich aus Abbildung 78 wird deutlich, dass dieser aufgrund des
hohen Druckverhéltnisses zu einem Absinken der Abgastemperatur unter 600°C, bei nied-
riger TET sogar unter 500°C, fiithren wiirde. Da die Kalzinierung bei Temperaturen um
650°C stattfindet, sollte das Abgas nicht zu unterkiihlt eintreten, um eine effektive Ab-
trennung zu ermoglichen. Daher wird der Prozess bei etwas niedrigeren Druckverhéltnissen
und damit aufserhalb des optimalen Bereichs betrieben. Allerdings ist die Kriimmung der
Wirkungsgradverldufe (Abbildung 78) vergleichsweise gering und der damit verbundene

Effizienzverlust somit moderat.
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Abbildung 80: Einfluss der Gasturbinenparameter auf angrenzende Systeme

Im CL-II-Konzept ergeben sich, aufgrund des héheren Integrationsgrades, weitere Ab-
hangigkeiten, welche dazu fiithren, dass einzelne Prozessparameter nicht frei variiert werden
konnen. Im Wesentlichen betroffen sind hier das System OTM und Gasturbine. Andert
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sich bei Einsatz eines minderwertigen Brennstoffs der Sauerstoffbedarf des Gesamtprozes-
ses, so muss die Sauerstoffabtrennungsrate und damit die OTM-Performance entsprechend
angepasst werden, um eine konstante Turbineneintrittstemperatur zu gewéhrleisten. Glei-
ches gilt fiir die Variation der CO,-Abtrennungsrate (Abbildung 80b). Mit steigender
Abtrennung wird mehr Brenngas und damit auch Sauerstoff in der Regeneration beno-
tigt. Da nun auch weniger Brenngas in der Gasturbine umgesetzt wird, muss das Lambda
der Gasturbine leicht reduziert werden, um eine konstante Turbineneintrittstemperatur
zu gewahrleisten. Infolge dessen muss die OTM-Abtrennungsrate steigen um den erhéhten
Sauerstoftbedarf bei verminderter Luftzufuhr zu decken. Ein besonders starker Zusammen-
hang besteht zudem zwischen der OTM und der TET der Gasturbine. Die Vollintegration
der OTM bei fehlender Brenngasverdiinnung erfordert dabei fiir die jeweilige TET ei-
ne konkrete Menge an Uberschussluft, was bei gegebenen Sauerstoffbedarf eine spezielle
Sauerstoffabtrennungsrate im OTM-Prozess bedingt. Da aber dieser Parameter gasturbi-
nenspezifisch ist und in der Regel konstant gehalten wird, diirfte dieser Zusammenhang
eher fiir die Auslegung, als den Betrieb eines solchen Kraftwerks relevant sein. Es stellt
sich allerdings die Frage, wie sich das System in Teillast verhélt. Da bei einer Absen-
kung der Vergaserleistung aber auch Sauerstoff- sowie Kiihlluftbedarf sinken, sollten die

Auswirkungen beherrschbar sein.

6.3.3 Potentialabschitzung IGCC-CL

Wie bereits aufgezeigt, ergibt sich fiir das CL-I-Konzept im mittleren Zeithorizont ein
Wirkungsgradpotential von 40,6% bei spezifischen COy-Emissionen von 18,8 g/kWh. Dies
bedeutet eine Wirkungsgradsteigerung von 2 %-Punkten gegeniiber dem Basisfall bei
gleichzeitiger Reduzierung der Restemissionen. Bedenkt man allerdings die unsicheren Si-
mulationsannahmen sowie die Herausforderungen bei der groftechnischen Umsetzung und
Kombination von neuen Technologien, erscheint das CL-Konzept wenig aussichtsreich. Da-
her soll im weiteren Verlauf schrittweise das langfristige Potential durch den Einsatz der
bereits beschriebenen Prozessvariationen untersucht werden. Die Einfliisse der verschiede-
nen Optimierungsschritte auf den Anlagenwirkungsgrad sind in Abbildung 81 dargestellt

und werden im Folgenden diskutiert.
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Abbildung 81: Potentialanalyse des IGCC-CL-Konzepts

Zunachst wird die konventionelle Kaltgasreinigung durch die Fliissigascheabscheidung
und eine trockene Entschwefelung auf mittlerem Temperaturniveau ersetzt. Die Simula-
tion des entsprechenden Konzepts (WGR) erzielte einen Nettowirkungsgrad von 42%.
Die Warmgasreinigung (WGR) fiihrt zu einer verminderten Abkiihlung des Rohgases,
vermeidet die Vorwdrmung des Brenngases und erhéht dariiber hinaus noch dessen Tem-
peratur auf rund 450°C. Die Temperatur ergibt sich dabei aus der Betriebstemperatur
der Entschwefelung und der Vorwadrmtemperatur des Verdiinnungsstickstoffs. Auferdem
ermoglicht der geringere Druckverlust in der Gasbehandlung in Verbindung mit der hohe-
ren Brenngastemperatur eine Entspannung des Brenngases vor der Gasturbine. Dadurch
kann iiber die Entspannungsturbine zusétzlich Energie gewonnen werden. Die Anhebung
der Brenngastemperatur und die vermiedene Warmeverschiebung fiihren dazu, dass der
Gasturbine sowohl mehr physikalische als auch chemische Enthalpie zugefiihrt wird. Um
die TET dennoch konstant zu halten, muss demnach der Luftmassenstrom erhéht werden.
Dies fiihrt in Summe zu einem erhéhten Massenstrom durch die Turbine und damit zu einer
Leistungserh6hung um rund 6%. Der erh6hte Abgasmassenstrom kompensiert zudem die
geringere Abhitzedampfproduktion in der Rohgaskiihlung. Da der Eigenbedarf nur leicht
ansteigt, erhoht die Warmgasreinigung die Nettoleistung um 1,4 %-Punkte gegeniiber dem
Finsatz der Kaltgasreinigung.

Auch beim CL-Konzept ist grundsétzlich die Anwendung der Heifgasreinigung méoglich
(HGR). Hier ermoglicht die Kombination von FAA und Carbonate Looping Prozess gar
die Moglichkeit auf die Entschwefelung ginzlich zu verzichten und damit das Temperatur-
niveau der Brenngaszufiihrung weiter zu erhéhen. Das im Gasturbinenabgas enthaltene
SOx wird anschliefsend im Karbonisierungsreaktor in Kalziumsulfat umgesetzt und auf-
grund der hohen Affinitit des Schwefels zum Feststoff, dauerhaft gebunden. Durch die
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Nutzung des chemischen Energieinhalts der Schwefelverbindungen erhoht sich die Leis-
tungsabgabe der Gasturbine eines solchen Konzepts (HGR) leicht um rund 1,5%. Der
Einfluss auf die Gesamtanlage ist demnach eher gering und erhéht den Nettowirkungs-
grad des entsprechenden Kraftwerkskonzepts nur um rund 0,1 %-Punkte. Allerdings liegt
der Schwefelgehalt im verwendeten Brennstoff nur bei rund 0,5 Ma.-%. Bei schwefelreichen
Brennstoffen sollte der Heizwertanteil der Schwefelverbindungen im Brenngas leicht ein bis
zwei Prozent ausmachen und damit der Wirkungsgradgewinn eher 0,3 bis 0,5 %-Punkte be-
tragen. Den grofteren Effekt erzielt jedoch die weitere Anhebung der Brenngastemperatur
auf 530°C. Aufgrund der Entspannungsturbine kiihlt sich das Brenngas auf die maximale
Gasturbineneintrittstemperatur von 500°C ab. Daneben tréigt die Entspannung des fiir die
Regeneration bestimmten Brenngasstroms zur Leistungssteigerung bei, da dieser nun mit
1000°C zugefiihrt wird. Theoretisch wiren hier hohere Gastemperaturen denkbar, aller-
dings soll auf den Einsatz von Kiihlungsystemen in der Entspannungsturbine verzichtet
werden. In Summe fiihren die genannten Faktoren zu einer Wirkungsgradsteigerung um 1,5
%- Punkte gegentiber der Warmgasreinigung. Neben der Effizienzsteigerung vereinfacht die
nachgeschaltete Entschwefelung das Anlagenkonzept deutlich, was auch zu entsprechenden
monetiren Einsparungen und tendenziell hoherer Betriebsflexibilitit sowie Verfiigbarkeit

fithren sollte.

Da das Kraftwerkskonzept nach wie vor einen sehr hohen Eigenbedarf aufweist, liegt
die Substiution der kryogenen Luftzerlegungsanlage durch ein OTM-Modul nahe (OTM).
Dabei wird die gesamte Luft aus der Gasturbine entnommen, iiber die OTM geleitet und
anschlieffend in der Gasturbine genutzt. Auf diese Weise entféllt die energieintensive Stick-
stoffverdichtung. Da nun keine Verdiinnung des Brenngases mehr erfolgt und aufgrund der
hohen Temperatur keine Wassersiattigung moglich ist, wird das Brenngas unverdiinnt zur
Gasturbine geleitet. Dadurch steigt das Lambda der Gasturbine deutlich, um die gesetzte
Turbineneintrittstemperatur gewéhrleisten zu kénnen. Die Forderung des erhohten Luft-
massenstroms bewirkt ein Absinken der Gasturbinenleistung um 10,4%. Wenngleich die
Leistung der Dampfturbinen steigt, fithrt dies trotzdem in Summe zu einem Abfall der
Bruttoleistung um 2,4%. Allerdings sinkt durch die gewéahlte Konfiguration der Eigenbe-
darf des Kraftwerkskonzepts (OTM) um ein Drittel, was zu einem Anstieg der Netto-
leistung um 5,4% und damit zu einer Wirkungsgradsteigerung um 2,4 %-Punkte fiihrt.
Aufgrund des Wegfalls des Stickstoffverdichters und des erhéhten Sauerstoffbedarfs hat
der OTM-Einsatz einen groferen Effekt als beim Basisfall. Zudem ergeben sich Synergi-
en aus der Kombination mit dem Carbonate Looping Prozess. Der Wirkungsgradvorteil
des OTM-Prozess wird dabei nur durch die Reduzierung des Eigenbedarfs erreicht. Damit

stellt der Prozess eine ideale Erginzung zum Post-Combustion Capture Ansatz dar, wel-
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cher bei IGCC-Kraftwerken vornehmlich auf die Reduzierung thermischer Verluste in der
Brenngaserzeugung abzielt.

Der langfristig erzielbare Wirkungsgrad des vorgeschlagenen CL-Konzepts liegt dem-
nach im Bereich von rund 45,9%. Dies entspricht einem signifikanten Effizienzpotential
von 7,3 %-Punkten im Vergleich zum Basisfall. Aufgrund des hoheren Wirkungsgrades
sinken zudem auch die verbleibenden COy-Emissionen auf rund 17,1 g/kWh. Betrachtet
man den Teil des Kohlendioxids, welcher in Form von Kaziumkarbonat gebunden bleibt,
ebenfalls als abgetrennt, sinken die spezifischen CO,-Emissionen auf rund 12 g/kWh.
Trotz der zusétzlichen Unsicherheit durch die Einfiihrung weiterer zukiinftiger Techno-
logien ist das aufgezeigte Optimierungspotential enorm und der Prozess sehr aussichts-
reich. Gerade das weitere Effizienzpotential von 5,3 %-Punkten im Vergleich zum mit-
telfristigen CL-I-Konzepts verdeutlicht den Vorteil der konsequenten Neuausrichtung des
IGCC-Kraftwerkes gegeniiber der Kombination neuer Komponenten mit konventioneller
Technik. Sowohl die Einfithrung der OTM als auch die Heifsgasreinigung sind daher fiir
IGCC-Kraftwerke mit nachgeschalteter COs-Abtrennung ein aussichtsreicher Ansatz zur
Effizienzsteigerung.

Abschliefsend soll zudem noch darauf hingewiesen werden, dass neben den bisher behan-
delten Ansétzen, zusitzlich auch die klassischen Optimierungsschritte angewendet werden
konnen. So fithrt eine Anhebung der TET auf 1450°C (TET 1450°C) zu einer Wir-
kungsgradsteigerung um 0,5 %-Punkte. Der Effekt ist damit vergleichsweise moderat, was
durch den verringerten Einfluss der Gasturbine (Brenngasaufteilung) im Konzept begriin-
det ist. So wird zwar die Leistung der Gasturbinen um 4,2 % erhoht, allerdings auf Kosten
des Dampfkreislaufes. Da dieser im Konzept aber einen deutlich héheren Anteil an der
Stromproduktion hat, steigt der Wirkungsgrad des Gesamtkonzepts nur moderat. Dies ist
auch der Grund fiir die signifikante Effizienzsteigerung von 1,3 %-Punkte bei Absenkung
des Kondensatordrucks (Druck Kond). Diese bewirkt eine Steigerung der Dampfturbi-
nenleistung um 4% bei konstanter Gasturbinenleistung. Die beiden Optimierungsschritte
kénnen auferdem additiv verkniipft werden. Das entsprechende CL-II-Konzept erreicht

damit in der Simulation sogar Nettowirkungsgrade von 47,7%.

6.4 IGCC mit Sauerstoffverbrennung

Auch der dritte CCS-Ansatz, das Oxyfuel-Verfahren soll in Kombination mit der IGCC-
Technologie in der vorliegenden Arbeit aufgegriffen werden. Im Gegensatz zu fritheren Ar-
beiten, wie dem CES [Mac et al. 2007] oder Graz Cylce [Sanz et al. 2010, Sanz et al. 2004,
Jericha et al. 2008|, wird eine Balance zwischen Prozessintegration und Effizienz favori-

siert. Dies ermoglicht eine bessere Analyse des Konzeptes und das Aufzeigen von Zu-
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sammenhingen einzelner Parameter (IGCC-Oxy). Auch hier wird zunéichst eine Basis-
konfiguration (Oxy-I) aus iiberwiegend konventionellem IGCC und sauerstoffbetriebener
Gasturbine analysiert. Fiir die Potentialermittlung werden anschliefsend die bereits be-

handelten Technologien schrittweise integriert (Oxy-II) und der Wirkungsgrad ermittelt.

6.4.1 Konzeptbeschreibung

In der mittelfristigen Konfiguration (Oxy-I) wird nach der Vergasung der aufbereiteten
Kohle, die Enthalpie des heifen Rohgases zunéchst in einem Rohgaskiihler zur Produktion
von iiberhitztem Dampf genutzt. Anschliefend werden in einer konventionellen Kaltgas-
reinigung Partikel, kondensierbare und wasserlosliche Bestandteile, in einer Wasserwéasche
abgetrennt. Anschliefend wird das Gas entschwefelt. Dazu wird in einer Hydrolysestu-
fe COS in HyS iiberfiihrt und dieses anschliefsend mittels MDEA-Wische abgetrennt.
Das schwefelhaltige Gas wird in einer Claus-Anlage in elementaren Schwefel iiberfiihrt.
Das Reingas wird nun in der Gasturbine mit Sauerstoff verbrannt. Der Sauerstof fiir die
Verbrennung als auch fiir den Vergasungsprozess wird durch eine luftseitig unabhéngi-
ge, kryogene Luftzerlegungsanlage bereitgestellt. Um eine Verdiinnung des Rohgases zu
vermeiden, entfillt die sonst iibliche weitere Verwendung des Stickstoffs als Verdiinnungs-
medium. Um aber die Temperatur bei der Sauerstoffverbrennung begrenzen zu koénnen,
wird zur Verdiinnung sowohl kaltes Rauchgas rezirkuliert als auch Mitteldruckdampf zu-
gemischt. Da die Rezirkulierung den Gasturbinenbetrieb deutlich komplexer macht, wird
auf eine zusatzliche luftseitige Integration der LZA verzichtet. Das restliche Abgas wird in
einer Niederdruckturbine bis auf den Kondensationsdruck entspannt. Anschliefend wird
das Wasser auskondensiert und abgetrennt. Das verbliebende Kohlendioxid wird gerei-
nigt und auf das notwendige Druckniveau verdichtet. Geméfs der Beschreibung kann das

Anlagenschema geméfs Abbildung 82 dargestellt werden.
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Abbildung 82: Schema der mittelfristigen Anlagenkonfiguration des Oxy-I-Konzepts

Da sich der Gas- und Dampfturbinenteil grundlegend vom Basisfall unterscheidet, soll
dieser nun noch im Detail betrachtet werden. Im Unterschied zum Basisfall wird das
Rauchgas in der Gasturbine nur teilweise entspannt. Auf diese Weise wird sichergestellt,
dass die Abgastemperatur noch ausreicht um die festgelegten Dampfparameter im AHDE
zu erreichen. Zudem muss der Warmeinhalt des Abgases ausreichen, um die notwendige
Dampfmenge zur Einhaltung der Turbineneintrittstemperatur zu erzeugen. Da das Abgas
bei diesem Konzept zu einem grofsen Anteil aus Wasserdampf besteht, ist der Warme-
eintrag in die Gasturbinenschaufeln héher. Aus diesem Grund wird die in Kapitel 3.3
festgelegte Turbineneintrittstemperatur im Oxy-Konzept abgesenkt. In dem mittelfristi-
gen IGCC-Konzept (Oxy-I) wird daher eine TET von 1120°C (ISO) angenommen, was

einer signifikanten Reduktion von 200°C im Vergleich allen anderen Konzepten entspricht.

