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1 Einleitung

Nachdem bei der Stromerzeugung aus fossilen Primarenergietrdgern in den vergangenen Jahrzehn-
ten die Staub-, die NO,- und die SO,-Emissionen durch den Einsatz und die Nachrlstung von Elek-
trofiltern, DeNOx-Reaktoren und Rauchgas-Entschwefelungsanlagen deutlich gesenkt wurden, steht
in der Kraftwerkswirtschaft seit Anfang der 1990-er Jahre die Reduzierung der CO,-Emissionen im
Vordergrund. Fir diese CO,-Emissionsminderung werden bei der Stromerzeugung aus fossilen Pri-
marenergietragern zwei Richtungen verfolgt:

« die Wirkungsgradverbesserung und
« die Abtrennung von CO, aus den Brenn- oder Rauchgasen.

Mit wirkungsgradsteigernden MaBnahmen lassen sich die CO,-Emissionen der heute vorhande-
nen fossil befeuerten Kraftwerksleistung in Deutschland noch um ca. 30 % reduzieren. Flr darlber
hinausgehende CO,-Emissionsminderungsziele stellt sich die Frage nach Verfahren, durch welche
neben der wirkungsgradbedingten Minimierung der CO,-Emissionen das erzeugte CO, mdglichst
vollstdndig abgeschieden werden kann. Je nach Abscheideverfahren und Kraftwerkstyp ergeben
sich dabei jedoch erhebliche WirkungsgradeinbuBen von 6 bis 14 %-Punkten.

Bei dem flr die Stromerzeugung am haufigsten verwendeten Dampfkraftprozess mit Kohlefeuerung
kdnnte das CO, bereits sehr bald mit Hilfe einer Monoethanolamin-Wésche aus dem Rauchgas
ausgewaschen werden. Dabei treten jedoch die hdchsten WirkungsgradeinbuBen auf. Diese kbnnen
verringert werden, wenn die CO,-Konzentration im Rauchgas vor der Abtrennung des CO, mit Hilfe
des sog. Oxyfuel-Prozesses von ca. 15 Vol-% auf ca. 90 Vol-% angehoben wird.

Das Konzept des Oxyfuel-Prozesses ist es daher, der Verbrennungsluft vor der Verbrennung mittels
einer Luftzerlegungsanlage den Stickstoff zu entziehen, wodurch dem Verbrennungsprozess nahe-
zu reiner Sauerstoff zugeflhrt wird. Mit dem Fehlen des Stickstoffs fehlt aber auch eine wesentliche
Warmesenke. Um in der Brennkammer ein der Verbrennung mit Luft ahnliches Temperaturniveau
zu erhalten, missen daher etwa zwei Drittel der Rauchgase nach ihrer AbklUhlung zur Feuerung
zurlickgefuhrt werden. In Abbildung 1 hat das den Dampferzeuger verlassende Rauchgas nach ei-
ner vollstandigen Entfeuchtung einen CO,-Gehalt von ungeféhr 89 Vol-%. Das restliche Ballastgas
besteht im Wesentlichen aus Uberschissigem Sauerstoff, der fiir einen ausreichenden Ausbrand
der Kohle aber auch zur Verringerung des Korrosionsrisikos an den Brennkammerwanden notwen-
dig ist. Weiterhin sind in dem Ballastgas Argon und geringe Mengen Stickstoff sowie Schwefel-
und Stickoxide enthalten. Diese Verunreinigungen im CO, stellen das hauptséchliche Problem des
Oxyfuel-Prozesses dar, da ein groBer Anteil dieser Verunreinigungen bei der Verflissigung des CO,
mit in die flissige Phase tbergeht und somit zu Problemen beim Transport und insbesondere in der
Lagerstatte, in welche das CO, eingeleitet wird, fihren kann. Dartberhinaus erfordern diese Verun-
reinigungen einen gréBeren Energieaufwand bei der CO,-Verflissigung und schranken gleichzeitig
die maximale CO,-Reinheit und -Abtrennrate ein.
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Abb. 1: Vereinfachtes Schema des Oxyfuel-Prozesses. Alle Prozentangaben in Vol-%.

Der Eigenbedarf flr die CO,-Verfllssigung wird bei den hier angenommenen Verunreinigungen und
bei einer Brutto-Leistung von 600 MW, etwa 50 MW, betragen. Je geringer die Verunreinigungen
sind desto geringer ist auch der fiir die Verflissigung aufzubringende Energieaufwand. Ein Teil der
Verunreinigungen besteht aus Argon, welches aus der Luftzerlegungsanlage stammt. Bei einer Sau-
erstoffreinheit von 98 % betragt der Eigenbedarf der Luftzerlegungsanlage fur einen 600 MWyg prutio
Block ca. 90 MW,,. Diesen Eigenbedarf kbnnte man durch Einflhren des Drei-Saulen-Prozesses
anstelle des heute verwendeten Zwei-S&ulen-Prozesses — und einer damit einhergehenden Absen-
kung der Sauerstoffreinheit in der Luftzerlegungsanlage auf 95 % - auf ca. 70 MWq, reduzieren.
Allerdings nimmt dann, infolge des groBeren Anteils an Verunreinigungen, der Eigenbedarf bei der
CO,-Verflussigung zu. Infolge der genannten Eigenbedarfe reduziert sich also der Blockwirkungs-
grad des hier betrachteten 600 MW-Blockes um ca. 11 %-Punkte. Das Ziel ist es, diese Wirkungs-
gradminderung auf ca. 8 %-Punkte zu reduzieren.

