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Kurzfassung

Kurzfassung

Die vorliegende Diplomarbeit befasst sich mit der Simulation eines Kohlevergasungsprozesses
in Kombination mit dem Graz-Cycle, wobei die Simulationssoftware IPSEpro verwendet
worden ist. Der Graz-Cycle ist ein fossil befeuerter Oxyfuel-Kraftwerksprozess mit CO,-
Riickhaltung, welcher am Institut fiir Thermische Turbomaschinen und Maschinendynamik der
Technischen Universitit Graz entwickelt wird.

Ziel der Arbeit ist es, die Kohlevergasung mit realistischen Anlagebedingungen zu simulieren,
wobei die Wahl des Prozesses auf den hiufig verwendeten Shell-Flugstromvergaser gefallen
ist. Dabzu werden Prozessdaten einer Publikation der [talian National Agency for New
Technologies, Energy and Sustainable Economic Development (ENEA) verwendet und die
Ergebnisse validiert. Ein wichtiger Punkt dabei ist die Beriicksichtigung des Schwefelanteils
der Kohle am Vergasungsprozess sowie die Abscheidung desselbigen aus dem entstehenden
Synthesegas.

Weiters werden aktuelle Synthesegasbehandlungsverfahren sowie Verfahren zur CO,-
Abscheidung diskutiert, was zur Entwicklung von neuen, wie auch zu Anderungen an
bestehenden Modulen der verwendeten Simulationssoftware IPSEpro gefiihrt hat.

Abschlieend  werden die  Simulationsergebnisse  einer  herkdmmlichen  CO,-
Abscheidungsvariante, in der das CO, vor der Verbrennung in der Gasturbinenbrennkammer
abgeschieden wird, mit jenen des Graz-Cycles verglichen. Dabei zeigen sich die Vorteile des
Graz-Cycles mit Sauerstoffverbrennung in dessen Effizienz sowie Emissionsfreiheit.

Abstract

The diploma thesis focuses on the simulation of a coal gasification process in combination
with the Graz-Cycle by using the simulation software IPSEpro. The Graz-Cycle is a fossil fuel
fired oxy-fuel power plant process with CO, sequestration developed at the Institute for
Thermal Turbomachinery and Machine Dynamics at the Graz University of Technology.

The objective is to simulate a coal gasification process under realistic plant conditions. For this
the often used Shell entrained flow gasification process was used. Process data of a publication
from the [talian National Agency for New Technologies, Energy and Sustainable Economic
Development (ENEA) have been used to validate the results. An important point of this
diploma thesis has been the consideration of the sulfur content on the gasification process as
well as its sequestration out of the formed synthesis gas.
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Kurzfassung

Furthermore, synthesis gas treating processes are discussed. As a result, some new models, as
well as adoptions on existing models of the simulation software IPSEpro, have been
developed.

Finally, the simulation results of a pre-combustion CO,-capture process are compared to the
results of the Graz-Cycle. The analysis of this comparison clearly shows the advantages of the
Graz-Cycle with oxygen combustion concerning efficiency and emissions.
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Einleitung

1. Einleitung

1.1. Allgemeines

Das Institut fiir Thermische Turbomaschinen und Maschinendynamik der TU Graz beschéftigt
sich seit 1995 mit der Entwicklung eines fossil befeuerten Oxy-fuel Kraftwerkprozesses mit
CO,-Riickhaltung, dem sogenannten Graz-Cycle. Der S-Graz-Cycle, welcher Methan als
Brennstoff verwendet, zeigte bereits dullerst gute Ergebnisse im Vergleich zu alternativen
Kraftwerksprozessen.

1.2. Ziele

Ziel dieser Arbeit ist es, den bestehenden Kraftwerksprozess Graz-Cycle mit einer
Kohlevergasung zu kombinieren. Dabei sollen dessen Vorteile im Vergleich zu
herkémmlichen CO,-Abtrennverfahren aus dem Synthesegas erarbeitet werden.

Auf Basis bereits bestehender Berechnungen der Kohlevergasung soll eine mdoglichst
realistische Simulation des Vergasungsprozesses sowie der gesamten Anlage durchgefiihrt
werden. Dies beinhaltet die Beriicksichtigung des Schwefelanteils in der Kohle sowie dessen
Abscheidung aus dem Synthesegas.

1.3. Aufbau der Arbeit

Zu Beginn der Arbeit wird kurz auf die aktuelle Bedeutung von Kohle zur
Energiebereitstellung sowie dessen emissionsfreier Nutzung eingegangen. Anschlieend wird
die Energiegewinnung aus dem Brennstoff Kohle behandelt, wobei das Hauptaugenmerk auf
den Vergasungsprozess gelegt wird. In einem etwas umfassenderen Abschnitt werden
Verfahren zur Synthesegasreinigung beschrieben, wobei nidher auf die Abscheidung von
Kohlenstoffdioxid und Schwefel eingegangen wird.

Der Hauptteil dieser Diplomarbeit behandelt die Simulation des Kohlevergasungsprozesses in
Kombi-Kraftwerken. Dabei wird die simulierte Kohlevergasung eines Shell-
Flugstromvergasers mit einer publizierten Referenzarbeit validiert.

AnschlieBend werden drei verschiedene Kraftwerksvarianten simuliert wobei alle mit dem
identischen Kohlevergaser betrieben werden. Die drei Varianten unterscheiden sich in deren
Handhabung des CO, im Vergasungsproduktgas. Zuerst wird ein Standardvergasungskraftwerk
ohne CO,-Abtrennung simuliert und validiert. Darauffolgend wird ein @hnliches Kraftwerk
jedoch mit der CO,-Abtrennung vor der Verbrennung untersucht. Diese Ergebnisse werden
schlieBlich mit der CO,-Abtrennungsvariante des Oxy-fuel Graz-Cycles verglichen und
diskutiert.
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2. Energiesituation

Dieses Kapitel soll einen kurzen Uberblick iiber den Anteil der Kohle am weltweiten
Energiemarkt zeigen. Weiters werden Verfahren besprochen, mit denen eine Reduzierung bzw.
Vermeidung der mit Kohle unweigerlich verbundenen CO,-Emissionen moglich ist.

2.1. Kohle als Energieressource

Die Bevolkerungszunahme und deren FEinkommenszunahme sind momentan die
ausschlaggebendsten Griinde fiir einen weltweit steigenden Energiebedarf. Aktuelle Prognosen
von BP [1] weisen auf einen Anstieg des globalen Primédrenergiebedarfs von 41% zwischen
den Jahren 2012 und 2035 hin. Auf globaler Ebene betrachtet, verbleibt Kohle als die grofte
Energiequelle bis zum Jahr 2035. Dabei wird ein jdhrlicher Anstieg des Kohleverbrauchs von
1,1% zwischen den Jahren 2012 und 2035 erwartet. Den wesentlichsten Beitrag am
Kohlewachstum leisten China und Indien mit 87%. Im Jahr 2035 wird China mit 51% der
grofite globale Kohleverbraucher sein und Indien, mit einem Anteil von 13%, die USA im Jahr
2024 vom zweiten Platz verdringen [1].

Eine Statistik der IEA (International Energy Agency) [2] aus dem Jahr 2013 zeigt, dass Kohle
im Jahr 2011 einen Anteil von 29% an der Gesamtbereitstellung der Primérenergie (fotal
primary energy supply - TPES) hatte, und trotzdem fiir 44% der globalen CO,-Emissionen pro
abgegebener Energieeinheit verantwortlich war. Dies begriindet sich auf den hohen
Kohlenstoffanteil der Kohle. Verglichen mit Gas ist Kohle im Durchschnitt annédhernd doppelt
so emissionsintensiv (siehe Abbildung 2-1) [2].
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Percent share

TPES 32% 29% 21% 18%
co, 35% 44% 20% 1%
0% 20% 40% 60% 80% 100%

BQil MWCoal OGas 0OOther*

* Other includes nuclear, hydro, geothermal, solar, tide, wind,
biofuels and waste.

Abbildung 2-1: TPES und CO,-Emissionen 2011
(Anteile der Brennstoffe in %) [2]

Diese hohen CO,-Emissionen koénnen durch effizientere Kraftwerke verringert, sowie durch die
CCS-Technologie (carbon capture and storage) nahezu géinzlich vermieden werden.

2.2. CO,-Abtrennung und Speicherung (CCS)

CCS (carbon capture and storage) beinhaltet die Zusammenfithrung folgender Prozesse zu
einem einheitlichen Konzept [3]:

¢ Die Abtrennung von CO, aus einem Gasgemisch (z.B. das Rauchgas eines Kraftwerks
oder das Abtrennen von CO; aus einem CO,-reichen Erdgasstrom)

¢ Die Verdichtung dieses CO; zu einem fliissigkeitsdhnlichen Zustand

e Der Transport des CO, zu einem geeigneten Speicherstandort

¢ Die Injektion des CO, in geologische Formationen, in denen es natiirlich oder
technisch eingeschlossen und wenn nétig tiberwacht wird

2.2.1. CO; Abtrennung

Es gibt vier Grundsysteme, um CO; bei der Verwendung von fossilen Brennstoffen und/oder
Biomasse abzutrennen (siehe Abbildung 2-2) [4]:

¢ Die Abtrennung aus Industrieprozessstromen
®  Post-combustion Abtrennung
®  Pre-combustion Abtrennung

e Oxy-fuel-combustion Abtrennung
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Abbildung 2-2: CO,-Abtrennsysteme [4]

Abtrennung aus Industrieprozessstromen

Unter solchen Prozessstromen versteht man beispielsweise die Reinigung von Erdgas, sowie
die Erzeugung von wasserstoffhaltigen Synthesegasen zur Herstellung von Ammoniak,
Alkoholen oder synthetischen Fliissigbrennstoffen. Viele der CO,-Abscheidetechniken, welche
fir diese Prozesse entwickelt wurden, &dhneln jenen, die auch in der pre-combustion
Abtrennung verwendet werden. Der Grof3teil des abgetrennten CO, wird bislang jedoch an die
Umgebung abgegeben, da kein weiterer Bedarf bzw. Anreiz zur Speicherung besteht [4].

Post-combustion Abtrennung

Darunter wird die CO,-Abtrennung aus dem Rauchgas bei Verbrennung von fossilen
Brennstoffen und Biomasse mit Luft verstanden. Bevor das Rauchgas an die Umgebung
abgegeben werden kann, wird es in speziellen Anlagen, wobei meist chemische Losungsmittel
zum Einsatz kommen, vom CO, befreit. Das CO, kann anschliefend verdichtet und
gespeichert werden [4].

Oxy-fuel-combustion Abtrennung

Bei der oxy-fuel-combustion wird der Brennstoff mit nahezu reinem Sauerstoff verbrannt. Das
dabei entstehende Rauchgas besteht zum GroBteil aus CO, und Wasserdampf. Durch Kiihlung
und Verdichtung des Rauchgases kondensiert der Wasserdampf und kann somit abgeschieden
werden. Im Rauchgas enthaltene nicht kondensierte Gase, wie zum Beispiel Stickstoff, konnen
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zusitzliche Abtrennverfahren erfordern, ehe das verbleibende CO, zur Speicherung befordert
werden kann. Durch die Verbrennung mit reinem Sauerstoff entstehen sehr hohe
Verbrennungstemperaturen, welche aber durch Rezirkulation von CO,/H,0O-reichem Rauchgas
in die Brennkammer reduziert werden konnen. Der bendotigte Sauerstoff wird tiblicherweise in
einer Luftzerlegungsanlage erzeugt [4].

Pre-combustion Abtrennung

Bei der pre-combustion Abtrennung reagiert der Brennstoff unterstdchiometrisch mit
Sauerstoff oder Luft und/oder Dampf. Dabei wird ein Synthesegas erzeugt, das zum Grofteil
aus Kohlenstoffmonoxid (CO) und Wasserstoff (H,) besteht. In einem katalytischen Reaktor,
genannt Shift-Reaktor (siehe Kapitel 7.6), reagiert das Kohlenstoffmonoxid unter Zugabe von
Dampf zu CO,, wodurch mehr Wasserstoff entsteht. Das CO, wird anschlieend iiblicherweise
durch einen chemischen oder physikalischen Absorptionsprozess (siehe Kapitel 7.2)
abgeschieden, wodurch ein wasserstoffreicher Brennstoff entsteht, welcher in verschiedensten
Anwendungen wie Kessel, Ofen, Gasturbinen, Motoren und Brennstoffzellen verwendet
werden kann [4].

2.2.2. CO,-Verdichtung und Transport

CO; kann in festem, fliissigem oder gasféormigem Zustand transportiert werden. Kommerziell
wird heutzutage CO, in Tanks, Pipelines oder Schiffen in fliissigem oder gasférmigem Zustand
transportiert [4].

Bei Umgebungstemperaturen und Umgebungsdriicken ist CO, gasférmig mit einer Dichte
hoher als jene von Luft. Um das CO, in einer Pipeline effizient transportieren zu konnen, muss
es auf einen fliissigen Zustand verdichtet und gekiihlt werden. Der Transport bei geringen
Dichten (in gasformigem Zustand) ist aufgrund des groBen Volumens, das bewegt werden
mul, ineffizient. Beim Transport in fliissiger Form in Pipelines variiert die Dichte zwischen
800 kg/m’ und 1000 kg/m’. Aufgrund der typischerweise langen Pipelines kann man diese als
annihernd isothermes System betrachten, wobei das CO, dabei die Temperatur der Umgebung
der Pipeline annimmt. In nordlicheren Regionen liegt die Umgebungstemperatur im Winter bei
einigen Graden unter Null und steigt bis zu 6-8°C im Sommer. In wirmeren Gegenden kann
sie bis auf 20°C steigen. Bei diesen Temperaturen verfliissigt sich CO, bei Driicken zwischen
30 und 50 bar. In hiigligen Gegenden kann der Druck von CO, unter 30 bzw. 50 bar sinken,
wodurch sich eine 2-Phasenstromung (fliissig und gasformig) ausbilden kann. Will man die
unerwiinschte 2-Phasenstromung vermeiden, kann das CO, iiber den kritischen Druck, welcher
bei 73,8 bar liegt, verdichtet werden, wodurch keine 2-Phasenstromung mehr moglich ist
(siehe Abbildung 2-3). Um einen fliissigen Zustand des CO; in einer Pipeline zu gewihrleisten,
wird ein Mindestdruck von 86 bar bei einer Temperatur von 4°C empfohlen [5].
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Abbildung 2-3: Phasendiagramm von CQO, mit Sublimations-, Schmelz- und Siedekurven
sowie Tripelpunkt und kritischem Punkt [5]

2.2.3. CO, Speicherung

Die geologische Speicherung bedeutet einerseits die Injektion von CO, in geeignete
geologische Formationen, welche typischerweise in Tiefen von ein bis drei Kilometern unter
der Erde zu finden sind, als auch die Uberwachung des injizierten CO,. Solche brauchbare
geologische Formationen sind (siehe Abbildung 2-4) [3]:

1. saline Aquifere

2. Kohlefloze, welche nicht abgebaut werden konnen und wo durch eine CO,-Injektion
eine erhohte Kohlebettmethanausbeute erreicht werden kann (enhanced coal-bed
methane recovery ECBM)

3. [Erdolfelder, bei denen durch Injektion von CO, eine erhdhte Erddlausbeute erreicht
werden kann (enhanced oil recovery EOR)

4. erschopfte Erdol und Erdgasfelder
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Abbildung 2-4: Geologische CO,-Speicher [3]

Die physikalischen wie auch die technisch-konstruktiven Erfordernisse der geologischen
Speicherung sind mittlerweile relativ gut untersucht und im Labor wie auch in Pilotprojekten
oder analogen Prozessen erprobt worden. Die Erfahrungen daraus haben gezeigt, dass nicht nur
die CO,-Speicherung sicher unternommen werden kann, sofern eine ordnungsgemife
Standortwahl, Planung und Ausfithrung gewihrleistet wird, sondern, dass sich auch jedes
Speicherreservoir voneinander unterscheidet und somit speziell behandelt und charakterisiert
werden muss [3].
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3. Kohle

Ein wesentlicher Faktor zur effizienten Energieumwandlung aus den verschiedensten
Kohlearten ist das Wissen iiber dessen chemischer Zusammensetzung sowie dessen enthaltener
nutzbarer Energiemenge. Dabei spielt die in der Kohle enthaltene Asche eine wesentliche
Rolle. Diese Aspekte werden im folgenden Kapitel behandelt.

3.1. Bildung von Kohle

Alle Kohlearten bildeten sich urspriinglich aus Biomasse. Diese Biomasse verwandelte sich in
Torf. Wurde dieser Torf durch geniigend Deckmaterial verschlossen, entstand iiber Millionen
von Jahren durch Druck und erhohter Temperatur Braunkohle oder Lignit. Letzteres
verwandelte sich anschlieend in subbitumindse Kohle, dann in bituminése Kohle (Steinkohle)
und schlieBlich in Anthrazit. Der Begriff Lignit (lignite) wird oft in den USA verwendet und
ist ein Synonym fiir Braunkohle. Der Begriff Braunkohle (brown coal) hingegen wird in
Europa und Australien verwendet [6].

Abbildung 3-1: zeigt die Einteilung von Kohle nach dem Kohlenstoff-/Energiegehalt und dem
Feuchtigkeitsgehalt. Die Darstellung zeigt neben den weltweiten Reserven auch die jeweiligen
Verwendungsbereiche der Kohle.

<

LENSTOFF-/ENERGIEGEHALT VON KOHLE

Geringinkohlte Kohle Magerkohle
47% 53%
Lignit Subbitumingse Kohle Bitumindse Kohle Anthrazit
17% 30% 52% -1%
Thermische Metallurgische
Kesselkohle Kokskohle
A 4 v v v v

4T Primar in Stromerzeugung Stromerzeugung Eisen- und Privathaushalte/

< =, derStromerzeugung Zementherstellung Zementherstellung Stahlproduktion Industrie

Industrielle Einsatzbereiche Industrielle Einsatzbereiche einschlieBlich
rauchfreiem
Brennstoff

Abbildung 3-1: Kohlearten und Einsatzbereiche [7]
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3.2. Chemischer Aufbau

Der chemische und kristalline Aufbau von festen Brennstoffen wie auch der Kohle ist duerst
vielseitig und nicht einfach beschreibbar. Die beste Aussage iiber das Gebrauchsverhalten von
Kohle erhilt man durch Kenntnisse ihres Gehalts an verschiedenen Bestandteilen [8]:

¢ Feuchtigkeit

e fliichtige Bestandteile
e  fixer* Kohlenstoff

e Asche

Durch die Immediatanalyse (Kurzanalyse) werden dieser Bestandteile ermittelt. Dieses
Verfahren ist unter anderem in DIN 51718 bis DIN 51720 beschrieben. Im Wesentlichen
umfasst dieses Verfahren folgende Analyseschritte [8]:

e Trocknen
e FErhitzen unter Luftabschluss
e Veraschen

Durch das Trocknen wird der Feuchtigkeitsgehalt der Kohle festgestellt. Im
Verkokungsprozess entweichen durch Erhitzung und unter Luftabschluss die fliichtigen
Bestandteile (verschiedene leichtsiedende Kohlenwasserstoffe) der Kohle. Ubrig bleibt als
Festanteil der Koks, d.h. die Summe von festem (fixem) Kohlenstoff und Asche. Der Anteil an
flichtigen Bestandteilen ist fiir den Ablauf der Verbrennung sehr bedeutend. Die fliichtigen
Bestandteile werden zuerst aus der Kohle ausgetrieben und geziindet, bevor der Feststoff
verbrennt [8].

Als Grundlage der Verbrennungsrechnung dient die Elementaranalyse (z.B. DIN 51721 bis
DIN 51727) [8]. Hier sind die Massenanteile von Kohlenstoff, Wasserstoff, Sauerstoff und
Schwefel entscheidend.

In Abbildung 3-2 sind die Ergebnisse der Immediatanalyse (proximate analysis) und
Elementaranalyse (ultimate analysis) von verschiedenen Kohlearten dargestellt.
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Ultimate analysis, %
Coal Proximate analysis, % mass ar mass on maf coal LHV
Fixed  Volatile maf coal

Country Region Rank carbon matter Water Ash C H o0 N S MJ/kg
Germany  Rhein Brown coal 17.3 20.0 60.0 271675 50 265 05 05 26.2
USA North Dakota  Lignite 278 249 369 104 | 710 43 232 1.1 04 26.7
USA Montana Sub-bituminous 43.6 347 105 112|764 56 149 17 14 31.8
USA Illinois Bituminous 39.3 37.0 13.0 107 | 784 54 99 14 49 33
Poland Typical Bituminous 54.9 35.6 5:3 42 | 828 51 101 14 06 36.1
S. Africa Typical Bituminous 51:9 327 22 138 | 83.8 438 84 20 1.0 34.0
China Datung Bituminous 50.9 28.1 11.9 91|84 44 0905 09 038 334
India Typical Bituminous 30.0 23.0 70 400|755 64 152 15 14 321
Australia  Typical Bituminous 449 41.1 4.5 95| 813 58 100 20 09 338
Germany  Ruhr Anthracite 81.8 1.7 4.5 60918 36 25 14 07 36.2
ar, as received; maf, moisture-and-ash-free.

Abbildung 3-2: Immediat- und Elemantaranalyse verschiedener Kohlearten [6]

Diese Analyseverfahren werden von verschiedensten Normungsinstituten(z.B. ASTM, ISO,
DIN, BS, usw.) verwendet und konnen je nach Norm voneinander abweichen. Abweichungen
konnen beispielsweise in der Temperatur zur Bestimmung der fliichtigen Bestandteile liegen.
Somit ist es wichtig, zu den jeweiligen Daten auch die verwendete Normung bekanntzugeben

[6].

Aus den Ergebnissen der Immediat- und Elementaranalyse kann der Heizwert bzw. Brennwert
errechnet werden (siehe Kapitel 3.3).

Hierbei ist darauf zu achten, auf welche Zusténde sich die Wertangaben beziehen. Nachfolgend
sind diese zusammengefasst und aus dem Englischen iibersetzt.

as-received (ar) Kohle beinhaltet Feuchtigkeit und Asche
moisture-and-ash-free (maf) Kohle ohne Feuchtigkeit und Asche
moisture-free (mf) Kohle ohne Feuchtigkeit

ash-free (af) Kohle ohne Asche

3.3. Heizwert und Brennwert

In der englischsprachigen Literatur wird der Heizwert meist als lower heating value bezeichnet
und mit LHV abgekiirzt, der Brennwert hingegen oft als higher heating value und mit HHV
abgekiirzt.
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Definition Heizwert

,unter dem Heizwert (engl. net calorific value, q,.,) wird die Wirmemenge verstanden, die bei
der  vollstindigen  Oxidation eines  Brennstoffs ohne  Beriicksichtigung  der
Kondensationswiarme (Verdampfungswirme) des im Abgas befindlichen Wasserdampfes
freigesetzt wird. Geméal der entsprechenden Priifnorm CEN/TS 14 918 /9-41/ ist der Heizwert
konkret definiert als der absolute Wert fiir die in Joule angegebene spezifische
Verbrennungswiérme, die freigesetzt wird, wenn eine Masseneinheit des Biobrennstoffes in
Sauerstoff bei konstantem Volumen bzw. bei konstantem Druck unter Bedingungen verbrannt
wird, unter denen das gesamte Wasser in den Reaktionsprodukten in dampfférmigem Zustand
vorliegt (hypothetisch unter einem Druck von 0,1 MPa). Wiirde man die Verdampfungswérme
des Wasserdampfes durch Kondensation gewinnen, wire die abgegebene Wiarmemenge etwas
hoher. Deshalb wurde der Heizwert frither auch als "unterer" Heizwert (H,) bezeichnet* [9].

Definition Brennwert.

,Jm Unterschied zum Heizwert ist der Brennwert H, (engl. gross calorific value, g,,) als die bei
der vollstindigen Oxidation eines Brennstoffs freigesetzte Wirmemenge definiert, die
verfiigbar wird, wenn auch die Kondensationswirme des bei der Verbrennung gebildeten
Wasserdampfs nutzbar gemacht wird. Dazu miissen die Abgase abgekiihlt werden, damit der
Wasserdampf kondensieren kann. Als Bezugstemperatur gilt hierfiir gemifl der européischen
Bestimmungsnorm CEN/TS 14 918 /9-41/ ein Wert von 25°C. Verglichen mit dem Heizwert
erhoht sich die Wirmeausbeute unter diesen Bedingungen entsprechend. Daher wurde der
Brennwert frither auch als "oberer” Heizwert (H,) bezeichnet* [9].

Die experimentelle Bestimmung des Brennwertes erfolgt durch ein kalorimetrisches
Verfahren. In einem sogenannten Bombenkalorimeter wird eine Brennstoffprobe unter
genormten Bedingungen verbrannt und somit die bei der Verbrennung freigesetzte Wirme
ermittelt [9].

Den Unterschied zwischen Heizwert und Brennwert stellt der bei der thermo-chemischen
Umwandlung entstehende Wasserdampf dar. Dieser Wasserdampf entsteht einerseits bei der
chemischen Reaktion des im Brennstoff gebundenen Wasserstoffs mit dem Sauerstoff und
andererseits durch die Verdampfung des im Festbrennstoff freien und gebundenen Wassers [9].

Die maBBgebende Grofle zur Beurteilung der Energiemenge ist der Heizwert. Zur Bestimmung
des Heizwertes aus dem Brennwert miissen der Wasserstoffgehalt in der Trockensubstanz
sowie der freie und gebundene Wassergehalt beriicksichtigt ~werden. Die
Kondensationswiarmemenge betridgt fiir jeden Prozentpunkt an Wasserstoffgehalt in der
Trockensubstanz 218,3 J bezogen auf 1 g Brennstoff (bei 25°C). Fiir jeden Prozentpunkt von
freiem und gebundenem Wasser betrdgt die Kondensationswidrme 24,43 J pro 1 g Brennstoff.
Die Abweichung zwischen Brennwert und Heizwert kann somit mit diesen spezifischen
Werten berechnet werden [9].

11
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Ist es nicht moglich, den Brennwert experimentell zu ermitteln, kann der Heizwert
niherungsweise aus der Elementarzusammensetzung ermittelt werden. Hier wird hiufig die
Niherungsgleichung nach Boie (3.1) verwendet, welche fiir Biomasse meist relativ genaue
Werte liefert [9].

Die Heizwertberechnung nach Gleichung (3.1) gilt fiir biogene Festbrennstoffe in
wasserfreiem Zustand (Hywp). Der Heizwert wird in MJ/kg angegeben und errechnet sich
demnach aus den FElementgehalten von Kohlenstoff (C) und Wasserstoff (H), den
Hauptnéhrstoffen Schwefel (S) und Stickstoff (N) sowie dem Gehalt an Sauerstoff (O) in %
Trockenmasse (TM). Bei Verwendung dieser Gleichung (3.1) ist mit einem mittleren Fehler
von 4% zu rechnen [9].

Huwp) = 348C+93,9H + 10,55+ 63N — 10,80 (3.1)

Der Wassergehalt von biogenen Festbrennstoffen beeinflusst den Heizwert wesentlich stédrker
als die Art der Biomasse. Dies ist auch der Grund, weswegen Heizwerte unterschiedlicher
Brennstoffarten stets fiir absolut trockene Biomasse verglichen werden. Gelegentlich wird auch
der wasser- und aschefreie Wert (waf) angegeben [9].

Um den eigentlichen Energieinhalt eines Biobrennstoffs ermitteln zu konnen, muss der
tatsdchliche Heizwert fiir den jeweiligen Wassergehalt im Anlieferungszustand errechnet
werden. Dieser Heizwert kann mittels Gleichung (3.2) berechnet werden. H, ist dabei der
Heizwert der Biomasse (in MJ/kg) bei einem Wassergehalt w (in %). Hywp 1St wie vorhin
beschrieben der Heizwert der Trockenmasse im ,,wasserfreien® Zustand. Die Konstante 2,443
resultiert aus der Verdampfungswirme des Wassers in MJ/kg, welche auf 25°C bezogen wird

[9].

o) (100 — w) — 2,443 w

3.2
100 G2

H, =

Neben der Gleichung (3.1) nach Boie gibt es noch zahlreiche Niherungsgleichungen zur
Berechnung von Heizwert und Brennwert mit unterschiedlicher Genauigkeit. Higman et al. [6]
verweisen in ihrer Arbeit auf die Verwendung der Gleichung (3.3) nach Dulong:

0
HHV = 33,86 C + 144,4 (H - §) + 9,428 S (3.3)
HHV Brennwert [MJ/kg] wasser- und aschefrei
C,HO,S Massenanteile der Komponenten aus der Elementaranalyse
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Weiters verweisen Higman et al. [6] auf die Ndherungsgleichung von Channiwala und Parikh
(3.4):

HHV =3491C+ 117,83 H—-10,340 - 151N + 10,058

— 2,11 Asche 3.4
HHV Brennwert [MJ/kg] wasserfrei
C,H, O, N, S, Asche Massenanteile der Komponenten aus der Elementaranalyse

Spezifische Wirmekapazitit

Die spezifische Wirmekapazitit von Kohle kann aus den gewichteten Wirmekapazititen der
Inhaltsstoffe Trockensubstanz und Wasser nach Gleichung (3.5) errechnet werden. Der
ebenfalls in Kohleporen enthaltene Luftmassenanteil ist dabei vernachlédssigbar [10].

Cp = Xy * Cpw + X715 * Cp1s (3.5)
Xw Massenanteil Wasser [%]
XTS Massenanteil Trockensubstanz [%]
Cpw spezifische Wirmekapazitit von Wasser [kJ/kgK]
Cp,TS spezifische Wirmekapazitit der Trockensubstanz [kJ/kgK]
Cp spezifische Wirmekapazitit der Kohle [kJ/kgK]

Die Wirmekapazitit der Kohle ist vor allem vom Wassergehalt abhingig. Wasser hat mit 4,2
kJ/kgK im Vergleich zur festen Matrix mit Werten kleiner 1 kJ/kgK einen relativ hohen cp-
Wert [10].

3.4. Asche- und Schlackeeigenschaften

Der Aschegehalt wird als MaB fiir den Mineralstoffgehalt eines Brennstoffes genommen. Die
Zusammensetzung der Asche kann mittels Oxidanalyse nach DIN 51729 bestimmt werden. Es
werden folgende Oxide angegeben [11]:

SiOz, A12 03, F€2 03, CaO, MgO, SO3, Naz O, TiOz, K2 O, P2 05

Fiir alle Vergaserarten sind die Erweichungstemperatur, die Schmelztemperatur sowie die
FlieBtemperatur der Asche wichtige Variablen. Fiir schlackende Flugstromvergaser ist es von
groBBer Bedeutung, das AscheflieBverhalten aufrecht zu erhalten und das Zukleben des
Schlackeablaufs zu verhindern. Methoden zur Feststellung dieser Temperaturen sind nach
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DIN 51730, ISO 540 sowie ASTM D1857 genormt. Die Ascheschmelzcharakteristik kann
unter oxidierenden oder reduzierenden Bedingungen bestimmt werden. Unter oxidierenden
Bedingungen sind die Werte meist niedriger. Fiir Vergasungsanwendungen ist es wichtig, die
Ascheschmelzcharakteristik unter reduzierenden Bedingungen zu bestimmen [6].

