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Die folgenden Ausfiihrungen schlieBen sich dem Beitrag ,Konzept fur ein 600 MW, Stein-
kohlekraftwerk mit CO,-Abtrennung auf Basis des Oxyfuel-Prozesses” der Technischen
Universitat Hamburg-Harburg im Rahmen des 38. Kraftwerkstechnischen Kollogiums 2006
an [3]. Sie dienen der Vertiefung einiger Zusammenhange beim Oxyfuel-Prozess.

1 Einleitung

Das Konzept des Oxyfuel-Prozesses ist es, der Luft vor dem Kessel mittels einer
Luftzerlegungsanlage den Stickstoff zu entziehen, wodurch der Verbrennung nahezu
reiner Sauerstoff zugefuhrt wird. Um in der Brennkammer ein der Verbrennung mit Luft
ahnliches Temperaturniveau zu erhalten, missen etwa zwei Drittel der Rauchgase nach
ihrer Abkihlung zur Feuerung zurlickgefuhrt werden. Das den Dampferzeuger verlassende
Rauchgas hat nach der Trocknung einen CO,-Gehalt von ungefahr 89 Vol-%. Der restliche
Anteil besteht im Wesentlichen aus Uberschissigem Sauerstoff, Argon, Stickstoff, sowie
CO, SO, und NO,. Diese Verunreinigungen stellen das hauptsachliche Problem des
Oxyfuel-Prozesses dar, da ein Teil bei der Verflissigung (d.h. bei der Kondensation des
CO,-Anteils aus dem Rauchgas) mit in die flissige Phase Ubergeht und zu Problemen
beim Transport und insbesondere in der Lagerstatte fihren kann. Somit hangt der Erfolg
des Oxyfuel-Prozesses entscheidend von den einzuhaltenden Reinheiten ab.

Zusatzlich qilt es, die in der nicht optimierten Konfiguration auftretenden Wirkungsgradein-
buBen von etwa 11 %-Punkten, die hauptsachlich durch die Luftzerlegungsanlage und
die CO,-Abtrennung verursacht werden, so weit wie méglich zu reduzieren. Durch eine
verbesserte Abwarmenutzung, die Anpassung von Sauerstoff- und CO,-Reinheit an die
im Kraftwerksbetrieb auftretenden Randbedingungen, die Einfiihrung neuer Technologien
sowie eine Vielzahl von Detailoptimierungen soll der Wirkungsgradverlust eines Oxyfuel-
Kraftwerks gegenlber einem modernen konventionellen Steinkohlekraftwerk mittelfristig auf
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weniger als 9 %-Punkte begrenzt werden.

An der TU Hamburg-Harburg wird der Oxyfuel-Prozess flir Steinkohle in mehreren
Teilprojekten detailliert untersucht und ein mdglichst realitdtsnahes Konzept flr ein
600 MW, Steinkohlekraftwerk mit CO,-Abtrennung auf Basis des Oxyfuel-Prozesses
erarbeitet. Schwerpunkte dieser Arbeiten bilden Verbrennungsversuche mit Steinkohle
unter Oxyfuel-Bedingungen, Phasengleichgewichtsmessungen aller wesentlichen Rauch-
gaskomponenten mit flissigem CO., die Gestaltung des Dampferzeugers sowie die
Gesamtprozessmodellierung unter Berlicksichtigung der Ergebnisse aus den Teilprojekten.
Weiterhin befindet sich eine CO,-Verflissigungsanlage im Aufbau, mit deren Hilfe erste
Erkenntnisse Uber die realen Vorgange bei der Kondensation von CO, aus Rauchgasen
gewonnen werden sollen.