2 Rezirkulationsmassenstrom und Sauerstoffiiberschuss bei
der Verbrennung

2.1 Rezirkulationsmassenstrom

Wie bereits erwahnt, muss zur Vermeidung von zu hohen Verbrennungstemperaturen in der Brenn-
kammer abgeklhltes Rauchgas zurick in den Feuerraum gefiihrt werden. Die Bestimmung des
erforderlichen Rezirkulationsanteils erfolgt dabei im ersten Ansatz unter der Randbedingung, dass
bei der Verbrennung der Kohle mit Sauerstoff und rezirkuliertem Rauchgas die gleiche adiabate
Verbrennungstemperatur in der Brennkammer erzielt wird, wie bei der Verbrennung dieser Kohle
mit vorgewarmter Luft. Das diesem Gedanken zu Grunde liegende Schema fir die adiabate Brenn-
kammer und die sich damit ergebende Bilanz ist in Abbildung 2 dargestellt. Abbildung 3 stellt den
theoretischen Rezirkulationsbedarf fiir verschiedene Kohlen im Temperaturbereich des rezirkulierten
Rauchgases von 100 bis 800 °C dar. Die untersuchten Steinkohlen reprasentieren dabei typische
Vertreter von in Europa verwendeten Weltkohlen, deren Zusammensetzungen in Tabelle 1 darge-
stellt sind. Wie im Abschnitt 2.2 erlautert wird, liegt der technisch relevante Temperaturbereich flir
die Rauchgasrezirkulation zwischen 200 °C und 350 °C, womit der Rezirkulationsbedarf beim stein-
kohlegefeuerten Kraftwerk auf etwa 68 %, beim trockenbraunkohlegefeuerten Kraftwerk auf etwa
71 % und beim rohbraunkohlegefeuerten Kraftwerk auf etwa 53 % beschrankt wird.
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Abb. 2: Schema zur Berechnung des bendtigten Rezirkulationsgasmassen-
stromes. Eintretende Falschluft ist nicht dargestellt.
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Abb. 3: Rezirkulationsbedarf und Sauerstoffkonzentration bei einfacher Vermischung des rezirkulierten Rauch-
gases mit reinem Sauerstoff in Abhangigkeit von der Temperatur des rezirkulierten Rauchgases fir ausge-
suchte Steinkohlen (SK), Rohbraunkohle (RBK) und Trockenbraunkohle (TBK). Folgende Randbedingungen
wurden zugrunde gelegt: Lufttemperatur des Referenzprozesses: 320 °C, Temperatur des Sauerstoffs: 25°C,
Temperatur der Kohle: 40 °C, Sauerstoffiberschuss: 15 %, Sauerstoffreinheit: 98 Vol-%, Falschluft: 0 %.

Tabelle 1: Eigenschaften der zugrunde liegenden Steinkohlen. Die adiabate Verbren-
nungstemperatur rq gilt fir den luftbetriebenen Prozess mit einem Luftiiberschuss von
15 % und eine Vorwarmung der gesamten Luft auf 320 °C.

Zusammesetzung (in Ma-%) Hy fad
Sorte C H O S N Asche H,0 MJ/kg °C
Sudafrika 65,93 3,63 7,25 0,61 1,58 13,60 7,40 25,40 2.126

Indonesien 58,70 443 882 1,00 1,05 500 21,0 22,69 2.008
Russland 70,00 3,70 737 030 1,23 9,81 7,50 27,20 2.160
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2.2 Rezirkulationstemperatur

In heutigen Dampferzeugern erfolgt durch die Abgabe der Rauchgaswéarme an den Wasser-Dampf-
Kreislauf eine Abkihlung der Rauchgase auf Temperaturen zwischen 350 °C und 380 °C, bevor im
ublicherweise vorhandenen Luftvorwérmer eine weitere Abkihlung vorgenommen wird. Die dabei
verwendeten Luftvorwérmer nach Bauart Rothemuhle oder Ljungstrém kénnen jedoch beim Oxyfuel-
Prozess nicht zur Vorwarmung von Sauerstoff oder mit Sauerstoff angereichertem Rezirkulationsgas
eingesetzt werden, da diese stets eine Leckage von 5 - 10 % von der Seite des Sauerstofftragers
auf die Rauchgasseite aufweisen. Hierdurch wiirde das Rauchgas zusatzlich mit Sauerstoff verun-
reinigt und der Energiebedarf fir die Luftzerlegung wiirde durch diesen Sauerstoffverlust unnétig
erhdht werden. Eine derartige Vorwarmung ist beim Oxyfuel-Prozess aus energetischer Sicht durch-
aus sinnvoll aber nicht unbedingt notwendig, da der nicht rezirkulierte Abgasmassenstrom wegen
des fehlenden Stickstoffs nur ca. 30 % des Massenstromes eines konventionellen Kessels betragt
und durch die Rezirkulation ohnehin rund zwei Drittel der Rauchgaswarme wieder der Feuerung
zugeflihrt werden.