Eine wichtige FEigenschaft in schlackenden Flugstromvergasern stellt das Viskositits-
Temperatur-Verhiltnis der Schlacke dar. Man ist sich einig, dass fiir einen zuverldssigen
kontinuierlichen Schlackenablauf eine Viskositidt der Schlacke von unter 25 Pa*s (250 poise)
erforderlich ist. Die Temperatur bei der diese Viskositit erreicht wird, bezeichnet man meist
als Tps (oder T,sp). Die Viskositdt der Schlacke steigt linear mit dem Logarithmus der
sinkenden Temperatur. Als kritische Temperatur (Ty;) wird jene Temperatur bezeichnet, bei
der Komponenten der Schlacke zu kristallisieren beginnen und die Schlacke sich in einer
plastischen Zwischenzone zwischen fliissiger und fester Phase befindet. Um schlackende
Vergaser bei verniinftigen Temperaturen zu betreiben ist eine kritische Temperatur von
Tiie < 1400°C erforderlich. In Abbildung 3-3 ist eine vereinfachte Beziehung zwischen den
FlieBeigenschaften der Asche und deren chemischer Zusammensetzung abgebildet. Dabei sind
typische T,s-Temperaturen gegeniiber dem Basen-Siuren Verhiltnis
(CaO + MgO + Fe 03 + NaO + K,0)/(S10; + Al,O5 + TiO,) dargestellt [6].

A
1600
1500 —
o
W 1400 —
g T_FLUID POINT Ty,
5 (n = 25Pa-s)
w 1300 —+—
o
=
L
)_
1200 |
1100 » R
0 1 2 3 4 5 6

ACIDICi ALKALINE
CaO + MgO + Fe,O4 + Na,0 + K0
SiO, + Al,Og + TiO,

RATIOR =

Abbildung 3-3: Fluidtemperatur der Schlacke als Funktion des Basen-Siure-Verhiltnisses [6]

Die tiefsten Schlackentemperaturen werden dann erreicht, wenn die Basen- und
Sdurekomponenten in der Asche sich mehr oder weniger im Gleichgewicht befinden. In
schlackenden Vergasern sind Kohlen mit niedrigem Ascheschmelzpunkt erwiinscht. In
Vergasern, in denen die Asche trocken ausgetragen wird, wie beispielsweise im
Wirbelschichtvergaser, werden Kohlen mit hohem Ascheschmelzpunkt bevorzugt [6].
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Bei der Auswahl der Kohle stellt, verglichen mit anderen Faktoren, wie Preis, Heizwert,
Schwefelgehalt und Verfiigbarkeit, der Aschegehalt der Kohle den wichtigsten Faktor dar, da
dieser den groBten Einfluss auf die Performance eines schlackenden Vergasers hat. Kohlen mit
hohem Aschegehalt sind nicht erwiinscht, da mehr Kohlenstoffmonoxid (CO) und Wasserstoff
(H,) des Synthesegases verbrannt werden miissen, um die gesamte Asche zu schmelzen. Dies
erhoht den Kohlenstoffdioxidanteil (CO,) im Synthesegas, was wiederum den
Kaltgaswirkungsgrad senkt [12].
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4. Thermo-chemische Umwandlung

Im folgenden Kapitel werden thermo-chemische Umwandlungsprozesse beschrieben. Weiters
wird versucht, die Vergasung niher zu beschreiben, um das notige Hintergrundwissen fiir die
in den Kapiteln 10, 11 und 12 beschriebenen Simulationen zu vermitteln.

4.1. Begriffe

Mittels thermo-chemischer Prozesse kann die Umwandlung von fester Biomasse in einen
festen, fliisssigen oder gasformigen Sekundirenergietriger erzielt werden. Solche
energietechnische Verfahren konnen nach den erzielten Produkten (d.h. feste, fliissige und
gasformige Energietriger) in Verbrennung, (hydrothermale) Vergasung, Verfliissigung,
Verkohlung und Torrefizierung unterteilt werden. Die Begriffsabgrenzung ist in der Literatur
wie auch in der Praxis nicht einheitlich. Bei wiarmeinduzierten technischen Verfahren konnen
ein oder mehrere thermo-chemische (Teil-)Prozesse (d.h. Autheizung und Trocknung,
pyrolytische Zersetzung, Vergasung, Oxidation) ablaufen. Oftmals werden diese Prozesse mit
den gleichen Begriffen wie die einzelnen technischen Verfahren bezeichnet. Weder in der
Wissenschaft noch in der industriellen Umsetzung konnte sich eine eindeutige
Begriffsabgrenzung durchsetzen [9].

Luftiiberschusszahl (Luftiiberschuss, Luftzahl)

Einem Verbrennungsprozess wird in der Regel Verbrennungsluft im Uberschuss zugefiihrt.
Dies bewirkt eine vollstindige Oxidation von im Brennstoff oxidierbaren organischen
Verbindungen. Der Reaktion wird also mehr Sauerstoff zur Verfiigung gestellt, als zur
stochiometrisch vollstindigen Oxidation aller organischen Brennstoffkomponenten notwendig
wire. Die Luftiiberschusszahl A wird nach Gleichung (4.1) errechnet und definiert den Grad
des Luftiiberschusses [9].

mLuft, es
A= —E2 4.1)
rrlLuft,min

Fiir eine vollstindige Oxidation muss A mindestens Eins betragen. Ist bei Festbrennstoffen die
Luftiiberschusszahl deutlich kleiner als Eins, aber groer als Null, spricht man von Vergasung.
Ist die Luftiiberschusszahl gleich Null (d.h. keine Sauerstoffzufuhr von auflen), spricht man
von einer pyrolytischen Zersetzung des verwendeten Festbrennstoffs. Dieser wird dabei unter
Einwirkung von Wirmeenergie in gasformige, fliissige und feste Sekundirenergietriger
aufgespalten [9].
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Verbrennung

In Gegenwart von Sauerstoff (O,) wird Kohlenstoff (C) und Wasserstoff (H,) zu Kohlendioxid
(CO,) und Wasser (H,O) oxidiert, wodurch Energie freigesetzt wird. Kommt es zu einer
vollstindigen Oxidation sdmtlicher oxidierbarer organischer Bestandteile des Brennstoffs,
spricht man von vollstindiger Verbrennung. Dabei muss die Luftiiberschusszahl immer grofler
oder gleich Eins sein. Laufen solche Reaktionen jedoch bei Luftiiberschusszahlen kleiner als
Eins und groBer als Null ab, handelt es sich um eine unvollstindige Verbrennung. Dabei
verbleiben nach Ablauf der Reaktion noch un- oder teiloxidierte Brennstoffmengen (z.B.
Kohlenstoffmonoxid (CO) und Kohlenwasserstoffe (C,H,,)), welche durch anschlieBende
Zugabe von Sauerstoff weiter oxidiert werden kénnen [9].

Vergasung

Wie die pyrolytische Zersetzung stellt auch die Vergasung einen Zwischenschritt hin zur
vollstéindigen Oxidation biogener Festbrennstoffe dar. Die Vergasung wird gleichzeitig auch
zur Erzeugung von Brenn- bzw. Synthesegasen verwendet. Diese kdnnen dann rdumlich und
zeitlich entkoppelt unter Energiefreisetzung aufoxidiert werden. Die bei der pyrolytischen
Zersetzung entstehenden gasformigen, fliissigen und festen Produkte werden durch weitere
Wirmeeinwirkung in Gegenwart von einem zugefiihrten Vergasungsmittel zur Reaktion
gebracht. Hierfiir ist eine Luftiiberschusszahl von grofer als Null und kleiner als Eins
erforderlich. Im Vergleich zur pyrolytischen Zersetzung laufen diese Prozesse jedoch bei
merklich hoheren Temperaturen ab. Ein wesentlicher Punkt beim Vergasungsprozess ist die
moglichst vollstindige Umwandlung des bei der pyrolytischen Zersetzung zuriickbleibenden
Restkohlenstoffs (Pyrolysekokses) in brennbare Gase. Um den festen Kohlenstoff (C) unter
anderem zu Kohlenstoffmonoxid (CO) umzuwandeln, erfordert es ein sauerstoffhaltiges
Vergasungsmittel (z.B. Luft, Sauerstoff, Wasserdampf, Kohlenstoffdioxid) [9].

Pyrolytische Zersetzung

Die pyrolytische Zersetzung ist ein thermo-chemischer Umwandlungsprozess der im
Unterschied zur Verbrennung oder Vergasung ausschlieBlich unter der Einwirkung von Wirme
und ohne Sauerstoffzufuhr (O,) stattfindet (d.h. die Luftiiberschusszahl ist Null). Dabei werden
infolge der dem Biobrennstoff zugefiihrten thermischen Energie die langkettigen organischen
Verbindungen in kiirzerkettige, unter Normalbedingungen meist fliissige und/oder gasférmige
Verbindungen, aufgespalten. Zusitzlich féllt bei diesem Prozess auch ein fester Riickstand
(Biomassekoks) an. Die Produkte der pyrolytischen Zersetzung konnen rdumlich und zeitlich
entkoppelt in technischen Anlagen bzw. Prozessen energetisch genutzt werden. In den
Anlagen, in denen dieser Umwandlungsprozess realisiert wird, wird meist der Begriff Pyrolyse
verwendet. Oft findet in solchen Pyrolyseanlagen auch der thermo-chemische Prozess der
Vergasung statt, da dem Prozess zum Teil zusétzlich geringe Mengen an Sauerstoff zugefiihrt
werden [9].
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Verfliissigung

Unter Verfliissigung werden im Zusammenhang mit der energetischen Biomassenutzung
Prozesse bzw. Verfahren verstanden, mit deren Hilfe fester Biobrennstoff in einen fliissigen
Sekundirenergietriger verwandelt werden kann. Dies wird im Regelfall durch die
Kombination aus pyrolytischer Zersetzung, Vergasung und Oxidation realisiert. Ziel ist es,
eine moglichst grole Ausbeute an Sekundirenergietrigern (z.B. Pyrolysedle, Fischer-Tropsch-
Treibstoffe, Methanol) zu erreichen [9].

Verkohlung

Bei der Verkohlung handelt es sich ebenfalls um eine thermo-chemische Umwandlung. Hier
wird vorrangig die Bereitstellung fester Produkte (z.B. Holzkohle) angestrebt. Dabei laufen
ebenfalls die gleichen wirmeinduzierten Vorgédnge ab. GroBteils findet die pyrolytische
Zersetzung statt und nur in geringem Ausmal} Vergasung und Oxidation [9].

4.2. Kohlevergasung

Wie schon beschrieben bedeutet Vergasung die unvollstindige Verbrennung von Kohle oder
anderen festen Rohstoffen. Die Ziele der Vergasung sind [13]

1. die vollstindige Umwandlung des aschefreien Anteils des Brennstoffs
2. sowie das Erzeugen von Gasen, wobei so viel als moglich von der Verbrennungswiérme
des Rohstoffs bewahrt werden soll.

Die Vergasung findet in einem Temperaturbereich von 800°C bis 1800°C statt. Die genaue
Temperatur hingt von den Eigenschaften des verwendeten Rohstoffs, im Speziellen von der
Erweichungs- und Schmelztemperatur der Asche, ab. In diesem Temperaturbereich sind die
Reaktionsraten ausreichend hoch, wodurch die Modellierung auf Basis des
thermodynamischen Gleichgewichts der Hauptgaskomponenten realistische Werte liefert [6].

4.2.1. Reaktionen

Im Vergasungsprozess von festem Kohlenstoff, egal ob in Form von Kohle, Koks, oder
Holzkohle, nehmen hauptséichlich Kohlenstoff, Kohlenstoffmonoxid, Kohlenstoffdioxid
Wasserstoff, Wasser (oder Dampf) und Methan an den chemischen Reaktionen teil [6]. Diese
sind:
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e Verbrennungsreaktionen

1
C+50,=CO — 111 MJ/kmol (4.2)
1
€O +50, = CO, — 283 MJ/kmol (4.3)
1
Hy +5 0, = Hy0 — 242 MJ/kmol (4.4)

e Boudouard-Reaktion

C+ €0, o 2C0 + 172 MJ/kmol (4.5)

e Wassergas-Reaktion

C + H,0 & CO + H, + 131 MJ/kmol (4.6)

e Methan-Reaktion

C +2H, o CH, — 75 MJ/kmol 4.7)

Reaktionen mit freiem Sauerstoff laufen unter Vergasungsbedingungen im Wesentlichen
vollstindig ab. Aus diesem Grund miissen die Reaktionen (4.2), (4.3) und (4.4) fiir die
Ermittlung des Synthesegasgleichgewichtes nicht beriicksichtigt werden. Es geniigen die drei
heterogenen Reaktionen (d.h. zwischen Feststoff und gasféormigen Bestandteilen) nach
Gleichung (4.5), (4.6) und (4.7). Diese konnen auf zwei Gleichungen zusammengefasst
werden. Subtrahiert man die Mole und Wirmeeffekte der Reaktion (4.5) von der Reaktion
(4.6) bildet sich die Shift-Reaktion (4.8) [6]:

CO + H,0 & CO, + H, — 41 MJ/kmol (4.8)

Subtrahiert man Reaktion (4.7) von Reaktion (4.6) bildet sich die Methanisierungs-Reaktion
(4.8):
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CH, + H,0 & CO + 3H, + 206 MJ/kmol (4.9)

Die Reaktionsgleichungen (4.2), (4.5), (4.6), und (4.7) beschreiben die vier Arten, wie
kohlenstofthaltiger oder kohlenwasserstoffhaltiger Brennstoff vergast werden kann. Fiir die
Vergasung von reinem Kohlenstoff zur Produktion von reinem CO mittels einer
Sauerstoff/CO,-Mischung ist die Gleichung (4.5) wichtig. Die Reaktion (4.6) spielt eine
iiberwiegende Rolle im Wassergas-Prozess. Reaktion (4.7) ist die Basis aller hydrierenden
Vergasungsprozesse. Die meisten Vergasungsprozesse basieren jedoch auf dem Gleichgewicht
zwischen Reaktion (4.2) (partielle Oxidation) und Reaktion (4.6) (Wassergas-Reaktion) [6].

4.2.2. Berechnung der Synthesegaszusammensetzung

Die Synthesegaszusammensetzung ist in dieser Diplomarbeit auf Basis des
thermodynamischen Gleichgewichts errechnet worden. Dabei kommt das Prinzip der
Minimierung der  Gibbs‘schen  Enthalpie = zum  Einsatz. Die  erforderlichen
Berechnungsgleichungen sind im verwendeten Vergasungsmodul (siehe Kapitel 9.1) des
Simulationsprogramms IPSEpro hinterlegt. Eine detaillierte Beschreibung dieser Gleichungen
ist von Matthias Mayr [14] in dessen Diplomarbeit durchgefiihrt worden, weswegen an dieser
Stelle darauf verzichtet wird.

4.2.3. Druckeinfluss

In praktisch allen modernen Vergasern wird der Vergasungsprozess unter einem Druck von
zumindest 10 bar bis an die 100 bar betrieben. Der wesentlichste Grund dafiir ist das Einsparen
an Kompressionsenergie und die Reduzierung der Baugrofe. Der Vergasungsdruck wird nach
den Prozessanforderungen und Anlagen vor und nach dem Vergaser abgestimmt. Wird das
erzeugte Synthesegas in einem Kombinationskraftwerk verwendet in dem die Gasturbine einen
Druck von 20 bar benétigt, dann konnte der Vergaser bei einem hoheren Druck betrieben
werden, um den anfallenden Druckverlust zwischen Vergaser und Gasturbine zu
beriicksichtigen [6].

In Abbildung 4-1 ist der Druckeinfluss auf die Synthesegaszusammensetzung eines
Vergasungsprozesses bei einer Temperatur von 1000°C dargestellt.
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Abbildung 4-1: Druckeinfluss auf Synthesegaszusammensetzung bei 1000°C [6]

Mit steigendem Druck sind ein Anstieg des CO,- und Methananteils und ein Sinken des H, und
CO-Anteils erkennbar. Higman et al. [6] wiederholten die Berechnungen bei einer Temperatur
von 1500°C. Dabei zeigten sich #hnliche Trends im Anderungsverhalten der
Synthesegaszusammensetzung mit steigendem Druck (d.h. ein Sinken von CO und H, sowie
ein Anstieg von H, und CH,). Die von Higman et al. [6] errechneten Werte der
Synthesegaszusammensetzung bei 1500°C (siehe Tabelle 4-1) zeigen jedoch im Unterschied
zur Vergasung bei 1000°C nur geringe Anderungen mit steigendem Druck. Somit kann der
Druckeinfluss bei diesen Vergasungstemperaturen nahezu vernachlissigt werden[6].

Tabelle 4-1: Anderungen der Synthesegaszusammensetzung mit dem Druck bei 1500°C [6]

1 bar 30 bar 60 bar 100 bar
CO, mol% 0.00 0.11 0.21 0.34
CcO mol% 63.42 63.23 63.14 62.88
H, mol% 34.37 33.99 33.53 33.07
CH, mol% 0.01 0.27 0.52 0.85
H,0 mol% 0.01 0.21 041 0.67
Others mol% 2.19 2.19 2.19 2.19
Total mol% 100.00 100.00 100.00 100.00
H, + CO/feed  mol/mol 8.61 8.52 8.45 8.36
LHV dry/teed MIJ/mol 3] 2.31 237, 2:32
0,/(H, + CO) mol/mol 0.27 0.27 0.27 0.27
O,/LHV dry mol/MJ 0.99 0.99 0.98 0.97
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4.2.4. Temperatureinfluss

Die Vergasungstemperatur wird generell in Abhingigkeit der Ascheeigenschaften gewihlt, im
Allgemeinen unterhalb der Erweichungstemperatur der Asche bei Vergasern mit Wirbelschicht
und zirkulierender Wirbelschicht (mit Trockenasche), und oberhalb des Schmelzpunktes der
Asche bei schlackenden Vergasern. Die Vergasung bei sehr hohen Temperaturen erhoht den
Sauerstoffverbrauch, wodurch der Gesamtprozesswirkungsgrad reduziert wird. Da heutzutage
moderne Vergaser bei Driicken im Bereich von 30 bar arbeiten, sind Vergasungstemperaturen
tiber 1300°C erforderlich, um ein Synthesegas mit geringem Methananteil zu erzeugen. In
Abbildung 4-2 ist der Temperatureinfluss auf die Synthesegaszusammensetzung bei einem
Vergasungsdruck von 30 bar dargestellt, wobei mit steigender Vergasungstemperatur ein
Anstieg des CO-Anteils ersichtlich ist [6].

70
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% 50 4 aH,
£ 4 " G
= : . " e X H,0
W 30
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0 . = X

1000 1100 1200 1300 1400 1500 1600
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Abbildung 4-2: Temperatureinfluss auf Synthesegaszusammensetzung bei 30 bar [6]

4.2.5. Wirkungsgrade und Optimierungsparameter

Es werden einige Kriterien zur Bewertung eines Vergasungsprozesses verwendet. Die zwei
meistverwendeten sind der Kaltgaswirkungsgrad (cold gas efficiency - CGE) und die
Kohlenstoffumwandlungsrate (carbon conversion) [6].

Heizwert des Produktgases (MW)
%
Heizwert des Rohstof fes (MW)

Kaltgaswirkungsgrad(%) = 100 (4.10)
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Bei Angaben des Kaltgaswirkungsgrades ist es immer wichtig darauf zu achten, ob er auf Basis
des Brennwertes (oberer Heizwert) oder des Heizwertes (unterer Heizwert) ermittelt worden
ist.

Kohlenstof fumwandlungsrate(%) =

Kohlenstof f im Vergasungsrickstand [kmol/h]
Kohlenstof f im Rohbrennstof f [kmol/h]

} * 100 (4.11)
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5. Kohle-Vergaserbauarten

In diesem Kapitel wird die praktische Durchfiihrung der Vergasung mittels der verschiedenen
Vergasungsprinzipien beschrieben. Hauptaugenmerk wird an dieser Stelle auf den
Flugstromvergaser und im speziellen auf den Shell-Flugstromvergaser gelegt, da dieser in den
Simulationen in dieser Diplomarbeit verwendet wird.

5.1. Vergasertypen

Die bisher verfiigbaren Vergasertypen konnen verschiedenartig eingeteilt werden. In der
Literatur und in der Praxis hat sich jedoch die Unterscheidung nach dem Reaktortyp, der u.a.
durch die Art des Kontakts zwischen dem Vergasungsmittel und des Brennstoffs definiert
wird, durchgesetzt. Es wird zwischen folgenden Reaktortypen unterschieden [9]:

e Festbettvergaser
e  Wirbelschichtvergaser
¢ Flugstromvergaser

Abbildung 5-1 zeigt einen Uberblick iiber die Grundprinzipien dieser Vergasungssysteme von
Kaltschmitt et al. [9], wobei fehlende Produktgasstromungsrichtungen im Festbettreaktor
erginzt worden sind.

@ ‘ » Brennstoff
Luft, Sauerstoff
:D: oder Wasserdampf
¢ I:> Produktgas

Brennstoff im
Festbett

Brennstoff und
Bettmaterial
im Wirbelbett

Brennstoff und
o g 1742

Bettmaterial

@ im Umlauf

‘ ﬁ Gegenstrom

i @ Gleichstrom

Festbettvergaser ~ Wirbelschichtvergaser Flugstrom-
(z.B. zirkulierende vergaser
Wirbelschicht)

Abbildung 5-1: Darstellung verschiedener Vergasungssysteme hinsichtlich des fluiddynamischen
Verhaltens des Feststoffes und Gases [9]

24



Kohle-Vergaserbauarten

5.1.1. Festbettvergaser

Im Festbett werden die Brennstoffpartikel nicht durch die Gasstromung bewegt. Dies ist nur
dann der Fall, wenn entweder kleine Stromungsgeschwindigkeiten vorherrschen, und/oder
grof3e Brennstoffpartikel verwendet werden. Der Reaktor wird in der Regel von oben mit dem
zu vergasenden Brennstoff beschickt. Infolge der Schwerkraft und der kontinuierlichen
Materialzersetzung sinkt das Rohstoffbett langsam nach unten ab. Das Vergasungsmittel wird
in einem bestimmten Bereich mit dem Brennstoff zur Reaktion gebracht, wodurch ein
Produktgas gebildet wird. Dieses Gas wird durch das Festbett geleitet, weshalb die
verschiedenen Teilprozesse (d.h. Aufheizung und Trocknung, pyrolytische Zersetzung,
Oxidation und Reduktion), durch welche die Vergasung gekennzeichnet ist, in einem
Festbettreaktor weitgehend ortlich getrennt ablaufen. Bei Festbettvergasern unterscheidet man
u.a. je nach Stromungsrichtung relativ zum Brennstoff zwischen Gleichstromvergaser und
Gegenstromvergaser [9].

5.1.2. Wirbelschichtvergaser

Das feine Bettmaterial in den Wirbelschichtvergasern besteht zumeist aus Quarzsand. Flief3t
das Vergasungsmittel oder das Trigergas ausreichend schnell durch den Vergaser, wird das
inerte Bettmaterial aufgewirbelt und dabei der zugegebene Brennstoff umstromt. Die
Brennstoffpartikel sind typischerweise kleiner als in Festbettreaktoren. Durch die gute
Mischung mit dem Bettmaterial bilden sich keine ausgeprigten Temperatur- und
Reaktionszonen, weshalb sich im gesamten Reaktor eine gleichméfige, gut regelbare
Temperatur von 700 — 900°C einstellen ldsst. Die Aufenthaltsdauer eines Festbrennstoffs in
einem Wirbelschichtreaktor kann je nach GroBe der Brennstoffteilchen zwischen wenigen
Sekunden und einigen Minuten betragen. Im Vergleich zum Festbettreaktor kann ein hoherer
Stoffumsatz bei kleineren Reaktorabmessungen verwirklicht werden [9].

5.1.3. Flugstromvergaser

Die Mehrheit der erfolgreich verwendeten Vergaserbauarten seit 1950 sind Flugstromvergaser.
Der Prozess der Flugstromvergasung bietet die Moglichkeit der Nutzung jeder Art von Kohle.
Dabei kann ein sehr reines, teerfreies Gas produziert werden [6].

Die Zufiihrung des Brennstoffes erfolgt im Gleichstrom zum Luft- bzw. Sauerstoffstrom. Die
Verweilzeit der Feststoffpartikel betrigt nur wenige Sekunden. Der Brennstoff muss auf eine
Partikelgroe von 100 um oder weniger gemahlen werden, um den Transport in einem
Gasstrom zu ermoglichen. Flugstromvergaser arbeiten bei Driicken zwischen 20 und 70 bar
und Temperaturen von zumindest 1400°C. Je nach Zusammensetzung der Asche kann es bei
diesen Temperaturen zur Erweichung der Asche kommen, bzw. beginnt sie bei hoheren
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Temperaturen zu schmelzen. Es ist darauf zu achten, dass die Vergasertemperatur iiber der
Schmelztemperatur liegt, da es ansonsten zu Verklebungen und Blockaden im Vergaser
kommen kann. Um geniigend hohe Vergasungstemperaturen erreichen zu konnen, muss der
Sauerstoffbedarf dementsprechend erhoht werden, was dazu fithren kann, dass andere
Vergasungsprozesse wirtschaftlicher werden konnen. Flugstromvergaser sind aber die
bevorzugten Vergaser zur Steinkohlevergasung und werden fiir die Mehrheit der
kommerziellen IGCC-Anwendungen verwendet [6].

Die verschiedenen Flugstromvergaserarten konnen nach deren Ausfiihrungsvarianten
unterschieden werden. Nach der Art der Brennstoffzugabe unterscheidet man, ob die Kohle
entweder als feingemahlener Kohlestaub in einem hochdichten fluiden Zustand (dry), oder als
Kohle-Wasser-Paste  (slurry) dem Vergaser zugefilhrt wird. Zum Schutz des
Vergasungsbehilters vor den hohen Temperaturen werden die Vergaserwinde entweder mit
feuerfestem Material ausgekleidet oder Membranwiinde verwendet. Es gibt unterschiedlichste
Varianten, wie die Wiarme des Rohgases abgefiihrt und genutzt werden kann [6]. In Tabelle 5-1
sind einige Eigenschaften wichtiger Flugstromvergasungsprozesse dargestellt.

Tabelle 5-1: Eigenschaften von Flugstromvergasungsprozessen [6]

Process Stages Feed Flow Reactor wall Syngas cooling Oxidant
Koppers- 1 Dry Up Jacket Syngas cooler  Oxygen
Totzek
Shell 1 Dry Up Membrane  Gas quenchand Oxygen
SCGP syngas cooler
Prenflo 1 Dry Up Membrane  Gas quench and Oxygen
syngas cooler
Siemens | Dry Down  Membrane Water quench  Oxygen
and/or syngas
cooler
GE | Sturry Down  Refractory Water quench ~ Oxygen
Energy or syngas
cooler
E-Gas 2 Sturry  Up Refractory Two-stage Oxygen
gasilication
MHI 2 Dry Up Membrane Two-stage Air
gasification
Eagle 2 Dry Up Membrane Two-stage Oxygen
gasification

Die zwei bekanntesten Typen von Flugstromvergasern sind der mit einer Kohle-Wasser-Paste
von oben befeuerte GEE-Vergaser, und der mit trockenem Kohlestaub seitlich befeuerte
Vergaser, welcher von Shell und Krupp-Koppers (Prenflo) entwickelt wurde. Ebenfalls noch
sehr bekannt ist der mit trockenem Kohlestaub von oben befeuerte Vergaser von Siemens [6].
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Shell Kohlevergasungsprozess und Prenflo-Prozess

Der Shell Kohlevergasungsprozess (shell coal gasification process - SCGP) ist dem Prenflo
Prozess (pressurized entrained flow) sehr dhnlich (siehe Abbildung 5-2). In beiden Vergasern
sind tiblicherweise vier gegeniiberliegende Brenner am Boden der Seitenwinde des Reaktors
verbaut. Durch diese Brenner wird Kohlestaub mittels eines inerten Gases zufiihrt. In beiden
Vergaserbauweisen stromt das Gas nach oben durch einen vertikalen Zylinder welcher das
Hauptvergasungsvolumen bildet. Vor Verwendung der Kohle muss diese getrocknet und
gemahlen werden, wobei 90% der Kohle eine GroBe von unter 90 um haben soll.
AnschlieBend wird sie in Kohleschleusen verdichtet und mittels Stickstoff oder
Kohlenstoffdioxid transportiert, ehe sie kurz vor Eintritt in den Vergaser mit Sauerstoff und
Dampf vermischt wird. Aufgrund der schnellen Reaktion verldsst das Produktgas den Vergaser
an dessen Oberseite nach einer Aufenthaltsdauer zwischen 0,5 und 4 Sekunden. Die fliissige
Schlacke verlisst den Vergaser durch eine Offnung am Reaktorboden und wird anschlieBend
in einem Wasserbad abgekiihlt. Durch die rasche Abkiihlung verfestigt sich die Schlacke und
kann dadurch iiber Schleusen abgefiithrt werden. Die Vergasung findet iiblicherweise bei
1500°C und einem Druck von 30 — 40 bar statt.

Die Reaktorwand ist als Membranwand ausgefiihrt, welche mit einem Wirmeschutz
ausgekleidet ist. Dieser schiitzt vor der heilen Strahlung der fliissigen Schlacke. Die
Membranwand besteht aus Rohren, welche die Strahlungswirme nutzt, um Dampf zu
erzeugen. Dieser Dampf kann dazu verwendet werden, um in einem Kombinationsprozess
zusitzlich Strom zu erzeugen. Der Wirmetransport iiber diese Winde ist abhiingig von
Qualitdt und Quantitit der Schlacke, sowie der Grofle des Reaktors und kann zwischen 2 und
4% der Verbrennungswirme der zugefiihrten Kohle betragen. Das Produktgas besteht grob aus
zwei Drittel Kohlenstoffmonoxid und aus einem Dritte] Wasserstoff. Dieses heifle Gas wird am
Austritt des Reaktors mittels 280°C kalten rezirkulierten Gases auf 900°C gekiihlt. Diese
Kiihlung ist so ausgefiihrt, dass das heile Gas sowie die Schlackepartikel nicht mit den
Wiinden in Kontakt kommen. Nach der Kiihlung durchstromt das Gas die Synthesegaskiihler,
in denen Dampf fiir einen Kombinationsprozess produziert wird. Mit einer Temperatur von
280°C verldsst das Gas die Synthesegaskiihler und durchstromt einen Filter, in dem es von
festen Partikeln befreit wird. Ungefihr die Hilfte des Gasstroms wird iiber einen Kompressor
rezirkuliert und zur Gaskiihlung verwendet. Der verbleibende Gasanteil bildet das
Nettoproduktgas, welches iiber Wasserwiéscher weiter gekiihlt und gereinigt wird [6].