Der im AHDE erzeugte iiberhitzte Hochdruckdampf wird mit dem Hochdruckdampf
des Rohgaskiihlers der (GGasinsel gemischt und auf die Dampfturbine geleitet. Der Dampf
wird bis auf das Niveau der Gasturbinenbrennkammer entspannt und dieser anschliefsend
zugegeben. Nach der Abwéarmeriickgewinnung wird der Abgasstrom geteilt. Dabei wird
iiber eine User-Routine soviel Abgas abgetrennt und wieder verdichtet wie als Moderator
zur Temperaturbegrenzung in der Gasturbinenbrennkammer notwendig ist. Dabei ist dar-
auf zu achten, dass die Verdichterendtemperatur aus Materialgriinden unterhalb von 500°C
bleibt. Der verbleibende Abgasstrom wird iiber eine Niederdruckgasturbine geleitet und
bis auf Kondensatordruck entspannt. Da es sich um eine Kondensation von wasserdampf-
beladenem Rauchgas handelt, sind hier deutlich héhere Driicke (100 mbar) notwendig, als
bei der klassischen Dampfkondensation. Zum besseren Verstindnis ist das Anlagenschema
in Abbildung 83 dargestellt.
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Abbildung 83: Detailschema des Gas-und Dampfkreislaufes des Oxy-Konzepts

Fiir die Simulation des langfristigen Konzepts (Oxy-II) wird die bisher beschriebene
Struktur im Bereich der Gasreinigung, der Sauerstoffbereitstellung und den Gasturbi-
nenparametern variiert. So wird die bereits aus den vorhergehenden Konzepten bekannte
Warmgasreinigung eingesetzt, bestehend aus Fliissigascheabscheidung und Entschwefelung
mittels ZnO. Fiir Letztere wird das Temperaturniveau des Gases, iiber einen Rohgaskiihler,
auf 500°C abgesenkt. Die Zufiihrung des Brenngases erfolgt demnach ebenfalls auf diesem
erhohten Niveau. Auf eine weitere Temperaturerhthung in der Gaskonditionierung wird
verzichtet, da aufgrund der Abgaskondensation eine vollstindige Entschwefelung garan-
tiert sein muss. Zudem wurde bereits auf die Problematik zu hoher Brenngastemperaturen
hingewiesen (Abbildung 12). Daneben wird der Druck im Vergaser auf 60 bar angehoben.
Dies erméglicht die Brenngaszufiihrung auf einem deutlich erhéhten Druckniveau. Die
Verdnderungen im Bereich des GUD-Teils betreffen im Wesentlichen die Anhebung der
Turbineneintrittstemperatur auf 1220°C, die Absenkung des Kondensatordrucks auf 75
mbar sowie die Nutzung iiberkritischer Dampfparameter (250 bar, >600°C). Durch die ge-
nannten Mafsnahmen vereinfacht sich die Struktur des Oxy-II-Konzepts wie in Abbildung
84 dargestellt.
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Abbildung 84: Schema der langfristigen Anlagenkonfiguration des Oxy-II-Konzepts

6.4.2 Konzeptanalyse IGCC-Oxy

Die Simulation des Oxy-Konzepts ergab in der Grundkonfiguration mit klassischer, kryo-
gener Luftzerlegung und Kaltgasreinigung einen Bruttowirkungsgrad von 56,2%. Dies ent-
spricht einer deutlichen Steigerung von 6,8 %-Punkten gegeniiber dem Basisfall. Der auf
dem Oxyfuel-Prinzip basierende IGCC-Prozess nutzt damit die Brennstoffenergie wesent-
lich effizienter als das konventionelle IGCC. Allerdings ist der Sauerstoftbedarf des Prozes-
ses rund zweieinhalb mal so grofs, was mit einer betrachtlichen Steigerung des Eigenbedarfs
der Luftzerlegungsanlage verbunden ist. Zudem wird das COy bei sehr niedrigen Driicken
und mit geringer Reinheit gewonnen, was zu einem erhohten Aufbereitungsaufwand und
steigendem Energiebedarf fiithrt. In Summe fiihrt dies nur zu einer Steigerung des Netto-

wirkungsgrades gegeniiber dem Basisfall von 1,4 %-Punkte auf dann 40%.

Brennstoffeinsatz: ~ 1068.9 MWth
Verteilung Eigenbedarf

Energieverluste /‘// COz Kompr. (35.0%)
468.5 MWth 03 Kompr.

_Sonshge (2.0%)

B GuD Teil (4.4%)
o Gasreinigung (2.5%)
Kohleaufbereitung (2.0%)

LZA (47.3%)

Abbildung 85: Energiebilanz des Oxy-I-Konzepts
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Wie in Abbildung 85 ersichtlich, verursachen die beiden Systeme, Sauerstoffbereitstel-
lung und CO,-Verdichtung, rund 82% des gesamten Eigenbedarfs. Wahrend der Ener-
gieaufwand der Luftzerlegung in erster Linie aufgrund des hoheren Sauerstoffbedarfs zu-
nimmt, steigt bei der COs-Verdichtung auch der spezifische Aufwand an. So ist im Ver-
gleich mit dem Basisfall der spezifische Energiebedarf mit 0,166 kWh je Kilogramm CO,
fast doppelt so hoch. In Summe liegt der Eigenbedarf rund 50% hoher als im Basisfall.
Darin nicht enthalten ist allerdings der Aufwand im Gas- und Dampfkreislauf fiir Rezirku-
lierung des Rauchgases. Betrachtet man nur die Bruttoleistungsabgabe erhilt man einen
Wert von 814,37 MW. Dabei entfallen 77,3% der Leistung auf die Hochdruckgasturbine
und 10,4% bzw. 12,3 % auf die Dampf- sowie Niederdruckgasturbine. Die Differenz zur
Nettoleistung des GUD von 600,4 MW, entspricht dem Aufwand zur Verdichtung des Oxi-
dationsmittels und des rezirkulierten Rauchgases. Dabei verursacht letzteres fast 84% des
Energieaufwandes.

Aufgrund der Rauchgaskondensation kann das CO5 aus dem Gasturbinenabgas gewon-
nen werden. Da auch wéihrend der Gaskonditionierung nur geringfiigiger Kohlenstoffschlupf
auftritt, liegt die COy-Abtrennungsrate in der Simulation bei rund 97,4%. Der {iberwie-
gende Teil entsteht dabei durch das Tailgas der Claus-Anlage, welches aufgrund des hohen
Stickstoffanteils nicht rezirkuliert sondern nach entsprechender Aufbereitung an die Um-
gebung abgegeben wird. Die Stickstofffracht entsteht bei der Umsetzung des Claus-Gases
mit Luft und wiirde das Brenngas mit Inertgas verdiinnen. Es sei aber daraufhingewie-
sen, dass wahrend der COs-Aufbereitung ein COo-Schlupf entstehen kann, welcher in der
vereinfachten Betrachtung der Aufbereitungsstufe nicht erfasst ist. Die verbesserte Ab-
trennung fithrt aber zu geringen spezifischen COy-Emissionen im Bereich von 22,4 g/kWh.

Das entspricht einer weiteren Reduktion um 74,5% im Vergleich zum Basisfall.

Einfluss der Gasturbinenparameter

Aufgrund des hohen Leistungsbeitrages der Hochdruckgasturbine ist die erzielbare Net-
toleistung des Oxy-Konzepts sehr von deren Betriebsparametern abhéngig. Aufgrund der
Sauerstoffverbrennung und feuchten Rauchgasrezirkulierung verandert sich die Rauchgas-
zusammensetzung bzw. das Arbeitsmedium der Turbine. Ein Vergleich der wesentlichen
physikalischen Eigenschaften des Arbeitsmediums, mit dem aus der luftgefeuerten Synthe-
segasverbrennung (Basisfall), ist in Tabelle 25 dargestellt. Im Basisfall betrigt der Anteil
an Wasser und Kohlendioxid im Rauchgas nur rund 11,4 Vol.-% bzw. 1,3 Vol.-%. Der
iberwiegende Teil (86 Vol.-%) ist damit Stickstoff und Sauerstoff. Im Oxy-Konzept hinge-
gen, besteht das Arbeitsmedium zu rund 65 Vol.-% und 33 Vol.-% aus Wasserdampf bzw.
Kohlendioxid.
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Tabelle 25: Analyse des Gasturbinenarbeitsmediums (Werte aus Ebsilon)

TET Wirmekapazitit Wirmeleitfihigkeit dyn. Viskositit
Konzept . kJ W
Basisfall 1320 1,393 0,133 59,694
OxvI 1320 2,157 0,149 54,683
T 1120 2,113 0,129 49,909

Damit steigt der Warmeeintrag in die Gasturbinenschaufeln, zum Teil durch die ho-
here Strahlung der dreiatomigen Gase (H,O und CO,), zum Teil durch den verbesserten
konvektiven Warmeiibergang. Geméfl der Literatur [Seume et al. 2010| kann fiir die Ab-
schitzung der konvektiven Warmeiibertragung an der Schaufelnase folgende Korrelation

angenommen werden??:

(28)

N T \/R T 2
ur, :07945+3,48*M_3799* <% \/ORBL)

vV Rep, 100

Ersetzt man die Nusseltzahl Nu; = "‘f\L und Renoldszahl Re; = %L*p und stellt die

Gleichung nach dem Wirmeiibergangskoeffizienten o um, so ergibt sich folgender Aus-
druck, welcher anhand der ermittelten Stoffwerte aus Tabelle 25 eine Tendenz fiir die

Verdnderung des Wiarmeeintrages durch das neue Arbeitsmedium erlaubt:

PP L 0,0348 % A Ty + 5P 0000399+ A+ T2 + P /T (29)

a = 0,945 % \ x
nx* L n n

Die Warmeiibertragung steigt also, laut Gleichung 29, mit zunehmender Warmekapa-
zitat sowie -leitfdhigkeit und abnehmender Viskositdt des Mediums. Vergleicht man die
entsprechenden Werte der beiden Arbeitsmedien bei gleicher Turbineneintrittstemperatur
wird deutlich, dass beim Oxy-Konzept die Wirmekapazitiat und Warmeleitfihigkeit rund
55% bzw. 12 % hoher liegen, wihrend die Viskositit um rund 8% sinkt. Alle drei Para-
meter deuten demnach auf signifikant héhere thermische Belastung der Schaufeln hin. Die
erhohte Warmekapazitat fiilhrt zusitzlich zu einer geringeren Abkiihlung des Mediums
wahrend der Entspannung. Damit steigt insbesondere der Wirmeeintrag in den hinte-

ren, thermisch weniger belastbaren Schaufelreihen. Daher wurde im vorliegenden Konzept

2ZDer Wert L entspricht einer charakteristischen Léinge und pbezeichnet die Dichte des Mediums
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(Oxy-I) die Turbineneintrittstemperatur um 200°C abgesenkt. Dadurch sinkt zumindest
die Wirmeleitfihigkeit deutlich und die thermische Belastung insgesamt, aufgrund der
geringeren GGastemperatur. Die Absenkung der TET verhindert aber hohere Wirkungsgra-
de des Kraftwerks und erklart zumindest teilweise die Wirkungsgraddifferenz zu friitheren
Arbeiten [Sanz et al. 2004, Jericha et al. 2008, Sanz et al. 2010].

46%
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Abbildung 86: Einfluss der Gasturbinenparameter (TET und Druck) auf Anlagenwirkungs-
grad

Wie in Abbildung 86 ersichtlich, steigt der Wirkungsgrad deutlich mit Anhebung der
TET auf das Niveau des Basisfalls. Aber auch der Druck hat einen Einfluss auf das Kon-
zept. So wurde zusétzlich ein Hochdruckfall betrachtet, in welchem das Rauchgas aus der
Brennkammer mit 54 anstatt mit 27 bar auf die HD-Turbine geleitet wird. Auch hier ist
insbesondere bei hoheren Turbineneintrittstemperaturen eine deutliche Verbesserung des
Anlagenwirkungsgrades erkennbar. Aufgrund der Integration und Rauchgasrezirkulierung
gibt es einige Abhéingigkeiten und Limitierungen im Prozess, welche konzeptspezifisch sind.
Einerseits muss der Austrittsdruck der Turbine ausreichend hoch sein um die Gradigkeit
im AHDE zu erhalten. Andererseits steigt mit dem Druck auch die Kondensationstem-
peratur an. Ist nun die TET niedrig (1120°C), muss viel Rauchgas rezirkuliert werden,
wodurch dessen Wassergehalt steigt. Da zugleich das Druckverhéltnis gering ist, um die
Gradigkeit zu gewahrleisten, muss die Temperatur am Austritt des AHDE angehoben
werden, um Kondensation zu vermeiden. Mit steigender TET sind beide Faktoren weniger
kritisch, weshalb eine Erhéhung des Druckniveau zunehmend vorteilhaft ist und daher
der Wirkungsgrad starker steigt. Im Gegensatz zum Basisfall ist das Druckverhéltnis der
Gasturbine also nicht konstant sondern kann sich je nach Variation auch bei konstantem

Brenngasdruck dndern.
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Einfluss der Rauchgaskondensation

Ein weiteres kritisches Bauteil des Oxy-Konzepts ist der Kondensator und damit der End-
druck nach der Niederdruckgasturbine. Hier wird, im Gegensatz zum Basisfall, Wasser-
dampf in Gegenwart von signifikanten Mengen (rund ein Drittel) Permanentgas konden-
siert. Damit kann der Kondensatordruck nicht auf die typischen 25 bis 60 mbar abgesenkt
werden. Dies hat deutliche Auswirkungen auf den erzielbaren Wirkungsgrad des Gesamt-
prozesses wie Abbildung 87 (a) zeigt. Im Falle einer Reduzierung des Kondensatordrucks
um 25%, kann der Wirkungsgrad des Gesamtprozesses um 0,4 %-Punkte verbessert, wer-
den. Der Anstieg wiirde noch deutlicher ausfallen, wenn nicht der Aufwand fiir die CO»-
Aufbereitung ansteigen wiirde. Da das CO5 aus dem Rauchgas gewonnen wird, steigt der
Kompressionsaufwand signifikant mit der Absenkung des Kondensatordrucks (Abbildung
87 (b)). Zusétzlich erhoht sich bei konstanter Temperatur des Rauchgases die erzielba-
re Restfeuchte im COs-Strom. Entsprechend muss mehr Aufwand betrieben werden, um
das Kohlendioxid zu trocknen und zu verdichten. Beide Faktoren wirken bei einer An-
hebung des Kondensatordrucks positiv. Daher sinkt auch der Wirkungsgrad bei einer 25
prozentigen Steigerung des Drucks nur um knapp 0,3 %-Punkte.
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Abbildung 87: Einfluss des Kondensatordrucks auf Anlagenwirkungsgrad (a) und COs-
Aufbereitung (b).