Die technisch relevante Rezirkulationstemperatur wird im Wesentlichen von folgenden Randbedin-
gungen bestimmt.

a) Dimensionen des Rezirkulationskanals

Die Rezirkulationstemperatur beeinflusst maBgeblich die Dimensionen und die Werkstoffe der
zu installierenden Rezirkulationskanéle. Bei einer Rezirkulationstemperatur von 300 °C ergibt
sich im hier betrachteten Fall eines Oxyfuel-Blocks auf Basis des Referenzkraftwerks NRW ein
Betriebsvolumenstrom von ca. 400 mg/s, womit Kanalquerschnitte von ca. 40 m? erforderlich
werden. Diese Dimension liegt in der GréBenordnung des Rauchgaskanalquerschnitts nach
dem Luftvorwarmer des Referenzkraftwerkes NRW, welcher flir einen Betriebsvolumenstrom
von 563 m3/s einen Querschnitt von 56,17 m? aufweist.

b) Rezirkulationsgeblase

Als Bauformen fir das Rezirkulationsgeblédse stehen sowohl Axialgeblase als auch Radialgebla-
se zur Auswahl. Axialgeblase zeichnen sich durch isentrope Wirkungsgrade von 90 % aus, sind
aber nur bis zu Temperaturen von etwa 190 °C einsetzbar. Dies ist vor allem auf die mechani-
schen und hydraulischen Komponenten der Laufschaufelverstellung zurlickzufihren. Verzichtet
man hingegen auf eine Schaufelverstellung und setzt statt dessen einen Starrfligler ein, so
sind auch Gastemperaturen bis 270 °C mdglich, wenngleich die Betriebsstabilitat (Pumpen)
hierdurch negativ beeinflusst wird. Die maximale Einsatztemperatur flir Radialgeblase der hier
bendtigten GréBe ohne aufwéndige zusatzliche MaBnahmen beziffern die Hersteller auf etwa
400 °C.

Bei einer dem Rezirkulationsabzweig nachgeschalteten Anordnung des Elekirofilters im Abgas-
strom ist bei gleicher Rauchgastemperatur das zu reinigende Abgasvolumen um rund 66 %
kleiner. Da das Rezirkulationsgas hierbei ungefiltert zur Feuerung zurtickgeflihrt wird, werden
im gesamten Dampferzeugersystem inklusive Rezirkulationskanalen Staubbeladungen von ca.
26,0 g/ms, erreicht. Das Rezirkulationsgeblése ist somit einer 2000-fach héheren Staubbeladung
ausgesetzt, weshalb hier nur Radialgeblase mit enstprechenden Panzerungen und Anstellwin-
keln der Beschaufelung eingesetzt werden kdénnen. Der isentrope Wirkungsgrad eines solchen
Geblases liegt jedoch bei héchstens 80 %. Bezlglich der 2,5-fach héheren Staubbeladung im
Dampferzeuger ist keine wesentliche Erhéhung des erosiven VerschleiBBes zu erwarten.

c) Mahltrocknung
In konventionellen Steinkohlekraftwerken erfolgt die Mahltrocknung durch 300 - 320 °C heiBe
Luft, welche sich dabei abkihlt und zusammen mit dem Kohlenstaub zu den Brennern gefér-
dert wird. Diese Muhlenluft dient damit gleichzeitig als Warmetrager, als Fordergas sowie als
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Sauerstofflieferant fir die Verbrennung. Da diese Muhlenluft beim Oxyfuel-Prozess nicht zur
Verfigung steht, kann die Mahltrocknung nur mit heiBem Rauchgas - z. B. mit einem Teil des
rezirkulierten Rauchgases - erfolgen. Das Fehlen des Sauerstoffs im Férdergas stellt unter ver-
brennungstechnischen Gesichtspunkten kein Problem dar - evtl. sind leichte Modifikationen bei
der Zufuhrung des Sauerstofftragers im Brennernahbereich notwendig. Die geringe Sauerstoff-
konzentration erlaubt es aber, die Sichtertemperatur gegeniber der konventionellen Mahltrock-
nung deutlich zu erhdhen, um der Korrosion durch die schwefelhaltigen Rauchgaskomponenten
vorzubeugen. Liegt das Rauchgas bei einer Temperatur deutlich unterhalb von 300 °C vor, so
kann eine ausreichende Trocknung durch eine Erhdhung des Trocknungsgasmassenstromes
erfolgen.

d) Elektrofilter

Die Einsatztemperatur von Elektrofiltern liegt Ublicherweise bei Temperaturen unterhalb von
200 °C, da mit abnehmender Temperatur die Abscheideleistung steigt. Héhere Temperaturen
haben tendenziell eine Verschlechterung der Abscheideleistung zur Folge, was bei gleichem
Filterdesign nur durch eine VergréBerung der Abscheideflachen kompensiert werden kann. Ne-
ben der Volumenzunahme des Gases ist somit die sich verschlechternde Abscheideleistung
eine zusatzliche Ursache flir ein mit steigender Gastemperatur erhéhtes Bauvolumen des Elek-
trofilters. Bei der Entstaubung des gesamten Rauchgasmassenstroms vor dem Rezirkulations-
abzweig und Temperaturen von Gber 300 °C steigt die BaugréBe um ca. 20 % gegentber dem
mit Luft betriebenen Vergleichsprozess (siehe auch Abbildung 6).

e) Speisewassereintrittstemperatur

Beim Referenzkraftwerk Nordrhein-Westfalen wurde die Anhebung des Kraftwerks-Nettowir-
kungsgrades auf 45,9 % u. a. auch durch die Anhebung der Speisewassereintrittstemperatur
auf 302 °C erreicht. Bei einer Gradigkeit zwischen Rauchgas und Speisewassereintritt von 50 K
fihrt das zu einer Rauchgas- bzw. Rezirkulationstemperatur von mindestens 350 °C. Zur Reali-
sierung geringerer Rezirkulationstemperaturen missten somit die Speisewassereintrittstempe-
ratur und damit der Gesamtwirkungsgrad abgesenkt werden, oder es misste eine Méglichkeit
gefunden werden, wie die unterhalb von 350 °C aus dem Rauchgas abgeflihrte Warmemenge
in den Prozess eingebunden werden kann.