27



Kohle-Vergaserbauarten

QUENCH GAS
BLOWER

MP STEAM  HP STEAM =
e
,L TO GAS
= TREATMENT
MEMBRANE — |2 T
WAL FLY SLAG
OXYGEN
PULVERIZED
»

COAL H{ o pp-
&=
D
g ?—‘ BFW
l PROCESS
WATER

SLAG TO
LOCK-HOPPER

Abbildung 5-2: Shell Kohlevergasungsprozess [6]

5.2. Kohlebeforderung

Wie bereits zuvor erwihnt, wird in modernen Vergasern die Vergasung bei erhhtem Druck
durchgefiihrt. Ist der Brennstoff ein Feststoff wie Biomasse oder Kohle, wird die Verdichtung
mit steigendem Druck zunehmend schwieriger. Um einen Feststoff zu verdichten, wird er von
einem Ort zu einem anderen Ort mit hoherem Druck transportiert [6].

Bislang gibt es zwei Losungen, um in Kohlevergasern pulverisierte Kohle auf einen hoheren
Druck zu verdichten [6]:

1. ein Schleusensystem (lock-hoppers) mit Verwendung eines inerten Gases als
kontinuierliche Phase

2. das Pumpen einer Paste mittels einer Kolbenpumpe mit Wasser als kontinuierliche
Phase

5.2.1. Trockene Beforderung mit Schleusen

Im Allgemeinen besteht ein Schleusensystem aus drei Behiltern, welche {iibereinander
angeordnet und mit Ventilen verbunden sind (siehe Abbildung 5-3).
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Im obersten Behilter herrscht Atmosphérendruck und im unteren erhohter Druck. Wihrend des
Beladungsvorgangs ist das Ventil zwischen dem oberen und dem mittleren Behilter gedffnet
und das zum untern Behilter ist geschlossen. Nachdem der mittlere Behilter gefiillt worden ist,
wird das erste Ventil geschlossen und das zweite gedffnet. Dabei steigt der Druck im mittleren
Behilter und der Feststoff fillt in den darunterliegenden. Anschlieend wird das zweite Ventil
wieder geschlossen und im mittleren Behilter der Druck wieder abgesenkt. Danach wiederholt
sich der Prozess. Um das Feststoffpulver in einem stindigen fluidisierten Zustand zu belassen,
sind die Behilter zusétzlich mit Mischern ausgestattet. Ein Nachteil der Schleusentechnologie
ist neben dem komplexen Aufbau auch die nicht kontinuierliche Arbeitsweise. Der
druckbeaufschlagte Behilter muss deshalb dementsprechend gebaut sein, um bei gleichzeitiger
Befiillung einen kontinuierlichen Feststoffstrom zum darunterliegenden Equipment zu
gewihrleisten. Ein weiterer Nachteil der Verwendung von Kohleschleusen bei
Flugstromvergasern  ist der  Anstieg des  Gasverbrauchs mit  steigendem
Vergasungsdruckniveau. Bei hoheren Driicken gelangt mehr Transportgas in den Vergaser,
welches auf hohe Vergasungstemperaturen erhitzt werden muss [6].

5.2.1.1. Transportgase
Stickstoff

Die Verwendung von Stickstoff als Transportgas hat den Nachteil, dass das Produktgas mit
Stickstoff verunreinigt wird. In IGCC-Kraftwerken bedeutet dies, dass weniger Stickstoff fiir
die Synthesegasverdiinnung zur Verfiigung steht. In IGCC-Anwendungen wird jedoch meist
Stickstoff in den Kohleschleusen sowie als Transportgas zu den Brennern verwendet. Dieser
stammt aus der Luftzerlegungsanlage, welche den Sauerstoff fiir die Vergasung liefert [6].
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CO,

Die Verwendung von CO, als Transportgas ist nur dann eine ernsthafte Option, wenn die CO,-
Abtrennung ohnehin Teil des Kraftwerkprozesses ist und somit kostenfrei zur Verfiigung steht.
Wie auch Stickstoff hat CO, nur geringe Auswirkung auf den Prozesswirkungsgrad einer
IGCC-Anlage. Der grofite Vorteil von CO, gegeniiber Stickstoff ist, dass das Synthesegas nicht
zusdtzlich mit einem inerten Gas verunreinigt wird. Im Vergleich zu Synthesegas als
Transportgas hat das CO, den Vorteil, dass es nicht toxisch ist und den Prozessdampfbedarf
leicht senkt [6].

Synthesegas

Synthesegas als Transportgas von pulverisierter Kohle reduziert das Problem der
Stickstoffverunreinigung deutlich. Bei Vergasern in denen die Sythesegaskiihlung ausgefiihrt
wird (wie es zum Beispiel im Shell-Kohlevergasungsprozess der Fall ist), kann das
Synthesegas am einfachsten aus dem Rezirkulationsverdichter entnommen werden. Dennoch
ist die Verwendung von Synthesegas als Transportgas keine attraktive Losung. In
Kohleschleusen hat das Transportgas zusitzlich die Aufgabe als Barriere zwischen der
oxidierenden Atmosphire der Kohle bei Umgebungsdruck und der reduzierenden Atmosphire
des Vergasers zu wirken. Diese Funktion kann Synthesegas nicht erfiillen, weshalb die
einzigen praktischen Alternativen Sticksoff und CO, sind [6].

5.2.2. Nassforderung als Kohle-Wasser-Paste

Das Pumpen von Kohle als Paste ist ein viel eleganterer Weg, um Kohle zu verdichten als mit
Kohleschleusen. Dabei werden Kohlekonzentrationen von 60 - 70 mass% im Wasser
verwendet. Zudem kann der Vergaser auf hoheren Driicken betrieben werden, als das bei der
Trockenforderung moglich ist. Ein Nachteil ist jedoch, dass nur ein geringer Wasseranteil im
Vergaser notwendig ist und der Grofteil als zusétzliche Belastung des Vergasers wirkt, da
dieser verdampft und auf 1500°C erhitzt werden muss. Dies erhéht den Sauerstoffverbrauch im
Vergaser und fiihrt zu erheblich geringeren Kaltgaswirkungsgraden [6]. Durch Vorheizen der
Kohle-Wasser-Paste kann dieser Nachteil verringert werden (siehe dazu Higman et al. [6])
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6. IGCC-Prozess

In diesem Kapitel wird ein kurzer Uberblick iiber den auf Kohlevergasung basierenden IGCC-
Prozess gegeben, der zum besseren Verstindnis der folgenden Kapitel dienen soll. Dieser
Prozess ist Basis der in den Kapiteln 10 und 11 beschriebenen Simulationen, in denen die
genauen Prozessablidufe noch detaillierter beschrieben werden.

6.1. IGCC-Prozess ohne CO,;-Abscheidung

Unter einem IGCC-Prozess (Integrated Gasification Combined Cycle) wird die partielle
Oxidation von Kohle mit Sauerstoff als Oxidator verstanden, um ein Synthesegas zu
produzieren, welches hauptsidchlich aus CO und H, besteht. Das Synthesegas wird
anschlieBend von Verunreinigungen befreit, bevor es als Brennstoff in einer Gasturbine
verwendet wird. Das Abgas der Gasturbine wird verwendet, um in einem
Abhitzedampferzeuger (heat recovery steam generator - HRSG) Dampf zu erzeugen, welcher
in einer Dampfturbinen-Generatoreinrichtung verstromt wird. Das bei der Vergasung erzeugte
Synthesegas wird durch griindliche Reinigungsstufen von Partikeln, Schwefel, Stickoxide und
Quecksilber befreit, ehe es in die Brennkammer der Gasturbine gelangt [15].

Die Reinigung des Synthesegases vor der Verbrennung (pre-combustion) ist aufgrund einer
geringeren Volumenstromrate, eines geringeren Stickstoffanteils und eines hoheren Drucks
wirtschaftlicher als die Reinigung des Rauchgases nach der Verbrennung (post-combustion).
Durch die Kiihlung des Synthesegases in Strahlungs- und Konvektionswérmetauschern kann
der Gesamtwirkungsgrad des Kraftwerks erhoht werden. Zusatzkosten sowie Probleme mit
Fiulnissen an den Konvektionswiarmetauschern sind der Grund, weshalb diese oftmals nicht
verwendet werden, was sich nachteilig auf die Kraftwerkseffizienz auswirkt. Eine Moglichkeit
der Effizienzsteigerung ist die = Kombination von  Subsystemen mit dem
Hauptkraftwerksprozess. Zum Beispiel kann der durch die Gasturbine angetriebene
Luftverdichter die Luftzerlegungsanlage (air separation unit - ASU) mit Druckluft versorgen,
welche wiederum den Sauerstoff fiir den Vergasungsprozess liefert. Der bei der Luftzerlegung
anfallende Stickstoff kann weiters zur Kiihlung der Gasturbinenbrennkammer verwendet
werden, um die NOx-Bildung einzuschrinken [15].

In Abbildung 6-1 ist das Schema eines IGCC-Prozesses ohne CO,-Abscheidung dargestellt.
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Abbildung 6-1: Schematische Darstellung eines IGCC-Prozesses ohne CO,-Abscheidung [16]

blau punktierte Linie: Dampfkreislauf

schwarze Linie: Gaskreislauf

HX: Wirmetauscher

ASU: Luftzerlegungsanlage

HRSG: Abhitzedampferzeuger

Gas Saturation Wassersittigung des Synthesegases

Die Wirkungsgrade heutiger IGCC-Kraftwerke liegen noch unter jenen eines iiberkritischen
Kohlestaubkraftwerks (pulverized coal - PC), hingegen konnten in zukiinftigen IGCC-
Kraftwerken vergleichbare Wirkungsgrade erzielt werden konnen [15].

Beispiele aktueller IGCC-Kraftwerke [15]:

e Polk IGCC (Florida / USA) 35,4% Wirkungsgrad (HHV)
e Wabash River IGCC (Indiana / USA) ca. 40% Wirkungsgrad (HHV)
¢ Puertollano IGCC (Spanien) 40,5% Wirkungsgrad (HHV)

Uberkritische PC-Kraftwerke arbeiten heutzutage im Wirkungsgradbereich von 38 — 40%,

ultra-iiberkritische PC-Kraftwerke in Europa und Japan erreichen Wirkungsgrade von 42 —
46%.
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6.2. IGCC-Prozess mit CO,-Abscheidung

Der IGCC-Prozess in Kombination mit einem CCS-Prozess (carbon capture and storage) stellt
einen attraktiven Weg zur Stromerzeugung aus Kohle bei gleichzeitiger Minimierung der
Treibhausgasemissionen dar. Dabei wird das erzeugte CO des Synthesegases durch die
Wassergas-Shift-Reaktion (WGS) in CO, umgewandelt. Das CO, wird anschlieBend mittels
eines Abscheideprozesses (z B. Selexol-Prozess) entfernt und der verbleibende H, in einer
Gasturbine verbrannt und verstromt [13]. Das abgetrennte CO, wird gekiihlt, auf einen
iiberkritischen Zustand verdichtet und kann dann zum jeweiligen Speicherort transportiert
werden (siehe Abbildung 6-2).

Oxygen to the gasifier

Acid gas remaoval

CO; separation
(Selexol)

Scrubber

@

Gas Saturation

Nitrogen

Gasifier . :
Cias Turbine

C0O2 Comp.

Steam to HRSG co2

Y s

Stack

Abbildung 6-2: Schematische Darstellung eines IGCC-Prozesses mit CO,-Abscheidung [16]

IGCC-Kraftwerke in Kombination mit CCS-Technologie bieten gegeniiber PC-Kraftwerken
wesentliche Vorteile. Die CO,-Abtrennung aus dem verdichteten Synthesegas ist bedeutend
einfacher und kostengiinstiger als die CO,-Abtrennung aus dem Rauchgas eines PC-
Kraftwerks bei Umgebungsdruck [13].
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7. Synthesegasbehandlung

Im Folgenden werden einige Verfahren zur Synthesegasbehandlung beschrieben wobei der
Fokus auf die Schwefel- sowie CO,-Abtrennung gelegt wird.

Im Gegensatz zur Verbrennung von Kohle in oxidierender Atmosphire findet die Vergasung
von Kohle in reduzierender Atmosphére statt. Somit wird der in der Kohle enthaltene Schwefel
primir in Schwefelwasserstoff (H,S) und geringe Mengen Kohlenstoffoxidsulfid (COS)
verwandelt. Ublicherweise miissen diese Schwefelverbindungen aus dem Synthesegas entfernt
werden. Schwefelverbindungen schiddigen viele Katalysatoren, welche oftmalig zur
Synthesegaskonvertierung verwendet werden. Wird das Synthesegas als Brennstoff verbrannt,
verhindert die Schwefelabscheidung Schwefeldioxidemissionen (SO,) [13].

In der englischen Fachliteratur findet man meist den Begriff acid gas removal (AGR), welcher
als Synonym fiir den Entschwefelungsprozess verwendet wird. Im Bereich der
Synthesegasbehandlung wird jedoch auch die CO,-Abscheidung darunter verstanden [6].

Uber die Jahre wurden zahlreiche Verfahren zur Synthesegasbehandlung entwickelt, welche
jedoch alle auf folgenden Prinzipien basieren [6]:

e Absorption (physikalisch oder chemisch) in einer fliissigen LOsung mit einer
darauffolgenden Desorptionsstufe

e Adsorption (physikalisch oder chemisch) an einer Masse von festen Partikeln

e Diffusion durch eine durchlissige oder halbdurchlissige Membrane

e chemische Umwandlung, hauptsidchlich durch einen Katalysator, oft als vorbereitende
Stufe einer der drei zuvor genannten Methoden

Praktisch alle kommerziell erhiltlichen Prozesse arbeiten ,kalt“ - dh. Dbei
Umgebungstemperaturen oder niedriger. Bei [IGCC-Anwendungen wird somit das Synthesegas
zwischen Vergaser und Gasturbine gekiihlt, was mit einem Wirkungsgradverlust verbunden ist.
Dies ist der Grund weswegen groBes Interesse an der Durchfithrung einer
Heiflgasentschwefelung besteht [6].

7.1. Wasserwischer

Um das Synthesegas zu kiihlen und zu reinigen, wird es oftmals in direktem Kontakt mit
Wasser gebracht. In manchen Vergasern wie Lurgi, BGL, GE und Siemens ist die
Wasserkiihlung (water quench) ein integraler Bestandteil der Vergaserausfithrung. Dieses
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Wasser beinhaltet zahlreiche Verschmutzungen, die zu einer Schwarzfirbung fiihren. Das
schwarze Wasser (black water) kann wieder recycelt oder bei Verwendung entsprechender
Vergaser als Kohle-Wasser-Paste (s/urry) dem Vergaser zugefiihrt werden [13].

Relativ sauberes Sauerwasser wird gebildet, wenn das Synthesegas vor der Kiihlung von
Partikeln befreit wurde. Dieses Wasser wird aufgrund des gelosten H,S und geloster
Giftgasbestandteile Sauerwasser (sour water oder acid water) genannt [13]. Das Sauerwasser
entfernt einen Grofiteil des NH; und einen kleinen Anteil an H,S aus dem Synthesegas. Zur
Regeneration des Sauerwassers wird es in eine Destillationskolonne (sour water stripper)
geleitet. Dort wird NH3; und H,S abgeschieden und relativ reines Wasser erzeugt. Bei
Verwendung eines Claus-Prozesses (siehe Kapitel 7.8) zur elementaren Schwefelgewinnung
kann der Gasstrom zum Claus-Brenner geleitet werden. Dort wird NH; verbrannt, woraus N,
und H,O entstehen [13].

Sauerwasser-Stripper (SWS)

Sauerwasser-Stripper (sour water stripper) sind mittelgroe, beheizte oder mit Dampf
injizierte Tiirme, in denen Ammoniak (NH3) und andere Gase aus dem Sauerwasser durch
stripping entfernt werden. Das ,,Sauerwasserstrippen® ist ein einfacher Prozess, in dem
externer Dampf, durch einen Boiler erzeugter Dampf oder sogar ein heiller
Kohlenwasserstoffdampf verwendet wird, um das chemische Reaktionsgleichgewicht durch
Beheizen des Sauerwassers zu verdandern und damit geloste Gase auszutreiben. NH; und H,S
trennen sich von Wasser und konnen aus dem System entfernt werden [17].

In Abbildung 7-1 ist ein Schaltbild einer typischen Sauerwasser-Stripper-Kolonne dargestellt.

Stripped VWater
Coaler
= % SIS
Sour Water tFeediBtms

i
Purnp-1 Live Steamn

Abbildung 7-1: Sauerwasser-Stripper mit live steam injection [17]

SWS Sour Water Stripper
SWS AG Sour Water Stripper Acid Gas
Feed/Btms Feed/Bottoms Exchanger
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Sauerwasser wird vor dem Eintritt in den Sauerwasser-Stripper vorgewdrmt. Die Beheizung
des Strippers erfolgt mittels injiziertem Dampf (live steam injection) wodurch die im Wasser
gelosten Gase ausgetrieben werden, und den Stripper an der Oberseite verlassen. Gereinigtes
Wasser (stripped water) wird am Stripperboden entnommen und iiber einen Wirmetauscher
(feed/bottoms exchanger) gekiihlt, und dem jeweiligen Prozess zugefiihrt

7.2. Absorptionsverfahren

Absorptionsprozesse sind dadurch charakterisiert, dass das Synthesegas durch ein fliissiges
Losungsmittel gewaschen wird, wodurch giftige Bestandteile (hauptsidchlich H,S und CO,)
selektiv entfernt werden. Das angereicherte Losungsmittel wird anschlieBend durch Austreiben
der abgetrennten Komponenten regeneriert und wieder dem Absorber zugefiihrt. Der Wasch-
bzw. Absorbtionsprozess findet in Sdulen statt, die mit strukturierten oder nicht strukturierten
Fiillkorpern oder Packungen ausgestattet sind. Die Charakteristik eines Losungsmittels hdngt
von der Art der Abtrennung (physikalisch oder chemisch) ab. Aus diesem Grund wird bei
Synthesegasreinigungsverfahren zwischen physikalischen und chemischen Wischern
unterschieden, welche deutlich unterschiedliche Aufnahmecharakteristiken aufweisen. Die
Aufnahmekapazitit eines physikalischen Wischers hingt primidr mit dem Henry-Gesetz
zusammen und ist praktisch proportional zum Partialdruck der zu entfernenden Komponente.
Das fiihrt zu der Tatsache, dass die Losungsrate fiir jeden Betriebsdruck annéhernd
proportional dem Rohgasvolumen ist [6].

In Abbildung 7-2 ist der lineare Zusammenhang zwischen dem Partialdruck der zu
entfernenden Komponente (z.B. H,S oder CO,) und der Aufnahmekapazitit des physikalischen
Losungsmittels dargestellt, wobei mit steigendem Partialdruck auch die Aufnahmekapazitiit
zunimmt.
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Abbildung 7-2: Gleichgewicht von physikalischer und chemischer Absorption [6]

Al Anderung der Aufnahmekapazitit chemischer Losungsmittel
Alpp Anderung der Aufnahmekapazitit physikalischer Losungsmittel

Im Gegensatz dazu ist die Aufnahmekapazitit eines chemischen Wischers mit der Menge an
aktiven Komponenten der Losung limitiert. Wurde einmal der Sittigungszustand erreicht, was
bedeutet, dass keine abzutrennende Komponente mehr chemisch am Losungsmittel gebunden
werden kann, kann nur mehr eine geringe Menge durch physikalische Absorption
aufgenommen werden. Die Losungsrate bei chemischen Losungsmitteln verhilt sich
anndhernd proportional zu dem Volumen des entfernten Gases [6].

In Abbildung 7-2 ist die Anderung der Aufnahmekapazitit (Alg und Aly,) bei identischem
Partialdruckanstieg von chemischen und physikalischen Losungsmitteln dargestellt, wobei die
deutlich geringere Aufnahmekapazitit des chemischen Losungsmittels (Aly,) bei Druckanstieg
ersichtlich ist.

Mittlerweile wurden einige Losungsmittelmischungen entwickelt, welche beide Effekte
(chemische und physikalische Absorbtion) erzielen [6].

Generell erfolgt die Losungsmittelregeneration durch eine Kombination von Prozessschritten,
die in der englischen Fachliteratur als flashing, stripping und reboiling bezeichnet werden.
Durch flashing und stripping wird der maximale Partialdruck der giftigen Komponenten
reduziert. In physikalischen Wischern wird durch das reboiling die Temperatur erhoht,
wodurch die Giftgasloslichkeit herabgesetzt wird. In chemischen Wéschern 16st die erhohte
Temperatur die chemische Bindung. In solchen Systemen wird die giftige Komponente in
derselben chemischen Form freigesetzt, in der sie absorbiert wurde [6].
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7.2.1. Chemische Wiischer

Es gibt zwei Arten von Chemikalien, die in der Gaswische zum Einsatz kommen. Amine, von
denen es viele verschiedene Arten gibt, und Kaliumkarbonat (potassium carbonate) [6].

In AGR-Prozessen (acid gas removal) kommen chemische Losungsmittel bei
Niederdruckanwendung 6fter zum Einsatz als physikalische oder hybride Losungsmittel. Auf
Grund der wissrigen Losung ist die Mitabtrennung von Kohlenwasserstoffen minimal. In einer
iblichen Amin-Einheit reagiert die chemische Losung exotherm mit den Giftgasbestandteilen.
Sie gehen eine schwache chemische Bindung ein, welche zur Regeneration des Losungsmittels
wieder gebrochen werden kann [18].

7.2.1.1. MDEA

Das chemische Losungsmittel MDEA ist in dieser Diplomarbeit verwendet worden, weswegen
es im Folgenden néher beschrieben wird.

In den letzten Jahren kommt MDEA (Methyldiethanolamin), ein Tertidr-Amin, am
Gasbehandlungsmarkt vermehrt zur Anwendung. Verglichen zu Primidr- und Sekundér-
Aminen zeichnet sich MDEA durch folgende Vorteile aus [18]:

MDEA

e hat eine sehr gute Selektivitit von H,S in der Gegenwart von CO,

® istresistent gegen Zersetzung durch organische Schwefelverbindungen
e hat eine geringe Korrosionsneigung

* Dbenotigt eine relativ geringe Zirkulationsrate

® bendtigt wenig Energie

Kommerziell sind verschiedene MDEA-basierende Losungsmittel mit hoher H,S Selektivitiit
erhiltlich. In Tabelle 7-1 sind neben weiteren chemischen Losungsmitteln auch deren
Lizenznehmer dargestellt, welche diese in deren Prozessen verwenden.
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Tabelle 7-1: Chemische Losungsmittel in AGR-Prozessen [18]

Chemical Reagent Acronym | Process Licensors Using the Reagent

Monoethanolamine MEA Dow. Exxon. Lurgi. Union Carbide
Diethanolamine DEA EIf. Lurgi
Diglycolamine DGA Texaco, Fluor
Triethanolamine TEA AMOCO
Diisopropanolamine DIPA Shell

BASF. Dow, EIf, Snamprogetti, Shell,

Methyidiethanolamine MDER Union Carbide, Coastal Chemical

Hindered amine Exxon

Eickmeyer, Exxon. Lurgi,

Potassium carbonate “hot pot™ : R
) ) P Union Carbide

In Abbildung 7-3 ist ein Flussbild eines typischen MDEA-Wischers dargestellt. Der Prozess
besteht aus einem Absorber und einem Regenerator (stripper), welche durch eine zirkulierende
wiissrige MDEA-Losung verbunden sind. Im Absorber wird das Losungsmittel mit dem
Rohgas (unter Druck) in Verbindung gebracht, um das Giftgas zu absorbieren. Die
angereicherte Losung wird auf ein geringeres Druckniveau entspannt (flash vessel),
aufgewédrmt und in den Regenerator gepumpt. Dort wird durch Wirmezufuhr die Reaktion
umgedreht und so das Giftgas ausgetrieben (stripped). Das magere Losungsmittel wird am
Boden des Regenerators entnommen, abgekiihlt, auf den erforderlichen Druck verdichtet und
zuriick in den Absorber geleitet [18].
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Abbildung 7-3: Typisches MDEA Flussbild [6]

Die typischen Absorbertemperaturen in Aminprozessen liegen zwischen 27°C und 49°C. Zur
Regeneration muss das Losungsmittel iiber dessen Siedepunkt erhitzt werden, welcher generell
zwischen 104°C und 127°C liegt. Die Zirkulationsrate wie auch der Dampfbedarf kénnen je
nach abzuscheidender Menge stark variieren. Der erforderliche Dampfzustand liegt bei 4,5 bar
und 151°C [18].

Der Hauptvorteil dieser Systeme ist die Verringerung der Giftgasanteile auf ein geringes
Niveau bei niedrigen bis moderaten H,S-Partialdriicken [18].

7.2.2. Physikalische Wiischer

Physikalische Losungsmittel werden, verglichen mit chemischen Losungsmitteln,
iiblicherweise bei geringeren Temperaturen verwendet. Der Absorptionsprozess geschieht bei
erhohtem Druck und bei Umgebungstemperatur bzw. auch darunter. Fiir den
Regenerationsprozess wird der Druck reduziert und mittels Niederdruckdampf wird das
Giftgas bei 4,5 bar indirekt ausgetrieben (stripped). Es entspricht der allgemeinen Auffassung,
dass physikalische Losungsmittel immer wirtschaftlicher werden, je hoher der Partialdruck der
abzuscheidenden Gaskomponente ist. Aufgrund der steigenden Loslichkeit von Giftgasen bei
sinkenden Temperaturen wird der Absorptionsprozess bei niedrigen Temperaturen
durchgefiihrt, was hiufig eine Kiihlung erfordert. Die Regeneration der Losungsmittel wird
durch multistage flashing, also in mehreren Druckreduktionsstufen, durchgefiihrt [18].
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Physikalische Losungsmittel weisen eine gute Loslichkeit von CO,, H,S und COS auf. Je nach
Anwendungsfall und gewiinschter Selektivitit kann die Absorption von H,S und COS
verglichen zu CO, erhéht werden [6].

Mehrere physikalische Losungsmittel, welche aus wasserfreien organischen Losungen
bestehen, sind am Markt verfiigbar. Die bekanntesten sind [18]:

Selexol — verwendet Dimethylether von Polyethylenglycol als Losungsmittel
Rectisol — verwendet Methanol als Losungsmittel

Purisol — verwendet N-Methyl-2-pyrrolidon (NMP) als Losungsmittel
Propylencarbonat — Prozess

In Tabelle 7-2 sind neben einigen physikalischen Losungsmitteln auch die Unternehmen
aufgelistet, welche die Lizenz besitzen diese Prozesse zu verwenden.

Tabelle 7-2: Physikalische Losungsmittel in AGR-Prozessen [18]

Solvent Solvent/Process Process
Trade Name Licensors
Dimethyl ether of poly- Selexol UOP
ethylene glycol
Methanol Rectisol Tinde %G and
Lurgi
Methanol and toluene Rectisol 11 Linde AG
N—methyl pyrrolidone Purisol Lurgi
FolycitiylncEycotand Sepasolv MPE BASF
dialkyl ethers
Propylene carbonate Fluor Solvent Fluor
Tetrahydrothiophenedioxide Sulfolane Shell
Tributyl phosphate Estasolvan Uhde and IFP

7.2.2.1. SELEXOL

Wie auch MDEA als chemisches Losungsmittel ist das physikalische Losungsmittel Selexol in
einem simulierten Prozess dieser Diplomarbeit verwendet worden und wird daher eingehender
beschrieben.
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Selexol ist eines der bekanntesten physikalischen Absorptionsmittel und besteht aus einer
Mischung von Dimethylether von Polyethylenglycol:

CH;0(CH,CH,0),CH, wobei n zwischen 3 und 9 liegt

Die selektive Entfernung von H,S und CO, aus einem Gasstrom basiert auf der htheren
Loslichkeit von H,S im Gegensatz zu CO,. In Abbildung 7-4 ist ein Flussbild eines Selexol-
Prozesses zur Abscheidung von H,S und CO, dargestellt. Diese Abbildung ist von Bell et al.
[13] iibernommen und mit Ergénzungen zur Verdeutlichung des Prozessschemas versehen
worden.

Das Synthesegas wird am Boden des Schwefelabsorbers zugefiihrt. An der Oberseite des
Absorbers wird mit CO, beladenes Selexol zugegeben. Da Selexol eine hohere Affinitit zu
H,S als zu CO, aufweist, wird in dieser Kolonne nur H,S und wenig CO, absorbiert. Das von
H,S verminderte Synthesegas wird weiter dem CO,-Absorber zugefiihrt, in dem mit mageren
Selexol das CO, abgetrennt wird. Die CO,-Affinitét von Selexol ist ausreichend schwach,
wodurch der GroBteil des CO, durch Druckabbau wieder entfernt werden kann. Dieser
Druckabbau erfolgt in zwei Stufen. Das Gas aus der ersten Druckabbaustufe wird zum Teil
wieder verdichtet und dem CO,-Absorber zugefiihrt. Das Gas aus der zweiten Druckabbaustufe
ist das CO,-Produktgas [13].

Die Selexollosung bildet eine starke Bindung zu H,S, wodurch eine Destillationskolonne
erforderlich ist, um es von der Losung zu trennen. Das mit H,S beladene Losungsmittel wird
am Boden des H,S-Absorbers entnommen und iiber einen Warmetauscher (HX 1) beheizt.
Dieser Wirmetauscher (HX 1) wird mit einem hei3en, mageren Losungsmittel, welches durch
den H,S-Regenerator (stripper) erzeugt wird, durchstromt. Die dabei ausgetriebenen Gase
(flashed gases) werden verdichtet und dem H,S-Absorber zugefiihrt. Die fliissige Losung wird
dem H,S-Regenerator (stripper) zugefiihrt. Der H,S-Regenerator wird durch den
Wirmetauscher HX 2 beheizt (z.B. mittels Niederdruckdampf aus einer Dampfturbine),
wodurch H,S aus dem Losungsmittel ausgetrieben wird. H,S-reiches Gas verlésst den
Regenerator an der Oberseite und wird durch den Wirmetauscher HX 3 gekiihlt, wobei
enthaltener Wasserdampf auskondensiert. Zur Regelung des Wasseranteils der Losung wird an
dieser Stelle entweder Kondensat entnommen oder hinzugefiigt. Das mit H,S angereicherte
Gas wird zur Schwefelaufbereitung anschlieBend in den CLAUS-Prozess geleitet (sieche
Kapitel 7.8). An der Unterseite des H,S-Regenerators sammelt sich die magere Selexol-
Losung, welche anschlieend gekiihlt an der CO,-Absorberoberseite zugefiihrt wird [13].