Der Grund fiir die Druckanhebung ist dabei nicht allein die pure Anwesenheit nicht kon-
densierbarer Bestandteile, welche den Kondensatordruck um deren Partialdriicke erhéht
[Raindl 2010]. So wurde nachgewiesen [Sivalingam et al. 2003], dass durch Inertgasantei-
le auch die Warmeiibertragung im Kondensator deutlich abnimmt. Diese wird nicht, wie

bei reinem Dampf, durch die Wérmeleitfahigkeit der fliissigen Phase bestimmt, sondern

173

Aufwand CO. Aufbereitung



vielmehr durch den Ubergangswiderstand der Gasphase. Withrend beim Wasserdampf der
Wiérmeiibergangswiderstand vernachléssigbar ist, so reichert sich bei Gegenwart von In-
ertgas, dieses in der Grenzschicht an und fiihrt so zu signifikanten Warme- und Stoffiiber-
gangswiderstinden |Goldbrunner 2003|. Bei typischen Gaskonzentrationen von 30 bis 35
Vol.-%, vermindert sich die Warmeiibertragung so um rund 60% im Vergleich zu reinem
Dampf [Sivalingam et al. 2003]. Damit steigt die notwendige Wiarmeiibertragungsflache
stark an, was zu hoherem Druckverlust und steigenden Kosten fiihrt. Daher werden bei
der Rauchgaskondensation hohere Griadigkeiten I' im Kondensator notwendig sein. Wie
in Abbildung 88 (a) gezeigt, bedeutet dies im Vergleich zum Dampfkondensator héhere

Kondensatordriicke bei gleichen Kiihlwassertemperaturen (T KW).
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Abbildung 88: Verhalten des Kondensatordrucks (a) und des Kondensat pH-Werts (b) bei
der Rauchgaskondensation (eigene Berechnung)

Auferdem wird aufgrund der hohen Konzentrationen von Kohlendioxid im Gas, dieses
vermehrt im Prozesswasser gelost, was zum Absinken des pH-Wertes fithrt. Ohne Neu-
tralisierung sind so pH-Werte im Bereich von 4,4 bis 4,7 zu erwarten. Wie in Abbildung
88(b) ersichtlich, fithrt dabei eine hthere Kondensatortemperatur zu verminderter Losung
und damit zu einer Zunahme des pH-Wertes, wiahrend sich ein steigender COs-Anteil ge-
genteilig auswirkt. Fiir die Auslegung eines solchen Systems, miissen demnach Vorkehrun-
gen zur Korrosionsvermeidung getroffen werden. Die Rauchgaskondensation ist aufserdem
der erste Schritt zur Gewinnung von moglichst reinem CO,. Es wurde bereits gezeigt

[Raindl 2010], dass hohe COq-Reinheiten mit grofem Aufbereitungsaufwand verbunden
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sind und mehrstufige Kondensatorstufen auf verschiedenen Druckniveaus erfordern, um
den Restdampfgehalt zu minimieren.

Allgemein muss zudem der Grad der Integration erwihnt werden. Trotz vergleichswei-
se einfacher Prozessstruktur muss das Druckverhéltnis der Gasturbine so gewéhlt wer-
den, dass die Turbinenaustrittstemperatur noch fiir die Dampferzeugung ausreicht und
die Verdichterendtemperatur bei der Rezirkulierung nicht zu hoch wird. Der Grad der
Rauchgasrezirkulierung stellt somit einen Freiheitsgrad im System dar, um schwankende

Dampfmengen auszuregeln und die Turbineneintrittstemperatur anzupassen.

6.4.3 Potentialabschitzung IGCC-Oxy

Wie erwdhnt, ergibt die Simulation des Oxy-I-Konzepts fiir den mittleren Zeithorizont
ein Nettowirkungsgradpotential von 40% bei moderaten, spezifischen CO,-Emissionen von
rund 22,4 g/kWh. Damit weist das Konzept das bislang geringste thermodynamische Po-
tential bei zugleich signifikanten Eingriffen in die Anlagentechnik auf. Daher werden nun
ausgewdhlte Optimierungsschritte untersucht, um den Wirkungsgrad des Konzepts suk-
zessive zu steigern. Die Auswirkungen der verschiedenen Optimierungsschritte auf den
Anlagenwirkungsgrad sind in Abbildung 89 dargestellt und werden im Folgenden disku-

tiert.
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Abbildung 89: Potentialanalyse des Oxy-Konzepts

Im ersten Schritt wird das Temperaturniveau der Brenngaskonditionierung angehoben

(WGR). Das heife Rohgas wird in der Fliissigascheabscheidung von Partikeln, Metallen
und Alkien befreit und anschlieffend mittels Warmeiibertrager auf rund 500°C abgekiihlt.

Dabei wird vorgewarmtes Speisewasser aus dem GUD-Kreislauf verdampft, iiberhitzt und
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der erzeugte Hochdruckdampf der Dampfturbine zugegeben. Anschliefend werden Ha-
logenide chemiesorptiv gebunden und das Rohgas mittels Zinkoxid entschwefelt. Das so
gereinigte Brenngas weist immer noch Temperaturen um 500°C auf und wird direkt der
Gasturbine zugefiihrt. Da bei der Kaltgasreinigung (Oxy-I) die Rohgasenthalpie auch zur
Brenngasvorwidrmung genutzt wurde, sinkt die Dampfproduktion in der Gasinsel, trotz
geringerer nutzbarer Wérmemenge, im Vergleich nur um 6,4%. Aufgrund der vermiede-
nen ungewollten Absorption wertvoller Gasbestandteile in der Kaltgaswésche, den ver-
minderten Druckverlust und héheren Eintrittstemperatur, steigt die Bruttoleistung durch
die Warmgasreinigung (WGR) um 2,8%. Da der Eigenbedarf durch die Zinkoxidregene-
rierung und dem damit verbundenen héheren Sauerstoffbedarf nur geringfiigig ansteigt,
verbessert sich auch die Nettoleistung des Prozesses um 3,2%. Das bedeutet einen Wir-
kungsgradgewinn gegeniiber dem Konzept mit konventioneller Kaltgasreinigung um 1,3
%-Punkte auf 41,3%. Einer weiteren Temperaturerhohung stehen die mangelnde Abschei-
deleistung der Gasreinigung und die Limitierung bei der Brenngaszufiihrung entgegen.
Da die Rauchgaskondensation des Konzepts niedrige Temperaturen bedingt, muss das
Brenngas soweit wie moglich entschwefelt werden, um die Bildung von Schwefelsdure zu
vermeiden. Es wurde im vorhergehenden Kapitel gezeigt (Abbildung 88), dass bereits
durch Losung von Kohlendioxid der pH des Kondensates deutlich absinkt. Zusétzliche

Schadstoffe wie Schwefel oder HCL wiirden die Korrosionsproblematik weiter verschérfen.

Anstelle des Temperaturniveaus wird daher der Systemdruck und damit der Vergaser-
druck auf 60 bar erhoht (Hochdruck). Das Druckniveau ist fiir die gegenwértige pneu-
matische Forderung zu hoch und bedarf neuartiger Losungen, wie der bereits erwihnten
Feststoffpumpe. In Abbildung 86 wurde gezeigt, dass eine Druckerh6hung einen positiven
Effekt auf den Anlagenwirkungsgrad hat. Die entsprechende Simulation erreichte so auch
einen Wirkungsgradanstieg um 0,1 %-Punkte. Dabei limitiert die Frischdampftemperatur
die optimale Ausnutzung des Gasturbinenabgases. Durch den erhéhten Druck im System
kann nun der Dampf nicht mehr soweit entspannt werden und wird dementsprechend der
Brennkammer mit hoherer Temperatur zugefiihrt. Daher muss mehr Rauchgas rezirku-
liert werden, was den Wasseranteil im Rauchgas erhoht. Durch das hohere Druckniveau
der Brennkammer muss das Rauchgas mehr verdichtet werden, was mit einem Temperatur-
anstieg verbunden ist. Daher kann das Arbeitsmedium in der Hochdruckgasturbine nicht
mehr soweit entspannt werden. Trotz eines Anstiegs des Brenngasdrucks sinkt sogar das
Druckverhéltnis iiber die Turbine. Im Oxy-Konzept geht demnach eine Druckerhéhung des
Brenngases bei konstanter TET nicht mit einer Erhéhung des Druckverhéltnisses einher.

Der hohere Austrittsdruck fiilhrt zu héheren Austrittstemperaturen, welche im gegenwir-
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tigen Frischdampfparameter nicht optimal genutzt werden kénnen. Daher sollen diese in
einer weiteren Variation (Dampf) auf 250 bar und rund 615°C angehoben werden. Nun
wird sowohl im Rohgaswarmeiibertrager als auch im AHDE des GUD iiberkritischer Dampf
erzeugt und das Gasturbinenabgas unter Einhaltung der definierten Gréadigkeit optimal
ausgenutzt. Diese Mafnahme fiihrte gegeniiber dem Hochdruck-Fall zu einer Steigerung
des Anlagenwirkungsgrades um rund 0,6 %-Punkt auf 42%. Dabei steigt die Leistungsabga-
be der Dampfturbine um fast 27%. Allerdings ist diese Verbesserung auch den Synergien
durch die Druckerhdhung geschuldet, da bei niedrigerem Systemdruck (WGR-Fall) und
damit Turbinenaustrittstemperatur nur eine geringfiigige Verbesserung (0,1 %-Punkte)

durch die Anhebung der Frischdampfparameter erzielt werden konnte.

Aufgrund des hohen Sauerstoftfbedarf, liegt besonders im Oxy-Konzept der Einsatz der
membranbasierten Luftzerlegung (OTM) nahe. Dazu wird das OTM-Modul mit der Ga-
sturbine gekoppelt. Nun wird anstatt des Sauerstoffs der Luftstrom fiir die OTM in der
Gasturbine verdichtet. Die Druckluft wird anschliefend durch die Produktstrome vorge-
warmt und durch Zugabe von etwas Brenngas auf die finale Temperatur von 850°C erhitzt.
Der abgetrennte Sauerstoff wird intern verdichtet, vorgewarmt und direkt der Gasturbinen-
brennkammer zugegeben. Die ausgelaugte Druckluft wird nach der Warmeriickgewinnung
in einer Heiflluftturbine entspannt. Da die Integration der OTM auf die Luftentnahme be-
schrinkt ist, dndern sich die wesentlichen Parameter des GUD-Teils (Druckverhiltnis und
Rezirkulierungsrate) kaum. Allerdings sinkt aufgrund des verringerten Brenngasstroms
und dem erhéhtem Verdichtungsaufwand (7,6 fache gegentiber Sauerstoff) die Bruttoleis-
tung des GUD-Teils um 35,8%. Beriicksichtigt man die Leistung der Heifluftturbine, so be-
trigt die Leistungsabnahme aber nur rund 7,5%. Entsprechend sinkt der Bruttowirkungs-
grad des Konzepts auf 57,2%. Da aber aufgrund der Luftentnahme aus der Gasturbine der
Eigenbedarf des Kraftwerks deutlich abnimmt (-36,7%), fiihrt der Optimierungsschritt zu

einem signifikanten Anstieg des Nettowirkungsgrades um rund 1,7 %-Punkte.

Auch fiir das Oxy-Konzept sollen abschliefend konventionelle Optimierungsschritte
untersucht werden. Da gem#f Abbildung 86 eine Druckerhéhung im System mit stei-
gender Turbineneintrittstemperatur zunehmend positiv wirkt, wird die TET angehoben.
Aufgrund des veridnderten Arbeitsmediums und dem damit einhergehenden erh6hten Wér-
meeintrag in die Gasturbinenschaufeln, wurde allerdings nur eine Eintrittstemperatur von
1220°C (ISO) (TET 1220°C) angenommen. Allein diese Anhebung fiihrt zu einer Zu-
nahme der Nettoleistung um 22,35 MW und damit zu einer Erhéhung des Anlagenwir-
kungsgrades um 2,1 %-Punkte. Aufgrund der hoheren TET kann nun auch ein grokeres
Druckverhéaltnis iiber die Hochdruckgasturbine gewahlt werden, ohne das die Turbinen-

austrittstemperatur zu stark absinkt. So erhoht sich dieses von rund 10,9 (1120°C) auf
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etwa 16.2 (1220°C). Zudem ist der Rezirkulierungsaufwand geringer, was zu einem redu-
ziertem Wassergehalt (-2,6%) des Arbeitsmediums und damit thermischer Belastung in
der Turbine fiihrt.

Neben den Gasturbinen- und Frischdampfparametern ist der realisierbare Kondensa-
tordruck die dritte charakteristische Grofe eines GUD-Kreislaufs. Es wurde bereits darge-
legt, dass der erzielbare Kondensatordruck bei der Rauchgaskondensation deutlich héher
als bei Waserdampf sein muss. Um eine Verbesserung dieses Parameters zu bewerten,
wird angenommen, dass der Druck von 100 mbar auf 75 mbar abgesenkt werden kann.
Im entsprechenden Konzept (Druck Kond) fiihrte dies zu einem Anstieg der Leistung
in der Niederdruckgasturbine. Allerdings steht dem gegeniiber der erhohte Aufwand fiir
die COs-Verdichtung, welches nun von einem geringerem Druckniveau aus komprimiert
werden muss. In Summe fiihrt die Druckabsenkung im Kondensator daher nur zu einem

moderaten Wirkungsgradgewinn von knapp 0,4 %-Punkten.

In Summe ergibt sich fiir das langfristige Wirkungsgradpotential des Oxy-11-Konzepts
ein Wert von 46,2%. Das entspricht einer Steigerung um 7,6 %-Punkte gegeniiber dem Ba-
sisfall. Auch hier zeigt der grofe Unterschied im Wirkungsgradpotential (+6,2 %-Punkte)
zwischen mittelfristigem (Oxy-I) und langfristigem Konzept (Oxy-II) die Vorteile der kon-
sequenten Neuausrichtung des Kraftwerks auf zukiinftige Technologien. Durch die nachge-
schaltete Abtrennung steigt der COy-Abtrennungsgrad auf iiber 97%, was zu spezifischen
Restemissionen von 20,2 ¢/kWh fiihrt. Trotz der betrichtlichen Reduktion im Vergleich
zum Basisfall (-76%) erscheint der Wert vergleichsweise hoch. Grund dafiir ist die direkte
Vorwarmung der Druckluft in der OTM durch Brenngas. Das hier entstehende COy wird
nach der Entspannung in der Heifluftturbine an die Umgebung abgegeben und fiihrt damit
unweigerlich zu Emissionen in Hohe von rund 15,2 g/kWh. Wird demnach auf die kryogene
Luftzerlegung zuriickgegriffen, sinkt zwar der Wirkungsgrad etwas ab, allerdings steigt der
Abtrennungsgrad aufgrund der vermiedenen Emissionsquelle auf fast 99%. Damit erreicht
ein solches Oxy-Konzept spezifische COy-Emissionen im Bereich von 7 g/kWh, was einen
nahezu emissionsfreien Kraftwerksbetrieb ermoglicht. Allerdings ist die Aufbereitung des
COs in der vorliegenden Arbeit nicht detailliert betrachtet und in der Realitdt mit einem
COs-Schlupf verbunden. Daher wiirden die real erzielbaren spezifischen Emissionswerte
derartiger Oxy-Konzepte hoher ausfallen, als hier theoretisch ermittelt. Trotz der erhéh-
ten COy-Emission ist die Integration der OTM aus energetischer Sicht sehr vorteilhaft.
Das Potential der Heiffgasreinigung ist limitiert, da eine ausreichende Entschwefelung des

Brenngases sichergestellt werden muss.
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6.5 IGCC mit integrierter Brennstoffzelle

In Kapitel 5 wurde die hohe Abhéingigkeit des IGCC-Wirkungsgrades von den erziel-
baren Gasturbinenparametern deutlich. Trotz langjdhriger Entwicklung und kontinuierli-
cher Steigerung der Effizienz, verursacht die Technologie durch die verlustbehafte Energie-
wandlung den groften exergetischen Verlustbeitrag (Kapitel 5.5). Der Einsatz alternativer
Stromerzeugungstechnologien, wie Brennstoffzellen, wurde in der Literatur fiir klassische
IGCC-Anlagen schon mehrfach vorgeschlagen. In der vorliegenden Arbeit wird speziell
das Potential der Heiffgasreinigung und die Adaption der Brennstoffzelle an die IGCC-
Betriebsbedingungen (IGCC-BZ) untersucht.