Unter den gegebenen Randbedingungen ist es nicht sinnvoll, die Rauchgasrezirkulation bei Tempe-
raturen > 350 °C durchzufthren. Die erreichbare Abkihlung der Rauchgase héangt maBgeblich von
der Mdglichkeit einer wirkungsgradsteigernden Integration der Rauchgaswéarme in den Gesamtpro-
zess ab, weshalb der relevante Temperaturbereich flir die Rauchgasrezirkulation derzeit bei 200 -
350 °C erwartet wird.

2.3 Sauerstoffiiberschuss bei der Oxyfuel-Verbrennung

Eine der wesentlichen Randbedingungen bei der Auslegung eines Kraftwerks auf Basis des Oxyfuel-
Prozesses ist der zu verwendende Sauerstoffliberschuss. Bei herkdmmlichen mit Luft betriebenen
Kohlebldcken ist der Sauerstoffliiberschuss identisch mit dem Luftliberschuss. Dieser Luftiberschuss
wird bei modernsten Anlagen mit Luftzahlen bis herab auf 1,15, also 15 % Sauerstoffliberschuss,
eingestellt. Dieser Wert liegt darin begriindet, dass der Kohlemassenstrom aus einer Mihle nicht
vollig gleichmaBig auf die zugehdrigen Brenner verteilt werden kann, sodass ein Brenner, der zuviel
Kohle bekommt, mit einer zu geringen Luftzahl betrieben wirde, was zu Ausbrandproblemen fiihrt.
Darlberhinaus kénnte sich dadurch auch das Risiko von Korrosionsangriffen an den Brennkammer-
wanden erhdéhen. Bei der Entwicklung des Oxyfuel-Prozesses flir Kohlefeuerungen muss also von
einem Sauerstoffiberschuss von 15% ausgegangen werden. Dartber hinaus wird auch der Fall
betrachtet, wenn es es gelénge, den Sauerstoffiiberschuss auf 10 % zu reduzieren.
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Abb. 4: Restsauerstoffgehalt (in Vol-%) im trockenen Rauchgas beim Oxyfuel-Prozess mit
Sudafrikanischer Steinkohle (links) und Lausitzer Trockenbraunkohle (rechts) fir verschie-
dene Sauerstoffiiberschisse in Abhangigkeit von der Rezirkulation.

Beim Oxyfuel-Prozess kommt der Bestimmung des Sauerstoffiiberschusses eine besondere Be-
deutung zu. Geht man zunéachst von dem einfachsten Fall aus, bei dem das rezirkulierte Rauchgas
vollstandig mit dem Sauerstoff an einer einzigen Stelle vermischt wird, so ist festzustellen, dass die
Sauerstofftkonzentration der entstandenen Mischungsatmosphéare nicht beliebig einstellbar ist, son-
dern vielmehr von der Temperatur der Rauchgasrezirkulation, von dem geforderten Sauerstoffliber-
schuss sowie von der verwendeten Kohle abhéangig ist (siehe Abbildung 3). Der Sauerstoffgehalt der
Mischatmosphére liegt somitimmer deutlich héher als jener von Luft. Insgesamt I&sst sich feststellen,
dass bei stets konstantem Sauerstoffiiberschuss die Sauerstoffkonzentration in der Mischatmosphé-
re nach vollstdndiger Vermischung des Rauchgases mit Sauerstoff mit steigendem Rezirkulations-
anteil sinkt. Das Einstellen beliebiger Sauerstoffkonzentrationen in der Verbrennungsatmosphére ist
nur dann méglich, wenn der Rezirkulationsstrom auf Teilstréme aufgeteilt wird, welche ihrerseits je-
weils zu unterschiedlichen Anteilen mit Sauerstoff vermischt werden. Die zusétzliche Abhangigkeit
der Sauerstoffliberschussbestimmung vom Rezirkulationsanteil bedeutet fir den Oxyfuel-Prozess,
dass fir die Einstellung des erforderlichen Sauerstoffliberschusses, welche beim luftbetriebenen
Vergleichsprozess allein durch Messung des Restsauerstoffgehaltes méglich ist, nunmehr auch eine
hinreichend genaue Volumenstrommessung des Rezirkulationsgases erforderlich ist. Die Abhangig-
keit des Restsauerstoffgehaltes im Rauchgas ist in Abbildung 4 exemplarisch fur je eine Stein- und
eine Braunkohle dargestellt.

3 Dampferzeuger

Der Dampferzeuger des Oxyfuel-Prozesses unterscheidet sich unter den o. g. Randbedingungen
nicht so gravierend von dem Dampferzeuger des luftbetriebenen Vergleichsprozesses wie es bei
den Rauchgasreinigungsanlagen der Fall ist bzw. wie die sehr groBe Rauchgasrezirkulation dies
erwarten lieBe.

Infolge des um ca. 10 % geringeren Rauchgasmassenstroms vor dem Rauchgasrezirkulationsab-
zweig und der um ca. 17 % gr6éBeren Dichte des Oxyfuel-Rauchgases im Vergleich zum luftbetriebe-
nen Vergleichsprozess ergibt sich zur Aufrechterhaltung eines verniinftigen Warmedurchgangskoef-
fizienten in den Berlihrungsheizflachen eine um ca. 25 % geringere Querschnittsflache des Damp-
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ferzeugers. Infolge dessen wiirde sich bei gleicher adiabater Verbrennungstemperatur, gleicher Feu-
erraumendtemperatur und gleichen Strahlungsverhéltnissen theoretisch eine um ca. 13 % héhere
Brennkammer ergeben. Wahrend die adiabate Verbrennungstemperatur und die Feuerraumend-
temperatur flr den Oxyfuel-Prozess und den luftbetriebenen Vergleichsprozess durchaus gleich-
gesetzt werden kdnnen, gilt dies fir den Strahlungswarmeaustausch nicht. Dieser ist beim Oxyfuel-
Rauchgas infolge der nahezu ausschlieBlich darin enthaltenen Bestandteile CO, und H,O sowie der
gréBeren Partikelbeladung deutlich besser, sodass letztendlich mit einer um nur ca. 5 % hdheren
Brennkammer gerechnet werden muss.