Selexol-Anlagen konnen zur rein selektiven Entfernung von H,S konfiguriert werden oder
nicht-selektiv H,S und CO, abscheiden. Entfernt man den in Abbildung 7-4 dargestellten CO,-
Absorber, wird bei geringerem Losungsmittel/Gas-Verhiltnis bevorzugterweise H,S
abgeschieden. Der grofite Anteil an CO, verbleibt im behandelten Synthesegas [13].
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Abbildung 7-4: Selexol-Prozess zur H,S und CO, Entfernung [13]
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7.2.3. Physikalisch-chemische Wischer

Physikalisch-chemische Wischer werden auch als hybride Verfahren bezeichnet. Sie nutzen
einerseits den Vorteil der hoheren Reinheit des behandelten Synthesegases bei der
Verwendung von chemischen Losungen mit der flash-Regeneration (Druckreduzierung).
Zusitzlich wird aufgrund des physikalischen Losungsmittels weniger Energie verbraucht [18].
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Hauptsichlich werden Amine zusammen mit organischen-physikalischen Losungsmitteln
verwendet. Verglichen zu wissrigen Amin-Losungen konnen sie einen hoheren Anteil an
Giftgaskomponenten aufnehmen, was die Losungsmittelrate herabsetzt. Aulerdem
beschleunigt der organische Losungsmittelanteil die Hydrolyse von COS in H,S im unteren
Bereich des Absorbers, was, verglichen zu reinen Amin-Ldsungen, eine verbesserte
Schwefelabscheidung zur Folge hat [6].

Prozesse mit gemischten Losungen arbeiten generell bei Absorbertemperaturen dhnlich jenen
von Amin-Prozessen und benétigen keine Kiihlung. Sie benotigen ebenfalls geringere Mengen
an Dampf, was typisch fiir eine physikalische Losung ist [18]. In Tabelle 7-3 sind
Unternehmen mit deren lizensierten Losungsmittelmischungen angefiihrt.

Tabelle 7-3: Gemischte Losungsmittel in AGR-Prozessen [18]

Solvent/Chemical Solvent/Process Process
Reagent Trade Name Licensors
Methanol/MDEA or Amisol I uroi
diethylamine &
Sulfolane/MDEA or DIPA Sulfinol Shell
Methanol and toluene Selefining Snamprogetti
(Unspecified) / MDEA FLEXSORB PS Exxon

7.3. Adsorptionsverfahren

Eine zweite sehr bedeutende Gruppe von Gasbehandlungsprozessen basiert auf dem Prinzip
der Adsorption von Verunreinigungen an einem Feststoffbett. Manche Prozesse wie der des
Molekularsieb-Trockners (molecular sieve driers) oder die Druckwechsel-Adsorption
(pressure swing adsorption — PSA), ermdoglichen die in situ-Regeneration des Bettmaterials.
Andere Prozesse, wie die H,S-Chemisorption auf Zinkoxid, hingegen konnen nicht
okonomisch vor Ort regeneriert werden und bediirfen eines stindigen Wechsels. Die Menge
der zu adsorbierenden gasférmigen Komponente hingt nicht nur von der Charakteristik der
Komponente und des Sorptionsmittels ab, sondern auch von Druck und Temperatur, bei der die
Adsorption stattfindet. Die Zunahme der Beladungskapazitit bei hoheren Driicken und
niedrigeren Temperaturen ist in Abbildung 7-5 dargestellt. Dieses Verhalten wird auch bei der
in situ-Regeneration von Sorbtionsmitteln wie aktiviertem Kohlenstoff, aktiviertem
Aluminium, Kieselgel (silica gel) und Molekularsieben verwendet. Der klassische
Adsorptions- oder Desorptionskreislauf verwendet sowohl den Temperatureffekt als auch den
Druckeffekt. Es erfolgt ein stindiger Wechsel (swing) zwischen hohem Druck und niederer
Temperatur (Punkt 1 in Abbildung 7-5) im Falle der Adsorption und niederem Druck und
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hoher Temperatur (Punkt 2 in Abbildung 7-5) im Falle der Desorption. Die Beladungsdifferenz
(Ly — Ly) ist sehr hoch. Der Druckwechselkreislauf arbeitet bei konstanter Temperatur T,
zwischen den Punkten 3 und 4. Ein Temperaturwechselkreislauf arbeitet zwischen den Punkten
1 und 5, ist jedoch in der Praxis uniiblich [6].
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Abbildung 7-5: Adsorptionsbeladung bei verschiedenen Driicken und Temperaturen [6]

7.3.1. Molekularsiebe

Die gingigste Anwendung von Molekularsieben im Bereich der Vergasung ist die Wasser- und
CO;-Entfernung vor einer Tieftemperaturanlage. Tieftemperaturprozesse, wie die
Luftzerlegung oder die kryogene Gaszerlegung, bendtigen einen Eingangsgasstrom frei von
diesen Stoffen, da diese sonst gefrieren und sich an den Eingangswirmetauschern anlagern und
diese blockieren wiirden. Das Sorbtionsmittel wird je nach Anwendungsfall gewihlt. Nicht nur
die Vorentfernung von Wasser und CO, ist in Luftzerlegungsanlagen notwendig. Aus
Sicherheitsgriinden werden neben Kohlenwasserstoffen neuerdings auch Stickoxide vorab
entfernt. In Luftzerlegungsanlagen werden oftmals Molekularsiebe mit Kieselgel (silica gel)
kombiniert [6].

7.3.2. Druckwechsel-Adsorption

Die Druckwechsel-Adsorption (pressure swing adsorption - PSA) arbeitet als isothermer
Kreislauf, in dem die Adsorption bei hohem Druck und die Desorption bei geringem Druck
stattfindet. Ein typischer Anwendungsfall der PSA ist die Wasserstoffreinigung. Der

45



Synthesegasbehandlung

Wasserstoffertrag moderner PSA-Anlagen liegt zwischen 80 - 90%. Das optimale Druckniveau
der Wasserstoffreinigung liegt im Bereich von 15 - 30 bar. Es gibt jedoch zahlreiche andere
Anwendungen wie zum Beispiel die Luftzerlegung. Zur Erzeugung von reinem Sauerstoff in
geringen Mengen (max. 140 t/Tag) kann die Druckwechsel-Adsorption als Alternative zur
Tieftemperaturluftzerlegung (cryogenic air separation) verwendet werden. Dabei kann jedoch
nur eine Sauerstoffreinheit von bis zu 95% O, erreicht werden. Ein Vorteil verglichen zur
Tieftemperaturluftzerlegung ist die schnell Anfahrzeit einer solchen Anlage [6].

7.3.3. Zinkoxid / Kupferoxid

Die Adsorption von H,S an Zinkoxid ist eine effektive Methode um den Schwefelgehalt in
Gasen auf eine Reinheit von weniger als 0,1 ppm zu reduzieren. Diese Reinheit wird von
Kupfer- oder Nickelkatalysatoren gefordert, weswegen diese Methode standardmiflig bei der
Schwefelabscheidung vor Erdgasreformern verwendet wird. Zinkoxid reagiert mit
Schwefelwasserstoff, wodurch Zinksulfid gebildet wird (7.1) [6].

Zn0(s) + H,S(g) — ZnS(s) + H,0(g) (7.1)

Zinksulfid bildet sich an der Oberflidche des Adsorptionsmittels und diffundiert anschlieBend in
dessen Masse. Durch Erhohen der Adsorptionstemperatur von 100°C auf 400°C kann die
Schwefeladsorptionskapazitit von 30% auf 90% der maximalen Kapazitit erhoht werden.
Zinksulfid besitzt ein hoheres molares Volumen als Zinkoxid, wodurch sich die Porositit
verringert. Ublicherweise wird das Adsorptionsmittel nicht regeneriert, weswegen es fiir hohe
H,S-Konzentrationen praktisch nicht verwendet wird. Das Eingangsgas in ein Zinkoxidbett ist
oftmals ein aus Erdgas oder Kohle erzeugtes Synthesegas, von dem der Grofteil des Schwefels
bereits von einem fliissigen LoOsungsmittel in einer AGR (acid gas removal) Anlage
abgeschieden wurde [13].

7.4. Membranverfahren

Gastrennungsmembrane im Synthesegasbereich nutzen die unterschiedlichen Loslichkeits- und
Diffusionseigenschaften von verschiedenen Gasen in Polymermembranen. Die Transportrate
einer Komponente durch eine Membrane verhilt sich anndhernd proportional zur
Partialdruckdifferenz derselben Komponente zwischen den beiden Membranseiten.
Polymermembrane werden in letzter Zeit vermehrt eingesetzt. Sie werden beispielsweise in der
Erdgasbehandlung zur CO,-Abtrennung oder im Synthesegasbereich zur Wasserstoffseparation
verwendet. Membraneinheiten werden iiblicherweise in Packungen geliefert, welche aus
Biindeln von Hohlfaserrohren bestehen. Das Eingangsgas wird an der AufBenseite der
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Hohlfaserrohre vorbeigefiihrt wobei der durchlidssige Anteil des Gases (z.B. Wasserstoff) an
der Innenseite gesammelt wird. Auslegungsvariable ist neben der gewéhlten Druckdifferenz
die gesamte Oberfliche des Polymers. Polymermembranen haben zwei fiir die Auslegung
eines Systems wichtige Charakteristika. Zum einen sind die Druckverluste der Gasstrome
duPerst gering, zum anderen haben Membrane aufgrund ihrer unterschiedlichen
Diffusionseigenschaften eine limitierte Selektivitit. Dies fiihrt zum Beispiel bei der
Wasserstofftrennung zu einem nicht sehr reinen Wasserstoffstrom. Dennoch kann die
Membrantechnologie, verbunden mit der Druckwechsel-Adsorption (sieche Kapitel 7.3.2), eine
sehr attraktive Losung darstellen. Abbildung 7-6 und Tabelle 7-4 zeigen ein Beispiel fiir eine
Wasserstoffabscheidung aus dem Synthesegas in einer IGCC-Anlage mittels einer
Kombination aus einer Membranabscheidung und einer Druckwechsel-Adsorption (PSA) zur
Gewinnung von 100% reinen Wasserstoff [6].
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Abbildung 7-6: Membran und PSA Kombination [6]

Die Membrane produziert rohen Wasserstoff bei leicht reduziertem Druck mit nur geringem
Verlust an anderen Synthesegaskomponenten, welche nicht in der Gasturbine verwendet
werden konnen. Der rohe Wasserstoff hat, abhéngig von Synthesegaszusammensetzung und
Druck, eine Reinheit von 70 — 90 mol%. Dies erhoht die Effizienz der Druckwechsel-
Adsorption (PSA) deutlich verglichen zur direkten Synthesegaszufuhr. Aufgrund der viel
geringeren Menge an zu adsorbierenden Abgas (tail gas) kann die Druckwechsel-
Adsorptionsanlage auch kleiner ausgefiihrt werden [6].
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Tabelle 7-4: Massenbilanz Membrane/PSA Kombination [6]

Syngas in  Syngas out Raw H, Pure H, Tail gas

(mol %) (mol %) (mol%) (mol%) (mol %)
CO, 8.0 8.4 9.4 3l4
CcO 43.8 524 79 26.3
H, 453 360.5 82.4 100.0 41.2
CH,4 2.3 2.7 0.3 1.1
Total kmol/h 6635 6499 1275 893 382
Pressure  bar 50 49 25 24 1.3

7.5. HeiBgasreinigung

Wie schon erwihnt erfordert die Synthesegasreinigung in Kraftwerksanwendungen die
Kiihlung des Synthesegases auf Umgebungstemperatur oder auch darunter. Der dadurch
verursachte Energieverlust ist ein Grund fiir das Interesse an einer Heiflgasreinigung. Der
Temperaturbereich liegt hierfiir zwischen 250 — 500°C. Fiir die Heilgasreinigung miissen
Verunreinigungen wie Partikel (Flugasche und Holzkohle), gasférmige Komponenten (H,S,
COS, NH3;, HCN, HCI) und Alkali-Arten beriicksichtigt werden. Bei Temperaturen iiber 500°C
konnen alkalische Stoffe nicht mehr gefiltert werden. Aus diesem Grund und auch wegen
Griinden des Materials wurden noch keine Versuche bei hoheren Temperaturen durchgefiihrt

[6].

7.6. CO-Shift

Die CO-Shift Reaktion (4.8) kann als zusitzlicher Prozess neben der Vergasung eingefiihrt
werden. Durch die CO-Shift-Reaktion kann bei geringen Temperaturen das H,/CO-Verhiltnis
im Synthesegas veridndert und somit die Wasserstoffproduktion der Anlage maximiert werden.
Wie aus der Reaktion (4.8) ersichtlich kann aus 1 mol Kohlenstoffmonoxid 1 mol Wasserstoff
erzeugt werden. Die Reaktion ist dquimolar und somit druckunabhingig. Die CO-Shift-
Reaktion wird durch eine Vielzahl von Katalysatoren im Temperaturbereich von 200 — 500°C
hervorgerufen. Die Wahl der Katalysatortype hingt vom Anwendungstemperaturbereich und
der Synthesegasqualitiit (Schwefelanteil) ab [6].

7.7. COS Hydrolyse

In allen Synthesegasen, welche durch Vergasung erzeugt werden ist Schwefel nicht nur als
Schwefelwasserstoff (H»S), sondern auch als Kohlenstoffoxidsulfid (COS) vorhanden.
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Mit manchen Entschwefelungsverfahren, wie zum Beispiel Rectisol kann COS gemeinsam mit
H,S abgeschieden werden. Andere wiederum, insbesondere Amin-Verfahren, erfordern die
Umwandlung von COS in H,S um den Schwefel zu entfernen. Dieser Vorgang wird durch die
katalytische COS-Hydrolyse am besten erreicht [6]:

COS + H,0 & H,S+C0,  — 30 Mj/kmol (7.2)

Diese Reaktion wird durch einen Katalysator im Temperaturbereich von 160 — 300°C
verursacht. Verschiedenartige Katalysatoren wie zum Beispiel promotiertes Chromoxid-
Aluminium, rein aktiviertes Aluminium oder Titanoxid kommen zum Einsatz. Tiefere
Temperaturen fordern das Hydrolysegleichgewicht. Typisch optimale Temperaturbereiche
liegen zwischen 150 — 200°C. Abhéngig von den Prozessbedingungen kann der COS-
Riickstand auf 5 — 30 ml/Nm’ reduziert werden. Die genannten Katalysatoren bewirken
ebenfalls die HCN-Hydrolyse [6].

7.8. Claus-Prozess

Nach der Entfernung von H,S aus dem Synthesegas wird es iiblicherweise im Claus-Prozess in
elementaren Schwefel verwandelt. Hierbei wird das im Gasstrom enthaltene H,S mit Luft zu
1/3 verbrannt um SO, zu erhalten:

H,S(g) + 20,(g) = S0,(g9) + H,0(g) (7.3)

Das SO, reagiert mit dem nicht verbrannten H,S und bildet elementaren Schwefel und Wasser:

50,(g) + 2H,5(g) — 3S(g) + 2H,0(g) (7.4)

Der Luftanteil im Brenner wird so eingestellt, dass nur 1/3 des H,S verbrannt wird und
gleichzeitig die Stochiometrie der Reaktion (7.4) erfiillt ist. Die bei der H,S-Verbrennung
anfallende Verbrennungswirme wird zum Teil in einem Boiler genutzt, um Dampf zu
erzeugen. Im nachfolgenden Kondensator wird das Gas gekiihlt um fliissigen Schwefel zu
kondensiert. In Abbildung 7-7 ist eine typische Konfiguration eines dreistufigen Claus-
Prozesses abgebildet. Diese Anlage ist mit drei katalytischen Konvertern ausgefiihrt. Jeder
dieser Konverter treibt die Reaktion (7.4) voran um den verbleibenden SO,- und H,S-Anteil im
Gasstrom zu elementaren Schwefel und Wasser zu konvertieren. Ein Erhitzer erwédrmt vor
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jedem Konverter das Gasgemisch etwas iiber die Taupunkttemperatur von Schwefel. Nach
jedem Konverter wird der Schwefel in einem Kondensator kondensiert [13].

steam condenser gas

burner

water

air sulfur
reheat reheat reheat
tail gas ; ; j
r
( converter ) converter converter )
condenser condenser condenser
sulfur sulfur sulfur

Abbildung 7-7: Dreistufiger Claus-Prozess [13]

7.8.1. Shell’s SCOT-Prozess

Eine Art von Abgasbehandlung ist der von Shell entwickelte SCOT-Prozess (Shell Claus Off
Gas Treating). Es sind mittlerweile zahlreiche dhnliche Prozesse am Markt erhéltlich [6]. Das
Abgas aus dem Claus-Prozess besteht zum Grofteil aus Stickstoff und Argon, den inerten
Bestandteilen von Luft, welche dem Brenner zugefiihrt werden. Die Konvertierungsrate in
einem Claus-Prozess liegt jedoch nicht hoher als 97%, wodurch noch ein wesentlicher Anteil
an H,S und SO, im Abgas zu finden ist. Diese Schwefelgase sind giftige Luftschadstoffe,
weshalb sie nicht in die Atmosphire gelangen diirfen. Der SCOT-Prozess wird verwendet, um
die Schwefelgase aus dem Claus-Abgas zu entfernen. Wasserstoff wird gemeinsam mit dem
Abgas in einen katalytischen Wasserstoffreaktor geleitet, in dem alle restlichen
Schwefelverbindungen in H,S verwandelt werden. Dieses Gas wird anschlieBend weiter in
einen Schwefel-Abscheidungsprozess (AGR) basierend auf einer MDEA-Losung (siehe
Kapitel 7.2.1.1) geleitet. Das schwefelfreie Abgas wird in die Atmosphére entlassen und das
abgeschiedene H,S-Gas dem Claus-Prozess zugefiihrt [13].
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8. Stoffdatenvergleich

In der gegenwirtigen Arbeit ist die Simulationssoftware IPSEpro der Firma SimTech
verwendet worden. In der Dokumentation des Programmmoduls PSE (Process Simulation
Environment) wird diese Software wie folgt beschrieben:

»IPSEpro ist eine hoch flexible und umfassende Umgebung fiir das Modellieren und die
Analyse von Prozessen in der Energietechnik, Verfahrenstechnik und vielen anderen
Bereichen. IPSEpro wurde mit dem Ziel entwickelt Probleme zu 16sen, welche aus Netzwerken
von diskreten Komponenten und deren bestehenden Verbindungen bestehen. Mit IPSEpro
erstellen Sie Modelle von beliebigen Prozesssystemen. Diese bestehen aus Komponenten,
entnommen aus einer Standard-Bibliothek oder aus Modellen, die selbst erstellt wurden. Keine
vordefinierten Prozessmodelle schrinken die Flexibilitit des Pakets ein® [19].

In diesem Programm werden zur Berechnung von Prozessen Stoffstrome in sogenannten
»streams‘ definiert. Die chemische Zusammensetzung eines Stoffstroms ist dabei frei wihlbar.
Die Berechnung dieser Strome erfolgt nach den Gesetzen der Thermodynamik, wobei
Gasgemische als ideales Gas berechnet werden.

Im Rahmen dieser Diplomarbeit sollte vorab ein Vergleich der aktuell verwendeten
Stoffwertdatenbank zur Berechnung der Realgaseigenschaften von CO,-/H,O-Gemischen,
deren Formulierung am Institut fiir Thermische Turbomaschinen und Maschinendynamik der
TU Graz entwickelt wurde, mit einer neueren des National Institut of Standards and
Technology (NIST) durchgefiihrt werden.

Mit dem Programmmodul PSExcel ist es moglich Daten von IPSEpro in Excel zu exportieren.
Dabei sind Stoffwerte eines definierten Wasser-Kohlendioxid-Gemisches bei verschiedenen
Druck und Temperaturniveaus mit den Werten der NIST-Datenbank verglichen worden.

Es stellte sich heraus, dass die Unterschiede unter 1% liegen. Da diese Unterschiede der
Datenbank von NIST zur der des Instituts nur gering waren, wurde auf den Wechsel zu dieser
Datenbank verzichtet.
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9. Simulationsmodule

Zur Simulation der Kraftwerksprozesse mit der Simulationssoftware IPSEpro werden
Programmmodule verwendet, welche zum Teil aus der Standard-Bibliothek stammen, zum
Teil speziell entwickelt worden sind.

Nachfolgend werden einige Module bzw. Anderungen an Modulen, die im Rahmen dieser
Arbeit entstanden sind, erldutert. Die Programmcodes selbst sind im Anhang anzufinden.

9.1. Vergasungsreaktor - Gibbs-Modul

Dieses Modul, genannt ,,Gibbs_Schwefel®, stammt urspriinglich aus der Programmbibliothek
des Instituts fiir Wirmetechnik der TU Graz. Matthias Mayr [14] hat dieses Modul zur
Simulation eines Kohlevergasungsprozesses in seiner Diplomarbeit verwendet, wodurch kleine
Anderungen notwendig waren. Im Rahmen einer Projektarbeit am Institut fiir Thermische
Turbomaschinen und Maschinendynamik der TU Graz ist die Beriicksichtigung des
Schwefelanteils am Vergasungsprozess erginzt worden. Diese iiberarbeitete Version des
Modules ist auch in der gegenwirtigen Diplomarbeit zur Anwendung gekommen. Weitere
Anpassungen waren jedoch erforderlich, welche nachfolgend beschrieben werden.

Die bei der Vergasung von Kohle anfallende Asche verldsst den Vergaser bei hohen
Temperaturen meist in fliissiger Form. Dies bewirkt einen Wirmeverlust in der Energiebilanz
des Vergasers. Bislang wurde im Vergasungsmodul die Aschetemperatur gleich der
Kohleeintrittstemperatur gesetzt. Im Rahmen dieser Diplomarbeit ist dies korrigiert worden.
Dadurch kann die jeweilig gewiinschte Aschetemperatur gesetzt werden. Weiters ergab sich
bei Durchfithrung einer Massenbilanz, dass das inerte Gas Argon im bestehenden Modul nicht
mitgerechnet worden war, was ebenfalls berichtigt werden musste.

Das Vergasungsmodul (Gibbs-Modul) errechnet anhand der in Kapitel 4.2.1 beschriebenen
Reaktionsgleichungen die Zusammensetzung des Synthesegases. Dabei miissen die
zugefiihrten Stoffstrome vorab definiert werden. Der zugefiihrte Festbrennstoff (z.B. Kohle)
wird anhand der Elementarzusammensetzung und durch dessen spezifische Wirmekapazitit
definiert. Die Zufuhr des fiir die Vergasungsreaktion notwendigen Sauerstoffs sowie weiterer
Gase erfolgt durch Definition eines Gasstroms. In den nachfolgenden Simulationen werden
alle in den Vergaser stromenden Gase wie auch Dampf und CO, als ideales Gasgemisch
ausgefiihrt.

Das Gibbs-Modul beinhaltet verschiedene Strahlungsmodelle und die Moglichkeit, Wérme
iiber Wirmetauscherflidchen abzufiihren. Dabei kann beispielsweise die Austrittstemperatur des
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Synthesegases aus dem Vergaser fixiert werden und die anfallende Reaktionswérme an einen
Dampf- oder Wassermassenstrom abgegeben werden.

Mit den in Kapitel 10.2 beschriebenen Stoffstromen (Kohle, Sauerstoff, Dampf und Stickstoff)
ist eine Vergasungssimulation durchgefiihrt worden (siehe Abbildung 9-1).
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Abbildung 9-1: IPSEpro-Schaltbild Kohlevergaser

Dabei ist die errechnete Synthesegaszusammensetzung mit dem in Kapitel 10.2 beschriebenen
Referenzprozess [20] verglichen worden. Die Vergasung ist mit und ohne dem
Strahlungsmodell im Gibbs-Modul berechnet worden. Bei der Berechnung ohne Verwendung
des Strahlungsmodells bzw. ohne der Kiihlung des Reaktors ergibt sich eine
Reaktionstemperatur von 1742°C, welche =zugleich der Synthesegastemperatur am
Vergaseraustritt entspricht (sieche Abbildung 9-1). Wird das Strahlungsmodell verwendet und
das Synthesegas am Vergaseraustritt wie im Referenzprozess [20] mit 1550°C fixiert,
errechnet sich die Synthesegaszusammensetzung bei genau diesen 1550°C. Das Ergebnis in
Tabelle 9-1 zeigt, dass die Fixierung der Reaktionstemperatur auf 1550°C eine grofere
Abweichung zum Referenzprozess aufweist. Aus diesem Grund ist das Strahlungsmodell in
den nachfolgend beschriebenen Prozessen (siehe Kapitel 10, 11 und 12) nicht verwendet
worden. Die errechnete Synthesegaszusammensetzung bei 1742°C zeigt eine sehr gute
Ubereinstimmung zu den Angaben der Referenz. Eine detaillierte Diskussion dieser Ergebnisse
wird im Kapitel 10.2.2 durchgefiihrt.
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Tabelle 9-1: Synthesegasvergleich Vergasung [mol %]

CO C02 H2 HzO st Ar N2 02 SOZ C3H8

Referenz [20] 59,20 | 2,60 | 23,28 | 3,99 | 0,31 | 0,95 | 9,67 | 0,00 | k.A. -

t=1742°C 59,11 | 2,35 | 23,57 | 4,11 | 0,25 | 0,94 | 9,62 | 0,00 | 0,05 -
t=1550°C 58,87 | 2,61 | 23,74 | 392 | 0,29 | 0,94 | 9,62 | 0,00 | 0,01 -
PGP_Lib 58,65 | 3,70 | 19,09 | 6,09 | 0,32 | 1,00 | 10,21 | 0,00 | 0,00 | 0,94

Die Berechnung der Synthesegaszusammensetzung erfolgt im verwendeten Gibbs-Modul
unabhingig vom vorherrschenden Vergasungsdruckniveau. Um den moglichen Druckeinfluss
in der Berechnung des Vergasungsprodukts zu ermitteln, ist die Vergasungssimulation mit
einem weiteren [PSEpro-Vergasungsmodul durchgefithrt worden. Dieses Vergasungsmodul
aus der Modellbibliothek PGP_Lib (Pyrolysis and Gasification Prozess Library) ist von Tobias
Pr6oll und Hermann Hofbauer [21] fiir die Simulation von Biomassevergasungsprozessen
entwickelt und freundlicherweise zur Verfiigung gestellt worden. Die Vergasung kann im
PGP_Lib-Modul mittels zweier Modelle berechnet werden: ein reines Massen- und
Energiebilanzmodell, mithilfe dessen zusétzlich die CO-Shift-Reaktion (4.8) ins Gleichgewicht
gezwungen werden kann, sowie ein Gibbs-Modell, anhand welchem weitere Reaktionen ins
Gleichgewicht gezwungen werden konnen. Bei Verwendung des Gibbs-Modells ergibt sich die
in Tabelle 9-1 dargestellte Synthesegaszusammensetzung bei einer Reaktionstemperatur von
1858°C, wobei die CO-Shift-Reaktion (4.8) sowie die Methanisierungs-Reaktion (4.9) ins
Gleichgewicht gesetzt worden sind. Dieses Ergebnis zeigt die groBte Abweichung zum
Referenzprozess [20]. Die Berechnung bei unterschiedlichen Vergasungsdruckniveaus liefert
aber auch im PGP_Lib stets identische Werte, was zeigt, dass die Vergasungsprodukte
ebenfalls unabhéngig vom Druck berechnet werden.

9.2. Shift-Reaktoren

In den Modulen ,,Shift_htex‘ (Shift-Reaktor 1) und ,,LT_shift* (Shift-Reaktor 2) wird die CO-
Shift- Reaktion (4.8) simuliert.

Diese Module sind bereits in der Arbeit von Mayr [14] verwendet worden. Im Zuge der
Simulation des in Kapitel 11 beschriebenen Prozesses ergaben sich Unstimmigkeiten im
Produktgasergebnis der CO-Shift-Reaktion verglichen zum Referenzprozess [20]. Bei niherer
Betrachtung der verwendeten Reaktionsgleichungen sind zwei mogliche Ursachen entdeckt
worden. Die Gleichgewichtskonstante der CO-Shift-Reaktion ist in Abhingigkeit der
Temperatur des Eintrittsgases errechnet worden. Da sich jedoch aufgrund der exothermen CO-
Shift Reaktion eine Erhohung der Temperatur ergibt, ist diese Reaktionstemperatur ma3gebend
fir das Gleichgewicht. In dieser Diplomarbeit ist in den Gleichungen des Modules die
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Austrittstemperatur als magebende Temperatur zur Ermittlung der Gleichgewichtskonstante
der Shift-Reaktion verwendet worden. Weiters wurde die Beriicksichtigung des Argon-Anteils
im Gasstrom erginzt, welche im ibernommenen Modul fehlte. Die Simulation (siehe Kapitel
11) erforderte ebenfalls die Erstellung eines Shift-Moduls, welches eine integrierte Kiihlung
aufweist. Mit diesem Modul ist es moglich, die bei der exothermen CO-Shift-Reaktion
entstehende Wirme iiber einen integrierten Wéirmetauscher abzufithren und so eine
gewiinschte Austrittstemperatur zu erreichen.

Um die Anderungen, welche in den Gleichungen der Shift-Module gemacht worden sind, zu
iberpriifen, ist ein Vergleich mit den verdffentlichten Angaben von Lozza et al. [20] gemacht
worden. Dabei werden Synthesegasstrome, welche von Lozza et al. [20] in einem IGCC-
Prozess mit CO,-Abscheidung berechnet werden, als Eingangsgasstrome in den Shift-
Reaktoren verwendet. Die Synthesegaszusammensetzung am Austritt aus den Shift-Reaktoren
ist anschlieBend mit den angegebenen Werten der Referenz verglichen worden [20].

Hochtemperatur-Shift-Reaktor mit integrierter Warmeabfuhr

In diesem Shift-Reaktor 1 (sieche Abbildung 9-2) wird ein Synthesegasstrom mit der in
Tabelle 9-2 dargestellten Zusammensetzung bei einer Temperatur von 246,5°C und 40,99 bar
umgesetzt. Die durch die exotherme Reaktion anfallende Wirme wird soweit abgefiihrt, damit
sich eine Temperatur von 400°C am Reaktoraustritt einstellt.

T\ syngas out
40.99 | 685.58
400 | 1374 /}
[E_ R—
T A_I
40.99 | 389.66 1?