2 Schadstoffbildung

Mit der beim Oxyfuel-Prozess angestrebten Erhdhung der CO,-Konzentration werden auch
die Schadstoffkonzentrationen NO, und SO, erheblich hdher als beim vergleichbaren
Prozess mit Luft sein, da die spezifische Rauchgasmasse deutlich geringer ist. Bei
der Verbrennung mit Luft werden fir 1kg Steinkohle etwa 10kg Luft benétigt, wéhrend
bei der Oxyfuel-Verbrennung lediglich ca. 2kg Sauerstoff zugeflihrt werden. Dies fiihrt
zu einem Anstieg der Massenanteile der Verbrennungsprodukte um den Faktor von
etwa 3,6. Zwei weitere Effekte bewirken einen zusatzlichen Anstieg der gemessenen
Konzentrationen (meist Volumenanteile im trockenen Rauchgas). Das Rauchgas eines
Oxyfuel-Prozesses hat eine ca. 1,25-fach héhere Dichte, was zu einem weiteren Anstieg
der volumetrischen Konzentrationen um diesen Faktor fihrt. Da die Messung im trockenen
Rauchgas stattfindet, macht sich zusatzlich der hohe Wasseranteil von ca. 25 Vol-% im
Oxyfuel Rauchgas mit einem Faktor von ca. 1,25 bemerkbar. Alle Effekte zusammen fihren
zu den fir NOy in Bild 1 dargestellten Konzentrationssteigerungsfaktoren von 4,5 beim
feuchten und 5,7 beim trockenen Rauchgas, wenn von gleichen Verhaltnissen wie beim
Luftfall ausgegangen wirde. Tatsachlich sind diese volumenbezogenen Emissionen beim
Oxyfuel-Prozess jedoch aufgrund einer kleineren Konversionsrate geringer als es diesen
Faktoren entspricht.

Um die Emissionen verschiedener Prozesse vergleichbar zu machen, werden die
Messwerte wie in Bild 1 auf spezifische Konversionsraten umgerechnet. Diese werden
mit Hilfe einer Massenbilanz bestimmt, welche die Ausgangsbestandteile im Schadstoff
des Rauchgases auf die mit dem Brennstoff zugefihrten Ausgangsbestandteile (hier
Stickstoff und Schwefel) beziehen. Weiterhin kann nach dem Ursprung der Ausgangsstoffe
unterschieden werden. So ist es mdglich, die Konversions- und Reduktionsraten getrennt zu
betrachten. Die Konversionsrate (KBx) bezieht sich auf den Anteil, der aus dem Brennstoff
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Bild 1: Zusammenhang zwischen Gesamtkonversionsrate und Schadstoffkonzentration
am Beispiel von NOy.

zu dem jeweiligen Schadstoff umgewandelt wird. Die Reduktionsrate (RRx) bezeichnet
den Anteil am Schadstoff, der bereits vor der Verbrennung z. B. Uber das rezirkulierte
Rauchgas zugegeben wird und entweder die urspringliche Umwandlung hemmt oder zu
anderen Produkten weiterreagiert. In der Gesamtkonversionsrate (KRx) sind beide Effekte
zusammengefasst.

Der Sauerstoffanteil im Rauchgas wird beim Oxyfuel-Prozess hoher liegen als beim
konventionellen Prozess, wenn der gleiche Sauerstoffiiberschuss angesetzt wird [2]. Man
kann davon ausgehen, dass der Sauerstoffiberschuss leicht abgesenkt werden kann,
da die Ausgangskonzentration des Sauerstoffs vor der Verbrennung héher liegen wird.
In GroBanlagen jedoch ist der Sauerstoffiberschuss im Wesentlichen eine Frage der
erreichbaren Verteilungsglte der Kohle auf die einzelnen Brenner. Somit wird der mdgliche
Sauerstoffiberschuss zwischen 10 und 20 % liegen, was zu Restsauerstoffgehalten von
bis zu 7 Vol-% (i.N.tr.) fihren kann [3]. Bei einem Sauerstoffiberschuss von 15 % wurde er
immer noch bei rund 5 Vol-% (i.N.tr.) liegen und ware damit immer noch fast doppelt so hoch
wie bei einer vergleichbaren Verbrennung mit Luft.