4 Wasser-Dampf-Kreislauf

Der Wasser-Dampf-Kreislauf des Referenzkraftwerks NRW bleibt in seinen Grundztgen voll erhal-
ten. Das betrifft auch die Dampfparameter, die véllig unabhangig vom Luft- bzw. Oxyfuel-Betrieb
sind. Zur Nutzung der Abwarmen aus dem Verdichter der Luftzerlegungsanlage und dem Rauchgas-
verdichter kann parallel zur ND-Vorwarmstrecke ein mit Verdichterabwarme beheizter ND-Vorwarmer
installiert werden. Je nach Abwarmemenge und Temperaturniveau ist es auch denkbar, ganz auf
die konventionelle regenerative Speisewasservorwarmung zu verzichten und die Vorwarmung al-
lein mit Verdichterabwérme durchfihren. In diesem Fall ware beim Luftbetrieb des Oxyfuelkraft-
werks keine ND-Speisewasservorwarmung mdglich. Die HD-Vorwarmung kdnnte ahnlich wie die
ND-Vorwarmung um einen parallelgeschalteten Vorwarmer erganzt werden. Als Warmequelle steht
die Restwarme des Abgasstroms nach dem Rezirkulationsabzweig zur Verfigung. Die verfligbare
Warmemenge ist wegen des kleinen Abgasmassenstroms jedoch begrenzt.

5 Beeinflussung der Verunreinigungen im fllissigen CO»

Neben dem CO, befinden sich noch nennenswerte Mengen an Ballastgasen im trockenen Rauch-
gas, welche den Leistungsbedarf fur die Verflissigung wesentlich erhéhen, die mdgliche CO,-Ab-
trennrate reduzieren und das flissige CO, verunreinigen. Nach gegenwartigen Erkenntnissen ent-
fallt der groBte Teil der Verunreinigungen zu gleichen Teilen auf den Restsauerstoff fir den Kohle-
ausbrand und den Stickstoff aus der Falschluft. Zusétzlich wird ein merklicher Anteil Argon, welches
mit dem Sauerstoff aus der Luftzerlegungsanlage zugefuhrt wird, im CO, geldst. Daneben werden
sich wahrscheinlich auch die klassischen Schadgase NO, und SO, fast vollstédndig im flissigen CO,
I6sen. Wie die im CO, geldsten Verunreinigungen den Vorgang der Einspeicherung beeintrachtigen,
ist Gegenstand aktueller und zukinftiger Forschung, weshalb diesbeziigliche Aussagen erst mit-
telfristig zu erwarten sind. Die Wirtschaftlichkeit des Oxyfuel-Prozesses wird entscheidend von der
geforderten Reinheit des einzuspeichernden CO, abhangen. Nachfolgend sollen daher die Quellen
far die die Verunreinigungen verursachenden Ballastgase identifziert und mégliche MinderungsmaB-
nahmen aufgezeigt werden.

5.1 Herkunft der Verunreinigungen und deren Minderungspotential

a) Sauerstoffiiberschuss bei der Verbrennung

Wie in Kapitel 2 bereits dargelegt, ist ein Sauerstoffiberschuss von mindestens 15 % notwen-
dig, um den Kohleausbrand zu gewahrleisten und um darlber hinaus auch ein erhéhtes Risiko
von Korrosionsangriffen an den Brennkammerwénden zu vermeiden. Der daraus resultieren-
de Sauerstoffgehalt im trockenen Rauchgas von 4,5 - 5 Vol-% kann durch sehr aufwandige
Messungen der Kohlemassenstréme zu den einzelnen Brennern und einen dadurch mdglicher-
weise realisierbaren Sauerstoffliberschuss von 10 % im glnstigsten Fall noch auf 3 - 3,5 Vol-%
reduziert werden.
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b)

c)

d)

Reinheit des bereitgestellten Sauerstoffs

Die Verunreinigungen des in einer kryogenen Luftzerlegungsanlage erzeugten Sauerstoffs be-
stehen bei 98 Vol-% Reinheit fast ausschlieBlich aus Argon und bei 95 Vol-% Reinheit aus
Argon (ca. 3,8 Vol-%) und Stickstoff (ca. 1,2 Vol-%). Da beide Stoffe inert sind, wird nach heuti-
gem Wissensstand davon ausgegangen, dass ihre Anteile im flissigen CO, beim Transport und
bei der Lagerung des CO, untertage keine negativen Auswirkungen besitzen. Bei der Verflis-
sigung des CO, dagegen erhéhen sie den Energieaufwand und verzehren damit einen Teil des
bei der Luftzerlegungsanlage durch die verminderte Reinheit eingesparten Eigenbedarfs. Die
Festlegung der Reinheit des Sauerstoffs ist somit im Wesentlichen eine Optimierungsaufgabe
hinsichtlich des Gesamtenergiebedarfs der Luftzerlegungsanlage und der CO,-Verflissigung.