2465 | 1374
£

N
_ plbar]__| hikikg] L syngasin
1°C] mass[ka/s]

Abbildung 9-2: IPSEpro-Symbolbild Shift-Reaktor 1

Tabelle 9-2: Gaszusammensetzung Eintritt Shift-Reaktor 1 [mol %]

lco|co | B, |mOo|HS| ar | N, | O
Lozzaetal.[20] | 31,37 | 1,38 | 1233 | 49,13 | 0,16 | 0,50 | 513 | 0,00

Die errechneten Werte der Produktgaszusammensetzung sind in Tabelle 9-3 jenen Werten der
Referenz [20] gegeniibergestellt. Die Ergebnisse zeigen eine etwas geringere Umwandlung des

55



Simulationsmodule

Kohlenstoffmonoxids (CO) mit Wasser (H,O) in Wasserstoff (H,) und Kohlenstoffdioxid
(CO,). Es ergibt sich auch ein geringfiigig erhohter Heizwert des Produktgases aus der
Simulation (siehe Tabelle 9-4).

Tabelle 9-3: Gaszusammensetzung Austritt Shift-Reaktor 1 [mol %]

CO C02 H2 HzO st Ar N2 02
Lozza et al. [20] 420 | 28,55 | 39,50 | 21,96 | 0,16 0,50 5,13 0,00
Reaktor 1 432 | 28,36 | 39,44 | 22,10 | 0,16 0,50 5,12 0,00

Tabelle 9-4: Heizwertvergleich Shift-Reaktor 1

Reaktor 1 5379 3 k_]
) kg
kj
Lozza et al. [20] | 5362 —
kg
. kj
Differenz 17,3 —
kg

*Heizwert ist in der Quelle [20] nicht angegeben, sondern wurde mit dem Programm IPSEpro errechnet.

Ein Vergleich der abgefiihrten Wiarme kann aufgrund fehlender Angaben der Referenz [20]
nicht gemacht werden.

Niedertemperatur-Shift-Reaktor

Dieser Shift-Reaktor 2 (sieche Abbildung 9-3) ist dem zuvor beschriebenen Shift-Reaktor 1
nachgeschaltet. =~ Somit kann die von Lozza et al. [20] angegebene
Synthesegaszusammensetzung am Austritt aus Shift-Reaktor 1 gleich jener am FEintritt des
Shift-Reaktors 2 (siche Tabelle 9-3) gesetzt werden. Die Eintrittstemperatur in Shift-Reaktor 2
ist mit 210°C und der Druck mit 39,98 bar definiert. Die durch die exotherme Reaktion
anfallende Wiarme wird nicht wie im zuvor beschriebenen Reaktor 1 abgefiihrt, sondern
verursacht ausschlieBlich einen Temperaturanstieg des Produktgases.
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syngas out
&N\
N
39.98 | 403.98
2408 | 1374
LTS
3098 | 347.54
210 | 1374

2N
_ pibarl_| hikikgl Ll syngasin
t°C] mass[kg/s]

Abbildung 9-3: IPSEpro-Symbolbild Shift-Reaktor 2

In Tabelle 9-5 ist der Produktgasvergleich dargestellt. Im eigenen Shift-Reaktor 2-Modul
findet eine etwas hohere Umwandlung des Kohlenstoffmonoxids statt.

Tabelle 9-5: Gaszusammensetzung Austritt Shift-Reaktor 2 [mol %]

CO C02 H2 HQO st Ar Nz 02
Lozza et al. [20] 0,80 | 31,95 | 42,90 | 18,56 | 0,16 0,50 5,13 0,00
Reaktor 2 0,71 | 31,97 | 43,05 | 18,49 | 0,16 0,50 5,12 0,00

Die errechnete Austrittstemperatur aus Reaktor 2 betrigt 240,8°C und ist somit etwas geringer
als der von Lozza et al. [20] angegebene Wert von 248,5°C. In Tabelle 9-6 ist wiederum ein
Heizwertvergleich  der  beiden  Produktgasstrome  dargestellt. =~ Aufgrund  des
Temperaturunterschieds von 7,7°C erklart sich der erhohte Heizwert des Produktgases aus dem

simulierten Reaktor 2.

Tabelle 9-6: Heizwertvergleich Shift-Reaktor 2

kJ

Reaktor 2 5305,5 —

kg

kJ

Lozza et al. [20] | 5292,7 —

kg
. kJ
Differenz 12,8 —
kg

* Heizwert ist in der Quelle [20] nicht angegeben, sondern wurde mit dem Programm IPSEpro errechnet.
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Die Ergebnisse beider getesteten Shift-Reaktoren liefern ausreichend genaue Werte, weshalb
sie in der Simulation des in Kapitel 11 beschriebenen IGCC-Prozesses verwendet worden sind.

9.3. Synthesegasreinigung MDEA

In den nachfolgend simulierten Prozessen (siehe Kapitel 10 und 12) ist die
Synthesegasreinigung mit dem chemischen Absorptionsmittel MDEA (siehe Kapitel 7.2.1.1)
durchgefiihrt worden. Dies erforderte die Erstellung eines Moduls (siehe Abbildung 9-4),
welches den MDEA-Prozess in der Art von einer ,,black box* simuliert.

H2S / S02 / CO2 out

i

[Pe=y
:> Lmhﬁj :> syngas out

syngas in

steam in ,—> ‘

,_—> steam out

Abbildung 9-4: IPSEpro-Symbolbild MDEA

Das MDEA-Modul, genannt ,MDEA_H2S SO2“ wird dazu verwendet, um aus einem
Gasstrom den Schwefelanteil in Form von H,S und SO, vollstindig abzutrennen. Aufgrund der
Affinitdt zu H,S und CO, der MDEA-L6sung muss ein Anteil an CO, im abgetrennten
Schwefelstrom beriicksichtigt werden. Zur Beriicksichtigung des thermischen Energiebedarfs
des MDEA-Prozesses kann die erforderliche Wirme definiert werden. Diese Wirme muss iiber
einen Dampf- bzw. HeiBwasserstrom zugefiihrt werden. Der elektrische Energieaufwand kann
ebenfalls definiert und abhingig vom abgeschiedenen Schwefelstrom errechnet werden.
Tabelle 9-7 zeigt die in dieser Arbeit verwendeten Faktoren. Diese Werte stammen aus der
Publikation von Lozza et al. [20], wobei darauf hinzuweisen ist, dass in deren Arbeit die Werte
nur auf die abgeschiedene Menge H,S bezogen sind, da sie keinen SO,-Anteil in den
Gasstromen definieren. Wie in Kapitel 10.2.2 erldutert wird, entspricht die Summe der
errechneten Molanteile von H,S und SO, gleich jener Menge von H,S, welche von Lozza et al.
[20] angegeben wird. Aus diesem Grund sind identische Berechnungsfaktoren verwendet
worden.
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Tabelle 9-7: MDEA Berechnungsfaktoren

. kmolco,
CO;-Anteil im Schwefelstrom | 1,1 ——————
kmoly,s+s0,)
" . MJin
Wirmeenergiebedarf 16 ———
kg(H25+502)
M
el. Energiebedarf 1 #
kgu,s+s0,)

9.4. Synthesegasreinigung Selexol

Die Synthesegasreinigung mit dem physikalischen Absorptionsmittel Selexol ist wie in Kapitel
7.2.2.1 beschrieben ein aufwendiger Prozess, welcher viel Detailwissen erfordert. Fiir die
Anwendung dieses Verfahrens in der nachfolgend beschriebenen Simulation (siehe Kapitel 11)
ist das Modul ,,CO2_Abscheider_Selexol erstellt worden (siehe Abbildung 9-5), welches den
Selexol-Prozess in der Art einer ,,black box“ simuliert. Diese ,,black box* beriicksichtigt die
Abscheidung des in einem Gaststrom enthaltenen Schwefel- und Kohlendioxidanteils sowie
den erforderlichen thermischen und elektrischen Energieaufwand des Prozesses.

CO2/H25 /502 out

syngas in = |_&':_| ¢ > syngas out

— ] e (]
A
1

steam in ) ‘ 7> steam out

Abbildung 9-5: IPSEpro-Symbolbild Selexol

Der Schwefelanteil wird aus dem Gasstrom in Form von H,S und SO, vollstindig entfernt. Der
Abscheidegrad des CO, aus dem Gasstrom kann definiert werden.

Der thermische sowie der elektrische Energiebedarf wird in Abhéngigkeit der abgeschiedenen
Menge an CO, berechnet. Hierfiir sind Werte aus der technischen Fachliteratur [16]
entnommen worden, welche in Tabelle 9-8 angefiihrt sind.

59



Simulationsmodule

Tabelle 9-8: Selexol Berechnungsfaktoren

) . kWhy, MJn
Wairmeenergiebedarf | 84,18 —— = 0,30305 ——
tonco, gco,
. kWhel _ lV[]el
el. Energiebedarf 52,4 = 0,18864
tonco, kgco,

Der thermische Wirmebedarf des H,S-Austreibers in der Selexolanlage muss iiber einen
Dampf- bzw. Heilwasserstrom zugefiihrt werden. Dabei muss die Selexollosung auf eine
Temperatur iiber 150°C erwédrmt werden [16]. Der abgeschiedene Schwefel wird mit dem
abgeschiedenen CO, zusammengefasst und verlidsst das Modul als gemeinsamer Gasstrom.

9.5. Sauerwasser-Stripper

Die Regeneration des anfallenden Sauerwassers aus dem Wasserwiéscher benotigt Wirme,
welche von einem Dampf- oder Heilwasserstrom entnommen werden kann (siehe Kapitel 7.1).
Hierfiir ist ein einfaches Warmeverbrauchsmodul, genannt ,,stripper_heat®, erstellt worden. Als
Wirmebedarf werden 12 kJ/MJy, kone veranschlagt. Dieser Wert stammt aus der Publikation
von Lozza et al. [20]. Das Modul ist so aufgebaut, dass fiir den speziellen Fall eines
Kohlevergasungskraftwerks, der Massenstrom sowie der untere Heizwert (H,) der zugefiihrten
Kohle gesetzt werden muss, woraus der erforderliche Wirmebedarf errechnet wird. Dieser
wird anschlieend aus dem zugefiihrten Dampf- oder HeiBwasserstrom entnommen.

steam in = — . :> steam out
T

1

Abbildung 9-6: IPSEpro-Symbolbild Sauerwasser-Stripper

Dieses Modul erfiillt den in dieser Diplomarbeit erforderlichen Zweck, hat jedoch noch
Verbesserungspotential hinsichtlich der Definition der Warmequelle.
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10. IGCC ohne CO,-Abscheidung

Das folgende Kapitel beschreibt die Simulation eines IGCC-Prozesses mit einem Shell-
Kohlevergaser ohne CO,-Abscheidung. Was die Forschungsliteratur anbelangt, beschiftigen
sich mittlerweile schon zahlreiche Publikationen mit der Simulation eines IGCC-Prozesses.
Meist ist die Prozessbeschreibung jedoch nicht vollstindig, wodurch es schwierig ist, die
Ergebnisse dieser Simulationen nachzubilden.

In der Dissertation von Matteo Romano mit dem Titel Advanced coal-fired power plants with
CO; capture [22] wird ein IGCC-Prozess sehr detailliert simuliert, welcher als Basis fiir die
Simulation eines IGCC-Prozesses ohne CO,-Abscheidung herangezogen worden ist.

In einem spéteren Bericht der ltalian National Agency for New Technologies, Energy and
Sustainable Economic Development (ENEA) ist dieser Prozess nochmals von Giovanni Lozza
und Matteo Romano iiberarbeitet worden, allerdings ist diese Arbeit nur in italienischer
Sprache verdffentlicht worden [20]. Mit den Prozessdaten aus der italienischen
Veroffentlichung wird die nachfolgend beschriebene Simulation validiert.

In einer weiteren Publikation von Antonio Giuffrida, Matteo Romano und Giovanni Lozza mit
dem Titel Thermodynamic assessment of IGCC power plants with hot fuel gas desulfurization
[23] wird dieser Prozess ebenfalls als ,,Referenz - Stand der Technik IGCC-Kraftwerk*
verwendet. Aus dieser Verdffentlichung stammen ebenfalls zusétzlich wichtige Prozessdaten,
welche in die Simulation mit einfliefSen.

10.1. Prozessbeschreibung

Bei der gegenwirtigen Simulation handelt es sich um einen Kohlevergasungsprozess mit
einem Shell Flugstromvergaser (siehe Abbildung 10-1).
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Abbildung 10-1: Vereinfachtes Blockschaltbild des IGCC_S-Prozesses

SC Synthesegaskiihler (Economiser und Verdampfer)
C2 Synthesegasverdichter

COS COS-Hydrolyseprozess

syn-c Synthesegaskondensator

MDEA MDEA-Entschwefelungsprozess

CC Brennkammer

C1 Luftverdichter

HTT Hochtemperaturturbine

HRSG Abhitzedampferzeuger (hear recovery steam generator)
HPT Hochdruckdampfturbine

LPT Niederdruckdampfturbine

Mittels Hochdruckdampf als Moderator und Sauerstoff als Oxidator wird aus Kohle bei
1550°C und 30 bar ein Synthesegas erzeugt. Fiir einfacheres Anfahren und hohere Flexibilitiit
der Anlage wird der Sauerstoff in einer alleinstehenden Luftzerlegungsanlage erzeugt [22]. Die
Luftzerlegungsanlage produziert einen 95 mol% reinen Sauerstoffstrom. Der ebenfalls in der
Luftzerlegungsanlage erzeugte Stickstoff findet doppelte Verwendung. Zum einen wird der
Stickstoff verdichtet und zur Forderung des Kohlestaubs in den Vergaser verwendet, zum
anderen wird ein verdichteter Stickstoffstrom in die Gasturbinenbrennkammer eingeblasen, um
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die stochiometrische Flammentemperatur herabzusetzen und damit die NOx-Bildung
einzuschrinken.

Bevor die Kohle dem Vergaser zugefiihrt werden kann, muss sie zuerst gemahlen und
getrocknet werden. Die Trocknung der Kohle bendtigt Warme aus dem Dampfprozess. Dem
heien Synthesegas am Vergaseraustritt (1550°C) wird durch einen Verdichter kiihleres,
rezirkuliertes Synthesegas beigemischt, wodurch das heiBle Synthesegas auf 900°C gekiihlt
wird. Verdampfer und Economiser bilden die Synthesegaskiihler, in denen das Synthesegas auf
200°C weiter abgekiihlt und dabei Hochdruckdampf erzeugt wird. Etwa die Hilfte des
gekiihlten Synthesegases stromt in den Vergaser zuriick. Die verbleibende Menge bildet das
rohe Produktgas, welches anschlieBend einen Wischer (scrubber) (siehe Kapitel 7.1)
durchstromt, in dem Feststoffe und 16sliche Bestandteile aus dem Synthesegas entfernt werden.
Dem Wischer ist iiblicherweise ein Filter vorgeschalten, welcher einen Teil der Feststoffe im
Synthesegas abscheidet. Dieser ist nicht simuliert worden.

Mit Niederdruckdampf wird das verschmutzte, fliissige Wasser aus dem Wiéscher in einer
Destillationskolonne (sour water stripper) gekliart und wieder dem Wéscher zugefiihrt (hier
nicht dargestellt).

Das Synthesegas verldsst den Wéscher bei einer Temperatur von 138°C und wird iiber einen
Wirmetauscher auf 180°C erwidrmt, ehe es in ein katalytisches Bett zur COS-Hydrolyse
geleitet wird (siehe Kapitel 7.7). Im Anschluss an die COS-Hydrolyse muss das Synthesegas
auf die bendtigte Absorbertemperatur des Schwefelabscheidungsprozesses abgekiihlt werden.
Dabei wird die Niedertemperaturwirme des Synthesegases zur Vorwidrmung des
Wischerspeisewassers (nicht dargestellt) und zur Vorwédrmung eines Teilstroms von
Hochdruckwasser, das dem Synthesegaskiihler zugefiihrt wird, verwendet. Nur im
nachgeschalteten Kondensator kann das Synthesegas schlieBlich auf 35°C gekiihlt werden,
wobei anfallendes Wasserkondensat abgeschieden wird.

Durch einen MDEA-Prozess (siehe Kapitel 7.2.1.1) kann das Synthesegas von dem
enthaltenen H,S-Anteil befreit werden. Im sogenannten Claus-Prozess (siehe Kapitel 7.8) wird
dieses H,S verbrannt und dabei Wasserdampf erzeugt. Die anfallende Dampfmenge wird dazu
verwendet, um den anfallenden Schwefel im geschmolzenen Zustand zu belassen, und um das
SCOT- Losungsmittel (Shell Claus Off Gas Treating - SCOT) zu regenerieren [22]. Der Claus-
Prozess fiigt also dem IGCC-Prozess weder Wirmeenergie zu, noch benétigt er selbst welche
zusitzlich.

Nach der Entschwefelung durchstromt das gereinigte Synthesegas einen Sittiger. Hier wird das
Gas mit Niedertemperaturwédrme erwiarmt und mit Wasser gesittigt. Das Wasser verdiinnt das
Gas, wodurch die stochiometrische Flammentemperatur in der Gasturbinenbrennkammer
herabgesetzt wird. Dies vermindert die Bildung von NOx bei der Verbrennung. Anschlieend
wird das Synthesegas durch einen Warmetauscher und Hochdruckwérme (130 bar) aus dem
Synthesegaskiihler auf 250°C erhitzt und in die Gasturbinenbrennkammer geleitet. Vor der
Verbrennung wird das Synthesegas mit Stickstoff aus der Luftzerlegungsanlage verdiinnt, was
ebenfalls zur Verminderung der NOx-Bildung beitrigt.
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Die fiir die Verbrennung benétigte Druckluft wird durch einen Verdichter, welcher iiber die
Gasturbine angetrieben wird, erzeugt. Ein Teil der Verdichterluft dient der Schaufelkiihlung
der Gasturbine. Ein Generator verstromt die durch die Gasturbine erzeugte Wellenarbeit. Das
Abgas verlidsst die Gasturbine bei einer Temperatur von 590°C und stromt anschlieBend in den
Abhitzedampferzeuger.

Im Abhitzedampferzeuger wird iiber Economiser, Verdampfer und Uberhitzer dem
Rauchgasstrom Wirme entzogen und Hochdruckdampf erzeugt. Mit diesem Hochdruckdampf
wird iiber zwei Dampfturbinen und einem Generator elektrische Energie erzeugt.
Hochdruckdampf bei 130 bar und 561°C wird durch die Hochdruckdampfturbine auf 36 bar
entspannt. AnschlieBend wird in der Niederdruckkondensationsturbine iiberhitzter Dampf
(564°C) von 33,12 bar auf 0,04 bar entspannt und im Kondensator kondensiert. Eine
Kondensatpumpe fordert das Kondensat iiber einen Vorwirmer, welcher das Rauchgas auf
115°C kiihlt, in den Entgaser. Dieser wird mit Dampf aus der Niederdruckdampfturbine
beheizt, wodurch im Prozesswasser geloste Gase ausgasen. Das entgaste Wasser wird
anschliefend iiber weitere Speisewasserpumpen und Vorwérmerstufen in den
Abhitzedampferzeuger gefiihrt.

10.2. Ausfithrung und Validierung

In den folgenden Kapiteln wird die Ausfithrung der Simulation detailliert erkldrt und mit dem
Referenzprozess verglichen. Der simulierte IGCC-Prozess wird nachfolgend als IGCC_S, der
Referenzprozess von Lozza et al. [20] als IGCC_R bezeichnet. Die Buchstaben ,,S* und ,,R*
stehen jeweils fiir Simulation und Referenz. Die nachfolgende Abbildung 10-2 zeigt das
IPSEpro-Schaltbild des simulierten IGCC_S-Prozess.
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10.2.1. Vergasungsedukte

Ein, wenn nicht der wichtigste, Parameter fiir die Kohlevergasung ist die Zusammensetzung
der Kohle. Romano [22] verwendet siidafrikanische Kohle mit niedrigem Schwefelgehalt.
Diese Kohle ist der Importkohle von Italien in ihrer Zusammensetzung sehr dhnlich [22].
Tabelle 10-1 zeigt die Elementarzusammensetzung dieser Kohle bei Anlieferung und nach der
Trocknung.

Zur Bestimmung des Energieinhaltes wurde anfangs im Vergaser-Modul (siehe Kapitel 9.1)
der Heizwert mittels der Gleichung nach Boie (3.1) errechnet. Diese Berechnung liefert jedoch
abweichende Ergebnisse im Vergleich zu den angegeben Werten von Romano [22] (siehe
Tabelle 10-2).

Romano beschreibt in seiner Arbeit, dass die siidafrikanische Kohle durch eine
Zusammensetzung aus 16 Komponenten definiert ist. Aus dieser komplexen
Zusammensetzung errechnet er einen #quivalenten Brennstoff welcher dieselbe atomare
Zusammensetzung, sowie denselben Heizwert und Brennwert aufweist. Romano macht keine
Angaben zur Berechnung des Heizwertes sowie Brennwertes, weshalb der Grund fiir den
Unterschied im Vergleich zum Ergebnis der Boie-Gleichung nicht ermittelt werden kann.

Um vergleichbare Ergebnisse zu erhalten, ist aus diesem Grund in der Simulation nicht mit
dem errechneten Heizwert nach Boie (3.1), sondern mit jenen von Romano [22] gerechnet
worden.

Tabelle 10-1: Kohlezusammensetzung in % Masseanteile [22]

Anlieferung | nach Trocknung
Kohlenstoff 64,44 % 69,50%
Wasserstoff 3,95% 4,30%
Sauerstoff 7,40% 8,00%
Stickstoff 1,49% 1,60%
Schwefel 0,85% 0,90%
Feuchte (Wasser) 9,20% 2,00%
Asche 12,67% 13,70%

Der Heizwert der Kohle im Anlieferungszustand (bei 9,2% Wassermassenanteil) ist mit 24,62
MlJ/kg angegeben. Die Kohle wird vor Eintritt in den Vergaser auf einen Wassermassenanteil
von 2% getrocknet, wodurch sich der Heizwert erhoht. In den verwendeten Quellen [22] und
[20] ist dieser Heizwert nicht definiert worden. Stattdessen definieren Lozza et al. [20] den
Wert der zugefithrten Wirmemenge in zwei Vergasern mit 1897,6 MWy. Bei einem
Kohleeingangsmassenstrom von 35,71 kg/s ergibt dies einen Heizwert von 26,570 MJ/kg (bei
2% Wassermassenanteil). Im simulierten Prozess ist dieser Heizwert verwendet worden, um

66



IGCC ohne CO2-Abscheidung

identische Vergasungsbedingungen zu erreichen. Die Zufuhr der Kohle in den Vergaser erfolgt
bei einer Temperatur von 15°C, wobei eine spezifische Wirmekapazitit von 1,064 kJ/kgK
verwendet worden ist. Dieser Wert ist aus der Gleichung (3.5) errechnet worden, wobei die
spezifische Wirmekapazitit der Trockensubstanz auf 1 kJ/kgK geschitzt worden ist. Aufgrund
der geringen Eintrittstemperatur von 15°C ist der Einfluss der Wirmekapazitit der Kohle auf
die Energiebilanz des Vergasers vernachlissigbar gering.

Tabelle 10-2: Heizwertvergleich

Heizwert Referenz Heizwert nach Boie
[MJ/kg] [MJ/kg]
feuchte Kohle (9,2% Wasser) 24,620 25,314
trockene Kohle (2% Wasser) 26,570 27,529
* Wert von [22] definiert
o errechneter Wert, siche Text

Um die Kohle zu trocknen, wird aus dem Dampfprozess 6,55 kg/s gesittigtes Wasser bei 130
bar entnommen und dazu verwendet, einen Warmluftstrom von 300°C zu erzeugen [24]. Das
Wasser wird dabei auf 40°C unterkiihlt und dem Dampfprozess riickgefiihrt [22]. Der
elektrische Energiebedarf der Kohlemiihlen wird von Lozza et al. [20] mit 50 kJe/Kgkone
festgelegt. Im Vergaser wird eine Kohlenstoffumwandlungsrate (4.11) von 99% angenommen
[20]. Um diesen Wert zu beriicksichtigen, ist der Kohlenstoffmassenanteil der Kohle um 1%
verringert, und der Ascheanteil um diesen Prozent erhoht worden. Jener Kohlenstoffanteil der
nicht bei der Vergasungsreaktion teilnimmt wird der Asche zugerechnet. Tabelle 10-3 zeigt die
Elementarzusammensetzung der Kohle, die zur Vergasungsberechnung verwendet wird.

Tabelle 10-3: Kohlezusammensetzung [ % mass] bei 99% Kohlenstoffumwandlungsrate

nach Trocknung
Kohlenstoff 68.,80%
Wasserstoff 4,30%
Sauerstoff 8,00%
Stickstoff 1,60%
Schwefel 0,90%
Feuchte (Wasser) 2,00%
Asche 14,4%

Neben dem Feststoff Kohle werden die Gasstrome Stickstoff, Sauerstoff und Wasserdampf der
Vergasungsreaktion zugefiihrt. Die Vergasungsreaktion ist im Vergleich zur Referenz [20]
nicht bei einem Druck von 44 bar sondern bei 30 bar simuliert worden. Der Grund sind
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Drucklimits bei Gasstromen im Programm IPSEpro. Druckunterschiede in diesem Bereich
bewirken nach Higman et al. [6] ohnehin nur geringe Anderungen in der
Synthesegaszusammensetzung. Das Gasgemisch von Stickstoff, Sauerstoff und Wasserdampf
wird in der Simulation somit bei 30 bar errechnet. Um die Vergleichbarkeit mit dem
Referenzprozess [20] zu ermoglichen, sind die Gasstrome bei den hoheren Driicken aus dem
Prozess entnommen und mittels Druckverlustmodul auf jene Driicke des simulierten
Vergasungsprozesses reduziert worden.

Bei Shell-Flugstromvergasern (siehe Kapitel 5.1.3) wird die gemahlene Kohle {iber
Kohleschleusen (siehe Kapitel 5.2) mittels Stickstoff unter Druck in den Vergaser eingeblasen.
Lozza et al. [20] verwenden dazu einen Stickstoffstrom aus der Luftzerlegungsanlage (siehe
Tabelle 10-4), welcher durch einen gekiihlten Verdichter auf 88 bar verdichtet wird. Zur
Kohleforderung werden 0,22  kgno/KEocken-konie Veranschlagt [16], [20]. Bei einem
Kohlemassenstrom von 35,71 kg/s ergibt sich ein Stickstoffstrom von 7,86 kg/s. Dieser wird in
der Simulation bei 80°C und 30 bar in den Vergaser geleitet. Der elektrische Energiebedarf des
N,-Verdichters kann aufgrund der Druckbeschrinkung nicht simuliert werden. Der in der
Referenz beriicksichtigte Verdichtungsaufwand von 4555 kW, ergibt fiir 7,86 kgno/s einen
spezifischen  Energieverbrauch von 579,52 klo/kgn,. Mit  diesem  spezifischen
Energieverbrauchswert ist in der Simulation ebenfalls der N,-Verdichtungsaufwand errechnet
worden.

Die Luftzerlegungsanlage (air separation unit - ASU) erzeugt einen 95 mol% reinen
Sauerstoffstrom, wovon 32,65 kgo,/s dem Vergaser zugefiihrt werden. Tabelle 10-4 zeigt die
genaue Sauerstoffzusammensetzung in mol%, mit welcher in der Simulation gerechnet worden
ist [20].

Tabelle 10-4: Daten Luftzerlegungsanlage

IGCC_S | IGCC_R
Sauerstoff O, [mol%] 95 95
Stickstoff N, [mol%] 1,91 1,91
Argon Ar [mol%] 3,09 3,09
Austrittsdruck O,/N, [bar] 48/1,2 | 48/1,2
Austrittstemperatur O,/N, [°C] 15 15
el. Energieverbrauch [kWh/tong;] 325 325

Der elektrische Energieaufwand fiir die Luftzerlegungsanlage wird mit 325 kWh/tong,
veranschlagt [20]. Dieser Wert bezieht sich auf den 95 mol% O,-Anteil des Sauerstoffstroms
und beriicksichtigt eine Verdichtung auf 48 bar. Bei einem Sauerstoffbedarf von 32,65 kg/s
ergibt sich ein Leistungsbedarf von 36,1 MW,,.
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Der zur Vergasung erforderliche Wasserdampf wird der Hochdruckdampfturbine bei einem
Druck von 48 bar und einer Temperatur von 415,8°C entnommen. Die Simulation erfordert
eine Druckreduktion von 18 bar, um das Vergaserdruckniveau von 30 bar zu erreichen.
Abhingig von der zugefiihrten Kohlemenge wird der Vergasung 0,06 kgpampi/kgkonie
beigemengt, was 2,14 kg Dampf entspricht.

10.2.2. Vergasungsprodukte

Als Vergasungsprodukt von Kohle entsteht einerseits das Synthesegas und andererseits die
Asche, welche durch die hohe Vergasungstemperatur zur Schlacke wird. Ein Teil der Asche
verldsst den Vergaser als Flugasche mit dem Synthesegasstrom. Durch die Kiihlung mit
kilterem Synthesegas verfestigen sich geschmolzene Aschepartikel, wodurch sie mittels Filter
und Wiischer aus dem Gasstrom entfernt werden konnen. Der Grofteil der fliissigen Schlacke
wird am unteren Ende des Vergasers abgetrennt (siehe Kapitel 5.1.3). Aus den verwendeten
Quellen [22], [20], [23] konnten keine Angaben beziiglich dem Anteil von Feststoffpartikeln
im Synthesegas gefunden werden. In der Simulation bleibt dieser Feststoffanteil im
Synthesegas unberiicksichtigt, wodurch die gesamte in der Kohle enthaltene Asche als
Schlacke an der Vergaserunterseite abgeschieden wird. Wie im Kapitel 3.4 beschrieben, hat
das Ascheschmelzverhalten groen Einfluss auf die benotigte Vergasungstemperatur. Fiir die
Vergasungssimulation sind im Folgenden beschriebene Annahmen getroffen worden.

Die Schlacke verlédsst den Shell-Flugstromvergaser in fliissiger Form, was einen Wérmeverlust
verursacht. Um diesen Wirmeverlust beriicksichtigen zu konnen, ist die Kenntnis der
Schlackentemperatur und dessen spezifischer Wérmekapazitit erforderlich. Eine
Schlackentemperatur von 1400°C und eine spezifische Wirmekapazitit von 920 J/kgK [25]
sind gewihlt worden. (siehe Kapitel 3.4). Umso hoher die Schlackentemperatur, desto hoher ist
der Wirmeverlust durch die fliissige Schlacke, was eine Verminderung der
Vergasungsreaktionstemperatur bewirkt. Unter diesen Voraussetzungen ergibt die Simulation
eine  Vergasungsreaktionstemperatur ~ von  1742°C.  Tabelle 10-5 zeigt die
Synthesegaszusammensetzung am Austritt des Vergasers im Vergleich zu den Angaben von
Lozza et al. [20]. Im Unterschied zu diesen wird in der Simulation ein SO,—Anteil errechnet,
welcher jedoch aufgrund des geringen Schwefelanteils der Kohle sehr klein ist. Die Summe
der Molanteile von H,S und SO, entspricht jenem Molanteil von H,S bei Lozza et al. [20].