3 Rauchgasrezirkulation

Bei der Gestaltung der Rauchgasrezirkulation sind verschiedene Varianten mdglich.
Grundsatzlich ist zwischen einer Rezirkulation von unbehandeltem Rauchgas und
behandeltem Rauchgas zu unterscheiden (siehe Bild 2). Die Rickfihrung von behandeltem
Rauchgas ist mit Blick auf einen moglichst wartungsarmen Betrieb die bessere Variante,
da durch die Rauchgasentschwefelung, die Entstaubung und die Vortrocknung das
Korrosionsrisiko und der VerschleiB im gesamten Rauchgas- und Bekohlungssystem
deutlich gesenkt wird. Nachteilig jedoch sind die BaugroBe und der damit verbundene
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Platzbedarf sowie die energetischen Verluste durch die Kondensation des Wasserdampfes.
Die in [3] beschriebene Variante mit einer heiBen Rohgasrezirkulation wird daher favorisiert.
Hierdurch kann die Lange der Rauchgasrezirkulationskanale kurz gehalten werden und
es ist kein Warmeverschiebesystem zur Wiederaufwarmung des abgeklhlten Rauchgases
notwendig. Bei ausreichend hoher Rauchgastemperatur kann das Rezirkulationsgas
fir die Mahltrocknung der Steinkohle genutzt werden. Bei fehlender Entstaubung des
zurtickgefiihrten Rauchgases erhoht sich die Staubbeladungen gegenliber konventionellen
Dampferzeugern etwa um das 4,3fache. Falls dieses als kritisch erachtet wird, besteht
die Moglichkeit, ein HeiBgaselektrofilter oder Zyklone einzusetzen. Nimmt man eine bei
héheren Gastemperaturen verminderte Abscheideleistung eines derartigen Elektrofilters
an und reduziert zur Begrenzung der Bauldnge - der Querschnitt bleibt wegen des
ahnlichen Rauchgasvolumenstroms wie im konventionellen Prozess nahezu unverandert
- die Abscheideleistung auf z.B. 90 %, so hat dies eine rund 1,4fach héhere Staubbeladung
gegenuber dem konventionellen Kessel zur Folge. Um bei der Mahltrocknung mit heiBem
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Bild 2: Schematische Darstellung der zwei grundsatzlichen Schaltungen zur
Rauchgasrezirkulation
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und nicht entschwefeltem Rauchgas Korrosion in der Mihle zu vermeiden, muss eine
ausreichend hohe Sichtertemperatur vorliegen. Nach gegenwartigen Untersuchungen
ist eine Temperatur von 150 bis 160°C ausreichend [5], um ein Unterschreiten des
Schwefelsduretaupunktes zu vermeiden. Derart hohe Sichtertemperaturen erfordern jedoch
den Einsatz einer Olumlaufschmierung fiir die Lagerungen der Mahlrollen. Bild 3 zeigt
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Bild 3: Zur Mahltrocknung von Steinkohle benétigter Anteil der Rauchgasrezir-
kulation (untere Kurven) und Sauerstoffkonzentration in der Sekundarrezikulation
(obere Kurven) fur unterschiedliche Muhleneintrittstemperaturen (Rezirkulations-
temperatur) in Abhangigkeit von der Sichtertemperatur . Brennstoff: siidafrikani-
sche Steinkohle; Rohwassergehalt: 7,4 Gew.-%; Restwassergehalt: 2 Gew.-%.

die fir die Mahltrocknung erforderlichen Rauchgasmassenstrome (Primarrezirkulation) far
unterschiedliche Muhleneintrittstemperaturen in Abhangigkeit von der zu erreichenden
Sichtertemperatur. Demnach ist eine ausreichende Trocknung bei Mihleneintrittstempe-
raturen von GOber 300°C mit einem Anteil von weniger als 20 % des Rezirkulationsmas-
senstroms maoglich. Bei konventionellen Mahltrocknungen flr Steinkohlestaubfeuerungen
werden der Mahle zur Sicherstellung der pneumatischen Férderung des Kohlenstaubes
etwa 1,8 bis 2kg Muhlenluft je Kilogramm Rohkohle zugeflhrt. Bei einer Oxyfuel-
Staubfeuerung erreicht man ein vergleichbares Verhaltnis bei Temperaturen von 370°C
und 160°C am Muhlenein- bzw. -austritt, wenn von einem Rohwassergalt von ca. 8 Ma-%
auf 1 Ma-% heruntergetrocknet werden soll. Zu beachten ist bei der Verwendung von nicht
mit Sauerstoff angereichertem Rauchgas zur Mahltrocknung, dass in Folge dessen die
Sauerstoffkonzentration im verbleibenden Rezirkulationsstrom (Sekundarrezirkulation) bei
Zugabe der gesamten Frischsauerstoffmenge Werte bis zu 40 Vol-% erreichen kann.