Brennstoffzusammensetzung

Der in der Kohle gebundene Stickstoff tréagt zur Bildung von Stickoxiden bei. Obgleich der feh-
lende Luftstickstoff beim Oxyfuel-Prozess zu geringeren, auf die Feuerungsleistung bezogenen
NO,-Emissionen fuhren wird, wird die NO,-Konzentration im Rauchgas infolge der sich aus der
Rezirkulation ergebenden Anreicherung deutlich héher sein als beim luftbetriebenen Vergleichs-
prozess. Bei der NO,-Konzentration im trockenen Rauchgas vor der CO,-Verflissigung kann
von einem Wert von 1.300mg/m® (i.N., tr.) ausgegangen werden — bei dem mit Luft betriebe-
nen Vergleichsprozess des Referenzkraftwerkes NRW wird ein Wert von < 500 mg/m® (i.N., tr.)
angesetzt.

Der in den Kohlen vorhandene Schwefel reagiert bei der Verbrennung mit Sauerstoff vor al-
lem zu Schwefeloxiden. Fir die Konzentration im Rauchgas gelten &hnliche Zusammenhén-
ge wie fir die Stickoxide. Wahrend die SO,-Konzentration beim Referenzkraftwerk NRW mit
< 3.954mg/m° (i.N., tr.) angesetzt wird, nimmt sie beim Oxyfuel-Prozess infolge der auf die
Rauchgasrezirkulation zuriickzufiihrenden Anreicherung auf ca. 8.570 mg/m® (i.N., tr. bei Stid-
afrikanischer Steinkohle nach Tab. 1) zu.

Nach derzeitigem Wissensstand l6sen sich NO, und SO, nahezu vollstandig im flissigen CO.,.
Vor allem bei hohen Schwefelgehalten im Brennstoff fihrt dies zu beachtlichen SO,-Konzentra-
tionen im flussigen CO..

Luftleckagen

Allen atmospharisch betriebenen Dampferzeugern ist gemein, dass der gesamte Rauchgaspfad
ab Brenneraustritt bis zum Saugzuggeblase unter leichtem Unterdruck gegeniber der Umge-
bung betrieben wird, um ein Austreten sowohl von Staub als auch von Rauchgasen zu ver-
meiden. Da die Rauchgaspfade heutiger Dampferzeuger vor allem aus betrieblichen und wirt-
schaftlichen Griinden nicht absolut luftdicht ausgefihrt werden, dringen gewisse Mengen an
Falschluft in das System ein.

Bei konventionellen Kraftwerken beeinflusst die eintretende Falschluft den Kraftwerkswirkungs-
grad nur sehr begrenzt. Fiir heutige Kraftwerksneubauten schatzt man, dass der Falschluftein-
trag etwa 4 % des gesamten Rauchgasvolumens betragt und Gber die Jahre hinweg auf etwa
10 % ansteigt. Beim Oxyfuel-Prozess dagegen flhrt der Falschlufteintrag zu nicht mehr ver-
nachlassigbaren Nachteilen. Der steigende Rauchgasmassentrom erhdht den Leistungsbedarf
des Rauchgaskompressors und der héhere Stickstoffanteil senkt die CO,-Abtrennrate, da bei
festgelegter CO,-Reinheit weniger CO, verflissigt werden kann. Da die Leckagemassenstro-
me &hnlich wie beim luftbetriebenen Vergleichsprozess sein werden, wird der Falschluftanteil
beim Oxyfuel-Prozess wie bei Dampferzeugern mit luftbetriebener Feuerung auf den Gesamt-
rauchgasmassenstrom vor dem Rezirkulationsabzweig bezogen. In Abbildung 5 ist der Einfluss
der unterschiedlichen Verunreinigungsquellen auf die im trockenen Rauchgas erzielbare CO,-
Konzentration dargestellt. Daraus wird deutlich, dass die Falschluft den gréBten Einfluss besitzt.
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Abb. 5: Einfluss der unterschiedlichen Quellen der Verunreinigungen auf die erreich-
bare CO,-Konzentration im trockenen Rauchgas einer Slidafrikanischen Steinkohle.

Mit dem derzeit erreichten Sauerstoffliiberschuss von 15 % und einer Sauerstoffreinheit von
99,5 % muss dann der Falschlufteintrag auf einen Wert von weniger als 2 % reduziert werden,
um eine CO,-Reinheit von 98 % nicht zu unterschreiten. Dies sollte durch aufwandige konstruk-
tive MaBnahmen mdglich sein.

5.2 Rauchgasreinigung

Wenn keinerlei Einschrankungen beziglich der NO, - und der SO,-Beladungen im flissigen CO, ge-
fordert wirden und daher auch weder eine DeNOx- Anlage noch eine Rauchgasentschwefelungsan-
lage vor der CO,-VerflUssigung platziert wirden, misste unter Umstanden nur der Restgasmassen-
strom — ca. 3-4% bezogen auf den Rauchgasmassenstrom vor dem Rauchgasrezirkulationsabzweig
— entstickt und entschwefelt werden (siehe Abbildungen 6a und 6b).