Tabelle 10-5: Synthesegaszusammensetzung Vergaseraustritt [mol %]

CO C02 H2 H20 st Ar N2 02 SOg

IGCC_R 59,20 | 2,60 | 23,28 | 3,99 0,31 0,95 9,67 0,00 k.A.

IGCC_S 59,11 | 2,35 | 23,57 | 4,11 0,25 0,94 9,62 0,00 0,05
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Die  Ubereinstimmung ist sehr gut, die geringen Unterschiede in der
Synthesegaszusammensetzung konnen aus den oben beschriebenen Annahmen resultieren. Wie
sich wihrend der Arbeit an der gegenwirtigen Simulation herausgestellt hat, konnen kleine
Abweichungen bei den verwendeten Eingabeparametern grofe Auswirkungen auf die
Synthesegaszusammensetzung haben.

Mit Hilfe des Simulationsprogramms IPSEpro ist es moglich, eine Heizwertberechnung einer
gegebenen Gaszusammensetzung durchzufithren. Anhand der in Tabelle 10-5 gegebenen
Werte ist der Heizwert dieser beiden Gase berechnet worden. Die in Tabelle 10-6 angefiihrten
Ergebnisse zeigen, dass das Produktgas aus der Simulation einen um 63 kJ/kg hoheren Wert
aufweist als jenes der Referenz [20]. Dieser Unterschied hat Auswirkung auf den spiter
beschriebenen Kaltgaswirkungsgrad.

Die hohe Vergasungstemperatur des Shell-Flugstromvergasers erfordert es, die Wandungen
des Vergasers zu kiihlen. Durch die Membranwandkiihlung wird eine Gastemperatur von
1550°C erreicht. Als Warmeverlust an die Membranwinde veranschlagen Lozza et al. [20] 2%
der zugefithrten Wirmeleistung. Diese errechnet sich nach Gleichung (10.1) aus der
Multiplikation des Massenstroms der Kohle mit dem unteren Heizwert der Kohle. Der
Wirmeverlust kann je nach Vergaserausfithrung zwischen 2 — 4% liegen [6].

k
zugefihrte Warmeleistung (kW) = mgonie (Tg> X Hugonie <@> (10.1)

Dieser Wirmeverlust ist jedoch nicht wirklich verloren. Die Wirmemenge wird an das
Prozesswasser, welches die Membranwinde durchstromt, iibertragen. In den Membranwénden
wird aus gesittigtem Wasser Sattdampf bei 130 bar erzeugt. Als zusitzlichen echten
Wirmeverlust des Vergasers veranschlagen Lozza et al. [20] 0,7% der zugefiihrten
Wirmeleistung (10.1).

Durch die Simulation wird ein Synthesegasstrom von 73,218 kg/s mit 1742°C errechnet. Die
Kiithlung auf 1550°C erfordert eine Wiarmeabfuhr von 2,48% der zugefiihrten Wirmeleistung
(10.1). Fir die Simulation sind ca. 2% Warmeverlust (entspricht 18906 kW) an die
Membranwinde wie auch im Referenzprozess [20] beriicksichtigt worden. Die verbleibende
Verlustwirme von 0,48% (entspricht 4560 kW,) wird als Vergaserverlust veranschlagt.

Die Differenz von ca. 0,22% Verlustwérme lédsst darauf schlieen, dass im Referenzprozess
eine hohere Synthesegastemperatur am Vergaseraustritt berechnet worden ist. Ein weiteres
Anzeichen dafiir ist der geringere Heizwert des Referenzgases am Vergaseraustritt.

Anhand der nachfolgend beschriebenen Energiebilanz wird versucht die Abweichungen zu
erkliren:
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Tabelle 10-6: Energiebilanz Vergaser

IGCC_S | IGCC_R
Heizwert Synthesegas [kJ/kg] 10257 | 10194
Temperatur Synthesegas [°C] 1742 k.A.
Temperatur Schlackenaustritt [°C] 1400 k.A.
Wirmeverlust Membranwinde [%Hu_gonie ] 2 2
Wirmeverlust Vergaser [%Hu_konie] 0,48 0,70
Temperatur Austritt Vergaser [°C] 1550 1550

Bei einer Temperatur von 1742°C und gegebener Synthesegaszusammensetzung kann eine
spezifische Wirmekapazitit von 1,52 kJ/kgK errechnet werden. Der Wirmeverlustunterschied
von 0,22% der zugefiihrten Wérmeleistung (10.1) ergibt 2087,4 kWy,. Bei gegebenem
Gasmassenstrom von 73,218 kg/s ldsst sich somit eine Temperaturdifferenz von 18,8°C
errechnen. Dies wiirde eine Synthesegastemperatur am Vergaseraustritt des Referenzprozesses
[20] von 1759,8°C bedeuten (die spezifische Wirmekapazitit wird hier als konstant
angenommen). Die errechnete Heizwertdifferenz von 63 kJ/kg (siehe Tabelle 10-6) erzeugt
jedoch eine Wirmeleistungsdifferenz von 4612,7 kWy,. Somit verbleibt ein Warmeunterschied
von 25253 kWy, welcher zusitzlich abgefithrt werden muss um die Werte des
Referenzprozesses [20] zu erreichen. Zusitzlich eingerechneter Warmeverlust konnte jedoch
aus der Referenzarbeit [20] nicht entnommen werden. Um diese Warmeleistung iiber den
Schlackenaustrag abzubauen wiirde es eine unrealistisch hohe spezifische Wiarmekapazitit und
Austrittstemperatur der Schlacke erfordern.

Dem 1550°C heilen Synthesegas wird iiber einen Verdichter riickgefiihrtes Synthesegas von
200°C beigemengt, wodurch sich die gewiinschte Temperatur von 900°C am Vergaseraustritt
einstellt. Economiser und Verdampfer bilden die Synthesegaskiihler, in denen gesittigter
Dampf bei 130 bar und 332°C erzeugt und das Synthesegas auf 200°C gekiihlt wird.

10.2.3. Synthesegasbehandlung

Das 200°C heiBle Synthesegas wird zur Reinigung in den Wischer geleitet (siehe Kapitel 7.1).
Im Wischer wird das Synthesegas von Verunreinigungen befreit und mit Wasser angereichert.

In der Arbeit von Lozza et al. [20] bewirkt die Gaswische eine Kiihlung des Synthesegases auf
138°C bei einem Druck von 40,99 bar, wobei 2,83 kgn,o/s dem Gas zugefiihrt werden. Bei
einem Wasseranteil von 8,34 mol% (siehe Tabelle 10-8) ergibt sich ein Partialdruck des
Wassers von 3,42 bar welcher nahezu dem Sittigungsdruck von Wasser bei 138°C entspricht
(siehe Tabelle 10-7).
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Tabelle 10-7: Sittigungsdruck Wasser [26]

Temperatur [°C] | Sédttigungsdruck [bar]
130 2,7026
140 3,6150
150 4,7610

Aufgrund des geringeren Druckniveaus des Synthesegases im simulierten Prozess ist nicht die
zur Sittigung notwendige Wassermenge zugefithrt worden, sondern jene 2,83 kguyo/s der
Referenz [20]. Somit wird mit identischem Synthesegasmassenstrom von 76,05 kg/s gerechnet.

Tabelle 10-8: Synthesegaszusammensetzung Austritt Wascher [mol %]

CO CO, H, H,O H,S Ar N, 0O, SO,

IGCC_R 56,52 | 2,48 | 22,22 | 8,34 0,30 0,91 9,23 0,00 | kA.

IGCC_S 56,45 | 2,24 | 22,51 | 8,43 0,24 0,90 9,18 0,00 0,05

Die Verdunstung der zugefiihrten Wassermenge bewirkt einen Kiihleffekt, wodurch sich eine
Synthesegastemperatur von 138°C am Wischeraustritt einstellt.

Abgezweigter Dampf aus der Niederdruckdampfturbine wird verwendet um im sour water
stripper geloste Gase wie NH; und H,S aus der Waschfliissigkeit zu entfernen. Hierfiir wird 12
kJ/MJyy kone veranschlagt, was einem thermischen Wirmebedarf von 11386 kW entspricht
[20].

Das gereinigte Synthesegas wird anschlieBend iiber einen Wirmetauscher auf die COS-
Hydrolysetemperatur von 180°C erwirmt [20]. Der Prozessschritt der COS-Hydrolyse ist in
der Simulation nur angedeutet worden, wodurch sich wie bei Lozza et al. [20] keine
Verinderung in der Synthesegaszusammensetzung ergibt (sieche Kapitel 7.7).

Uber weitere Wiirmetauscher wird die Niedertemperaturwirme des Synthesegases abgefiihrt,
und das Synthesegas anschlieBend in einem Kondensator auf die MDEA-Absorbertemperatur
von 35°C gekiihlt [20]. Die Simulation des MDEA-Entschwefelungsprozesses erforderte die
Erstellung eines eigenen Programmmodules (siehe Kapitel 9.3). Aufgrund der Selektivitét der
MDEA-Lo6sung (sieche Kapitel 7.2.1.1) werden 1,1 kmolcoxykmolyys dem Synthesegas
entzogen. Um das H,S aus der MDEA Losung zu entfernen, wird ein Warmeenergieaufwand
von 16 MJ pro abgeschiedenen kg H,S beriicksichtigt [20]. Hierfiir wird ein Dampfstrom von 6
bar der Niederdruckdampfturbine abgezweigt. Der elektrische Energieaufwand der
Entschwefelungsanlage wird mit 1 MJ./kgpn,s beriicksichtigt [20]. Im Vergleich zu Lozza et al.
[20] wird in der gegenwértigen Simulation der SO,-Anteil des Synthesegases miterfasst und im
MDEA-Prozess abgeschieden. Die Berechnung der CO,-Menge sowie des thermischen und
elektrischen Energieaufwands bezieht sich jeweils auf die Summe aus H,S und SO,. Es werden
6229 kW, fiir den MDEA-Stripper und 389 kW, fiir die Entschwefelungsanlage berechnet.
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Das von H,S und SO, befreite Synthesegas wird anschliefend in den Sittiger geleitet. Im
Unterschied zum Wiéscher wird das Synthesegas zusitzlich auf 141,4°C erwédrmt. Dabei wird
vorgewidrmtes Wasser zugegeben, wodurch sich am Austritt des Sittigers ein Wasseranteil von
10,15 mol% im Synthesegas einstellt (siche Tabelle 10-9). Bei einem Synthesegasdruck von
37,04 bar [20] ergibt sich ein Partialdruck des Wassers von 3,76 bar, welcher nahezu dem
Séattigungsdruck von Wasser bei 141,4°C entspricht (siehe Tabelle 10-7).

Aufgrund des geringeren Druckniveaus des Synthesegases im simulierten Prozess ist, wie auch
im Wischer, nicht die zur Sittigung notwendige Wassermenge zugefiihrt worden, sondern jene
6,4 kgmoo/s um den Austrittsmassenstrom der Referenz [20] von 76,43 kg/s zu erreichen.

Tabelle 10-9: Synthesegaszusammensetzung Austritt Séattiger [mol %]

CO C02 H2 Hgo st Ar N2 02 SOg

IGCC_R 55,778 | 2,13 | 21,93 | 10,15 | 0,00 0,90 9,11 0,00 k.A.

IGCC_S 55,67 | 1,90 | 22,20 | 10,27 | 0,00 0,89 9,06 0,00 0,00

Auf Basis der Synthesegaszusammensetzung nach dem Entschwefelungsprozess lésst sich der
Kaltgaswirkungsgrad (4.10) errechnen (siehe Tabelle 10-10).

Tabelle 10-10: Kaltgaswirkungsgradvergleich IGCC_S mit IGCC_R

| IGCC_S | IGCC_R
Kaltgaswirkungsgrad [%] | 78,69 | 78,14

Der errechnete Kaltgaswirkungsgrad aus dem simulierten Produktgas ist um ca. 0,5% hoher als
jener der Referenz [20]. Dieser geringe Unterschied lédsst sich aus dem zuvor beschriebenen
Heizwertunterschied des Synthesegases am Vergaseraustritt erkliren. Wird dieser in die
Berechnung mit einbezogen ergibt sich ein Kaltgaswirkungsgrad von 78,21%, welcher
anndhernd jenem der Referenz entspricht.

Das auf 250°C erwédrmte Synthesegas wird vor Eintritt in die Gasturbinenbrennkammer mit
einem Stickstoffstrom aus der Luftzerlegungsanlage vermischt. Es erfordert eine Zufuhr von
81,75 kgno/s, um den im Referenzprozess [20] angegebenen Synthesegasmassenstrom von
158,18 kg/s zu erreichen. Der in der Referenz [20] beriicksichtigte Verdichtungsaufwand von
34565 kW ergibt fiir die zu verdichtenden 81,75 kgno/s einen spezifischen Energieverbrauch
von 422,81 kl./kgn,. Dieser Wert ist in der Simulation ebenfalls verwendet worden. Tabelle
10-11 liefert einen Vergleich der Gaszusammensetzung am Eintritt in die Brennkammer.
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Tabelle 10-11: Synthesegaszusammensetzung Eintritt Brennkammer [mol % ]

CO CO, H, H,O H,S Ar N, 0O, SO,

IGCC_R 30,48 | 1,17 | 11,98 | 5,54 0,00 0,49 | 50,34 | 0,00 | k.A.

IGCC_S 30,50 | 1,04 | 12,16 | 5,63 0,00 0,49 | 50,19 | 0,00 0,00

Der fiir die Verbrennung erforderliche Druckluftbedarf (siehe Tabelle 10-12) von 546,3 kg/s
wird vom Gasturbinenverdichter bereitgestellt. Dabei wird Umgebungsluft bei 1,01 bar Druck
und 15°C angesaugt und auf 17,06 bar und 406,7°C verdichtet [20]. Der GroBteil (420,8 kg/s)
wird in die Brennkammer geleitet. Der verbleibende Luftstrom dient der
Gasturbinenschaufelkiihlung [20].

Bei diesen Ein- und Austrittszustinden der Druckluft ergibt sich in der Simulation ein
isentroper Wirkungsgrad des Verdichters von n;s ¢ = 88,46%. In der Publikation von Giuffrida
et al. [23] wird fiir diesen Verdichter ein Wirkungsgrad von n.c = 92,25% angegeben. Die
Quelle dieses Wertes stammt laut den Aufzeichnungen von Romano [22] von Siemens und
wurde fiir dessen Programmcode adaptiert.

Tabelle 10-12: Luftzusammensetzung Eintritt Brennkammer [mol %] [20]

Sauerstoff O, | Stickstoff N, | Argon Ar ‘ Wasser H,O

20,74% | 77.28% | 0,92% | 1,03%

Um eine Brennkammeraustrittstemperatur von 1395°C [20] zu simulieren, wird ein
Wirmeverlust der Brennkammer von 1,5% (bezogen auf den Heizwert des zugefiihrten
Synthesegases) beriicksichtigt. In der Publikation von Giuffrida et al. [23] wird ein
Wirmeverlust von 0,9% angegeben. Dieser Unterschied liegt an den etwas hoheren Werten an
CO und H, im Synthesegas (sieche Tabelle 10-11) und dem daraus resultierenden erhohten
Heizwert in der Simulation.

In der Gasturbine wird das Rauchgas auf einen Druck von 1,04 bar entspannt und verldsst
diese mit einer Temperatur von 590,1°C [20]. Dadurch ergibt sich in der Simulation ein
isentroper Wirkungsgrad von mi v = 90,62%. Um die Gasturbinenschaufelkiihlung zu
beriicksichtigen, wird der Kiihlluftstrom vor Eintritt in die Gasturbine dem Rauchgasstrom
beigemischt. Die Gasturbineneintrittstemperatur wird somit von 1395°C auf 1235°C
abgesenkt. Giuffrida et al. [23] definieren einen Turbinenwirkungsgrad von n.r = 93,3%.
Dieser Wert stammt, wie im Falle des Verdichters, von Siemens und wurde von Romano [22]
adaptiert.

Der Generator erzeugt bei identischen elektrischen sowie mechanischen Wirkungsgraden
(siehe Tabelle 10-14) eine Leistung von 3327 MW,,, welche verglichen zu Lozza et al. [20]
um rund 3 MW, hoher ist. Tabelle 10-13 liefert einen Vergleich der
Rauchgaszusammensetzung am Austritt der Gasturbine, der gute Ubereinstimmung zeigt.
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Tabelle 10-13: Rauchgaszusammensetzung Austritt Gasturbine [mol %]

CO C02 H2 Hgo HzS Ar N2 02 SOg

IGCC_R 0,00 8,50 0,00 5,52 0,00 0,86 | 74,46 | 10,66 | k.A.

IGCC_S 0,00 8,49 0,00 5,60 0,00 0,86 | 74,43 | 10,62 | 0,00

In Tabelle 10-14 sind Wirkungsgrade und Verluste von Gasturbine, Verdichter und
Brennkammer der beiden Prozessen gegeniibergestellt.

Tabelle 10-14: Annahmen Gasturbinensektor

IGCC_S |IGCC_R

Wirmeverlust Brennkammer [%] 1,5 0,9

Druckverlust Brennkammer [%] 3 3

mech. Wirkungsgrad Turbine bzw. Verdichter [%] | 99,865 | 99,865

Gasturbinenhilfsantriebe [% der Bruttoleistung] 0,35 0,35
el. Generatorwirkungsgrad [%] 98,70 98,70
Wirkungsgrad Turbine s 1 [%] 90,62 -
Wirkungsgrad Turbine 1. [%] - 93,30
Wirkungsgrad Verdichter n;s ¢ [%] 88,46 -
Wirkungsgrad Verdichter . ¢ [%] - 92,25

10.2.4. Schaltung des Abhitzedampferzeugers

Romano [22] verwendet zur Modellierung des Abhitzedampferzeugers (heat recovery steam
generator) ein eigenes Programmmodul. Dieses beinhaltet zahlreiche Annahmen und
Optimierungen. Die Berechnung des Dampfprozesses mit einer einzelnen ,komplexen®
Komponente hat den wesentlichen Vorteil, dass weniger Eingabedaten erforderlich sind.

Nachfolgend wird die Ausfiithrung des Abhitzedampferzeugers beschrieben. Fiir die Simulation
sind die von Lozza et al. [20] angegebenen Daten verwendet worden. Aufgrund der wenigen
Angaben zur Schaltungsweise des Dampfprozesses erwies es sich als duerst schwierig, eine
exakte Nachbildung zu erreichen.

75



IGCC ohne CO2-Abscheidung

Ein Rauchgasmassenstrom von 704,5 kg/s wird im Abhitzedampferzeuger von 590,1°C auf
115°C abgekiihlt ehe er an die Umgebung abgegeben wird. Die Beschreibung des
Dampfprozesskreislaufs beginnt am Kondensator.

Im Kondensator wird Nassdampf aus der Niederdruckdampfturbine bei einem Druck von 0,04
bar kondensiert und auf 24°C abgekiihlt. AnschlieBend erfolgt eine Verdichtung des
Kondensats auf das Entgaserdruckniveau von 1,45 bar durch eine Kondensatpumpe. Im
Anschluss  wird dem Kondensatmassenstrom Prozesswasser aus den jeweiligen
Wirmeverbrauchern beigemischt. Aus der Kohletrocknung werden 6,55 kg/s Prozesswasser
mit einer Temperatur von 40°C zugeleitet. Das aus dem Synthesegaskondensator stammende
Kondensat (5,15 kg/s) wird mit 35°C beigemischt. Neben frischem Zusatzwasser (15°C / 6,23
kg/s) wird kondensierter Dampf aus der Schwefelabscheidung und dem
Sauerwasserregenerator (110°C / 6,89 kg/s) riickgefiihrt. Dieses Kondensatgemisch hat in
Summe einen Massenstrom von 127,16 kg/s, welcher anschlieBend iiber einen Vorwirmer auf
97°C erwidrmt und in den Entgaser geleitet wird. Die Beheizung des Entgasers erfolgt mittels
Dampf aus der Niederdruckdampfturbine, wodurch die im Prozesswasser gelosten Gase
ausgetrieben werden. Darauffolgend wird das Prozesswasser auf 30 bar verdichtet und die
erforderliche Wassermenge fiir Wasserwéscher und Séttiger abgezweigt (in Summe 9,24 kg/s).
Eine weitere Speisewasserpumpe verdichtet das verbleibende Prozesswasser auf 46 bar. Davon
wird ein Massenstrom von 30,2 kg/s iiber Rauchgaswédrmetauscher erwidrmt und zur
Synthesegaserwirmung verwendet als auch als Dampf in den Uberhitzer geleitet. Der GroBteil
des verbleibenden Prozesswassers wird weiter auf 155 bar verdichtet, {iiber
Rauchgaswirmetauscher erwidrmt, und gelangt bei einem Druck von 130 bar und einer
Temperatur von 330,8°C zu den Synthesegaskiihlern, in denen Sattdampf erzeugt wird. Der in
der Referenz [20] angegebene Massenstrom von 120,5 kg/s Sattdampf ist in der Simulation
ebenfalls erzielt worden.

Dieser Sattdampf wird im Uberhitzer durch das 590,1°C heiBe Rauchgas aus der Gasturbine
auf 561°C tiberhitzt und von 119,6 bar in der Hochdruckdampfturbine auf einen Druck von 36
bar entspannt. Im Referenzprozess [20] ist am Eintritt in die Hochdruckdampfturbine ein
Dampfmassenstrom von 136,7 kg/s angegeben. Um die notwendigen Temperaturdifferenzen
der Wirmetauscher einhalten zu konnen, ist in der Simulation nur ein maximaler Massenstrom
von 133,3 kg/s moglich. Abziiglich der erforderlichen Vergasungsdampfmenge von 2,14 kg/s
ergibt sich ein Dampfmassenstrom von 131,17 kg/s am Turbinenaustritt. Im Referenzprozess
[20] wird ein Massenstrom von 133,2 kg/s am Turbinenaustritt beschrieben, was zusitzlich
einen Verlust von 1,36 kg/s bedeutet. Romano [22] verweist in seiner Dissertation auf die
Beriicksichtigung von Leckagen im Dampfturbinenmodell, wodurch sich dieser
Massenstromverlust womdoglich erkliren lieB3e.

Dampf aus der Hochdruckturbine wird nochmals auf 563,8°C iiberhitzt und in der
Niederdruckturbine von 33,12 bar auf das Kondensatordruckniveau von 0,04 bar entspannt.
Der Vergleichsprozess [20] verwendet am Turbineneintritt eine Dampfmenge von 139 kg/s
was eine Zufuhr von weiteren 5,8 kg/s iiberhitzten Dampfes aus dem Abhitzedampferzeuger

76



IGCC ohne CO2-Abscheidung

bedeutet. Diese hohere Dampfmenge wird in der Simulation nicht erreicht, stattdessen ist mit
133,67 kg/s gerechnet worden, wobei 2,5 kg/s Sattdampf vor der Zwischeniiberhitzung
beigemischt werden.

Der Niederdruckturbine wird, wie schon beschrieben, Dampf fiir die Schwefelabscheidung und
dem Sauerwasser-Stripper sowie fiir den Entgaser entnommen. Aus der Publikation von Lozza
et al. [20] konnten keine Angaben beziiglich der Turbinenwirkungsgrade entnommen werden.
Die in der Simulation verwendeten isentropen Wirkungsgrade (siehe Tabelle 10-15) sind aus
den angegebenen Ein- und Austrittszustinden der Turbinen errechnet worden, wobei der
Austrittszustand der Niederdruckdampfturbine nur durch den Kondensatordruck definiert ist
und keine Angabe der Dampfziffer gefunden werden konnte. Der isentrope Wirkungsgrad der
Niederdruckturbine ist somit aus den von Lozza et al. [20] gegebenen Dampfeintrittszustand
(33,12 bar, 563,8°C) und Abzapfungszustand (6 bar, 314,6°C) errechnet worden.

Die erzeugte Generatorleistung des Dampfprozesses ist nahezu identisch mit jener der
Referenz [20]. Da die Simulation geringere Massenstrome verwendet, wird vermutet, dass
Lozza et al. [20] mit hoheren Turbinenverlusten bzw. schlechteren Wirkungsgraden gerechnet
haben.

In Tabelle 10-15 sind die Prozessannahmen des Abhitzedampferzeugers nochmals
zusammengefasst.
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Tabelle 10-15: Annahmen Abhitzedampferzeuger IGCC_S / IGCC_R

IGCC_S | IGCC_R

gasseitiger Druckverlust [kPa] 3 3
Wirmeverlust [% der transportierten Wérme] 0,7 0,7
Druckniveaus [bar] 130/36 | 130/36
max. Dampftemperatur [°C] 565 565
Unterkiihlung AT im Kondensator [°C] 5 5
Pinch point AT im Abhitzedampferzeuger [°C] 5 10
Pinch point AT im Synthesegaskiihler 20 20
min. Abgastemperatur [°C] 115 115
Druckverlust Uberhitzer [%] 8 8
Kondensatordruck [bar ] 0,04 0,04

Energieaufwand Wirmeabfuhr (Kondensator) [MJ./MJy]| 0,01 0,01

hydraulischer Pumpenwirkungsgrad [%] 80 80

mechanischer Turbinenwirkungsgrad [%] 99,5 99,5
elektrischer Generatorwirkungsgrad [%] 98,7 98,7
isentroper Wirkungsgrad HD-Turbine n;s_upr [%] 91,7 k.A.
isentroper Wirkungsgrad ND-Turbine n;s npr [%] 93,5 k.A.

Zusitzliche Verbrauchsannahmen sind in Tabelle 10-16 dargestellt. Diese sind aus der Arbeit
von Lozza et al. [20] entnommen worden.

Tabelle 10-16: Elektrischer Zusatzaufwand

IGCC_S | IGCC_R

Kohlemiihle und Kohlehandhabung [kJ./kgkonie] 50 50

Asche- bzw. Schlackehandhabung [kJ./kgaschel 100 100

Balance of Plant (BOP) [% bezogen auf H, xonel | 0,15 0,15

N,-Verdichter Kohleschleuse [kJ./kg] 579,52 | 579,52

N,-Verdichter Synthesegasbeimischung [kJ./kg] | 422,81 | 422,81
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In Tabelle 10-17 sind die Ergebnisse der Simulation zusammengefasst und jenen von Lozza et
al. [20] gegeniibergestellt. In diesem Zusammenhang sei darauf hingewiesen, dass im
Referenzprozess von Lozza et al. [20] zwei Vergaser mit zwei Gasturbinen simuliert worden
sind, welche zusammen einen Abhitzedampferzeuger mit heilem Rauchgasstrom
beaufschlagen. Die elektrischen Leistungsangaben mussten somit halbiert werden um eine
Vergleichbarkeit zu erreichen.

Tabelle 10-17: Elektrische Leistungsbilanz IGCC_S und IGCC_R [MW,]

IGCC_S |IGCC_R

Gasturbine 332,68 | 329,70
Hilfsantriebe Gasturbine -1,18 -1,17
Dampfturbine 210,54 | 210,30
Speisewasser- und Kondensatpumpen -3,072 | -3,265
Luftzerlegungsanlage -36,099 | -36,075

N,-Verdichter fiir Synthesegasbeimischung | -34,565 | -34,565

Kohleschleusenverdichter (88 bar) -4,555 | -4,555
Verdichter fiir Synthesegasrezirkulierung -1,208 | -1,200
Aufwand fiir Wiarmeabfuhr Kondensator -2,70 -2,93

Kohlemiihle und Kohlehandhabung -1,786 | -1,786
Asche- und Schlackehandhabung -0,514 | -0,490
Entschwefelungsanlage MDEA -0,389 | -0,345
BOP (Balance of Plant) -1,423 | -1,423
Netzleistung [MW,] 455,72 | 452,20

Wirmezufuhr bezogen auf H, Kohle [MWy]| 948,8 948.8

Kaltgaswirkungsgrad [%] 78,69 78,14
el. Nettowirkungsgrad [%] 48,03 47,66
spezifische CO, Emission [g/kWh] 713,3 732,1

Der simulierte IGCC-Prozess erzeugt eine Nettoleistung von 455,7 MW, welcher um 3,5
MW, hoher ist als jener der Referenzarbeit [20]. Dieser Unterschied wird groBteils durch die
hohere Gasturbinenleistung verursacht.
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Der im Rauchgas enthaltene CO,-Anteil verursacht einen spezifischen CO,-Emissionswert von
709,5 g/kWh bei einer Netzleistung von 455,7 MW,,. Wird das durch die Schwefelabscheidung
freiwerdende Kohlenstoffdioxid mitberiicksichtigt, ergibt sich ein Wert von 713,3 g/kWh.

Mit den von Lozza et al. [20] angegebenen 452,2 MW, Netzleistung (sieche Tabelle 10-17)
errechnet sich ein spezifischer CO,-Emissionswert von 718,7 g/kWh, und nicht wie von Lozza
et al. [20] angegeben 732,1 g/kWh. Dieser Wert kann nicht nachvollzogen werden, da die
Berechnung der entstehenden CO,-Menge durch die zugefiihrte Kohle bei angefiihrten 452,2
MW einen spezifischen CO,-Anteil von 717,2 g/kWh ergibt (siehe Tabelle 10-18). Selbst bei
100% Kohlenstoffkonvertierung (69,5 % Kohlenstoffmassenanteil) errechnet sich ein
geringerer Wert von 724,5 g/kWh.

Tabelle 10-18: Berechnung von CO, aus C-Anteil von Kohle

Massenanteil Kohlenstoff in Kohle [mass%]| 68,8 | 69,5
zugefiihrter Kohlenmassenstrom [Kggonie/s] 35,71 35,71
zugefiihrter Kohlenstoffmassenstrom [kg¢/s] 24,57 (24,82

CO,-Massenstrom bei vollstindiger Umwandlung [kgcoy/s] | 90,09 | 91,00

spezifischer CO,-Anteil bei 452,2 MW, [g/kWh] 717,21724,5

Es wird vermutet, dass von Lozza et al. [20] Anteile an zusitzlichen Emissionen, wie
beispielsweise NOx oder CHy, dem CO,-Anteil im Abgas hinzugerechnet werden, und somit
ein spezifischer CO,-Emissionswert von 732,1 g/kWh erreicht wird.

10.3. IGCC_S+

Im oben beschriebenen IGCC-Prozess wird die Verbrennung in der Brennkammer so
eingestellt, sodass sich eine dem Referenzprozess identische Gasturbineneintrittstemperatur
sowie idente Massenstrome von Verbrennungsluft und Rauchgas ergeben. Deshalb ist der
hohere Heizwert des simulierten Synthesegases durch 1,5% Wirmeverlust (bezogen auf den
Heizwert des zugefiihrten Synthesegases) kompensiert worden, anstatt die von Giuffrida et al.
[23] verwendeten 0,9% Wirmeverlust.