6.5.1 Konzeptbeschreibung

Die Kombination aus IGCC-Kraftwerk und SOFC Brennstoffzelle wurde bislang vor allem
fiir Konzepte ohne COy-Abtrennung betrachtet. Hier wurde das unvollstindig umgesetz-
te Brenngas anschliefsend mit der heiffen Anodenabluft in einer Brennkammer umgesetzt
und anschliefend in einem AHDE genutzt. Im Falle eines Konzepts mit COy-Abtrennung
muss das verbleibende Brenngas allerdings mit Sauerstoff umgesetzt werden, um des-
sen Verdiinnung mit dem Luftstickstoff zu vermeiden. Hinsichtlich der Integration der
SOFC ist sowohl ein Betrieb unter Druck sowie ein druckloser Betrieb moglich. Da der
Druckbetrieb mit hoherer mechanischer Belastung verbunden ist und zu Spannungen und
Dichtigkeitsproblemen fiihren kann, soll mittelfristig zunéchst der nahezu atmosphérische
Betrieb angenommen werden. Dazu wird das erstellte SOFC-Model in eine klassische Ver-
gaserinsel mit der bereits bekannten Kaltgasreinigung integriert. Das heifle Vergasungsgas
wird im Rohgaswirmeiibertrager gekiihlt, in einer Wasserwische gereinigt und anschlie-
fsend via Hydrolysestufe und MDEA von Schwefelkomponenten befreit. Danach erfolgt
eine Sdttigung mit Heifwasser und die Vorwarmung auf 750°C. Da die SOFC nahezu bei
Umgebungsdruck betrieben wird, muss das druckaufgeladene Brenngas vor Eintritt in die
SOFC in einer Turbine entspannt werden. Zur Sicherstellung des notwendigen Wasser-
dampfgehalts im Gas wird einerseits MD-Sattdampf aus der Vergaserkiihlung zugemischt
und andererseits Anodenabgas rezirkuliert. Zur Vorwadrmung des frischen Gases wird das
heifse Anodenabgas genutzt, welches dadurch auf rund 500°C abgekiihlt wird. Das Abgas
wird anschliefend mit Sauerstoff aus der kryogenen LZA verbrannt (Lambda 1,05) und
das entstehende Rauchgas einem AHDE zugefiihrt. Aufgrund der Anodengasrezirkulierung
und dem damit einhergehenden hohem Brennstoffumsatz in der SOFC, ist der Heizwert
des Abgases gering und bedarf keiner weiteren Verdiinnung bei dessen Nachverbrennung.

Da das Rauchgas iiberwiegend aus Kohlendioxid und Wasserdampf besteht, kann nach der
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Warmeriickgewinnung das Kohlendioxid durch Kondensation des Wasseranteils gewonnen
und anschliefend aufbereitet und verdichtet werden. Die Abluft der Kathode wird seiner-
seits zur Vorwarmung der neuen Luft genutzt und anschliefend zur Energieriickgewinnung
entspannt. Da die Abluft nun immer noch Temperaturen {iber 200°C aufweist, kann noch
ND-Dampf sowie das notwendige Heiflwasser fiir die Brenngasséittigung erzeugt werden.
Der Luftiiberschuss des Konzepts wird so gewahlt, dass die Abluft die tiberschiissige freie
Reaktionswérme abfiihren kann und keine zusétzliche externe Kiihlung notwendig ist. Zu-
dem treten sowohl Luft als auch Brenngas unterkiihlt in die Brennstoffzelle ein. Um ther-
mische Spannungen zu vermeiden, wird die maximale Differenz zur Betriebstemperatur auf
150°C begrenzt. Geméls obiger Beschreibung kann das BZ-I-Konzept geméf Abbildung 90

dargestellt werden.
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Abbildung 90: Schema der mittelfristigen Anlagenkonfiguration des BZ-I-Konzepts

Fiir die Ermittlung des langfristigen Potentials wird das BZ-Konzept an die Betriebs-
bedingungen des IGCC angepasst. Da fiir die klassische Gasreinigung das Rohgas zunéchst
stark abgekiihlt und anschliefsend fiir die Umsetzung in der Brennstoffzelle wieder erwirmt
werden muss, erscheint auch hier der Einsatz einer Warmgasreinigung grundsétzlich sinn-
voll (WGR). Aufgrund der hohen Reinheitsanforderungen der Brennstoffzelle an dass
Brenngas, wird nur ein mittleres Temperaturniveau von 500°C angenommen. Hier sollten
noch Halogene und insbesondere Schwefelverbindungen bis zu geringsten Konzentrationen
adsorptiv abgetrennt werden konnen (siehe Tabelle 8). Zunéchst werden Schlacke und me-
tallische Verbindungen/Alkalien durch die bekannte Fliissigascheabscheidung abgetrennt.
Anschliefsend erfolgt die Entschwefelung mittels ZnO. Aufserdem wird in der Brennstoff-
zelle selbst, neben der Kiihlung durch Luftiiberschuss, nun noch eine zuséitzliche externe
Kiihlung (iiberhitzter HD-Dampf) angenommen (Externe Kiihlung). Da dies innerhalb

der Zelle konstruktiv moglicherweise schwieriger zu realisieren ist, wird die Wérme aus

180



dem rezirkulierten Anodenabgas gewonnen. Damit ergibt sich eine grokere Aufwérmspan-
ne in der Brennstoffzelle. Um nun etwaige thermische Spannungen zu vermeiden, wird
die Temperaturdifferenz auf maximal 300°C begrenzt. Da bereits in bestehenden Arbeiten
[Grol et al. 2008, Grol 2009], bei druckaufgeladenen SOFC-Konzepten héhere Wirkungs-
grade nachgewiesen wurden, soll im langfristigen Konzept BZ-II das Brenngas nach der
Reinigung, direkt in der Brennstoffzelle umgesetzt werden (Hochdruck). Da nur ein ge-
ringer Druckverlust im Anodenkanal auftritt, kann das Anodenabgas mit Sauerstoff in
einer Gasturbine verbrannt werden. Der Turbinenaustrittsdruck wird so gewahlt, dass die
notwendige Grédigkeit zur Erzeugung des iiberhitzten Frischdampfes eingehalten wird. Die
COq-Gewinnung aus dem Abgas sowie dessen Aufbereitung erfolgt analog dem Konzept
BZ-1. Abschlieftend wird anstelle der kryogenen Luftzerlegung noch die OTM basierte Sau-
erstoffbereitstellung implementiert (OTM). Basierend auf der obigen Beschreibung kann
die Struktur des langfristigen BZ-II-Konzepts geméfs Abbildung 91 dargestellt werden.
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Abbildung 91: Schema der langfristigen Anlagenkonfiguration des BZ-II-Konzepts

6.5.2 Konzeptanalyse IGCC-BZ

Die Simulation des mittelfristigen BZ-I-Konzepts mit atmosphérischer SOFC und konven-
tioneller Gasreinigung erzielte einen Bruttowirkungsgrad von 53,9%. Das entspricht einer
Steigerung gegeniiber dem Basisfall um 4,5 %-Punkte und verdeutlicht die verbesserte
Brennstoffausnutzung des BZ-Konzepts. Da im vorliegenden Fall nur das Anodenrestgas
mit Sauerstoff verbrannt wird, ist der Energiebedarf fiir die Luftzerlegung moderat. Zudem
kann das Kohlendioxid nahe Umgebungsdruck aus dem Abgas gewonnen werden. Dadurch

sinkt in Summe sogar der Eigenbedarf des BZ-I-Konzepts im Vergleich zum Basisfall um
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rund 6%. Die Zusammensetzung ist in Abbildung 92 dargestellt. Die bessere Brennstoff-
nutzung bei moderaten Eigenbedarf fiihrt zu einer Erhohung des Nettowirkungsgrades
um 5,1 %-Punkte gegeniiber dem Basisfall auf 43,7%. Da das Kohlendioxid durch Ab-
gaskondensation gewonnen wird, liegt zudem der COs-Abtrennungsgrad mit 97,4% deut-
lich hoher. Allerdings kommt es in der Brenngaskonditionierung und COs-Aufbereitung
zu einem COq-Schlupf, weshalb sich trotz des hohen Wirkungsgrads spezifischen COs-
Restemissionen von 20,7 g/kWh ergeben.

Brennstoffeinsatz: ~ 1068.9 MWth Verteilung Eigenbedar

Energieverluste
493.3MWth
COz Kompr.

(33.6%)

0z Kompr. (10.9%)

Gasreinigung (4.2%)

Brenngasrezirkulation (4.7%)

GuD Teil (6.6%)

Kohleaufbereitung (2.9%)
. Saonstige (2.9%)

L7A (34.1%)

Abbildung 92: Energiebilanz des BZ-I-Konzepts

Im Gegensatz zu den bisherigen Kraftwerkskonzepten entstammen nun 58,1% der ge-
samten Bruttoleistung des Kraftwerks aus der Brennstoffzelle. Die Entspannung des Brenn-
gases auf den geringen Betriebsdruck der SOFC triagt mit rund 11,6% zur Kraftwerks-
leistung bei. Da das Anodenabgas der Brennstoffzelle bei entsprechend geringem Druck
vorliegt, entfillt die klassische Gasturbine und die Nachverbrennung wird in einer einfa-
chen Brennkammer realisiert. Aufgrund der effizienten Warmeriickgewinnung des nachver-
brannten Anodenabgases sowie der Einbindung des tiberhitzten Hochdruckdampfes aus der
Rohgaskiihlung der Gasinsel, erzeugt der konventionelle Dampfkreislauf immerhin 30,3%
der Bruttoleistung. Letztlich stammt aber deutlich iiber die Hélfte der erzeugten Leistung
aus der SOFC. Entsprechend grof ist der Einfluss der Brennstoffzelle sowie die unsiche-
ren Randbedingungen auf den Wirkungsgrad der Gesamtanlage. Daher soll zun#chst das
Verhalten des betrachteten Konzepts bei einer Verdanderung der Brennstoffzellenparameter

aufgezeigt werden.
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Einfluss der Betriebsgrofien auf die Brennstoffzelle

Entscheidend fiir die Leistung der SOFC ist die erzielbare Zellspannung sowie der Brenn-
stoffumsatz tiber die Zelle. Im BZ-I-Konzept wird ein Umsatz fiir die elektrochemische Um-
wandlung von 70% fiir den einmaligen Durchgang angenommen. Durch Rezirkulierung des
Anodengases ergibt sich im konkreten Fall ein Gesamtumsatzgrad von 91%. Die Rezirkulie-
rung des Anodenabgases wurde so gewahlt, dass das geforderte HoO zu CO-Verhéltnis im
Gas von mindestens 1,8 sichergestellt ist und betrigt im konkreten Fall 70%. Zur internen
Kiihlung der SOFC wurde eine Luftzahl von rund 6,7 eingestellt, womit der Luftnutzungs-
grad bei etwa 15% liegt. Da durch die hohe Vergasungstemperatur kaum Kohlenwasserstof-
fe im Rohgas vorhanden sind, ist der Warmebedarf durch interne Refomierungsreaktionen
vernachlissigbar. Demzufolge muss mehr freie Reaktionswirme durch die Uberschussluft
abgefiihrt werden. Anhand der angenommenen Stromdichte von 150 mA /cm? werden die
auftretenden Spannungsverluste abgeschétzt (nach [Panopoulos et al. 2006]) wodurch sich
eine Zellspannung von 0,66V ergibt. Variiert man nun, bei sonst gleichen Randbedingun-
gen, die Stromdichte, hat dies signifikante Auswirkungen auf die Leistung der SOFC und

damit auf den erzielbaren Wirkungsgrad der Gesamtanlage.
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Abbildung 93: Einfluss der Stromdichte auf Wirkungsgrad (a) und Zellspannung (b)

Wie in Abbildung 93 (a) ersichtlich, sinkt mit zunehmender Stromdichte der erzielbare
SOFC-Wirkungsgrad und damit zwangsldufig der Anlagenwirkungsgrad. Ein Betrieb bei
niedrigen Stromdichten bedeutet aber bei sonst gleichem Brennstoffumsatz einen Anstieg
der Zellfliche. Im konkreten Fall wiirde Senkung der Stromdichte um ein Drittel die beno-
tigte Zellfliche um 50% erhohen bzw. bei einer entsprechenden Erhohung die Fliche um
25% reduzieren. Zudem stellt sich auch die Frage der praktischen Realisierung und bauli-
chen Abmalse. Hier muss aus wirtschaftlicher Sicht ein Kompromiss zwischen erzielbaren
Wirkungsgrad und Anlagenkosten getroffen werden. Grund fiir den Abfall der Leistung
sind die ansteigenden Spannungsverluste (Abbildung 93 (b)) bei hohen Stromdichten und
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die damit verbundene Reduzierung der Zellspannung. Besonders die Aktivierungsverlus-
te nehmen deutlich zu. Bei einer weiteren Erhdhung nehmen zudem die in der Arbeit
vernachlissigten Konzentrationsverluste signifikant zu. In Summe fiihrt dies zu einer Ab-
flachung der Leistungsdichte, welche bereits in Abbildung 93 (b) tendenziell erkennbar
ist. Da die Verluste nicht experimentel ermittelt wurden, sondern geméf der Literatur
[Panopoulos et al. 2006, Doherty et al. 2009] abgeschitzt wurden, ergeben sich auch hier

Unsicherheiten die einen Einfluss auf den ermittelten Wirkungsgrad des Modells haben.

Neben den bereits behandelten SOFC-Parametern sind Betriebstemperatur und -druck
von grofser Bedeutung. Erstere liegt gegenwdartig in einem Bereich von 800 bis 1000°C,
welcher durch die Materialeigenschaften festgelegt ist. Dabei ist eine moglichst hohe Tem-
peratur vorteilhaft fiir den Betrieb. Zwar sinkt mit steigender Temperatur die Nernst-
spannung, allerdings sinken die Verluste iiberproportional, weshalb im Modell ein Anstieg
der resultierenden Zellspannung festzustellen ist. Dadurch steigt die erzielbare SOFC-
Leistung, was bei sonst unveridnderten Grofen zu einem Anstieg des Gesamtwirkungsgra-
des fiihrt. Eine Absenkung der Betriebstemperatur fiihrt hingegen zu einem Anstieg der
Spannungsverluste (insbesondere der Aktivierungsverluste). Dies fithrt zu einem starken
Absinken der Zellspannung und des erzielbaren Wirkungsgrades. Damit sind bislang die
SOFC-Brennstoffzellen auf diese hohen Betriebstemperaturen beschriankt, wenngleich die
Forschung darauf abzielt, die gleiche Zellspannug auch bei niedrigeren Temperaturen zu

ermoglichen.

Da neben der Temperatur auch der Betriebsdruck einen grofen Einfluss hat, wird
dieser zwischen 1 und 30 bar variiert (Abbildung 94). Da die Vergasung unter hohem
Druck (25 bis 50 bar) stattfindet, ist der Brenngasdruck auf das Niveau der SOFC zu
reduzieren. Dies kann bei niedrigen Betriebsdriicken durch eine Heiffgasturbine realisiert
werden, wodurch zusitzlich Energie gewonnen werden kann. Allerdings verdeutlicht der
Verlauf des elektrischen Wirkungsgrades in Abhéngigkeit des Betriebsdrucks (Abb. 95
(a)) klar den positiven Effekt des Drucks. So steigt der elektrische Wirkungsgrad von
41,2% bei einer atmosphérischen SOFC auf 50,3% und damit um rund 9 %-Punkte bei
Anhebung des Betriebsdrucks auf 30 bar. Betrachtet man den Verlauf der Zellspannung
so wird deutlich, dass diese mit dem Druck ansteigt. Der Druck fiihrt zu einem Anstieg
der Nernstspannung und Abnahme der Aktivierungsverluste. In Summe fiihrt dies zu ei-
ner Erhéhung der erzielbaren Zellspannung, was sich im Wirkungsgradverlauf der SOFC
widerspiegelt. Fiir das langfristige BZ-II-Konzept lésst sich daher der Einsatz einer druck-
geladenen Brennstoffzelle ableiten, welche aus einer rein energetischen Sicht frei an den
Vergaserdruck angepasst werden kann. Begrenzt wird der Druck aber durch mechanische

Beanspruchung und der zunehmenden Neigung des Nickels der Anode zur Reoxidation
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bei sehr hohen Sauerstoffpartialdriicken |Finkenrath 2005|. Der Betriebsdruck hat zudem
Einfluss auf den Verdichtungsaufwand des Luftmassenstroms. Mit steigendem Betriebs-
druck nimmt dieser ebenfalls zu und fiihrt bei héheren Driicken zu einem Abflachen des
Wirkungsgradanstiegs. Demnach ist der positive Effekt einer Druckerhéhung insbesondere
im unteren Variationsbereich bis 10 bar am grofsten. Ab 20 bar sinkt der Druckeinfluss

hingegen merklich ab und ist aus energetischer Sicht nur noch von geringerer Bedeutung.
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Abbildung 94: Einfluss des Betriebsdrucks auf BZ-Wirkungsgrad (a) und Zellspannung (b)

Einfluss der SOFC-Parameter auf Anlagenwirkungsgrad

In den bisherigen Betrachtungen wurde der Einfluss ausgewiahlter Parameter auf die Brenn-
stoffzelle und deren Leistungsfihigkeit betrachtet. Im folgenden Abschnitt soll der Einfluss
des Brennstoffumsatzes und der erzielbaren Zellspannung auf die Gesamtanlage aufgezeigt
werden. Der Gesamtumsatz ergibt sich durch die Festlegung des Umsatzes bei einmaligen
Durchgang und der Rezirkulierungsrate. Trotz der Orientierung an Literaturwerten ist der
resultierende Brennstoffumsatz in der SOFC nicht experimentell begriindet. Daher kommt
es zu Abweichungen, welche einen nicht zu vernachlissigenden Effekt auf den Anlagenwir-

kungsgrad haben, wie Abbildung 95 gezeigt.