Die KohlemuUhlen eines Steinkohlekraftwerkes mit einer elektrischen Bruttoleistung von
600 MW, bendtigen einen Sperrluftmassenstrom von ungeféahr 1,5kg/s je Mihle, entspre-
chend etwa 21,6 t/h flr vier Muhlen. Der GroBteil dieser Luft wird dem Kohletransportgas
zugefihrt und nur ein kleiner Teil tritt in die Umgebung aus. Da beim Oxyfuel-Prozess groBe
Anstrengungen unternommen werden missen, jeglichen zusatzlichen Stickstoffeintrag
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zu vermeiden [2], ist der Gedanke naheliegend, die Sperrluft durch gereinigtes und
entfeuchtetes CO, zu ersetzen. Bei einer angenommenen Leckagerate von 5% des
Sperrgases wirden dann ca. 26t CO, taglich an die Mihlenumgebung entweichen. Da
CO, eine hohere Dichte als Luft hat, wirde es sich in der Umgebung der am Boden
stehenden Mihlen anreichern, was aus Grinden der Betriebssicherheit nicht zulassig ist.
Als mégliche GegenmaBnahme kénnten die Mihlen eingehaust und diese Raume dann
mit Absaugungen versehen werden. Nimmt man hingegen den Eintrag von Luftstickstoff
in den Prozess durch Verwendung von normaler Umgebungsluft als Sperrluft in Kauf,
dann fhrt dies zu einer Absenkung der maximal erreichbaren CO,-Konzentration um drei
Prozentpunkte im trockenen Rauchgas.

4 Abgaswarmenutzung

Die stete Optimierung des Wasser-/Dampf-Kreislaufes hat zu Speisewassertemperaturen
am Kesseleintritt von mittlerweile ca. 300°C geflhrt, was Rauchgastemperaturen nach
Economizer von etwa 350 bis 380°C zur Folge hat. Da der Abgasstrom nach
Rezirkulationsabzweig wegen des deutlich geringeren Massenstromes trotz der etwa
dreifach héheren Temperatur dieselbe sensible Warme enthalt, konnte die im Rauchgas
enthaltene Warme theoretisch verworfen werden, ohne den Dampferzeugerwirkungsgrad
gegenuber dem konventionellen Prozess zu verschlechtern. Mit jeder weiteren Absenkung
der Rauchgastemperatur nach Rezirkulationsabzweig durch Rauchgaswarmenutzung
jedoch sinken die Abgasverluste und der Wirkungsgrad des Gesamtprozesses steigt.
Da das Rauchgas vor der CO,-Verflissigung nicht zuletzt wegen der erforderlichen
Entfeuchtung sehr weit abgeklhlt werden muss, ist das potentielle Warmeangebot
verhaltnismaBig groB. Allerdings schranken die Auswirkungen der teilweise stark korrosiven
Ablagerungen hinter Entstickungsanlagen [1] und ein hoherer Schwefelsauretaupunkt, da
bei einer Rohgasrickfuhrung der Schwefelsdauretaupunkt wegen des fehlenden Stickstoffs
(siehe Kap.2) gegenuber dem konventionellen Prozess je nach Kohle bis auf 160°C
ansteigen kann, die Nutzung insbesondere bei der Ubertragung der Warme auf die
Hochdruckvorwarmstrecke und den Sauerstoff stark ein.

4.1 Sauerstoffvorwarmung

Die Sauerstoffvorwarmung ist im Falle einer heiBen Rohgasrezirkulation das effektivste
Mittel zur Nutzung der Rauchgaswarme, da die Warme wie beim konventionellen Prozess
direkt in den Feuerraum zuriickgeflihrt und auf diese Weise die aquivalente Menge an
Brennstoff eingespart wird. Die Sauerstoffvorwdrmung auf Temperaturen Uber 200°C
hinaus erfordert den Einsatz hochwertiger Werkstoffe und ist in den erforderlichen
Dimensionen im Kraftwerksbau noch kein Stand der Technik. Aus diesem Grund
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wurden bei den angestellten Betrachtungen zwei verschiedene Sauerstofftemperaturen
berlcksichtigt. Eine Erwarmung des Sauerstoffs von etwa 80°C auf 180 °C berlcksichtigt
mogliche Restriktionen beim Umgang mit Sauerstoff, wahrend eine Erwarmung auf
etwa 320°C nur durch die angenommene Temperaturdifferenz von 50 K gegentiber dem
Rauchgas am Vorwarmeraustritt festgelegt ist. Die Eintrittstemperatur des Sauerstoffs
von 80°C ist notwendig, um Schwefelsdurekorrosion am Vorwarmer zu vermeiden. Die
Eintrittstemperatur des Sauerstoffs kann entweder Uber einen dampfbeheizten Vorwarmer,
oder wie in diesem Fall Gber Verdichterabwarmenutzung direkt in der Luftzerlegungsanlage
eingestellt werden. Durch die Sauerstoffvorwarmung mit Rauchgaswarme kann der
Bruttowirkungsgrad des Gesamtprozesses um etwa 0,6 bzw. 1,15 %-Punkte verbessert
werden. Durch die Sauerstoffvorwarmung kihlt sich das Rauchgas auf 321 °C bzw. 243°C
ab und es werden bei einem 600 MW, Block 15,1 MW bzw. 28,5 MW Warmeleistung
Ubertragen.