Um die tatsdchliche Leistung der simulierten Anlage zu ermitteln, ist die Berechnung bei 0,9%
Wirmeverlust der Brennkammer wiederholt worden. Dieser Prozess wird folgend als
IGCC_S+ bezeichnet. Damit die Gasturbineneintrittstemperatur von 1395°C beibehalten
werden kann, muss die Verbrennungsluftzufuhr erhoht werden, was den Leistungsbedarf des
Luftverdichters vergroBert (siehe Tabelle 10-19).

80



IGCC ohne CO2-Abscheidung

Tabelle 10-19: Massenstromvergleich IGCC_S mit IGCC_S+

IGCC_S | IGCC_S+

Luftiiberschusszahl Brennkammer (M) [kg/kg]| 2,198 2,218

Luftmassenstrom [kg/s] 546,3 550,9

Rauchgasmassenstrom [kg/s] 704,5 709,1

Aus dem hoheren Rauchgasmassenstrom kann zum einen in der Gasturbine und zum andern im
Abhitzedampferzeuger mehr Energie entzogen und umgesetzt werden (siehe Tabelle 10-20).
Deswegen erhoht sich die Netzleistung auf 458,67 MW und es ergibt sich ein hoherer
elektrischer Nettowirkungsgrad von 48,31% (im Gegensatz zu 48,03%).

Tabelle 10-20: Elektrischer Leistungsvergleich IGCC_S mit IGCC_S+

IGCC_S | IGCC_S+

Gasturbinenleistung [MW,] 332,68 334,32

Dampfturbinenleistung [MW] 210,54 211,58

Netzleistung [MW,] 455,72 | 458,37

el. Nettowirkungsgrad [%] 48,03 48,31

spezifische CO, Emission [g/kWh] | 713,3 709,2

In Abbildung 10-3 ist das IPSEpro-Schaltbild des IGCC_S+-Prozess dargestellt.
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11. IGCC mit CO,-Abscheidung

Das folgende Kapitel beschreibt die Simulation eines IGCC-Prozesses mit einem Shell-
Kohlevergaser mit CO,-Abscheidung. Hier wurde die sogenannte pre-combustion
sequestration, also die Abscheidung von CO, aus dem Synthesegas vor der Verbrennung in der
Gasturbinenbrennkammer, simuliert.

Die zur Simulation verwendeten Prozessdaten stammen ebenfalls groBteils aus den in Kapitel
10 beschriebenen Quellen [20], [22], [23]. Der Grundaufbau dieses IGCC-Prozesses entspricht
jenem von Kapitel 10. Im Folgenden wird ndher auf die Unterschiede in der Simulation
eingegangen. Zur genaueren Prozessbeschreibung wird auf Kapitel 10 verwiesen.

11.1. Prozessbeschreibung

Die Basis dieses Kraftwerksprozesses ist der IGCC-Prozess ohne CO,-Abscheidung, welcher
in Kapitel 10.1 beschrieben ist. Die wesentlichsten Unterschiede betreffen die H,-
Anreicherung und die CO,-Abtrennung.

Wie in Abbildung 11-1 zu sehen ist, wird hier ebenfalls das Synthesegas aus dem Vergaser
mittels eines rezirkuliertem Synthesegases auf 900°C gekiihlt. Im Unterschied zum IGCC-
Prozess aus Kapitel 10 wird den Synthesegaskiihlern ein Uberhitzer hinzugefiigt, welcher
iberhitzten Hochdruckdampf erzeugt. Das Synthesegas wird ebenfalls auf 200°C gekiihlt und
zum Teil rezirkuliert. Jener Anteil der nicht in den Vergaser riickgefiihrt wird, durchstromt
einen Wischer (siehe Kapitel 7.1), in dem Feststoffe und 16sliche Bestandteile aus dem
Synthesegas entfernt werden. Dem Wiischer ist tiblicherweise ein Filter vorgeschalten, welcher
einen Teil der Feststoffe im Synthesegas abscheidet. Dieser ist nicht simuliert worden.

Bevor das Synthesegas in die Shift-Reaktoren gefiihrt werden kann, wird durch Beimischung
von Dampf aus der Hochdruckturbine das fiir die Shift-Reaktion erforderliche Dampf-zu-
Kohlenstoff-Verhiiltnis eingestellt. Die exotherme Shift-Reaktion (4.8) wird in zwei Reaktoren
durchgefiihrt. Der GroBteil des Kohlenstoffmonoxids wird im Hochtemperatur-Shift-Reaktor
konvertiert, wobei die entstehende Reaktionswéarme zur Hochdruckdampferzeugung verwendet
wird. Im zweiten Shift-Reaktor wird bei niederer Temperatur das restliche
Kohlenstoffmonoxid nahezu vollstindig konvertiert. Ein vorgeschaltener Wirmetauscher kiihlt
dabei das Synthesegas auf die erforderliche Eintrittstemperatur des Niedertemperatur-Shift-
Reaktors wobei ebenfalls Hochdruckdampf erzeugt wird.
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Abbildung 11-1: Vereinfachtes Blockschaltbild des IGCCpre_S-Prozesses
SC Synthesegaskiihler (Economiser, Verdampfer und Uberhitzer)
C2 Synthesegasverdichter
HTS Hochtemperatur-Shift-Reaktor
LTS Niedertemperatur-Shift-Reaktor
syn-c Synthesegaskondensator
Selexol Selexol CO,-Abscheidung und Entschwefelung
CC Brennkammer
C1 Luftverdichter
HTT Hochtemperaturturbine
HRSG Abhitzedampferzeuger (hear recovery steam generator)
HPT Hochdruckdampfturbine
LPT Niederdruckdampfturbine

In den Shift-Reaktoren wird COS ebenfalls in H,S umgewandelt, weswegen kein COS-
Hydrolyse-Prozess erforderlich ist. Die Wasserkonzentration am Austritt der Shift-Sektion ist
im Vergleich zum IGCC-Prozess ohne Abscheidung hoher. Die Wasserkondensation findet
somit bei hoheren Temperaturen statt, wodurch die Kondensationswirme zur Erwdrmung von
Prozesswasser genutzt werden kann. Im nachfolgenden Kondensator wird das Synthesegas auf
35°C gekiihlt, wobei anfallendes Kondensat abgeschieden wird. Im Selexol-Prozess wird die
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Schwefelabscheidung mit der Kohlendioxidabscheidung vereint. Dies erfolgt durch einen
zweistufigen Selexol-Prozess, wobei in der ersten Stufe H,S und in der zweiten Stufe CO,
abgetrennt wird. Die Schwefelriickgewinnung erfolgt ebenfalls mit dem Claus-Prozess (siehe
Kapitel 7.8).

Das gereinigte H,-reiche Synthesegas (25,03 mass% H,) wird anschlieend im Sittiger mit
Wasser gesittigt und erwirmt. Uber Wirmetauscher wird mittels Hochdruckwirme (130 bar)
das Synthesegas auf 250°C erwédrmt und wie im zuvor beschriebenen Prozess (Kapitel 10.1)
mit Stickstoff verdiinnt, ehe es in die Gasturbinenbrennkammer geleitet wird. Die Ausfiihrung
von Verdichter und Gasturbine sowie die Rauchgaskiihlung im Abhitzedampferzeuger sind
dhnlich dem IGCC-Prozess ohne Abscheidung simuliert worden.

Durch den hoheren Schwefelabscheidegrad im zweistufigen Selexol-Prozess tritt die zu
vermeidende Schwefelgaskondensation, verglichen zum IGCC-Prozess ohne CO,-
Abscheidung, bei geringeren Temperaturen auf. Somit wird eine geringere Abgastemperatur
angenommen [22].

11.2. Ausfithrung und Validierung

Nachfolgend wird ebenfalls ein Vergleich mit einem von Lozza et al. [20] simulierten IGCC-
Prozess mit pre-combustion sequestration durchgefiihrt. Dieser Referenzprozess wird kurz als
IGCCpre_R bezeichnet und der in dieser Diplomarbeit simulierte Prozess als IGCCpre_S. Der
Zusatz ,,pre* verdeutlicht dabei die CO,-Abscheidung vor der Verbrennung (pre-combustion
sequestration). Die Buchstaben ,,S“ und ,R* stehen in diesem Zusammenhang ebenfalls
jeweils fiir Simulation und Referenz. Die Nachfolgende Abbildung 11-2 zeigt das IPSEpro-
Schaltbild des IGCCpre_S-Prozess.
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11.2.1. Vergasungsedukte

Der Vergasungsprozess ist hier identisch jenem von Kapitel 10. Im IGCCpre_S-Prozess wird
dieselbe zugefiihrte Menge an Kohle wie Lozza et al. [20] in dessen simulierten IGCCpre_R-
Prozess angegeben hat verwendet. Im Unterschied zum IGCC-Prozess ohne CO,-Abscheidung
wird jedoch eine hohere Menge an Kohle zur Vergasung verwendet. Infolgedessen erhoht sich
der Stickstoffbedarf zur Kohleforderung sowie der Sauerstoff- und Wasserdampfbedarf. In
Tabelle 11-1 sind nochmals die Faktoren zur Berechnung der erforderlichen Massenstrome

zusammengefasst.
Tabelle 11-1: Berechnungsfaktoren Vergasung
Faktor
Stickstoffbedarf Kohleférderung [kgno/kgirocken-Kohte] 0,22
Dampfbedarf Vergasung [Kgpampi/kgkonie] 0,06
Sauerstoffbedarf Vergasung [kgoo/kgkonie] 0,9144

Bei einem Kohlemassenstrom von 38,88 kg/s ergibt sich ein Stickstoffbedarf von 8,55 kg/s
welcher mit 80°C und 80 bar zu den Kohleschleusen geleitet wird. Der Dampfmassenstrom
von 2,33 kg/s wird bei 398,2°C und 48 bar aus der Hochdruckturbine entnommen. Die
Luftzerlegungsanlage liefert den Sauerstoffbedarf von 35,55 kg/s bei 15°C und 48 bar. Zur
Berechnung des elektrischen Energieaufwands der Luftzerlegungsanlage sind ebenfalls die in
Tabelle 10-4 beschriebenen Berechnungsfaktoren verwendet worden. Daraus ergibt sich ein
Leistungsbedarf von 39305 kW, fiir die Luftzerlegungsanlage. Der zusitzliche Energiebedarf
fiir die Kohlemiihlen und Aschehandhabung sowie fiir den N,-Verdichter sind mit den Werten
aus Tabelle 10-16 berechnet worden.

11.2.2. Vergasungsprodukte

Die Synthesegaszusammensetzung unterscheidet sich aufgrund identischer
Vergasungsbedingungen nicht von jener des IGCC-Prozess ohne CO,-Abscheidung. In Tabelle
11-2 ist die Synthesegaszusammensetzung am Austritt aus dem Vergaser verglichen mit dem
Referenzprozess [20] dargestellt.

Tabelle 11-2: Synthesegaszusammensetzung Vergaseraustritt [mol %]

CO C02 H2 H20 st Ar N2 02 SOg

IGCCpre_R 59,20 | 2,60 | 23,27 | 4,00 0,31 0,95 9,67 0,00 k.A.

IGCCpre_S 59,12 | 2,35 | 23,57 | 4,11 0,25 0,94 9,61 0,00 0,05
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Die Unterschiede in der Synthesegaszusammensetzung ergeben, wie im IGCC-Prozess ohne
CO,-Abscheidung (siehe Kapitel 10.2.2), ebenfalls verschiedene Heizwerte, welche in Tabelle
11-3 nochmals angefiihrt werden.

Tabelle 11-3: Heizwert Synthesegas Vergaseraustritt

Heizwert [k]/kg]
IGCCpre_S 10258
IGCCpre_R 10194
Differenz 64

Die Simulation ergibt eine Vergasungsreaktionstemperatur von 1741°C, welche durch
Wirmeverlust und Membranwandkithlung auf 1550°C  reduziert wird. Diese
Temperaturabnahme erfordert bei einem Synthesegasmassenstrom von 79,71 kg/s eine
Wirmeabfuhr von 2,47% der zugefiihrten Wirmeleistung, welche nach der Gleichung (10.1)
berechnet wird. Wie im IGCC-Prozess ohne CO,-Abscheidung werden 2% der zugefiihrten
Wirmeleistung an die Membranwinde abgegeben und die verbleibenden 0,47% als
Vergaserwirmeverlust veranschlagt.

Die Mischung mit 200°C heiBem rezirkuliertem Synthesegas erzeugt eine
Synthesegastemperatur von 900°C. Fiir die weitere Kiihlung auf 200°C ist wie im
Referenzprozess [20] ein Uberhitzer dem Synthesegaskiihler und —economiser vorgeschaltet
worden. Dieser liberhitzt 16,32 kg/s Dampf bei 130 bar auf 550°C, welcher anschlieBend in die
Hochdruckdampfturbine geleitet wird.

11.2.3. Synthesegasbehandlung

Wie auch im IGCC-Prozess ohne CO,-Abscheidung wird zur Synthesegasreinigung ein
Wischer simuliert. Das 200°C heifle Synthesegas wird bei einem Druck von 40,99 bar mit
Wasser gesittigt und abgekiihlt. Im Referenzprozess von Lozza et al. [20] ist der
Austrittszustand aus dem Wiischer nicht definiert worden. Somit konnte zur Uberpriifung des
Siattigungszustandes keine Nachrechnung durchgefiihrt werden (siehe Kapitel 10.2.3). Mittels
einer Massenbilanz ist jedoch eine Wasserzufuhr von 3,09 kg/s errechnet worden.

Im Anschluss an die Synthesegaswiésche wird in den Shift-Reaktoren (siehe Kapitel 7.6) der
verbleibende CO-Anteil im Synthesegas in H, und CO, verwandelt. Dies erfordert nach
Angaben von Lozza et al. [20] am Eintritt in den Hochtemperatur-Shift-Reaktor ein molares
Dampf-zu-Kohlenstoff-Verhiltnis von 1,5 (als Kohlenstoff wird die Summe aus den molaren
Anteilen von CO; und CO verwendet). Das Synthesegas wird hierfiir mit 54,6 kg/s Dampf aus
der Hochdruckturbine vermischt. Diese Beimischung von 398,2°C heilem Dampf erzeugt
einen Synthesegasstrom von 137.4 kg/s, welcher bei einer Temperatur von 246,5°C in den
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ersten Shift-Reaktor geleitet wird. In Tabelle 11-4 ist die Synthesegaszusammensetzung am
Eintritt in den Hochtemperatur-Shift-Reaktor verglichen mit dem Referenzprozess [20]
dargestellt, woraus eine sehr gute Ubereinstimmung zu entnehmen ist.

Tabelle 11-4: Synthesegaszusammensetzung Eintritt HT-Shift [mol % ]
CO C02 H2 Hgo HzS Ar N2 02 SOg

IGCCpre_R 31,37 | 1,38 | 12,33 | 49,13 | 0,16 0,50 5,13 0,00 k.A.

IGCCpre_S 31,39 | 1,25 | 12,52 | 49,09 | 0,13 0,89 5,10 0,00 0,03

Die aus der Simulation erreichten H,O-, CO,-, und CO-Werte ergeben im Verhiltnis ein
molares Dampf-zu-Kohlenstoff-Verhéltnis von 1,504.

Die Austrittstemperatur aus dem HT-Shift-Reaktor ist auf 400°C fixiert worden. Die
anfallende Reaktionswidrme wird zur Verdampfung von 29,05 kg/s Hochdruckwasser (130 bar)
verwendet. Tabelle 11-5 zeigt eine Gegeniiberstellung der Synthesegaszusammensetzung am
Austritt aus dem HT-Shift-Reaktor mit ebenfalls guter Ubereinstimmung.

Tabelle 11-5: Synthesegaszusammensetzung Austritt HT-Shift [mol %]

CO CO, H, H,O H,S Ar N, 0O, SO,

IGCCpre_R 4,20 | 28,55 | 39,50 | 21,96 | 0,16 0,50 5,13 0,00 k.A.

IGCCpre_S 4,33 | 28,22 | 39,64 | 22,06 | 0,13 0,50 5,10 0,00 0,03

Die Simulation liefert im Vergleich zur Referenz nahezu identische Ergebnisse. Die CO-
Konvertierungsrate ist im simulierten Prozess etwas geringer (siehe dazu Kapitel 9.2).

Das 400°C heifle Produktgas wird anschlieBend {iiber weitere Wirmetauscher auf die
Eintrittstemperatur des Niedertemperatur-Shift-Reaktors von 210°C abgekiihlt. Diese Reaktion
erzeugt in der Simulation ein H,-reiches Produktgas (siehe Tabelle 11-6) mit einer Temperatur
von 241°C, welche um 5,5°C unter dem Wert der Referenz [20] liegt.

Tabelle 11-6: Synthesegaszusammensetzung Austritt NT-Shift [mol %]

CO CO, H, H,O H,S Ar N, 0O, SO,

IGCCpre_R 0,80 | 31,95 | 42,90 | 18,56 | 0,16 0,50 5,13 0,00 | kA.

IGCCpre_S 0,71 | 31,76 | 43,33 | 18,46 | 0,13 0,50 5,10 0,00 0,03

Trotz geringen Abweichungen der Synthesegaszusammensetzung am Austritt der beiden Shift-
Reaktoren erzeugen diese in Summe einen Heizwertunterschied, welcher Auswirkung auf die
Energiebilanz hat. Der Heizwert des Synthesegases nimmt in den beiden simulierten
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Shift-Reaktoren im Verhiltnis zu jenem in der Referenz [20] in Summe um 29,8 kJ/kg zu
(siehe Kapitel 9.2), wodurch die freiwerdende Wéirme geringer ist. Bei einem
Synthesegasmassenstrom von 1374 kg/s bedeutet dies einen Unterschied von 4095 kWy,.
Diese nicht unwesentliche Wirmemenge steht somit fiir den Dampfprozess nicht zur
Verfiigung.

Die Wirme des Synthesegases aus dem Niedertemperatur-Shift-Reaktor wird genutzt, um
Prozesswasser fiir die Vergaserkiihlung und Synthesegaskiihlung vorzuwérmen.

In der Referenzarbeit [20] sind keine genauen Angaben beziiglich der Prozesswasserfiihrung
gemacht worden. Dies erschwert die Modellierung einer dhnlichen Schaltungsweise.

Die Schwefel- bzw. Kohlendioxidabscheidung ist mittels eines Selexol-Prozesses simuliert
worden. Wie auch bei der Schwefelabscheidung mit dem chemischen Absorptionsmittel
MDEA (siehe Kapitel 7.2.1.1) muss fiir die physikalische Absorption mittels des
Losungsmittels Selexol das Synthesegas auf die Absorbertemperatur abgekiihlt werden.
Hierfiir wird in der Simulation wie auch im Referenzprozess [20] ein Kondensator verwendet.
Von Lozza et al. [20] sind keine Angaben zur Kondensationstemperatur bzw. der
erforderlichen Absorbertemperatur gemacht worden. In der technischen Fachliteratur [16] wird
eine Absorbereintrittstemperatur von 35°C fiir den Selexol-Prozess verwendet. Dieser Wert ist
in der Simulation beriicksichtigt worden. Das bei der Kondensation auf 35°C anfallende
Wasser wird in den Prozesskreislauf riickgefiihrt.

Romano [22] weist in seiner Arbeit darauf hin, dass die Selexol-Prozessdaten urheberrechtlich
geschiitzt sind und somit die Zuverlissigkeit seiner Ergebnisse fraglich ist. Er betrachtet den
Selexol-Prozess als black box und verwendet Prozessdaten eines dhnlichen Kraftwerks.

Fiir die Modellierung der Schwefel- bzw. CO,-Abscheidung ist ein Programmmodul entworfen
worden (siehe Kapitel 9.4), welches den Abscheideprozess ebenfalls nach Art einer black box
simuliert. Dabei ist ein CO,-Abscheidegrad von 94,6% von der Referenz [20] iibernommenen
worden. Spezifische Verbrauchsangaben des elektrischen und thermischen Energiebedarfs sind
im Referenzprozess [20] nicht angegeben, weswegen Werte aus technischer Fachliteratur [16]
verwendet worden sind. Diese Angaben werden spezifisch auf die abgetrennte CO,-Menge
bezogen.

Als elektrischer Energiebedarf werden 52,4 kWhg/tonco, veranschlagt, wobei 21,28
kWhe/tonco, davon zur Kiihlung des Losungsmittels auf 5°C erforderlich sind und 29,55
kWhe/toncg, fiir die Losungsmittelpumpen benotigt werden. Die H,S-Regeneration erfordert
eine Erwidrmung des Losungsmittels auf iiber 150°C. Hierfiir werden 84,18 kWhy/tonce, an
thermischer Energie veranschlagt [16]. In Tabelle 11-7 wird der errechnete Leistungsbedarf der
Selexolanlage mit den Werten von Lozza et al. [20] verglichen.
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Tabelle 11-7: Leistungsbedarf Selexolanlage

IGCCpre_S IGCCpre_R
el. Leistungsbedarf [kW] 17083 14240
therm. Leistungsbedarf [kKW,,] 27443 27000

Mit den spezifischen Verbrauchsangaben aus der Fachliteratur ergibt sich ein um gut 3 MW,
hoherer Leistungsbedarf als bei der Referenz [20]. Der thermische Energiebedarf hingegen
unterscheidet sich nur um 443 kW,. Zur Bereitstellung der Wirme fiir den H,S-Stripper sowie
fiir den Sauerwasser-Stripper wird von Lozza et al. [20] ein Niederdruckdampfmassenstrom
von 10,5 kg/s bei einem Druck von 6 bar und 158,8°C verwendet. Werden fiir den
Sauerwasser-Stripper 12 kJ/MJy,_kone veranschlagt (was einem Wiarmebedarf von 12396 kW,
entspricht), so zeigt die Simulation, dass 10,5 kg/s dieses Niederdruckdampfes nicht
ausreichen, um den H,S-Stripper sowie den Sauerwasser-Stripper mit der erforderlichen
Wirmemenge zu versorgen. Aus diesem Grund sind im IGCCpre_S-Prozess zusitzlich 4,8
kg/s Niederdruckdampf veranschlagt worden.

Im Selexol-Prozess werden 90,98 kg/s eines Gasgemisches aus 99,47 mol% CO, und 0,57
mol% H,S und SO, abgeschieden. Somit ergibt sich ein verbleibender
Synthesegasmassenstrom von 23,9 kg/s. Im Referenzprozess [20] wird ein Massenstrom von
23,43 kg/s angegeben. In Tabelle 11-8 ist die Zusammensetzung des Austrittgases aus der
Selexol-Anlage den Werten der Referenz gegeniibergestellt. Auch hier kann wieder von einer
sehr guten Ubereinstimmung mit den Referenzwerten gesprochen werden.

Tabelle 11-8: Synthesegaszusammensetzung Austritt Selexol [mol % ]

CO C02 H2 Hgo st Ar N2 02 SOg

IGCCpre_R 1,56 337 | 84,13 | 0,25 0,00 0,99 9,70 0,00 k.A.

IGCCpre_S 1,38 3,33 | 84,05 | 042 0,00 0,97 9,86 0,00 0,00

Das abgeschiedene CO,-reiche Gas wird anschlieBend durch einen gekiihlten Verdichter auf
150 bar komprimiert und verldsst die Selexol-Anlage mit 25°C. Die bendtigte
Verdichterleistung wird von Lozza et al. [20] mit 22,21 MW, fiir 89,55kg/s des CO,-Gemischs
angegeben. Daraus kann ein spezifischer Energieverbrauch von 248 kJ./kgco, errechnet
werden. Dieser Wert beriicksichtigt die Verdichtung von unterschiedlichen Druckniveaus, wie
sie in der Arbeit von Lozza et al. [20] ausgefiihrt worden ist. Diese gekiihlte Verdichtung ist
nicht simuliert worden, weswegen ebenfalls 248 kJ./kgco, veranschlagt worden sind. Im
simulierten Prozess ergibt sich bei einem reinen CO,-Massenstrom von 90,558 kg/s eine
benodtigte Verdichterleistung von 2246 MW,. Ein CO;-Anteil, welcher mit dem
abgeschiedenen H,S in die CLAUS-Anlage gelangt, ist hier nicht beriicksichtigt worden.
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Das von H,S und SO, befreite Synthesegas verldsst die Selexolanlage mit einer Temperatur
von 6,38°C und wird anschlieend in den Sittiger geleitet, in dem es auf 141,4°C erwéarmt und
mit Wasser angereichert wird. Am Austritt des Sittigers stellt sich 1t. Lozza et al. [20] ein
Wasseranteil von 10,56 mol% bei einem Druck von 35,60 bar im Synthesegas ein. Dies ergibt
einen Partialdruck des Wassers von 3,759 bar, welcher nahezu dem Sittigungsdruck bei
141,4°C entspricht (siehe Tabelle 10-9).

Im simulierten IGCCpre_S-Prozess wird jene Wassermenge zugefiihrt, um den im
Referenzprozess [20] angegebenen Austrittsmassenstrom von 30,62 kg/s zu erreichen. Tabelle
11-14 zeigt einen Vergleich der Synthesegaszusammensetzung am Austritt des Sittigers.

Tabelle 11-9: Synthesegaszusammensetzung Austritt Sattiger [mol %]

CO C02 H2 Hgo st Ar N2 02 SOg

IGCCpre_R 1,40 3,02 | 75,43 | 10,56 | 0,00 0,89 8,70 0,00 k.A.

IGCCpre_S 1,25 3,01 | 76,02 | 9,93 0,00 0,88 8,92 0,00 0,00

Auf Basis der Synthesegaszusammensetzung vor Eintritt in die Brennkammer lésst sich der
Kaltgaswirkungsgrad (4.10) errechnen (siehe Tabelle 11-10).

Tabelle 11-10: Vergleich Kaltgaswirkungsgrad

| 1GcCpre.s | IGCCpre R
Kaltgaswirkungsgrad [%] | 70,80 | 69,63

Aufgrund des hoheren Synthesegasheizwertes am Vergaseraustritt (siehe Kapitel 10.2), sowie
der vorhin erkldarten Heizwertunterschiede des Produktgases der Shift-Reaktoren ergibt sich
der Unterschied im Kaltgaswirkungsgrad. Das Synthesegas wird vor Eintritt in die
Gasturbinenbrennkammer auf 250°C erwidrmt und mit einem Stickstoffstrom aus der
Luftzerlegungsanlage vermischt. Es erfordert eine Zufuhr von 66,14 kgno/s, um den im
Referenzprozess [20] angegeben Synthesegasmassenstrom von 96,76 kg/s zu erreichen. Bei
einem spezifischen Energieverbrauch von 422,81 kl./kgn, (siehe Kapitel 10.2.3) des
Stickstoffverdichters ergibt sich ein elektrischer Leistungsbedarf von 27965 kW,.

Tabelle 11-11 liefert einen Vergleich der Gaszusammensetzung am Eintritt in die
Brennkammer.

92



IGCC mit CO2-Abscheidung

Tabelle 11-11: Synthesegaszusammensetzung Eintritt Brennkammer [mol %]

CO CO, H, H,O H,S Ar N, 0O, SO,

IGCCpre_R 0,87 1,87 | 46,80 | 6,56 0,00 0,55 | 43,35 | 0,00 | k.A.

IGCCpre_S 0,78 1,87 | 47,37 | 6,19 0,00 0,55 | 43,25 | 0,00 0,00

Die Gasturbineneinheit (Verdichter, Brennkammer und Gasturbine) ist identisch dem IGCC-
Prozess ohne CO,-Abscheidung modelliert worden (siehe Kapitel 10.2.3).

Die Verbrennung erfordert einen Druckluftbedarf von 566,8 kg/s (siehe Tabelle 10-12). Dabei
werden 441,84 kg/s in die Brennkammer geleitet und 124,96 kg/s zur
Gasturbinenschaufelkiihlung verwendet [20].

Um eine Brennkammeraustrittstemperatur von 1384,8°C [20] zu simulieren, wird ein
Wirmeverlust der Brennkammer von 2,43% (bezogen auf den Heizwert des zugefiihrten
Synthesegases) bendtigt. Aus der Arbeit von Lozza et al. [20] konnten keine Angaben
beziiglich Warmeverlust in der Brennkammer entnommen werden. Bei Verwendung der von
Lozza et al. [20] definierten Gaszusammensetzung am Brennkammereintritt, und Fixierung der
Austritttemperatur von 1384,8°C, ergibt die Simulation einen Brennkammerwérmeverlust von
0,87%, welcher aufgerundet auf 0,9% jener Angabe von Giuffrida et al. [23] entsprechen
wiirde.

In der Gasturbine wird das Rauchgas von 16,54 bar auf einen Druck von 1,04 bar entspannt
und verlidsst diese mit einer Temperatur von 570,2°C [20]. Die Gasturbinenschaufelkiihlung ist
identisch dem in Kapitel 10.2.3 beschriebenen Prozess simuliert worden. Durch die
Beimischung von Luft zum Rauchgasstrom wird eine Temperatur von 1227°C am
Gasturbineneintritt erzeugt. In der Simulation ergibt sich somit ein isentroper Wirkungsgrad
der Turbine von s v = 90,62%. Weitere Wirkungsgrade und Annahmen, welche hier nicht
beschrieben sind, konnen aus Tabelle 10-14 entnommen werden.

Der Gasturbinengenerator erzeugt bei identischen elektrischen sowie mechanischen
Wirkungsgraden eine elektrische Leistung von 328,5 MW, welcher verglichen zu Lozza et al.
[20] um rund 3 MW hoher ist. Dieser Unterschied hat sich auch im zuvor beschriebenen
IGCC_S-Prozess ergeben.

Das Rauchgas am Austritt der Gasturbine besteht zum Grofiteil aus dem inerten Gas Stickstoff
und zu geringeren Teilen aus Wasserdampf und Sauerstoff (siehe Tabelle 11-12). Wie auch im
IGCC_S-Prozess zeigt der Vergleich der Rauchgaszusammensetzung mit den Werten der
Referenz eine sehr gute Ubereinstimmung.
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Tabelle 11-12: Rauchgaszusammensetzung Austritt Gasturbine [mol %]

CO CO, H, H,O H,S Ar N, 0O, SO,

IGCCpre_R 0,00 0,72 0,00 | 14,45 | 0,00 0,88 | 73,33 | 10,62 | k.A.

IGCCpre_S 0,00 0,70 0,00 | 14,58 | 0,00 0,88 | 73,32 | 10,52 | 0,00

11.2.4. Schaltung des Abhitzedampferzeugers

Der Abhitzedampferzeuger unterscheidet sich nur geringfiigig von jenem aus dem IGCC-
Prozess ohne CO,-Abscheidung (siehe Kapitel 10.2.4). Die Modellierung, dhnlich jener aus
dem Referenzprozess [20], ist aufgrund fehlender Angaben ebenfalls nur anndhernd moglich
gewesen.