Wenn jedoch sehr geringe NO,- und SO,-Anteile im flissigen CO, und somit auch im trockenen
Rauchgas vor der CO,-Verflissigung gefordert wiirden, so wére dies nur mit entsprechenden Rauch-
gasreinigungsanlagen stromaufwarts der CO,-Verflssigung méglich. Wenn dabei die heute Ublichen
NO, -Konzentrationen von 200 mg/m? (i.N., tr.) und SO,-Konzentrationen von 200 mg/m? (i.N., tr.) im
trockenen Rauchgas vor der CO,-Verfllssigung erreicht werden mussten, so wirden dafir die heu-
te bekannten Technologien des SCR-Reaktors und der nassen Rauchgasentschwefelungsanlage
mit Abscheidegraden von bis zu 90% bei der DeNOx-Anlage und bis zu 98,5% bei der Rauch-
gasentschwefelungsanlage ausreichen. Die Aufoxidation bei der Rauchgasentschwefelungsanlage
muss jedoch separat erfolgen, damit dem Rauchgasmassenstrom dabei keine weiteren Fremdgase
zugemischt werden. Der Abbildung 6c¢ ist zu entnehmen, dass die DeNOx- und die Entschwefe-
lungsanlage nunmehr fir einen etwa 10mal so groBen Rauchgasmassenstrom (bzw. fir 30 % eines
luftbetriebenen Kessels) ausgelegt werden missten. Im flissigen CO, ergeben sich damit theore-
tisch Konzentrationen von ca. 50 ppm SO, und ca. 50 ppm NO, . Die NO,-Konzentration kénnte durch
die Verlegung des SCR-Reaktors in den Gesamtmassenstrom vor dem Rauchgasrezirkulationsab-
zweig und somit einer nochmals um den Faktor 3 vergréBerten DeNOx-Anlage auf ca. 25 ppm NO,
im flissigen CO, abgesenkt werden (siehe Abbildung 6d).
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Asche NO, so, H,0

Abb. 6: Mdglichkeiten zur Anordnung der Rauchgas-Entstickungs- und Entschwefelungsanlagen fiir verschie-
dene Reinheitsanforderungen im flissigen CO,

Sollten die Anforderungen bezuglich der Verunreinigungen im flissigen CO, noch héher sein, mus-
ste auf andere Verfahren zur Entschwefelung und Entstickung zuriickgegriffen werden.

5.3 CO,-Verflissigung

Die Abtrennung des CO, aus dem Rauchgas wird mittels Kondensation erreicht. AnschlieBend wird
das gewonnene CO, auf 100 bar verdichtet und Uber eine Pipeline abgeflhrt. Fiir die Kondensation
missen der Druck und die Temperatur des Rauchgases so verandert werden, dass der Taupunkt
des Rauchgases erreicht wird und das CO, zu kondensieren beginnt. Da es sich beim Rauchgas
nicht um reines CO, sondern um ein Mehrkomponentengemisch handelt, stoppt die Kondensation
bei unverandertem Druck und unverdnderter Temperatur. Dies macht es erforderlich, dass flr ein
Fortschreiten der Kondensation entweder der Rauchgasdruck weiter erhéht wird oder die Rauch-
gastemperatur weiter abgesenkt wird. Gleichgewichtsuntersuchungen zeigen, dass es glnstiger ist,
die Rauchgastemperatur weiter abzusenken als den Rauchgasdruck zu erhéhen, da in diesem Fall
weniger Ballastgase im CO, geldst werden. Die Rauchgastemperatur ist jedoch nach unten durch
den Tripelpunkt des CO, bei —56,6 °C begrenzt. Eine Unterschreitung fihrt bei hohen CO, Partial-
driicken zur Bildung von festem CO, (Trockeneis) und der Kondensator wiirde verblocken.

Die CO,-Kondensation muss so ausgelegt werden, dass die Menge der zulédssigen Verunreinigun-
gen im flussigen CO, nicht Gberschritten wird. Gleichzeitig ist fir die Wirtschaftlichkeit des gesamten
Oxyfuel-Prozesses ein bestimmte minimale CO,-Abtrennrate erforderlich. Sowohl die CO,-Reinheit
als auch die minimale CO,-Abtrennrate sind noch nicht genau definiert. Da beide GréBen aber von-
einander abhangig sind (siehe Abbildung 7), kann nur eine GréBe frei gewéahlt werden. Grundsatzlich
ist in Abbildung 7 auch zu erkennen, dass fur Abtrennraten Uber 90 % und Reinheiten Uber 95 %
Temperaturen deutlich unter —30 °C und Driicke zwischen 16 - 42 bar erforderlich sind. Wahrend
die Rauchgasverdichtung einfach mittels mehrstufiger Rauchgaskompressoren erfolgen kann, gibt
es fur die Erzeugung der tiefen Temperaturen mehrere technische Méglichkeiten. Bei Betriebstem-
peraturen um 0 °C und darunter ist zu beachten, dass im Rauchgas vorhandenes Wasser zuvor
vollstandig entfernt werden muss, um Stérungen durch Eisbildung oder CO,-Hydrate zu vermeiden.
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Abb. 7: Mégliche CO,-Reinheit bzw. Ausbeute in Abhangigkeit von Druck und Temperatur bei der CO,-
Abscheidung mit einem einstufigen Kondensationsprozess fiir das Rauchgas einer Sidafrikanischen

Steinkohle bei 15 % O,-Uberschuss und 2 % Falschluft

5.3.1 Rauchgasentfeuchtung

Die Rauchgasentfeuchtung muss mindestens zweistufig erfolgen. In der ersten Stufe wird das Rauch-
gas soweit abgekuhlt, dass der groBte Teil des vorhandenen Wasserdampfes kondensiert. Das Was-
ser kann durch diesen Prozess nicht vollstandig entfernt werden, da die minimale Kihlwassertem-
peratur im Kraftwerk den Séattigungspartialdruck des Wasserdampfes vorgibt. Im Kondensat I6sen
sich auch Halogen- und Schwefelverbindungen sowie Stickoxide. Die genaue Menge an geldsten
Gasen lasst sich aufgrund der komplexen Rauchgaszusammensetzung und einer méglichen Behin-
derung des Gleichgewichtszustandes noch nicht genau ermitteln. Die verbliebene Restfeuchte wird
durch die nachfolgende Rauchgasverdichtung und Zwischenkihlung weiter reduziert. Trotzdem ist
anschlieBend der Einsatz eines Adsorbens zur Restentfeuchtung notwendig.