Die Betrachtung zeigt einen linear ansteigenden Wirkungsgrad mit steigendem Brenn-
stoffumsatz. Wird bei einem Umsatz von 75,5% noch ein Gesamtwirkungsgrad von rund
42% erreicht, steigt dieser bei einem Umsatz von 91% auf 43,7% (BZ-I). Daher gilt es mog-
lichst viel der chemisch gebundenen Energie des Brenngases elektrochemisch zu wandeln.
Je nach Umsatzgrad variiert der spezifische Heizwert des verbleibenden Anodenabgases.
Geringe Umsétze fithren zu sehr hohen Temperaturen in der Nachverbrennung, was eine

Abgas-Rezirkulierung bedingt. Um die Aufkonzentration von Wasserdampf zu vermeiden
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Abbildung 95: Einfluss des Brennstoffumsatzes und der Zellspannung auf den Anlagenwir-
kungsgrad (Stromdichte 1500 A /m?, 1,3 bar und 900°C)

und den Energiebedarf fiir die Rezirkulierung gering zu halten, wird dafiir kaltes CO, ge-
nutzt. Zudem muss mehr Sauerstoff bereitgestellt werden, was zu einem deutlichen Anstieg
des damit einhergehenden Energiebedarfs fiihrt.

Als weitere wesentliche Grofe wird nun die erzielbare Zellspannung der Brennstoffzelle
zwischen 0,66 und 0,8V variiert. Im genutzten Modell wird dieser Wert iiber die Nernst-
spannung abziiglich der abgeschitzten Spannungsverluste ermittelt. Da die Verluste nicht
empirisch bestimmt und zudem von Geometrie und Stoffeigenschaften abhingig sind, ist
die ermittelte Zellspannung mit Unsicherheit behaftet. Wie in Abbildung 95 (b) ersicht-
lich, hat die Zellspannung einen groften Einfluss auf den Gesamtprozess. Ist es mdglich die
Zellspannung von 0,664V auf 0,8V zu erhohen, so steigt der Wirkungsgrad des Konzepts
um 5,7 %-Punkte auf 49,4%. Da die Erhohung der Zellspannung mit keiner Zunahme
des Eigenbedarfs verbunden ist, kann die Nettoleistung des Kraftwerks im konkretem
Fall um 12,9% gesteigert werden. Das BZ-Konzept reagiert demnach sehr sensitiv auf die
angenommene Zellspannung. Daher sollten konkretere Betrachtungen auf experimentell

gewonnenen Daten basieren.

6.5.3 Potentialabschitzung IGCC-BZ

Bereits bei der Analyse des BZ-I-Konzepts wird deutlich, welches Wirkungsgradpotential
bereits mittelfristig durch Einsatz einer atmosphérischen Hochtemperaturbrennstoffzelle
erschlossen werden kann. Die Simulation ergab ein Nettowirkungsgradpotential von 43,7%
bei gleichzeitiger Reduzierung der spezifischen COy-Emissionen auf rund 20,7 g/kWh.
Damit weist das BZ-I-Konzept ein Wirkungsgradpotential von 5,1 %-Punkte gegeniiber
dem Basisfall auf. Trotzdem sollen nun weitere Optimierungsschritte untersucht werden,

um das langfristige Potential der Kombination von Hochtemperaturbrennstoffzelle und
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IGCC abschitzen zu kénnen. Die ermittelten Ergebnisse hierzu sind in Abbildung 96
dargestellt und werden im folgenden Abschnitt diskutiert.

Wirkungsgrad in %
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Abbildung 96: Potentialanalyse des IGCC-BZ-Konzepts

Im ersten Schritt soll zunéichst, analog den vorhergehenden Konzepten, das Tempe-
raturniveau der Brenngaskonditionierung angehoben werden. Sowohl die Vergasung als
auch die Umsetzung des resultierenden Vergasungsgases in der SOFC werden bei hohen
Temperaturen vollzogen. Die konventionelle Kaltgasreinigung erfordert aber eine starke
Abkiihlung des Gases was mit apparativem Aufwand (Warmeverschubsystem) und bei
der anschliefenden Aufwirmung (Energieverluste) verbunden ist. Bei einer Warmgasreini-
gung miisste weniger Warme verschoben und das Brenngas weniger vorgewdrmt werden.
Da in der Brennstoffzelle die Kiihlung der Reaktionswirme durch Uberschussluft realisiert
wird, fiihrt eine Erhéhung der Eintrittstemperatur des Anodengases zu einem erhohten
Kiihlbedarf. Dies bedeutet mehr Verdichtungsaufwand und eine aufwandigere Warmeriick-
gewinnung in der Abluft. Aus diesem Grund konnte im BZ-I-Konzept keine signifikante
Verbesserung des Wirkungsgrades bei Einsatz der Warmgasreinigung erzielt werden. Da-
her wurde zunichst die reine interne Kiihlung (Uberschussluft) der Brennstoffzelle gegen
eine Kombination aus externer und interner Kiihlung ersetzt. Im entsprechenden Konzept
(Externe Kiihlung) wird nun das rezirkulierte Anodengas zunichst gekiihlt und dessen
Abwiérme zur Erzeugung von iiberhitztem Hochdruckdampf genutzt. Auf diese Weise kann
ein apparativer Eingriff in die Brennstoffzelle selbst vermieden werden. Allerdings erhéht
sich durch die Warmenutzung der Druckverlust was einen erhéhten Rezirkulierungsauf-
wand (Verdichter) bedingt. Da sich auch die Dampfproduktion erhéht, steigt zudem der

Energieaufwand fiir den Kondensator. In Summe fiihrt das zu einem Anstieg des Eigen-
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bedarfs um rund 4% gegeniiber der Basiskonfiguration (BZ-I). Auferdem ergibt sich bei
Kiihlung des rezirkulierten Gasstroms eine niedrigere Mischungs- und damit Eintrittstem-
peratur fiir das Anodengas, wodurch die Temperaturdifferenz zur Betriebstemperatur an-
steigt (maximal 300°C). Die Temperaturdifferenz ist damit bereits recht hoch, allerdings
kommt es aufgrund der sehr geringen Methankonzentration im Gas kaum zu endothermen
Reaktionen. Diese wiirden sonst zu lokalen Temperatursenken und damit zu erhéhter Ma-
terialbelastung fithren. Durch Einsatz der externen Kiihlung kann das Lambda der SOFC
um 56% gesenkt werden, was die Nettoleistung der SOFC um 4,6% erhoht. Da sich die
Dampfproduktion in der Gasinsel fast verdoppelt, kann die Leistung des Dampfkreislau-
fes um fast ein Viertel gesteigert werden. In Summe fiithrt daher die zusitzliche externe
Kiihlung zu einem Anstieg des Nettowirkungsgrades um rund 4 %-Punkte gegeniiber dem
Konzept mit reiner internen Kiihlung (BZ-I). Dies bedeutet auch eine Reduzierung der

spezifischen COq-Emissionen um 10,5% bei gleicher Abtrennungsrate.

Da mit der zusétzlichen externen Kiihlung die Reaktionswarme besser genutzt werden
kann, wird erneut die Warmgasreinigung implementiert (WGR). Aufgrund der hohen
Reinheitsanforderungen an das Anodengas wird hier das maximale Temperaturniveau auf
500°C limitiert. Dadurch sollten Halogene und insbesondere die Schwefelverbindungen
adsorptiv gebunden werden konnen. Alkalien und Metalle sollten bereits durch die Fliis-
sigascheabscheidung auf ein vertrigliches Mafs reduziert worden sein. Sollte es zukiinftig
moglich sein, auf diese Weise eine ausreichende Gasreinheit sicherzustellen, wird das An-
odengas mit 500°C der Brennstoffzelle zugefiihrt. Damit wird der SOFC mehr Wirme
zugefiithrt, wodurch das rezirkulierte Anodenabgas deutlich stiarker gekiihlt werden kann
bis die maximal zulédssige Temperaturdifferenz von 300°C ausgeschopft ist. Entsprechend
kann die Dampfproduktion gesteigert werden, wodurch die Leistung des Dampfkreislaufs
um 7,8% zunimmt. Da das Anodenrestgas ebenfalls mit hherer Temperatur nachverbrannt
wird, kann auch im AHDE mehr Dampf erzeugt werden. In Summe fiihren die genannten
Punkte zu einer Steigerung des Nettowirkungsgrad des Konzepts um 1,4 %-Punkte auf
49,1%. Das Potential der Warmgasreinigung zeigt sich bei dem Brennstoffzellenkonzept
damit erst bei Einsatz der externen Kiihlung. Da es bei der Warmgasreinigung zu keiner
Lésung von CO, in wissrigen Medien kommt, wird der Kohlenstoffschlupf der Gaskondi-
tionierung deutlich vermindert. Dies fiihrt zu einer Steigerung der COs-Abtrennungsrate
auf nahezu 99% und bedeutet eine Reduzierung der spezifischen COy-Emissionen auf 7,3

g/kWh. Damit werden diese um fast 92% gegeniiber Basisfall gesenkt.

Wie in der Konzeptanalyse aufgezeigt, hat der Betriebsdruck der Brennstoffzelle einen
betrachtlichen Einfluss auf deren Wirkungsgrad und damit auf die Effizienz des gesam-

ten Kraftwerkes. Im Gegensatz zu anderen Studien wird die Brennstoffzelle im Bereich
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des Vergaserdrucks betrieben. Beriicksichtigt man noch einen Druckverlust in der Gaskon-
ditionierung, ergibt sich ein deutlich hoherer Betriebsdruck von rund 29 bar gegeniiber
den bisherigen 1,3 bar. Die Erhdhung der Partialdriicke fiithrt dabei zu einem Anstieg der
Nernstspannung um etwa 8%. Da sich die Aktivierungsverluste zusétzlich noch verringern,
steigt die Zellspannung aber noch deutlicher um 18% von 0,67 auf 0,79V. Zwar steigt der
Aufwand fiir die Luftverdichtung, allerdings verringert sich durch den héheren SOFC-
Wirkungsgrad der Kiihlbedarf und damit das Lambda um rund 34%. Somit iiberwiegt der
positive Effekt der Erhohung der Zellspannung deutlich und fiihrt zu einer Steigerung der
Nettoleistung der Brennstoffzelle von 21,3%. Da nun das noch heife Brenngas direkt der
Anode zugefiihrt wird, entfillt sowohl die Heifsgasturbine als auch die Vorwérmung durch
das Anodenabgas. Damit kann das Anodenabgas anschliefend in einer sauerstoffgefeu-
erten Gasturbine nachverbrannt werden. Zur Temperaturbegrenzung (TET 1120°C ISO)
muss, analog dem Oxy-Konzept, kaltes Rauchgas rezirkuliert werden. Letztlich erzielt das
Konzept einen Nettowirkungsgrad von 57,1%, was einer Steigerung um fast 8 %-Punkte
entspricht. Damit ist der Betriebsdruck die entscheidende Grofe des BZ-Konzepts.

Als weitere Prozessvariation soll nun noch die Integration der membranbasierten Sau-
erstofferzeugung untersucht werden (OTM). Da sowohl die Brennstoffzelle als auch der
OTM-Prozess bei dhnlichen Driicken und Temperaturen betrieben werden, ergeben sich
grundsétzlich zwei Varianten der Integration. Entweder wird die Luft in der Brennstoffzelle
genutzt und anschlieffend im OTM-Prozess oder umgekehrt. Im ersten Fall wird die ein-
tretende Luft auf die notwendigen Betriebsparameter der SOFC verdichtet und erwarmt.
Aufgrund des hohen Sauerstoffpartialdrucks ergibt sich eine hohe Nernst- wie Zellspan-
nung und somit Leistung der SOFC. Allerdings sinkt der Sauerstoffanteil in der Abluft
auf 12,6 Mol-%. Dies ist nachteilig fiir den folgenden OTM-Prozess. Dort wird die Luft
zundchst mittels Erdgas auf 850°C erwdrmt und anschliefend aufgetrennt. Da die Ab-
luft der SOFC bereits auf einem hohen Temperaturniveau ist, miissen hier nur geringe
Erdgasmengen zugegeben werden. Um den theoretischen Abtrennungsgrad durch den ge-
ringeren Partialdruck der eintretenden Luft konstant zu halten, muss der permeatseitige
Druck entsprechend leicht ins Vakuum (0,73 bar) abgesenkt werden. Das verbessert das
Oq-Partialdruckgefille iber die Membran und damit dessen Abtrennung, fithrt aber in der
Sauerstoffverdichtung zu einem erhohten Energiebedarf. Die praktische Abtrennungsrate
wird dabei auf den festgelegten Maximalwert von 85% gesetzt, um die notwendige Menge
an Sauerstoff, fiir die Gasinsel sowie die Nachverbrennung des Anodengas, erzeugen zu
kénnen. Trotzdem muss das Lambda in der Brennstoffzelle auf 2,24 erhéht werden, um
die notwendige Luftmenge fiir den OTM-Prozess bereitzustellen. Damit erhoht sich der

Verdichtungsaufwand und insbesondere der Kiihlanteil der Luft, wodurch die Dampfpro-
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duktion der externen Kiihlung entsprechend sinkt. Da die ausgelaugte Luft sowohl eine
hohe Temperatur und Druck aufweist, kann diese in einer Heifsgasturbine entspannt wer-
den. Die freiwerde Energie kann zur Verdichtung der eintretenden Luft genutzt werden
und deckt damit den Energiebedarf der Luftzerlegung fast vollstindig. Dadurch kann der
Eigenbedarf deutlich reduziert werden, was zu einer Steigerung des Nettowirkungsgrades
um rund 2,8 %-Punkte auf etwa 59,9% fiihrt. Da sich aber durch die OTM der CO,-
Schlupf vergréfert, steigen trotz Effizienzsteigerung die spezifischen COo-Emissionen auf
rund 11,2 g/kWh.

In der zweiten Variante wird die Luft im OTM-Prozess verdichtet, gegen dessen Pro-
dukte erwiarmt und vor Eintritt mit Erdgas auf die Betriebstemperatur (850°C) aufgeheizt.
Da die Luft nun kilter zugefiihrt wird, muss hier entsprechend mehr Erdgas eingesetzt wer-
den. Aufgrund des hohen Sauerstoffpartialdrucks kann nun ein héherer Permeatdruck (1,2
bar) eingestellt werden, was den Verdichtungsaufwand des Sauerstoffs reduziert. Die prak-
tische Abtrennungsrate in der OTM wird nun so geregelt, dass eine ausreichende Kiihlung
in der Brennstoffzelle gewéhrleistet ist. Im konkreten Fall bedeutet dies eine praktische
Abtrennungsrate von 44,6% um die maximale Temperaturdifferenz in der SOFC von 300°C
einhalten zu konnen. Dadurch bleibt das Lamda bei 1,94 und es kann deutlich mehr Re-
aktionswarme iiber die externe Kiihlung zur Dampfproduktion genutzt werden. Allerdings
sinkt durch die Auslaugung in der OTM der Sauerstoffpartialdruck auf 13,6 Mol-%. Dies
vermindert die Zellspannung der Brennstoffzelle (-2%) und damit die SOFC-Leistung.
Allerdings wird die Luft nun auf einem erhohten Temperaturniveau zur SOFC geleitet,
weshalb dort die Abluft nicht mehr zur Vorwédrmung eingesetzt und dadurch mit hoher
Temperatur entspannt werden kann. Dies fiihrt bei der Luftverdichtung in Summe zu ei-
nem Energieiiberschuss und senkt den Eigenbedarf des Konzepts im Vergleich zur ersten
Variante. In Summe fiihrt dies zu einer leichten Wirkungsgradsteigerung auf 60,1%. Trotz
des geringfiigig hoheren Wirkungsgrad muss im OTM-Prozess etwa die dreifache Menge
an Erdgas eingesetzt werden, wodurch die spezifischen COo-Emissionen auf 18,6 g/kWh
ansteigen und damit fast auf dem Niveau des mittelfristigen Konzepts (BZ-I) liegen.