4.2 Wasser-/Dampf-Kreislauf

Aufgrund der Rauchgastemperaturen von weit Uber 200°C nach alleiniger Sauerstoff-
vorwarmung ist es auch méglich, einen Teil der Rauchgaswarme auf das Speisewasser
zu Ubertragen. Unter Berlcksichtigung des Korrosionsrisikos ist nur eine Reihenschaltung
aus einem HD-Bypass-Speisewasservorwarmer und einem anschlieBenden Sauerstoff-
vorwarmer (180°C) energetisch und technisch denkbar. Die Abgastemperatur betragt
240°C und es werden 22,7 MW aus dem Rauchgas bereitgestellt. Davon nimmt der
HD-Bypass-Speisewasservorwarmer etwa 13,7 MW auf. Der Bruttowirkungsgrad steigt
um maximal 1,05 %-Punkte. Dieser Wert wird jedoch trotz des groBeren konstruktiven
Aufwands von der alleinigen Sauerstoffvorwarmung auf 320 °C Ubertroffen (siehe Kap. 4.1).
Eine energetisch gleichwertige aber aus konstruktiver und sicherheitstechnischer Sicht
wesentlich einfachere Schaltung ist die alleinige Nutzung der Rauchgasabwarme fir die
HD-Speisewasservorwarmung unter der Annahme, dass der Sauerstoff nur in der LZA mit
Verdichterabwarme auf 100°C vorgewarmt wird. Die Rauchgasaustrittstemperatur liegt in
diesem Fall bei 234 °C.

Die relativ hohe Rauchgastemperatur kann noch fiir die ND-Speisewasservorwarmung
genutzt werden. Hier besteht aber in jedem Fall wegen der niedrigen Temperaturen des
ND-Speisewassers ein Korrosionsrisiko, das nur durch geeignete Werkstoffe vermieden
werden konnte. Der Wirkungsgradgewinn betragt bei der ND-Speisewasservorwarmung
nur 0,2%-Punkte obwohl 18,3MW Warmeleistung Ubertragen werden. Durch den
wesentlich gréBeren konstruktiven Aufwand (vor allem wegen der Bypasse) und
die, vor allem bei der ND-Speisewasservorwarmung, geringe Wirkungsgradsteigerung
ist bei der Warmeeinkopplung aus dem Rauchgas in den Wasser-/Dampf-Kreislauf
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immer auch eine wirtschaftliche Betrachtung erforderlich. Gleichzeitig konkurriert die
Speisewasservorwarmung bei Rauchgastemperaturen unterhalb von 160°C mit der
Nutzung der Abwarme der Verdichter der Luftzerlegungsanlage, die sich wesentlich
,Sauberer® und einfacher nutzen Iasst.

4.3 Zusatzlicher Kreisprozess

Wegen des niedrigen Wirkungsgrades von ca. 20% und dem hohen konstruktiven
Aufwand (Entfernungen, Regelung der Bypasse, etc.) bei der Nutzung von Rauchgaswarme
fr die ND-Vorwarmung kann es vorteilhaft sein, einen zweiten Kreisprozess zu
installieren. In diesen lieBe sich dann auch die Abwarme der Rauchgasverdichter
der CO.-Verflissigungsanlage einbinden und zum Antrieb der Verdichter oder zur
Stromerzeugung nutzen. Es ist aber, wie bei der ND-Speisewasservorwdrmung auch,
auf eine korrosionsbestandige Ausfiihrung zu achten. Mit dem Arbeitsmedium Ammoniak
anstelle von Wasser lieBen sich aufgrund der hOheren Prozessdriicke bei wesentlich
kleineren Anlagendimensionen ebenfalls Nettowirkunsgrade von Gber 20 % realisieren.