5.3.2 Kalteerzeugung

Die Erzeugung von Temperaturen bis -55 °C mit Kompressionskaltemaschinen und Ammoniak NH,
als Kaltemittel ist Stand der Technik. Aufgrund der groBen Rauchgasmengen von etwa 100kgs™!
werden Kalteleistungen im mittleren zweistelligen MW-Bereich benétigt. Die Nutzung von Nieder-
temperaturabwarme, die nicht mehr in den Wasser-Dampf-Kreislauf zur Stromerzeugung eingekop-
pelt werden kann, zur Versorgung einer Absorptionskéltemaschine kénnte eine weitere Alternative
sein. Eine zusatzliche Mdglichkeit ist die interne Nutzung des gewonnenen CO, als Kéltemittel. Alle
3 Mdglichkeiten haben Vor- und Nachteile, die im Folgenden kurz diskutiert werden sollen.

a) Kompressionskalte
Der Einsatz von NH;-Kompressionskélteanlagen im einstelligen Megawattbereich ist Stand der
Technik. Durch ihren modularen Aufbau bieten sie die Mdglichkeit, den Kondensationsprozess
mehrstufig zu gestalten und dadurch den Energiebedarf fir die Verflissigung zu senken. Vor
allem bei sehr niedrigen Kaltemitteltemperaturen sinkt der COP des Kompressionskaltektreis-
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laufs stark ab, was durch die Mehrstufigkeit reduziert werden kann. Nachteilig ist der zusatzliche
technische Aufwand in Form von zusatzlichen Kaltemittelkreislaufen und Kaltemittelkompresso-
ren. Der Einsatz von CO, als Kéltemittel ist denkbar aber bisher in diesen Dimensionen nicht
Stand der Technik.

b) Absorptionskalte

Absorptionskélteanlagen ermdglichen, mit Hilfe von Warme und einem geringen Anteil elektri-
scher Energie die gleichen Temperaturen wie NH;-Kompressionskaltemaschinen zu erzeugen.
Das Temperaturniveau und die Menge der benétigten Warme steigt mit abnehmender Kihl-
temperatur, sodass fiir den Einsatz im Kraftwerksprozess eine genaue energetische aber auch
wirtschaftliche Abwéagung zwischen der Strom- oder der Kélteerzeugung aus den verfligbaren
Warmemengen erfolgen muss. Absorptionskélteanlagen erreichen aufgrund weniger bewegter
Teile eine hohe Zuverlassigkeit bei niedrigem elektrischen Eigenbedarf.

c) Interne Kilte

Die Nutzung des verflissigten CO, als Kaltemittel erfordert aus technischer Sicht den gering-
sten zuséatzlichen Aufwand. Das unter hohem Druck abgetrennte CO, wird in einer Drossel
auf einen niedrigeren Druck entspannt, sodass zum komprimierten Rauchgas im Kondensator
ein bestimmtes Temperaturgefalle vorliegt. Das beim Verflissigen verdampfte CO, wird in ei-
nem zweiten Kompressor auf Pipelinedruck verdichtet. Da bei dieser Schaltung Stérungen im
Rauchgassystem - z. B. durch Verédnderungen in der Rauchgaszusammensetzung - die Eigen-
schaften und die Menge des verfligbaren Kaltemittels direkt beeinflussen, muss die technische
Umsetzbarkeit in der erforderlichen BaugréBe erst noch geprift werden.

6 Zusammenfassung

Der Oxyfuel-Prozess basiert auf dem bekannten Dampfkraftprozess. Durch Abscheidung des Luft-
stickstoffs aus dem der Verbrennung zugefihrten Sauerstofftrager mit Hilfe einer kryogenen Luft-
zerlegungsanlage besteht das trockene Rauchgas zu ca. 90 % aus CO, und lasst sich dann mit
verniinftigem Aufwand verflissigen. Dabei gehen jedoch auch andere Stoffe, wie z. B. Sauerstoff,
NO, und SO,, in die flissige Phase Uber. Diese Stoffe kénnten oberhalb noch nicht bekannter Kon-
zentrationen zu Problemen bei der Lagerung des CO, untertage fuhren.

Der Erfolg des Oxyfuel-Prozesses hangt daher ganz entscheidend von den einzuhaltenden Verunrei-
nigungen im flissigen CO, ab. Diese Verunreinigungen kénnen durch die vorgeschalteten Anlagen
des Dampferzeugers und der Rauchgasreinigung beeinflusst werden. Wahrend die NO,- und die
SO,-Konzentrationen im flissigen CO, durch die der Verflissigung vorgeschalteten Rauchgasreini-
gungsanlagen reduziert werden kénnen, ist dies flir den Sauerstoffgehalt nur durch eine Fahrweise
mit geringerem Sauerstoffliberschuss maéglich.

Die in der Luftzerlegungsanlage erzielte Sauerstoffreinheit und die im Rauchgassystem auftreten-
den Luftleckagen fihren zu einem Anstieg der inerten Bestandteile Argon und Stickstoff, welche den
Energieaufwand bei der CO,-Verflissigung vergrdBern. Hier muss ein energetisch und wirtschaft-
liches Optimum zwischen Luftzerlegungsanlage, Falschlufteintrag und CO,-Verlissigung gefunden
werden.

Ohne eine Integration der verfligbaren Verdichterabwarme und Abgaswéarme sinkt der Gesamtnet-
towirkungsgrad des Kraftwerksprozesses von 45,6 % auf ca. 35%. Zusatzliche Optimierungen bei
der Abwarmenutzung und der Prozessfuhrung der Luftzerlegung und der CO,-Verflissigung bieten
das technische Potential, den Nettowirkungsgradverlust um etwa 2 %-Punkte zu reduzieren.
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