Abschliefiend soll auch hier auf das zusétzlich vorhandene, konventionelle Potential der
GUD-Parameter hingewiesen werden. So kann durch Anhebung der Turbineneintrittstem-
peratur auf 1220°C (ISO) der Wirkungsgrad um weitere 0,3 %-Punkte angehoben werden
(TET 1220°C). Die Absenkung des Kondensatordrucks auf 23 mbar (Druck Kond)
fithrt sogar zu einer Steigerung von 0,7 %-Punkte. Damit kann fiir das BZ-1I-Konzept
ein langfristiges Wirkungsgradpotential von 61,1% abgeschéiitzt werden, bei spezifischen
COs-Restemissionen von 18,2 g/kWh.
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7 Vergleich und Bewertung der Konzepte

Wie in Kapitel 6 aufgezeigt, weisen die zukiinftigen IGCC-Konzepte teilweise betricht-
liche Wirkungsgradpotentiale auf. Diese sollen fiir die beiden Zeithorizonte im folgenden
Kapitel verglichen und bewertet werden. Zum besseren Uberblick sind die ermittelten Pro-
zessgrofen in Tabelle 26 zusammengefasst. Zunéchst sollen deren Wirkungsgradpotentiale
sowie die erzielbaren COs-Abtrennungsgrade diskutiert werden. Abschliefiend erfolgt noch
eine qualitative Bewertung hinsichtlich Flexibilitdt sowie abgeschétzten Forschungsbedarf

fiir die Umsetzung der Konzepte.

Tabelle 26: Simulationsergebnisse der zukiinftigen IGCC-Konzepte

| OTM | MR-I | CLI | OxyI | BZI || MR-II | CL-II | Oxy-II | BZII |
Bruttoleistung? 509,5 | 565,8 | 552,0 | 6004 | 575,6 || 609,8 | 587,7 | 611,3 | 736,9
Gasturbine 297,8 | 3505 | 207,2 | 6004 | 66,8 | 3481 | 2263 | 611,3 | 1232
Dampfturbine 211,7 | 2153 | 344,9 - 174,6 || 2613 | 361,3 - 1924
Brennstoffzelle - - - - 334,1 - - - 421,3
Eigenbedarf! 64,7 | 1223 | 117,8 | 172,3 | 108,3 || 101,34 | 77,2 | 117,1 | 698
Bruttowirkungsgrad | 47,1% | 52,9% | 51,7% | 56,2% | 53.9% || 57,1% | 55,0% | 57.2% | 67,5%
Nettoleistung? 4448 | 4437 | 4342 | 4281 | 4673 || 5085 | 509,8 | 4943 | 6673
Wirkungsgrad 41,1% | 41,6% | 40,6% | 40,0% | 43,7% || 47,6% | 47,7% | 46,2% | 61,1%
CO; [g/kWhe] 803 | 76 | 188 | 224 | 207 6,6 165 | 202 | 18,2
CO4-Abtrennung 90,2% | 99,1% | 97.8% | 97,4% | 97.4% || 99,1% | 97,7% | 97.3% | 96,7%

1 Angaben in MW

Energetisches Potential

In Kapitel 5 wurde zunéchst das Potential des konventionellen IGCC-Prozesses mit CO,-
Abtrennung auf Basis der klassischen Kaltgasreinigung und kryogener Luftzerlegungsanla-
ge abgeschétzt. Auffallend war die starke Abhéngigkeit von der Steigerung der Turbinen-
eintrittstemperatur, was aber die Entwicklung thermisch bestidndigerer Materialien erfor-
dert. Das Wirkungspotential durch Prozessoptimierung ist hingegen begrenzt und bedingt
zudem die Erhohung des Integrationsgrades. Fiir die weitere Steigerung des Wirkungs-
grades bedarf es demnach neuartiger Prozesse, wie sie in Kapitel 6 untersucht wurden.
Zunichst soll das mittelfristige Potential dieser IGCC-Konzepte verglichen werden. Als
mittelfristig wird dabei kein fester Zeithorizont bezeichnet, sondern vielmehr die erste
Generation bzw. industrielle Umsetzung der vorgeschlagenen Konzepte. Dagegen bezeich-
net das langfristige Potential eine Generation dieser Konzepte, welche bereits zahlreiche

Optimierungs- und Anpassungeschritte erfahren haben. In der gesamten Betrachtung liegt
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der Fokus klar auf dem Einsatz neuer Technologien und Prozessintegration und nicht auf
der Variation der klassischen GUD-Parameter wie Turbineneintrittstemperatur oder Kon-
densatordruck. Es sei aber darauf hingewiesen, dass die Verbesserung dieser Grofsen weite-
res Potential bietet und fiir die Konzepte im jeweiligen Abschnitt des Kapitels 6 betrachtet

wurde.

Wirkungsgradin %
44 1 Mitteltristiges Potential

42
411

402 § 40
40 N

38,6
) .
36 A T

Basisfall

Oxy-I BZ-l

Abbildung 97: Mittelfristiges Wirkungsgradpotential der ausgewéhlten Konzepte

Wie in Abbildung 97 gezeigt, liegt das fiir den Basisfall (BF-I) durch Prozessopti-
mierung ermittelte Wirkungsgradpotential bei rund 1,6 %-Punkte. Dies ergibt sich ins-
besondere durch die luftseitige Integration der kryogenen Luftzerlegungsanlage mit der
Gasturbine sowie durch Nutzung der Rohgasenthalpie zur Dampfgewinnung.

Der Einsatz der membranbasierten Luftzerlegung (OTM) erschliefst ihr wirkliches Po-
tential nur bei einer vollstindigen Integration, sowohl luft- wie stickstoffseitig. Die Be-
reitstellung von Verdiinnungsstickstoff mit Sauerstoffkonzentrationen unter 2 Vol.-% stellt
aufgrund des Abtrennungsprinzips (Partialdruckgefille als Triebkraft) eine Herausforde-
rung dar. Diese ldsst sich durch zusétzliche Membranfliche, eine zweistufige Ausfithrung
sowie einer Zwischenverdichtung begegnen. Alle Maknahmen sind aber mit zusdtzlichem,
energetischem wie monetidren Aufwand verbunden. Am effizientesten ist daher die Zumi-
schung des Retentats zur Verbrennungsluft der Gasturbine in Verbindung mit einer reinen
Wassersattigung des Brenngases. In diesem Fall ldsst sich der Wirkungsgrad bereits um 2,1
%-Punkte steigern. In Kombination mit der Rohgaskiihlung und CO-Konvertierung mit
Kiihler-Sattiger-Kreislauf ergeben sich Nettowirkungsgrade im Bereich von 41,1%, was
eine Steigerung um 2,5 %-Punkte gegeniiber dem Basisfall darstellt.

Im Falle der simultanen CO-Konvertierung und COs-Abtrennung im Membranreaktor,

erzielte das entsprechende IGCC-Konzept (MR-I) eine deutliche Wirkungsgradsteigerung
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von 2,9 %-Punkte. Hier konnte durch Einsatz der Warmgasreinigung in Verbindung mit
der verbesserten Riickgewinnung der Reaktionswirme (CO-Konvertierung) eine deutliche
Steigerung der Bruttoleistung erreicht werden. Einen dhnlichen Anstieg der Nettoleistung
verhinderte der ebenfalls gestiegene Eigenbedarf, insbesondere verursacht durch die zu-
sitzliche Brenngasverdichtung vor der Gasturbine. In Summe zeigt das Konzept bereits
mittelfristig klare thermodynamische Vorteile sowohl gegeniiber dem Basisfall als auch im

Vergleich zu den anderen gasturbinenbasierten IGCC-Konzepten.

Im Gegensatz dazu zeigten sowohl das CL-I-Konzept als auch die Oxy-I Variante
mittelfristig nur ein begrenztes Potential von 2 bzw. 1,4 %-Punkten. Im ersten Fall (CL-
I) konnte durch die neue Prozessfiihrung die Bruttoleistung nur moderat erh6ht werden,
wahrend der Eigenbedarf durch den erhohten Sauerstoffverbrauch nicht gesenkt werden
konnte. Zudem bedingt die konventionelle Kaltgasreinigung eine verlustbehaftete War-
meverschiebung. Die mittelfristige Kombination aus klassischer IGCC-Gasinsel und dem

Carbonate Looping Verfahren zur COy-Abtrennung erscheint daher wenig vorteilhaft.

Im Fall des Oxyfuel Konzepts (Oxy-I) verhindert in erster Linie die Absenkung der
Turbineneintrittstemperatur um 200°C deutlich hohere Anlagenwirkungsgrade. Aufgrund
der Abgasrezirkulierung und Sauerstoffverbrennung besteht das Abgas zu rund 98% aus
Kohlendioxid und Wasserdampf. Beide Stoffe haben hohe Warmekapazititen und sind als
dreiatomige Molekiile signifikante Wérmestrahler. Damit steigt der Warmeeintrag durch
das Arbeitsmedium auch bei sonst gleichem Temperaturniveau, was zur erhohten Materi-
albelastung in der Gasturbine fiihrt. Es wird im mittelfristigen Konzept daher unterstellt,
dass diese verdnderte Zusammensetzung des Arbeitsmediums in der Gasturbine und der
erhohte Warmeeintrag in die Schaufeln diese Absenkung notwendig machen. Zudem ver-
ursacht der betréchtliche Sauerstoffbedarf des Konzepts einen hohen Eigenbedarf, welches
die Nettoleistung zusédtzlich verringert. Vor diesem Hintergrund ist der vorgeschlagene

sauerstoffgefeuerte IGCC-Prozess wenig aussichtsreich.

Die abschliefend betrachtete Kombination aus IGCC und SOFC-Brennstoffzelle (BZ-
I) zeigte das mit Abstand grofte Wirkungsgradpotential. Durch Einsatz einer atmosphé-
rischen SOFC mit entsprechender Abwéirmenutzung konnte ein mittelfristiges Potential
von 5,1 %-Punkten abgeschétzt werden. Bereits im Rahmen der Exergieanalyse (Kapitel
5.5) wurden die hohen Verluste der Gasturbine aufgezeigt. Diese verursacht mit 47,7% fast
die Hélfte der inneren Exergieverluste im konventionellen IGCC (Basisfall). Entsprechend
bedeutet die Substitution dieses Teilsystems, durch die effizientere Hochtemperaturbrenn-
stoffzelle, eine deutliche Reduzierung der inneren Verluste und damit signifikante Verbes-
serung des Gesamtkraftwerks. Das BZ-I-Konzept ist damit, unter themodynamischen

Gesichtspunkten, das aussichtsreichste der betrachteten Konzepte.
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Wiéhrend der mittelfristige Horizont das Potential der ersten Generation der betrach-
teten IGCC-Kraftwerkskonzepte analysiert, soll in der langfristigen Perspektive das erziel-
bare Wirkungsgradpotential durch konzeptspezifische Optimierung abgeschétzt werden.
Da die OTM Technologie bereits im Pilotmalstab existiert, wird diese nicht weiter fiir
sich untersucht, sondern in die anderen Kraftwerkskonzepte integriert. Deren Wirkungs-

gradpotential ist in Abbildung 98 zusammengefasst und wird im Folgenden diskutiert.
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Abbildung 98: Langfristiges Wirkungsgradpotential der ausgewahlten Konzepte

Im Falle des Basisfalls (BF-II) wurde fiir die Ermittlung des langfristigen Potentials
lediglich eine Anhebung der Gasturbinenparameter unterstellt. Damit ist die Turbinen-
eintrittstemperatur das wesentliche Optimierungskriterium und die Effizienz des Kraft-
werks hochgradig von deren Weiterentwicklung abhéngig. Das ermittelte Potential von
3,8 %-Punkten gegeniiber dem mittelfristigen Konzept (BF-I) verlangt dabei nach einer
betréichtlichen Anhebung der TET (ISO) auf 1600°C. Das bedeutet einen Aufschlag von
rund 250°C gegeniiber der gegenwirtigen Gasturbinengeneration, was auch auf lange Sicht
als sehr ambitioniert einzuschétzen ist.

Im Falle des IGCC-Konzepts mit Membran-Shift Reaktor (MR-II) zeigt sich langfris-
tig weiteres, signifikantes Optimierungspotential im Vergleich zum mittelfristigen Konzept
(MR-I) in Hohe von 6,2 %-Punkte. Damit erscheinen Nettowirkungsgrade von 47,7% als
moglich. Betrachtet man die verschiedenen Optimierungsschritte wird deutlich, dass das
Potential durch eine Vielzahl kleiner Verbesserungen erzielt wird. Einzig die Implementie-
rung der Heifkgasreinigung fiihrt zu einer deutlicheren Wirkungsgradsteigerung und zeigt

die Notwendigkeit eines Membran-Shift-Reaktors mit hoher thermischer wie chemischer
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Stabilitdt (Schwefelresistenz). Dies ist elementarer Bestandteil und damit Grundvoraus-

setzung fiir das aufgezeigte Wirkungsgradpotential des vorliegenden MR-Konzepts.

Im Gegensatz zum mittelfristigen Zeithorizont zeigt das Post-Combustion Konzept
(CL-II) auf lange Sicht ebenfalls ein signifikantes Optimierungspotential. So konnte in
der vorliegenden Betrachtung ein Nettowirkungsgrad von 47,7% erreicht werden, was ei-
ner Steigerung um 7,1 %-Punkte gegeniiber dem CL-I Konzept bedeutet. Hier zeigt sich,
dass eine schlichte Kombination neuer Prozesse und konventioneller Strukturen wenig aus-
sichtsreich ist und eine entsprechende Adaption und Integration erforderlich ist. Im kon-
kreten Fall bedeutet dies in erster Linie die Implementierung der Heilkgasreinigung, die
nachgeschaltete Sauergasentfernung aus dem Abgas der Gasturbine sowie die vollstdndige

Integration des OTM-Prozesses zur Deckung des erh6hten Sauerstoffbedarfs.

Ein dhnliches Bild zeigt sich bei den Aussichten des Oxyfuel-Konzepts (Oxy-II). Auch
hier steht dem geringen mittelfristigen, ein signifikantes langfristiges Wirkungsgradpoten-
tial von 46,2% gegeniiber. Dies entspricht einer Steigerung um 6,2 %-Punkte und ist im
Wesentlichen auf die Anhebung der Turbineneintrittstemperatur sowie die Nutzung des
OTM-Prozesses zur Deckung des betrachtlichen Sauerstoffbedarfs zuriickzufiihren. Da in
diesem Konzept der Gas- und Dampfkreislauf verschmelzen, ist das Konzept sehr von der
erzielbaren TET abhéngig und entsprechend sensitiv. Sollte trotz der erh6hten Wirme-
belastung der Komponenten die TET des Basisfalls (1320°C ISO) erzielbar sein, ldge der
Wirkungsgrad des Konzepts im Bereich der beiden anderen Konzepte MR-II und CL-II.