5 CO,-Abtrennung

5.1 Experimentelle Untersuchungen

Im Rahmen der bisher durchgefiihrten Untersuchungen zu den Phasengleichgewichten
werden erste Berechnungsgrundlagen fiir das Verhalten der wesentlichen Begleitgase (N,
O,, Ar, CO, SO,, NOy) in Verbindung mit flissigem CO,, erarbeitet [4]. Da diese Ergebnisse
jedoch nur Aussagen Uber den Gleichgewichtszustand, nicht aber Uber die Kinetik bei der
Kondensation von CO, aus Rauchgasen ermdglichen, wird zur Zeit an der TU Hamburg-
Harburg ein Versuchsstand zur Kondensation von CO, aus dem Rauchgas (max. 5m?i.N. je
Stunde) der Steinkohleverbrennung aufgebaut. Diese Anlage ermdglicht die Kondensation
von CO, bei Driicken bis 60 bar und Temperaturen bis -50°C. Es besteht die Mdglichkeit
sowohl das fliissige CO, als auch die verbliebene Gasphase auf ihre Zusammensetzungen
hin zu untersuchen.

5.2 CO,-Verfliissigung

Wie schon in [3] erlautert wurde, sind bei der kryogenen Verfliissigung die CO,-Abtrennrate
und die CO,-Reinheit direkt voneinander abhangig. Die maximale CO.-Reinheit bei hohen
Abtrennraten ist vor allem durch den Falschluftanteil und durch die Sauerstoffreinheit
begrenzt. Durch eine mehrstufige Ausfliihrung des Kondensationsprozesses kann die CO,-
Reinheit auch bei hoheren Rauchgasdriicken zugunsten einer hoheren Kondensationstem-
peratur stabil gehalten werden. Alternativ kann bei unveranderten Randbedingungen durch
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mehrstufige Kondensation eine deutliche Steigerung der CO,-Reinheit erreicht werden
(siehe Bild 4). Eine Entkopplung von CO,-Abtrennrate und Reinheit ist nur durch Destillation
des flissigen CO, mdglich. Da bei der Destillation ein Teil des flissigen CO, wieder
verdampft werden muss, steigt der spezifische Energiebedarf flir die CO,-Abtrennung. Die
Reinheit kann daflr aber den Anforderungen entsprechend wesentlich erhéht werden.
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Bild 4: CO,-Ausbeute und -reinheit (in Molanteilen) in Abhangigkeit vom
Verfllissigungsdruck bei ein- und zweistufiger Kondensation. Zugrunde liegende
Randbedingungen: 98 %-ige Sauerstoffreinheit, 2% Falschluft, 15% Sauer-
stofflberschuss, 67 % Rezirkulation.

6 Zusammenfasssung

Der Oxyfuel-Prozess basiert auf dem bekannten Dampfkraftprozess. Durch Abscheidung
des Luftstickstoffs aus dem der Verbrennung zugeflihrten Sauerstofftrager mit Hilfe
einer kryogenen Luftzerlegungsanlage besteht das trockene Rauchgas zu ca. 89 % aus
CO, und lasst sich dann mit verninftigem Aufwand verflissigen. Dabei gehen jedoch
auch andere Stoffe, wie z. B. Sauerstoff, NO, und SO,, in die flissige Phase Uber.
Diese Stoffe kdénnten oberhalb noch nicht bekannter Konzentrationen zu Problemen
bei der Lagerung des CO. untertage flhren. Aus diesem Grund sind verschiedene
Betrachtungen zur Erhéhung der CO,-Reinheit durch mehrstufige Kondensation oder bei
hochsten Reinheitsanforderungen zur Destillation erfolgt oder werden weiter fortgesetzt.
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Ohne eine Integration der verfligbaren Verdichterabwarme und der Abgaswarme sinkt der
Gesamtnettowirkungsgrad des Kraftwerksprozesses von 45,6 % auf weniger als 35 % ab.
Zusatzliche Optimierungen bei der Abwarmenutzung bieten das technische Potenzial, den
Nettowirkungsgradverlust um etwa 0,6 bis 1,25 %-Punkte zu reduzieren. Der Aufwand flir
die Ausschopfung dieses Potenzials wird jedoch durch das héhere Korrosionsrisiko stark
gesteigert.

Weitere Hirden beim Entwurf und der Optimierung des Gesamtprozesses liegen in der
Anpassung der heute verfligbaren Technologien z.B. der Kohlemihlen an die Besonderhei-
ten des Oxyfuel-Prozesses. Hinzu kommt eine Vielzahl von Gestaltungsmdglichkeiten der
Rauchgasruckfiihrung deren Vor-und Nachteile eine detaillierte Betrachtung erfordern.
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