Wie schon in der mittelfristigen Betrachtung nimmt das Brennstoffzellenkonzept (BZ-
IT) eine Sonderstellung ein. So konnte durch die beschriebenen Optimierungsmafnahmen
ein langfristiges Wirkungsgradpotential von 61,1% realisiert werden, was einer weiteren be-
triachtlichen Steigerung von 17,4 %-Punkten gegeniiber dem mittelfristigem Konzept BZ-I
entspricht. Die mit Abstand bedeutesten Mafknahmen sind die externe Kiihlung und der
Druckbetrieb der Brennstoffzelle. Dabei steigert Erstere die Dampfproduktion bei gleich-
zeitiger Reduktion des notwendigen Luftiiberschusses. Der Druckbetrieb hingegen fiihrt zu
einer Erhéhung der erzielbaren Zellspannung und dem Einsatz einer sauerstoffbetriebenen
Gasturbine fiir die Nachverbrennung des Anodenabgases. Erwihnenswert ist auch, dass
bereits eine der beiden Mafnahmen ausreicht, um den Wirkungsgrad des BZ-I-Konzepts
iiber das langfristige Potential der anderen betrachteten IGCC-Konzepte (MR-II, CL-1T
bzw. Oxy-1I) zu steigern. Aus energetischer Sicht ist damit die Kombination aus IGCC

und SOFC langfristig allen anderen Kraftwerksvarianten iiberlegen.
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CO,-Reduktionspotential

Neben der energetischen Betrachtung ist bei COs-armen Kraftwerken auch immer deren
unvermeidliche Restemission an Kohlendioxid ein wesentliches Bewertungskriterium. Um
die Effizienz des Kraftwerksprozesses zu beriicksichtigen, werden die Emissionen auf die
erzeugte Nettoleistung bezogen. Diese spezifischen COy-Emission pro erzeugte Kilowatt-

stunde sind fiir die betrachteten IGCC-Konzepte in Abbildung 99 zusammengestellt.
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Abbildung 99: Ubersicht zu den erzielbaren spezifischen CO,-Emissionen

Es zeigt sich, dass trotz 90 %-iger Abtrennungsrate die verbleibenden COq-Emissionen,
bei klassischer IGCC Struktur im Bereich von 87 g/kWh liegen und auch durch Steigerung
der Kraftwerkseffizienz (BF-I und II) nur moderat um rund 10% gesenkt werden kén-
nen. Die Steigerung der Abtrennungsrate ist ebenfalls auf maximal 93% begrenzt, womit
die verbleibenden CO,-Restemission bei klassischen IGCC-Kraftwerken auch langfristig,
je nach Brennstoff, im Bereich von 70 bis 90 g/kWh liegen werden. Auch der Einsatz
der OTM bringt hier keine wesentliche Verbesserung. Zum einen bleibt die Limitierung
der Abtrennungsrate der klassischen Kaltgasreinigung bestehen, zum anderen ist der Wir-
kungsgradgewinn mit einem erhéhten Kohlenstoffschlupf (direkte Luftvorwdrmung vor der
OTM) verbunden. Dadurch steigen die spezifischen Restemissionen sogar noch um rund
15% an.

Bei der Gewinnung des Kohlendioxids aus dem Abgasstrom wie es bei dem Post-
Combustion Konzept (CL-I), dem Oxyfuel-Konzept (Oxy-I) sowie dem Brennstoffzellen
Konzept (BZ-I) der Fall ist, konnen hingegen deutlich hohere Abtrennungsraten im Be-
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reich von 97% erreicht werden. Dies fiihrt zu verbleibenden spezifischen Emissionen von
18 bis 22 g/kWh und bedeutet eine betrichtliche Reduzierung im Vergleich zum Basisfall
von 75 bis 80%. Begrenzt wird die Abtrennung dabei in erster Linie durch den Schlupf,
wiahrend der Aufbereitung des Rohgases wie auch des COo-Stroms selbst. Eine weitere
Steigerung der Abtrennungsrate auf rund 99% konnte daher nur unter Verwendung der
Warmgasreinigung im MR-I-Konzept erreicht werden. So wird durch die Vermeidung
der Sauergaswische und Wassersittigung weniger COy durch Prozesswasser ausgetragen.
Zudem stellt die Ho-Abtrennung sicher, dass alles CO5 in der Gasphase fiir die Abtrennung
erfasst wird. Auf diese Weise konnen die spezifischen COs-Emissionen auf einen einstelli-
gen Wert gesenkt werden, was einer Reduktion im Vergleich zum Basisfall von gut 90%
entspricht.

Da auflange Sicht in allen Konzepten die Warmgasreinigung zur Anwendungen kommt,
sind deren Restemissionen auch grundsétzlich niedriger als in den mittelfristigen Varian-
ten. Dabei weist erneut das Konzept mit Membranreaktor (MR-1I) die niedrigste Emission
pro erzeugter Kilowattstunde auf. Wenngleich auch die Emissionswerte der anderen zu-
kiinftigen Konzepte sinken, so ist die Abnahme mit rund 10% eher gering und vornehmlich
durch die Erhohung des Wirkungsgrades bedingt. Grund hierfiir ist abermals der erhéhte
Kohlenstoffschlupf durch Integration des OTM-Prozesses. Dieser erhcht zwar die Effizienz
des Gesamtprozesses, aber negativerweise auch dessen spezifische CO,-Emissionen durch
die direkte Luftvorwidrmung vor der OTM. Da aber in allen drei Konzepten der Einsatz
der OTM zu einer signifikanten Wirkungsgradsteigerung beitrigt, sollten diese noch ver-

gleichsweise geringen Emissionswerte akzeptabel sein.

Flexibilitdt und Forschungsbedarf

Abschliefend sollen die betrachteten Konzepte noch hinsichtlich deren Flexibilitdt und
notwendigen Forschungsbedarf bewertet werden. Dies ist sinnvoll, da die vorgeschlagenen
IGCC-Konzepte durch den Einsatz zukiinftiger Technologien, mit verschiedenen Realisie-
rungshorizonten und gegenwirtigem Entwicklungsstand, nicht ohne weiteres vergleichbar
sind. Daher wurde in Tabelle 27, ausgehend vom Stand der Technik (Kapitel 1) und den
Auswirkungen der durchgefiihrten Optimierungsmafsnahmen (Kapitel 6), eine qualitative

Bewertung fiir die einzelnen Konzepte durchgefiihrt.

Betrachtet man das Wirkungsgradpotential des OTM-Konzepts, so steht diesem vor
allem der durch die Verflechtung mit der Gasturbine erhéhte Integrationsgrad entgegen.
Dies konnte sich nachteilig auf die Anlagenverfiigharkeit auswirken, wenngleich der Pro-

zess deutlich einfacher als die klassische kryogene Luftzerlegung ist und daher flexibler und
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Tabelle 27: Qualitative Aspekte der zukiinftigen IGCC-Konzepte
OTM | MR-I | CL-I | Oxy-I | BZI [ MR-II | CL-II | Oxy-1I | BZ-II

| |
| Integration [V =] =T ¥ [ o] o [ ]
‘ Systemeingriff ‘ [} ‘ ‘ ‘ 10 ‘ 0 H = ‘ ‘ = ‘ 0 ‘
’ Forschungsbedarf ‘ (! ‘ 1 ‘ = ‘ T ‘ T H = ‘ = ‘ = ‘ i ‘
‘ Polygeneration* ‘ ja ‘ gut ‘ nein ‘ nein ‘ nein H gut ‘ nein ‘ nein ‘ nein ‘

*Grundsitzlich ist diese Option in allen Vergasungskraftwerken méglich, ein “nein” bedeutet daher, dass

zusitzliche Komponenten (Shift) notwendig sind die kein Produkt angeboten werden kann

robuster sein sollte. Da bei der Nutzung der ausgelaugten Luft in der Gasturbine keine
Brenngasverdiinnung erfolgt, verdndern sich die verbrennungstechnischen Eigenschaften
des Gases gegeniiber dem Basisfall deutlich. Dies wird mdglicherweise zuséitzliche Anpas-
sungen der Gasturbine erforderlich machen. Da aber das Wirkungsgradpotential auch mit
Brenngassittigung (Variante (d)), nur wenig niedriger ist (2,2 %-Punkten), erscheint die-
se Variante aussichtsreicher. Zwar erfordert die Bereitstellung von Verdiinnungsstickstoff
einen erh6hten apparativen Aufwand (zweistufige Ausfithrung mit Zwischenverdichtung),
was aber aufgrund der sonst einfachen Bauweise als weniger kritisch anzusehen ist, als ein
Eingriff in die hochkomplexe und standardisierte Gasturbine. Da die OTM-Technologie
bereits in Pilotanlagen untersucht und Demonstrationsanlagen in der Planung sind, be-
schrankt sich der Forschungsbedarf vornehmlich auf das Up-Scaling des Prozesses. Der

damit verbundene Aufwand ist daher als vergleichsweise gering einzuschétzen.

Das MR-Konzept weist bereits mittelfristig ein hohes Wirkungsgradpotential bei
zugleich geringsten COy-Emissionen auf. Dieses wird dabei nicht durch eine Erhéhung
des Integrationsgrades erreicht, sondern durch den Einsatz des Membran-Shift-Reaktors.
Da das erzeugte Brenngas sich nicht allzu deutlich vom Basisfall unterscheidet, bestehen
kaum Auswirkungen auf die Gasturbine. Grofsere Verdnderungen beschrinken sich dem-
nach auf die Gasaufbereitung und allenfalls auf eine verstirkte Einbindung von Dampf
aus der Gasinsel. Somit ist der Systemeingriff im Vergleich zu den anderen zukiinftigen
Konzepten moderat. Auch langfristig dndert sich wenig, da vornehmlich Parameter der
Teilsysteme verbessert werden. Neben der effizienten Stromerzeugung bietet das Konzept
auch noch sehr gute Moglichkeiten der gekoppelten Erzeugung von Wasserstoff. Damit
bietet sich auch grundsitzlich die Moglichkeit zur Energiespeicherung in Zeiten gerin-
gem Strombedarfs. Allerdings ist der notwendige Forschungsbedarf fiir die Realisierung
eines Membranreaktors unter den angenommenen Betriebsbedingungen und im industri-
ellen Makstab betrachtlich. Bislang existieren vornehmlich Laboranlagen und -teststdnde.

Der Fokus der Arbeiten liegt gegenwértig also noch im Bereich der Grundlagenforschung
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und zielt auf die Bereitstellung von Membranwerkstoffen mit hoher Leistungsfahigkeit bei
ausreichender Stabilitdt ab. Dabei stellen je nach Werkstoff die Bestdndigkeit gegen ho-
he Temperaturen, Wasserdampf, Schwefelverbindungen sowie den Wasserstoff selbst, For-
schungsschwerpunkte dar. Okonomische und fertigungstechnische Aspekte, sind bislang
noch von untergeordneter Bedeutung, riicken aber zunehmend in den Fokus der Betrach-

tungen.

Das CL-Konzept muss hinsichtlich Integrationsgrad differenzierter betrachtet wer-
den. So erreicht das Konzept mittelfristig nur geringe, langfristig hingegen deutliche Wir-
kungsgradsteigerungen. Zur Erschliefsung dieses Potentials, muss das Temperaturniveau
der Gasreinigung angehoben werden. Die dafiir notwendige Warmgasentschwefelung ist
bislang noch nicht grofstechnisch bewidhrt, der Prozess aber im Demonstrationsstadium
und sollte mittelfristig einsetzbar sein. Zur Ausschopfung des vollstdndigen Potentials,
wire aber der Einsatz der Fliissigascheabscheidung in Verbindung mit der nachtragli-
chen Sauergasentfernung aus dem heiffen Gasturbinenabgas notwendig. Im Falle der FAA
existieren bislang nur Erfahrungen aus einer Pilotanlage. Hier gilt es die ausreichende
Abtrennung von Alkalien und Metallverbindungen fiir reduzierende Atmosphéren nachzu-
weisen und den Prozess auf die notwendige Grofe zu skalieren. Dariiber hinaus muss die
Zeitstandsfestigkeit nachgewiesen und der Einfluss auf die Prozessdynamik quantifiziert
werden. Die ausreichende Abtrennungsleistung der FAA ist Grundvoraussetzung fiir die
Verbrennung des schwefelhaltigen Brenngases, aber nicht zwangslaufig ausreichend. Hier
miisste noch untersucht werden, wie sich der Schwefel in Abwesenheit von Alkalien in
der Gasturbine verhélt. Bislang sind beide Spezies noch mit strikten Grenzwerten belegt,
da sie in Kombination zu Korrosion fiihren. Der Carbonate Looping Prozess ist ebenfalls
noch nicht groftechnisch bewéhrt, diirfte aber aufgrund des simplen Aufbaus mittelfristig
realisierbar sein. Hier gilt es insbesondere die Festigkeit des Materials und Abtrennungs-
leistung nach mehreren Zyklen zu quantifizieren und zu steigern um den Sorbensbedarf zu
minimieren. Auch die Einbindung des Schwefels sowie deren Auswirkung auf nachfolgende
Prozesse bzw. Verwendung des Sorbens sollte hier betrachtet werden. Aufserdem nutzt das
langfristige Konzept den OTM-Prozess zur Deckung des Sauerstoftbedarfs. Hier gilt es
neben dem bereits genanntem Punkt des Up-Scalings, zusétzlich noch die Integration zu
untersuchen. Der Integrationsgrad ist durch die Kopplung dreier Systeme sehr hoch und
wird sich wohl zwangsldufig negativ auf die Dynamik sowie Verfiigharkeit eines solchen
Kraftwerks auswirken. Dieser Aspekt ist ein wesentlicher Nachteil der IGCC-CL Konfigu-
ration und sollte ndher beleuchtet werden. Da das CL-Konzept keine Shiftstufe beinhaltet,
ist nicht ohne weiteres der Polygeneration-Betrieb méglich und auch die chemische Spei-

cherung begrenzt. Allerdings bietet die nachtrégliche COy-Abtrennung die Moglichkeit zu
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Zeiten hoher Stromnachfrage, kurzzeitig die Abtrennungsrate sowie die Regeneration des
Sorbens zu reduzieren. Damit sinkt der Strombedarf fiir Sauerstoftbereitstellung und COs-
Verdichtung und mehr Brenngas kann iiber die Gasturbine geleitet werden. Hier besteht

also grundsatzlich eine gewisse Flexibilitat, die ndher untersucht werden sollte.

Da auch das ermittelte Wirkungsgradpotential des Oxy-Konzepts zu einem gewissen
Teil auf der Warmgasentschwefelung und dem Einsatz der OTM-Technologie basiert, kon-
nen die jeweiligen bisherigen Ausfiihrungen auch bei diesem Konzept herangezogen wer-
den. Allerdings ist das zentrale Element des Konzepts die Gasturbine. Sowohl die Nutzung
von reinem Sauerstoff als Oxidationsmittel als auch die hohen Anteile von Wasserdampf
und Kohlendioxid im Arbeitsmedium sind bislang nicht Stand der Technik. Hier gilt es
zundchst die Auswirkungen beider Faktoren auf Anlagenverhalten und -material zu unter-
suchen. Langfristig sollten sich Untersuchungen auf die Modifikation von Standardturbinen
konzentrieren, da die Entwicklung génzlich neuer Turbinengeneration sehr kostenintensiv
und bei begrenztem Marktpotential unwahrscheinlich ist. Im Bereich des Rauchgaskonden-
sators ist allenfalls das Pilotstadium erreicht. Die Kondensation von Wasserdampf in Ge-
genwart signifikanter Inertgase wird teilweise noch im Labormalfstab erforscht. Hier sollte
mittelfristig ebenfalls untersucht werden, inwieweit durch Modifikationen auf existierende
Dampfkondensatoren zuriickgegriffen werden konnte. Auferdem weist im Oxy-Konzept,
durch die Rauchgasrezirkulation sowie Dampfzumischung, der GUD-Teil einen hohen In-
tegrationsgrad auf. Das Verschmelzen des Gaskreislaufs mit dem Dampfkreislauf kénnte
sich tendenziell negativ auf die Dynamik des Prozesses auswirken. Daher sollte das dyna-
mische Verhalten dieser GUD-Struktur naher untersucht werden, um Schlussfolgerungen
zum Betrieb und Anfahren eines solchen Kraftwerktyps ableiten zu kénnen. In Summe ist
im Oxy-Konzept demnach die Unsicherheit hinsichtlich der angenommenen Komponenten
sehr hoch und die Flexibilitdt wohl begrenzt.

Die Kombination aus IGCC und SOFC (BZ-Konzept) zeigte sowohl mittelfristig als
auch langfristig die mit Abstand héchste Effizienz. Wesentliche Voraussetzung fiir die Rea-
lisierung des Konzepts ist natiirlich die grofitechnische Umsetzung der SOFC. Bislang exis-
tieren nur kleinere Einheiten bei vornehmlich atmosphérischem Betrieb. Das Up-Scaling
und die Gasverteilung auf die einzelnen Stacks sind demnach noch nicht geklirt. Eine
Herausforderung ist auch die Abdichtung der verschiedenen Komponenten zueinander. Ei-
ne Problematik, welche sich bei Druckbetrieb entsprechend noch verscharft. Auch fithren
die hohen Betriebstemperaturen und Gaskomponenten bislang noch zur Degradation der
Werkstoffe, womit die Zeitstandsfestigkeit noch ndher betrachtet werden muss. Da im Kon-
zept kein reines Erdgas, sondern Kohlegas eingesetzt werden soll, ist der Punkt der Spu-

renstoffkonzentration im Anodengas von besonderer Bedeutung. Im Konzept wurde dieser
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Umstand beriicksichtigt, indem das Temperaturniveau bei rund 500°C liegt. Hier sollten
die vorgestellten Methoden fiir eine ausreichende Gasreinheit sorgen kénnen. Unter prakti-
schen Gesichtspunkten sollte hier der Einfluss eines Brennstoffwechsels sowie Ansitze zur
Regenerierung der Brennstoffzelle, im Falle von Gasdurchbriichen, untersucht werden. Da-
mit die Warmgasreinigung {iberhaupt signifikant zur Effizienzsteigerung beitrégt, muss die
externe Kiihlung implementiert werden. Bislang ist immer noch die interne Kiihlung durch
Luftiiberschuss der Standard. Hier sollte zumindest langfristig eine Auskopplung der Wér-
me vollzogen werden, um diese zur Dampfgewinnung nutzen zu kénnen. Da auch in diesem
Konzept keine CO-Konvertierung stattfindet, sind sowohl die Integration chemischer Spei-
cher als auch die Polygeneration-Option beschrankt. Zudem reagieren Brennstoffzellen
sensibel auf Temperaturgradienten und sind anfillig fiir thermische Spannungen. Daher
sollte das Konzept ldngere Anfahrzeiten aufweisen und bei kiirzeren Unterbrechungen ei-
ne Warmhaltung der sensiblen Bereiche erforderlich machen. Die vollstdndige Integration
der OTM fiihrt aufserdem zu einer deutlichen Steigerung der Komplexitit des Kraftwerks
und konnte sich negativ auf die Anlagenverfiigharkeit auswirken. Es ergeben sich demnach
eine ganze Reihe von Herausforderungen um das vorgeschlagene Kraftwerkskonzept auch
realisieren zu konnen. Entsprechend ist das BZ-Konzept zeitlich sicherlich noch weiter in

der Zukunft anzusiedeln, wie die anderen behandelten IGCC-Konzepte.
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8 Zusammenfassung und Ausblick

Die Energieversorgung befindet sich gegenwértig in vielen Regionen der Welt im Wandel.
Das iiber ein Jahrhundert aufgebaute System einer zentralen, auf fossilen Energietrégern
basierten Frzeugung verschiebt sich zunehmend in Richtung einer dezentralen Struktur
mit verstarkter Nutzung von regenerativen Energiequellen. Forciert wird das Ganze ins-
besondere durch die Anzeichen der Klimaerwdrmung, den daraus hervorgegangenen po-
litischen Vorgaben zur Reduzierung klimarelevanter Emissionen sowie einem verdnderten
Bewusstsein der Gesellschaft. Da diese Transformation eine betrichtliche finanzielle wie
technische Herausforderung fiir die Gesellschaft darstellt, bedarf es eines angemessenen
Zeitraumes fiir deren Umsetzung. Zudem wird der betrichtlich ansteigende Energiebedarf
in aufstrebenden Nationen, wie auch die limitierten finanziellen Ressourcen in den Lindern
der Dritten Welt, diese Transformation deutlich erschweren. Daher werden weltweit auch
langfristig noch fossile Kraftwerke in grofem Umfang Teil der Energieversorgung sein.

In der vorliegenden Arbeit wurden daher zukiinftige Kraftwerkskonzepte untersucht,
die trotz FEinsatz von fossilen Brennstoff das entstehende CO, nahezu vollstindig ab-
trennen und zugleich méglichst effizient Strom erzeugen. Dabei lag der Fokus auf Verga-
sungskraftwerken (IGCC), da diese, im Vergleich zu Dampfkraftwerken, ein hoheres Wir-
kungsgradpotential sowie bessere Flexibilitdt aufweisen und zudem eher fiir die dezentrale
Ausfiihrung geeignet sind. Ausgangspunkt der Betrachtungen bildet dabei das klassische
IGCC nach Stand der Technik. Dafiir wurde ein entsprechend konfiguriertes IGCC sowohl
ohne als auch mit COs-Abtrennung simuliert und bewertet. Es zeigte sich, dass bei Einsatz
von Steinkohle die IGCC-Technologie mit aktueller Gasturbinengeneration einen Netto-
wirkungsgrad von gut 50% erreichen kann. Trotz des hohen Wirkungsgrades ergeben sich
COsq-Emissionen von 672 g/kWh, wodurch ein entsprechendes Kraftwerk jéhrlich rund 2,4
Mio. Tonnen CO, ausstoft. Neben den 6kologischen Folgen, wurden in der Arbeit auch die
wirtschaftlichen Auswirkungen auf die Stromgestehungskosten aufgezeigt. Hier verteuern
die Emissionskosten den Strom um ein Drittel auf rund 81 €/MWh und konnen je nach
Preisentwicklung der Zertifikate in der Gréfkenordnung der Brennstoffkosten liegen. Somit
steigen die Grenzkosten deutlich, was die Wettbewerbsfahigkeit des Kraftwerks betricht-
lich senkt. Die zentrale Groke des Kraftwerks ist demnach der Wirkungsgrad, da durch
diesen sowohl Brennstoff- als auch Emissionskosten gesenkt werden kénnen.

Aufgrund der hohen Belastungen durch die Emissionskosten wurde das Kraftwerk an-

schliefend mit einer konventionellen CO5-Abtrennung von 90% simuliert. Dadurch konnten
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die COy-Emissionen auf 88 g/kWh reduziert werden. Allerdings verursacht die Abtrennung
einen deutlichen Riickgang des Wirkungsgrades von 11,4 %-Punkte oder fast 23%. Es er-
gibt sich somit nur noch ein Nettowirkungsgrad von 38,6% was sowohl durch verstéirkte
thermische Verluste als auch einen deutlich gestiegenen Eigenbedarf begriindet ist. Damit
sinkt die erzielbare Nettoleistung bei zugleich steigenden Anlagenkosten durch den Einsatz
zusitzlicher Komponenten. Dies hat zur Folge, dass die spezifischen Anlagenkosten abtren-
nungsbedingt um rund 30% ansteigen und damit die fixen Kosten zunehmen. Allerdings
sinken, durch die vermiedenen Emissionskosten, die Grenzkosten um fast 24%, wodurch
das Kraftwerk wettbewerbsfihiger wird. Da aber der Fixkostenblock hoher ist, steigt der
Einfluss der Anlagenauslastung um ausreichend Deckungsbeitrag zu erwirtschaften. Als
Breakeven COs-Zertifikatepreis, wurde mit den getroffenen Annahmen ein Barwert von
rund 32 € je Tonne ermittelt. Ab diesem Preis liegen die Stromgestehungskosten also
bei COs-Abtrennung niedriger als ohne Abtrennung. Da durch den betrichtlichen Wir-
kungsgradverlust der Ressourcenverbrauch steigt, wurden in der Arbeit verschiedene Op-
timierungsschritte vollzogen, um das Potential dieses Kraftwerktyps abzuschitzen. Dabei
wurde deutlich, dass die Effizienz des konventionellen IGCC in erster Linie von den Ga-
sturbinenparametern abhéngig ist (Potential 3,75 %-Punkte) und Prozessoptimierung nur
begrenztes Potential (1,62 %-Punkte) zeigt. Zudem ist die COo-Abtrennungsrate auf etwa
93% begrenzt. In Summe fiihrt dies auch langfristig nur zu Wirkungsgraden im Bereich
von 43% und Restemissionen von mindestens 60 g/kWh. Um zu verdeutlichen wo genau
im [GCC-System die Verluste auftreten, wurde eine strukturierte Exergieanalyse durchge-
fiihrt. Dabei wurde fiir alle Komponenten der Grad der inneren Exergieverluste bestimmt
sowie deren jeweiliger Verlustbeitrag zum Gesamtsystem. Es konnte nachgewiesen werden,
dass die vier Systeme Gasturbine, Quenchvergaser, CO-Konvertierung und Luftzerlegung
rund 80% der gesamten inneren Exergieverluste des IGCC verursachen. Ein Vergleich mit
idealisierten Komponenten offenbarte zudem nur begrenztes Reduktionspotential fiir diese

Systeme.

Ausgehend von diesen Erkenntnissen, wurden 5 zukiinftige [GCC-Kraftwerkskonzepte
vorgeschlagen, welche Technologien einsetzen und kombinieren, die sich derzeit noch in der
Entwicklung- oder Erprobungsphase befinden. Diese Konzepte wurden zunéchst fiir einen
mittelfristigen Zeithorizont betrachtet, um deren Potential bei moglichst geringen Auswir-
kungen auf den IGCC-Prozess zu bewerten. Anschliefsend wurde die Kraftwerksstruktur
géanzlich auf das neue Konzept ausgerichtet und ambitioniertere Annahmen getroffen um

das langfristige Potential abzuschéitzen.

Mittelfristig zeigen dabei IGCC-Kraftwerke mit vollstindig integrierter OTM basier-
ter Luftzerlegung (2,5 %-Punkte) sowie Konzepte mit Membran-Shift-Reaktor (2,87 %-

203



Punkte) das hochste Wirkungsgradpotential, bei vertretbaren Eingriffen in die Anlagen-
technik bzw. -strukur. Letztere erreicht durch die Warmgasreinigung und Hy-Abtrennung
geringste verbleibende spezifische COy-Emissionen von rund 8 g/kWh. Dagegen erhoht
der Einsatz der OTM, durch die direkte Luftvorwdrmung mit Brenngas, tendenziell den
Kohlendioxidschlupf und damit die Restemissionen. Die Varianten mit Post-Combustion
Capture und Oxyfuel Ansatz erfordern hingegen signifikante Verdnderungen in der Pro-
zessstruktur und zeigen daher ohne weitere Adaption des Gesamtprozesses kein aussichts-
reiches Potential. Bei konsequentem Umbau des klassischen IGCC-Prozesses in eine Kom-
bination aus Brennstoffzelle mit AHDE (BZ-I) zeigt sich hingegen betrichtliches Wir-
kungsgradpotential (5,1 %-Punkte). Allerdings bestehen bei diesem Konzept auch die
grofsten Unsicherheiten hinsichtlich der getroffenen Randbedingungen und Realisierbar-
keit. Allgemein zeigt sich, dass die reine Integration neuer Technologien in moglichst klas-
sische IGCC-Kraftwerke nur begrenzt zur Effizienzsteigerung fiihrt. Allerdings konnten,
mit Ausnahme des OTM-Konzepts, die COs- Restemission, bedingt durch die gewahlten
alternativen Abtrennungsansitze, betriachtlich um 75 bis 90% gegeniiber dem klassischen
IGCC mit COs-Abtrennung gesenkt werden.

Hinsichtlich des langfristig erzielbaren Wirkungsgradpotential erreichen sowohl das 1G-
CC mit Membran-Shift-Reaktor (MR) als auch das Konzept mit Post-Combustion Cap-
ture via Carbonate Looping Prozess (CL) beide sehr hohe Nettowirkungsgrade um 47,7%.
Dieser Wert ist aber stark von den jeweiligen zentralen Teilsystemen und deren Simula-
tionsannahmen abhéngig. Im ersten Fall (MR) ist die Realisierung eines leistungsfahigen
Membranreaktor Voraussetzung, welcher zudem sowohl eine hohe thermische wie auch
chemische Stabilitit aufweist. Im CL-Konzept sind insbesondere der Carbonate Looping
Prozess sowie die vollstandige Integration des OTM-Prozesses zur Sauerstoffbereitstel-
lung von zentraler Bedeutung. In beiden Fallen kénnen zum gegenwartigen Zeitpunkt
keine Aussagen zur tatsichlichen Realisierbarkeit der angenommenen Komponenten bzw.
Prozessannahmen getroffen werden. Die vorliegende Arbeit demonstriert aber deutlich
die signifikanten Potentiale der Technologien und stellt wesentliche Anforderungen an
die Systeme heraus. Wéihrend beim OTM-Prozess bereits kleinere Demoanlagen betrie-
ben werden, konzentriert sich die Forschung beim Membranreaktor noch auf Grundlagen
sowie Materialtests und wird allenfalls im Labormafsstab erprobt. Allerdings sollte das
CL-Konzept aufgrund dessen hohem Integrationsgrad weniger flexibel im Betrieb sein und
aus diesem Grund auch eine tendenziell geringere Verfiigbarkeit aufweisen. Das Membran-
reaktorkonzept (MR) bietet hingegen grundsétzlich auch die Moglichkeit der gekoppelten
Erzeugung von Strom und Wasserstoff. Dies erscheint insbesondere im Hinblick auf die

Energiespeicherung ein wesentlicher Vorteil gegeniiber den anderen IGCC-Konzepten zu
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sein. Das Oxyfuel Konzept zeigt nur langfristig aussichtsreiches Wirkungsgradpotential
von 46,24%. Dieses ist aber wiederum vornehmlich an die Integration des OTM-Prozess
sowie die Gasturbinenparameter gebunden. Die Abhéngigkeit des Konzepts von der er-
zielbaren Turbineneintrittstemperatur ist sogar noch héher als im konventionellen IGCC.
Dazu kommt, dass das verdnderte Arbeitsmedium und die Sauerstoffverbrennung signifi-
kante Eingriffe in die Gasturbine erfordern. Zudem ist durch das Verschmelzen von Gas-
mit dem Dampfkreislauf und der Rauchgasrezirkulierung das System recht komplex. Das
mit Abstand hochste Wirkungsgradpotential zeigt auch langfristig wieder die Kombina-
tion aus IGCC und Hochtemperaturbrennstoffzelle. Hier kann insbesondere durch den
Druckbetrieb der SOFC und die teilweise externe Kiihlung der Wirkungsgrad signifikant
gesteigert werden. Bereits eine der beiden Mafnahmen reicht aus, um das Potential der an-
deren Konzepte zu iibertreffen. In Kombination mit weiteren Optimierungsschritten sind
so langfristig Wirkungsgrade von 61% erreichbar. Allerdings bedingt dies die Integrati-
on des OTM-Prozesses sowie eines betrichtlichen Entwicklungsaufwand um ein derartiges
Kraftwerk zu realisieren.

Waihrend das energetische Potential quantitativ bewertet wurde, konnten Flexibilitat
und der notwendige Forschungsbedarf der einzelnen Konzepte nur qualitativ betrachtet
werden. Die Arbeit gibt damit einen Uberblick iiber den Status und die notwendigen
Anforderungen an diese zukiinftigen Technologien, woraus sich weiterfiihrende Untersu-
chungsschwerpunkte ableiten lassen. Bei den bereits weiter fortgeschrittenen Komponen-
ten, wie dem OTM-Prozess oder der Warmgasreinigung, wurde der Funktionsnachweis
bereits erbracht. Hier steht entsprechend das Up-Scaling vom Pilotmafstab hin zur grof-
technischen Anlage, sowie der Nachweis eines dauerhaften und leistungsfihigen Betriebs
im Vordergrund. Im Bereich des Membranreaktors, der Sauerstoffgasturbine oder auch
Brennstoffzelle ist oftmals noch Grundlagenforschung notwendig, welche experimentelle
Ankniipfungspunkte fiir zukiinftige Arbeiten offenbart. Diese liegen insbesondere im Be-
reich der thermischen wie chemischen Bestdndigkeit von Materialien, der Untersuchung
katalytischer Reaktionssysteme unter realistischen Bedingungen sowie der konstruktiven
Ausfithrung von Labor- bzw. Pilotanlagen. Daneben bieten vor allem die genauere Un-
tersuchung der Dynamik der vorgeschlagenen Konzepte sowie zur Betriebsweise dieser
Kraftwerke auf dem zunehmend volatilen Strommarkt weitere Ankniipfungspunkte fiir

weiterfiihrende theoretische Arbeiten.
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