Wie auch im IGCCpre_R-Prozess wird im Abhitzedampferzeuger ein Rauchgasmassenstrom
von 663,56 kg/s von 570,2°C auf 100°C abgekiihlt, ehe er an die Umgebung abgegeben wird.
Somit wird im IGCCpre_S-Prozess dieselbe Wirmemenge wie im IGCCpre_R-Prozess dem
Rauchgas entzogen.

Das Kondensator- sowie Entgaserdruckniveau ist identisch jenem aus dem IGCC_S-Prozess.
Dem auf 1,45 bar verdichteten Kondensatmassenstrom werden vor FEintritt in den
Niedertemperaturwédrmetauscher, welcher das Rauchgas auf 100°C abkiihlt, diverse
riickgefiihrte Prozesswassermengen beigemischt. Dabei handelt es sich um 22,14 kg/s
Kondensat (35°C) aus dem Synthesegaskondensator, kondensierter Dampf aus Sauerwasser-
Stripper (4,8 kg/s / 41,6°C) und H,S-Stripper (10,5 kg/s / 34,14°C), sowie 44,22 kg/s an
frischem Zusatzwasser mit 15°C. Im Vergleich zum IGCC-Prozess ohne CO,-Abscheidung ist
die Kohletrocknung nicht im Prozess eingeschlossen, weswegen hierfiir kein Dampf dem
Abhitzedampferzeuger entnommen und wieder beigemischt wird.

Dieses Kondensatgemisch erzeugt in Summe einen Massenstrom von 189,71 kg/s, welcher
anschlieend iiber einen Wirmetauscher auf 93°C erwirmt und in den Entgaser geleitet wird.
Danach wird das Prozesswasser {iiber Speisewasserpumpen auf die erforderlichen
Druckniveaus (6 bar, 30 bar, 155 bar) verdichtet. Der Grofiteil des Prozesswassers wird bei
einem Druck von 130 bar iiber Rauchgaswidrmetauscher erwidrmt und zu den
Synthesegaskiihlern geleitet, wo es verdampft und zum Teil auch iiberhitzt wird. Der Kreislauf
ist dementsprechend ausgelegt worden, um die im Referenzprozess [20] angegebenen
Massenstrome zu erzeugen. Im Synthesegasverdampfer wird 146,8 kg/s Sattdampf bei 130 bar
erzeugt und dem Uberhitzer im Abhitzedampferzeuger zugefiihrt. Im Synthesegasiiberhitzer
wird 16,32 kg/s Dampf auf 550°C {iiberhitzt und zusammen mit dem tiberhitzen Dampf aus
dem Abhitzedampferzeuger in die Hochdruckdampfturbine geleitet. Wie auch im IGCC_S-
Prozess konnte der von Lozza et al. [20] angegebene Dampfmassenstrom von 167,9 kg/s bei
541,4°C und 119,6 bar nicht erreicht werden.

Unter Einhaltung der nétigen Temperaturdifferenzen werden im IGCCpre_S-Prozess 163,9
kg/s des iiberhitzten Dampfes in der Hochdruckdampfturbine auf 36 bar entspannt. Aus der

94



IGCC mit CO2-Abscheidung

Hochdruckdampfturbine wird der fiir die Vergasung sowie fiir die Shift-Reaktoren benétigte
Dampf bei einem Druck von 48 bar und 398,2°C entnommen, was in Summe einem
Massenstrom von 56,9 kg/s entspricht. Somit ergibt sich ein Dampfmassenstrom von 107 kg/s
am Turbinenaustritt, welcher nochmals auf 544°C {iberhitzt wird, ehe er in der
Niederdruckdampfturbine auf 0,04 bar entspannt wird. Die Massenbilanz mit den von Lozza et
al. [20] angegebenen Dampfstromen zeigt, dass, wie auch im IGCC_R-Prozess, vermutlich ein
Leckagenverlust von 1,67 kg/s zwischen Ein— und Austritt an der Hochdruckdampfturbine
beriicksichtigt worden ist. Im Referenzprozess [20] wird am Hochdruckturbinenaustritt ein
Dampfmassenstrom von 109,3 kg/s angegeben. Im Gegensatz zum simulierten Prozess wird im
IGCCpre_R-Prozess die Niederdruckdampfturbine mit 115,3 kg/s iiberhitztem Dampf bei
544°C beaufschlagt. Im simulierten Prozess kann keine zusitzliche Dampfmenge erzeugt
werden weshalb die Niederdruckturbine mit 107 kg/s Dampf bei 33,12 bar beaufschlagt wird.

Die Beimischung von 6,63 kg/s Dampf bei 5,52 bar und 300°C in die
Niederdruckdampfturbine ist im IGCCpre_S-Prozess ident dem IGCCpre_R-Prozess realisiert
worden.

Auch im IGCCpre_R-Prozess konnten keine genaueren Angaben zu Turbinenwirkungsgraden
und Austrittszustand des entspannten Niederdruckdampfes entnommen werden. Fiir die
Simulation des IGCCpre_S-Prozesses sind deswegen auch die im IGCC_S verwendeten Werte
tibernommen worden. Die erzeugte Generatorleistung der Dampfturbinen ist aufgrund der doch
erheblich geringeren Massenstrome auch um 5,7 MW, niedriger als bei Lozza et al. [20]. Dies
resultiert zum einen aus der geringeren Wirmeabgabe der Shift-Reaktoren (siehe Kapitel 7.6),
zum anderen sind fiir den Sauerwasser-Stripper zusitzlich 12,4 MWy, errechnet worden. Der
Wirmeverbrauch des Sauerwasser-Strippers ist im IGCCpre_R nicht definiert worden,
weshalb mit demselben Verbrauchswert des IGCC_R-Prozess gerechnet worden ist.

In Tabelle 11-13 sind die Prozessannahmen des Abhitzedampferzeugers nochmals
zusammengefasst.
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Tabelle 11-13: Annahmen Abhitzedampferzeuger IGCCpre_S / IGCCpre_R

IGCCpre_S | IGCCpre_R

gasseitiger Druckverlust [kPa] 3 3
Wirmeverlust [% der transportierten Wérme] 0,7 k.A.
Druckniveaus [bar] 130/36 130/36
max. Dampftemperatur [°C] 550 550
Unterkiihlung AT im Kondensator [°C] 5 k.A.
Pinch point AT im Abhitzedampferzeuger [°C] 5 k.A.
Pinch point AT im Synthesegaskiihler [°C] 15 k.A.
min. Abgastemperatur [°C] 100 100
Druckverlust Uberhitzer [%] 8 8
Kondensatordruck [bar ] 0,04 0,04
Energieaufwand Wirmeabfuhr (Kondensator) [MJ./MJ ] 0,01 0,01
hydraulischer Pumpenwirkungsgrad [%] 80 80
mechanischer Turbinenwirkungsgrad [%] 99,5 99,5
elektrischer Generatorwirkungsgrad [%] 98,7 98,7
isentroper Wirkungsgrad HD-Turbine ;s ypr [%] 92,0 k.A.
isentroper Wirkungsgrad ND-Turbine n;s npr [%] 93,5 k.A.

In Tabelle 11-14 sind die Ergebnisse der Simulation zusammengefasst und der Arbeit von
Lozza et al. [20] gegeniibergestellt (sieche dazu auch Tabelle 10-16). Wie auch im IGCC-
Prozess ohne CO,-Abscheidung sind im Referenzprozess von Lozza et al. [20] zwei Vergaser
mit zwei Gasturbinen simuliert worden, welche zusammen einen Abhitzedampferzeuger mit
einem heilen Rauchgasstrom beaufschlagen. Die elektrischen Leistungsangaben sind somit
halbiert worden, um die Vergleichbarkeit zu erméglichen.
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Tabelle 11-14: Elektrische Leistungsbilanz IGCCpre_S und IGCCpre_R [MW,]

IGCCpre_S | IGCCpre_R
Gasturbine 328.,5 3254
Hilfsantriebe Gasturbine -1,16 -1,16
Dampfturbine 187,1 192,8
Speisewasser- und Kondensatpumpen -3,38 -3,77
Luftzerlegungsanlage -39,3 -39,3
N,-Verdichter fiir Synthesegasverdiinnung -27,95 -27,95
Kohleschleusenverdichter (88 bar) -4,96 -4,96
Verdichter fiir Synthesegasrezirkulierung -1,32 -1,31
Zusatzaufwand Selexolprozess -17,08 -14,24
CO,-Verdichtung auf 150 bar -22,46 -22.21
Aufwand fir Wiarmeabfuhr Kondensator -2,34 -2,83
Kohlemiihle und Kohlehandhabung -1,94 -1,94
Asche- und Schlackehandhabung -0,56 -0,53
BOP (Balance of Plant) -1,55 -1,55
Netzleistung [MW,] 391,6 396,5
Wirmezufuhr bezogen auf H, Kohle [MW,] 1033,1 1033,1
Kaltgaswirkungsgrad [%] 70,80 69,63
el. Nettowirkungsgrad [%] 37,90 38,38
spezifische CO, Emission [g/kWh] 69,6 82,3

Im simulierten IGCCpre_S-Prozess wird ein Nettoleistungsoutput von 391,6 MW, erzeugt,
welcher um 4,1 MW, geringer ist als im Vergleichsprozess [20]. Dabei ldsst sich ein

elektrischer Nettowirkungsgrad von 37,9% errechnen.

Die wesentlichsten Unterscheidungsmerkmale sind der um 3 MW, hohere Verbrauch der

Selexolanlage, der geringere Leistungsoutput der Dampfturbine, sowie die um 3,1 MW

hohere Generatorleistung der Gasturbine.

Aus dem im Rauchgas enthaltenen CO,-Anteil kann ein spezifischer CO,-Emissionswert von
69,6 g/kWh bei einer Netzleistung von 391,6 MW, errechnet werden. Mit den von Lozza et al.
[20] angegebenen 396,5 MW, Netzleistung (siche Tabelle 11-14) sowie dem angegebenen

97



IGCC mit CO2-Abscheidung

CO;-Anteil im Rauchgas errechnet sich ein spezifischer CO,-Emissionswert von 70,2 g/kWh,
und nicht wie angegeben 82,3 g/kWh.

Wie bereits im vorigen Kapitel beschrieben wir auch hier vermutet, dass von Lozza et al. [20]
Anteile an zusitzlichen Emissionen, wie beispielsweise NOx oder CHy, dem CO,-Anteil im
Abgas hinzugerechnet werden, und somit ein spezifischer CO,-Emissionswert von 82,3 g/kWh
erreicht wird.

11.3. IGCCpre_S+

Der als IGCCpre_S+ bezeichnete Prozess verwendet, wie auch in Kapitel 10.3 beschrieben, die
von Giuffrida et al. [23] veranschlagten 0,9% Wirmeverlust in der Brennkammer. Dadurch
wird der erwidhnte Heizwertunterschied von IGCCpre_S zu IGCCpre_R nicht durch den
erhohten Wirmeverlust von 2,4% korrigiert, sondern im Prozess umgesetzt.

Damit die Gasturbineneintrittstemperatur von 1385°C beibehalten werden kann, muss die
Verbrennungsluftzufuhr erhoht werden, was den Leistungsbedarf des Luftverdichters
vergrofert (siehe Tabelle 11-15).

Tabelle 11-15: Massenstromvergleich IGCCpre_S mit IGCCpre_S+

IGCCpre_S | IGCCpre_S+
Luftiiberschusszahl Brennkammer (A) [kg/kg] 2,106 2,153
Luftmassenstrom [kg/s] 566,8 578.,6
Rauchgasmassenstrom [kg/s] 663,6 6754

Aus dem hoheren Rauchgasmassenstrom kann zum einen in der Gasturbine und zum andern im
Abhitzedampferzeuger mehr Energie entzogen und umgesetzt werden (siehe Tabelle 11-16).
Der Netzleistungsoutput erhoht sich auf 398,74 MW, und es ergibt sich ein elektrischer
Nettowirkungsgrad von 38,60%.
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Tabelle 11-16: Elektrischer Leistungsvergleich IGCCpre_S mit IGCCpre_S+

IGCCpre_S | IGCCpre_S+
Gasturbinenleistung [MW,] 328,49 332,73
Dampfturbinenleistung [MW] 187,07 190,10
Netzleistung [MW,] 391,55 398,74
el. Nettowirkungsgrad [%] 37,90 38,60
spezifische CO, Emission [g/kWh] 69,6 68,3

In Abbildung 11-3 ist das IPSEpro-Schaltbild des IGCC_S+-Prozess dargestellt.
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12. Graz-Cycle mit Kohlevergasung

Der Graz-Cycle entstand in den 90er Jahren am Institut fiir Thermische Turbomaschinen und
Maschinendynamik an der Technischen Universitit Graz. Dabei handelt es sich um einen Oxy-
Fuel-Prozess mit CO,-Riickhaltung, wobei hochste Wirkungsgrade verwirklicht werden. Durch
stindige Weiterentwicklung unter Verwendung aktueller Gasturbinentechnologien entstand
schlieBlich der S-Graz-Cycle [27], welcher Erdgas als Brennstoff verwendet. Auf Basis dieses
Prozesses hat erstmals Matthias Mayr in seiner Diplomarbeit [14] die Integration einer
Kohlevergasung in den S-Graz-Cycle untersucht.

Nachfolgend wird der in den Kapiteln 10 und 11 verwendete Kohlevergasungsprozess in den
Graz-Cycle integriert. Dieser Prozess wird kurz als IGCC_GC bezeichnet. AnschlieBend
werden die Prozessdaten dem IGCCpre_S+-Prozess gegeniibergestellt und die Ergebnisse
verglichen.

12.1. Prozessbeschreibung

Der Kohlevergasungsprozess, welcher in den Kapiteln 10 und 11 schon genauer erldutert
worden ist, wird im IGCC_GC mit dem S-Graz-Cycle kombiniert. Dies bedeutet eine
Verbrennung des erzeugten Synthesegases in der Brennkammer des Graz-Cycle. Bei der
Verbrennung von Erdgas mit reinem Sauerstoff, wie es im S-Graz-Cycle umgesetzt worden ist,
besteht das Produktgas zum GroBteil aus einem Gemisch von CO, und Wasserdampf. Durch
die Kondensation des Wasserdampfes ist es moglich das CO, abzutrennen.

Um den Gehalt an unerwiinschten inerten Gasbestandteilen wie etwa Stickstoff im
Arbeitsmedium moglichst gering zu halten, wird im IGCC_GC-Prozess das Synthesegas
ebenfalls mit reinem Sauerstoff aus der Luftzerlegungsanlage verbrannt. Dies ist ein
wesentlicher Unterschiede des IGCC_GC im Vergleich zum IGCC_S+- bzw. IGCCpre_S+-
Prozess. Weiters wird der zur Kohleférderung bendétigte Stickstoffbedarf in den
Kohleschleusen im IGCC_GC-Prozess durch das aus dem Prozess abgeschiedene CO, ersetzt.
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Abbildung 12-1: Vereinfachtes Blockschaltbild des IGCC_GC-Prozesses

SC Synthesegaskiihler (Economiser, Verdampfer und Uberhitzer)
C5, C6 Synthesegasverdichter

COS COS-Hydrolyseprozess

syn-c Synthesegaskondensator

MDEA MDEA-Entschwefelungsprozess

CC Brennkammer

Cl1,C2,C3,C4 Arbeitsgasverdichter

HTT Hochtemperaturturbine

HRSG Abhitzedampferzeuger (heat recovery steam generator)
HPT Hochdruckdampfturbine

LPT Niederdruckdampfturbine

Der Aufbau des Kohlevergasers entspricht dem in Kapitel 11 beschriebenen IGCCpre_S- bzw.
IGCCpre_S+-Prozess (sieche Abbildung 12-1). Das heile Synthesegas wird durch die
Synthesegaskiihler (Economiser, Verdampfer und Uberhitzer) auf 200°C abgekiihlt, wobei
ausschlieBlich {iiberhitzter Dampf erzeugt wird. AnschlieBend erfolgt die Reinigung durch
einen Wischer, die COS-Hydrolyse in einem Katalysator, sowie die Schwefelabscheidung im
MDEA-Prozess wie sie auch im IGCC_S- bzw IGCC_S+-Prozess simuliert worden ist. Die
Schwefelriickgewinnung wird ebenfalls im Claus-Prozess (siehe Kapitel 7.8) durchgefiihrt.
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Das gereinigte Synthesegas wird wieder erwidrmt und iiber einen Verdichter auf das bendotigte
Brennkammerdruckniveau von 41,7 bar verdichtet. Zusammen mit dem Sauerstoff aus der
Luftzerlegungsanlage wird das Synthesegas verbrannt, wobei durch Beimischung von Dampf
und einem H,O0/CO,-Gemisch die Brennkammer gekiihlt wird. Das bei der Verbrennung
entstehende 1400°C heille Arbeitsmedium gelangt anschlieend in die Hochtemperaturturbine
(HTT), in der es auf einen Druck von 1,06 bar entspannt wird und verlisst diese mit einer
Temperatur von 581°C. Im Abhitzedampferzeuger (HRSG) wird die Wirme des
Arbeitsmediums verwendet, um iiberhitzten Dampf von 550°C und 185 bar zu erzeugen.
Zusammen mit dem iiberhitzten Dampf aus den Synthesegaskiihlern (SC) wird der iiberhitzte
Dampf aus dem HRSG in der Hochdruckdampfturbine (HPT) auf den Brennkammerdruck
entspannt. Abgezweigter Dampf aus der HPT wird verwendet, um die Brennkammer sowie die
Turbinenschaufeln der HTT zu kiihlen und weiter den Wirmebedarf fiir MDEA-Stripper und
Sauerwasser-Stripper zu liefern.

Das Arbeitsmedium verldsst den Abhitzedampferzeuger mit einer Temperatur von 138°C,
wobei 36% iiber die Verdichter C1 und C2 in die Brennkammer zuriickgefiihrt werden. Aus
den verbleibenden 54% wird iiber die zwischengekiihlten Verdichter C3 und C4 der
Dampfanteil auskondensiert und das CO, abgeschieden. Die abgegebene Wirme wird dazu
verwendet, um Niederdruckdampf (0,75 bar, 136°C) zu erzeugen. Dieser wird in der
Niederdruckdampfturbine (LPT) auf einen Kondensatordruck von 0,04 bar entspannt. Das
Kondensat wird anschlieBend durch Kondensatpumpen verdichtet und nach der Entgasung
wieder den Verdampfern zugefithrt. Der Niederdruckdampfkreislauf stellt einen
abgeschlossenen Kreislauf dar. Ein geringer Teil des abgeschiedenen CO, wird auf 88 bar
verdichtet und zur Kohleférderung in den Kohleschleusen verwendet. Der verbleibende Anteil
des CO, von 104,4 kg/s wird auf 150 bar verdichtet.

12.2. Ausfithrung und Ergebnisse

Im folgenden Kapitel wird die Simulation des IGCC_GC-Prozess detailliert beschrieben. In
Abbildung 12-2 ist das IPSEpro-Schaltbild des IGCC_GC-Prozess dargestellt.
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12.2.1. Vergasungsedukte

Die Kohlevergasung ist auf Basis der in Kapitel 11 beschriebenen Prozessdaten simuliert
worden. Dies bedeutet, dass dieselbe Menge Kohle mit derselben Menge an Sauerstoff und
Wasserdampf vergast wird. Im Unterschied zum IGCC-Prozess aus Kapitel 11 ist der N,-
Anteil im Produktgas unerwiinscht, weswegen die Kohlezugabe iiber die Kohleschleusen mit
einem CO,-Gemisch erfolgt. Dieses CO,-Gemisch (Tabelle 12-6) stammt, wie noch spiter
beschrieben wird, aus dem Abscheidevorgang am Ende des Kraftwerk-Prozesses. Durch einen
gekiihlten Verdichter wird das Gasgemisch auf 88 bar verdichtet, ehe es bei 80°C der Kohle
zugemischt wird.

Der zur Vergasung der Kohle (siehe Tabelle 10-3) erforderliche Dampf-, Sauerstoff- und
Kohlendioxidbedarf wird anhand der in Tabelle 12-1 abgebildeten Faktoren berechnet.

Tabelle 12-1: Berechnungsfaktoren Vergasung

Faktor
Kohlendioxidbedarf Kohleforderung [kgcozgem/Kgirocken-Kohie] 0,22
Dampfbedarf Vergasung [Kgpampi/kgkonle] 0,06
Sauerstoffbedarf Vergasung [kgoo/kgkonie] 0,9144

Der CO,-Bedarf fiir die Kohleférderung ist anhand jenem Faktor errechnet worden, welcher
von Lozza et al. [20] zur Berechnung des N,-Bedarfs verwendet worden ist. Bei einem
Kohlemassenstrom von 38,88 kg/s ergibt sich ein Kohlendioxidbedarf von 8,55 kg/s. Fiir die
CO,-Verdichtung hat sich ein spezifischer Energieaufwand von 283 kJ./kgcozgem €rgeben.

Der Dampfmassenstrom von 2,33 kg/s wird bei 383°C und 195,7 bar aus dem Dampfkreislauf
des Graz-Cycle entnommen und auf das Vergaserdruckniveau von 30 bar reduziert. Die
Luftzerlegungsanlage liefert den erforderlichen Sauerstoffbedarf (siehe Tabelle 10-4) von
35,55 kg/s bei 15°C und 48 bar. Zur Berechnung des elektrischen Energieaufwands der
Luftzerlegungsanlage sind ebenfalls die in Tabelle 10-4 beschriebenen Berechnungsfaktoren
verwendet worden. Wie spiter noch eingehender beschrieben wird, wird das Synthesegas in
der Brennkammer mit Sauerstoff aus der Luftzerlegungsanlage verbrannt. Die
Luftzerlegungsanlage erzeugt somit eine hohere Menge an Sauerstoff als im IGCCpre_S+-
Prozess, in dem die Verbrennung mit Luft simuliert wird. Fiir den Vergasungsprozess ergibt
sich ein erforderlicher Leistungsbedarf der Luftzerlegungsanlage von 39305 kW,. Der
zusitzliche Energiebedarf fiir Kohlemiihlen und Aschehandhabung ist mit den Werten aus
Tabelle 10-16 berechnet worden. Hier sei nochmals darauf hingewiesen, dass der
Vergasungsprozess, wie in den vorangegangenen Kapiteln erldutert, bei 30 bar simuliert
worden ist und nicht wie in der Publikation von Lozza et al. [20] bei 44 bar (sieche Kapitel
10.2.1).

105



Graz-Cycle mit Kohlevergasung

12.2.2. Vergasungsprodukte

Die Verwendung eines Kohlendioxidgemisches anstatt von Stickstoff zur Kohleforderung hat
eine Auswirkung auf die Synthesegaszusammensetzung, welche in Tabelle 12-2 mit dem
IGCCpre_S+-Prozess verglichen wird.

Tabelle 12-2: Synthesegaszusammensetzung Vergaseraustritt [mol %]

CO CO, H, H,O H,S Ar N, 0O, SO,

IGCC-GC 63,62 | 4,82 | 21,56 | 7,05 0,19 0,97 1,68 0,00 0,12

IGCCpre_S+ | 59,12 | 2,35 | 23,57 | 4,11 0,25 0,94 9,61 0,00 0,05

Die Simulation ergibt eine Vergasungsreaktionstemperatur von 1723°C, welche verglichen
zum simulierten IGCC-Prozess mit CO,-Abscheidung um 18°C geringer ist.

Das heille Synthesegas wird, wie auch in den beiden zuvor beschriebenen Prozessen (siehe
Kapitel 10 und 11), durch Wérmeverlust und Membranwandkiihlung auf 1550°C reduziert.
Diese Temperaturabnahme erfordert bei einem Synthesegasmassenstrom von 79,71 kg/s eine
Wirmeabfuhr von 2,2% der zugefiihrten Wirmeleistung, welche nach Gleichung (10.1)
berechnet wird. Die Wirmemenge, welche an die Membranwinde abgegeben wird, entspricht
2% der zugefiihrten Wirmeleistung. Die verbleibenden 0,2% werden als Vergaserverlust
eingerechnet, und ist damit geringer als bei den vorigen Prozessen.

Die Synthesegaskiihlung wird wie auch im IGCCpre_S+-Prozess mittels Economiser,
Verdampfer und Uberhitzer simuliert und das Synthesegas wird dabei auf 200°C abgekiihlt.
Dabei wird aus dem Prozesswasser jedoch nicht Sattdampf und iiberhitzter Dampf erzeugt,
sondern ausschlieBlich iiberhitzter Dampf. Hierfiir wird Prozesswasser aus dem Entgaser durch
eine Speisewasserpumpe auf 213,4 bar verdichtet und anschlieBend im Economiser erwérmt,
im Verdampfer sowie iiber die Membranwinde des Vergasers verdampft, und schlieflich im
Uberhitzer auf eine Temperatur von 550°C iiberhitzt. Dabei wird ein Dampfmassenstrom von
59,4 kg/s erzeugt. Etwa die Hilfte des auf 200°C abgekiihlten Synthesegases wird iiber einen
Verdichter in den Vergaser riickgefiihrt und kiihlt das Synthesegas am Vergaseraustritt von
1550°C auf 900°C ab.

Die andere Hilfte des Synthesegases wird durch einen Filter (wurde nicht simuliert) von den
Feststoffen befreit und in den Wasserwischer (siehe Kapitel 7.1) geleitet. Im Wischer wird das
Synthesegas von Verunreinigungen befreit und mit Wasser angereichert. Wie im IGCC_S-
Prozess (Kapitel 10.2.3) gezeigt wurde, ist das Synthesegas am Austritt aus dem Wéscher mit
Wasser gesittigt. Um eine realistische Wasseranreicherung des Synthesegases zu simulieren,
ist der Synthesegaszustand am Wischeraustritt, welcher von Lozza et al. [20] im Standard-
IGCC-Prozess beschrieben worden ist, iibernommen worden. Das heif3t, dass das Synthesegas
am Wischeraustritt bei einem Druck von 40,99 bar eine Temperatur von 138°C aufweist.
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Der Sittigungsdruck von Wasser bei einer Temperatur von 138°C ist 3,4151 bar (siehe Tabelle
10-7). Daraus ergibt sich ein Wasseranteil von 8,3315 mol% im Synthesegas (siehe Tabelle
12-3). Dies wird durch eine Zufuhr von 0,885 kg/s an Wasser erreicht.

Tabelle 12-3: Synthesegaszusammensetzung Austritt Wascher [mol %]

CO C02 H2 Hgo st Ar N2 02 SOg

IGCC-GC 62,75 | 4775 | 21,26 | 8,33 0,19 0,96 1,65 0,00 0,12

IGCCpre_S+ | 56,45 | 2,24 | 22,51 | 843 0,24 0,90 9,18 0,00 0,05

Im IGCC-GC-Prozess werden keine Shift-Reaktoren verwendet, weswegen der Prozessschritt
der COS-Hydrolyse notwendig ist (siehe Kapitel 7.7). Dafiir muss das Synthesegas auf die
COS-Hydrolysetemperatur von 180°C erwidrmt werden [20]. Die COS-Hydrolyse ist im
IGCC_GC-Prozess nur angedeutet worden, weswegen sich keine Anderungen in der
Synthesegaszusammensetzung ergeben. Die Schwefelabtrennung aus dem Synthesegas ist wie
auch im IGCC_S+-Prozess mit dem chemischen Losungsmittel MDEA simuliert worden
(siehe Kapitel 9.3). Um eine MDEA-Absorbertemperatur von 35°C zu erreichen wird ein
Kondensator verwendet. Die Simulation der MDEA-Abscheidung ist identisch dem IGCC_S-
bzw. IGCC_S+-Prozess ausgefiihrt worden. Fiir die detaillierte Beschreibung siehe Kapitel
10.2.3. Der errechnete elektrische Energiebedarf der MDEA-Schwefelabscheidung betrigt 499
kW,. Als thermischer Energiebedarf werden 7981 kWy, bendtigt. Zur Bereitstellung dieser
Wirmemenge wird ein Dampfmassenstrom von 8,5 kg/s verwendet, welcher aus der
Hochdruckdampfturbine (13,98 bar / 201°C) entnommen wird. Die verbleibende Wiarme des
Dampfstroms wird anschlieBend im Sauerwasser-Stripper verwendet, um geloste Gase aus der
Waschfliissigkeit zu entfernen. Dies erfordert einen Wirmebedarf von 12386 kWy,. Die
Synthesegaszusammensetzung am Austritt aus der MDEA-Abscheidung ist in Tabelle 12-4

dargestellt.

Tabelle 12-4: Synthesegaszusammensetzung Austritt MDEA [mol %]

| co | co, | H, | 1O | Hs | ar | N, | 0, | SO,
IGCC_GC | 68,75 | 483 | 2330 | 027 | 000 | 1,05 | 1,81 | 0,00 | 0,00

Das von Schwefel befreite Synthesegas verldsst den MDEA-Absorber bei einer Temperatur
von 35°C und wird iiber mehrere Wirmetauscherstufen auf 250°C erwiarmt. Im IGCC_GC-
Prozess wird kein Sittiger verwendet, da die Verbrennungstemperatur in der Brennkammer
durch Beimischung von Rauchgas und Wasserdampf auf 1400°C konstant gehalten wird.
Durch den Synthesegasverdichter wird das Synthesegas auf einen Druck von 41,7 bar
verdichtet, ehe es in die Brennkammer geleitet wird. Die Temperatur am Verdichteraustritt
bzw. Brennkammereintritt betrigt 274,6°C. Um die erforderliche Verdichterleistung berechnen
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zu konnen, ist vor dem Verdichter ein Druck von 35,93 bar angenommen worden. Dieser Wert
stammt aus der Arbeit von Lozza et al. [20] und ist in dessen Standard-IGCC-Prozess ohne
CO,-Abscheidung an dieser Stelle angegeben worden. Somit ergibt sich eine erforderliche
Verdichterleistung von 2447,5 kWe,.

Das Brennkammermodul des Graz-Cycle-Prozesses erlaubt noch nicht die Verwendung von
Argon im Synthesegas. Aus diesem Grund ist vor der Brennkammer ein Modul hinzugefiigt
worden, welches den im Synthesegas enthaltenen Argonanteil dem Stickstoff zurechnet.

Auf Basis der Synthesegaszusammensetzung vor Eintritt in die Brennkammer ergibt sich ein
Kaltgaswirkungsgrad (4.10) von 79,12%, der etwa dem des Standard IGCC-Prozess entspricht.

Das Synthesegas wird in der Brennkammer mit Sauerstoff aus der Luftzerlegungsanlage (siehe
Tabelle 10-4) verbrannt, wobei ein Sauerstoffverhiltnis von 1,03 angenommen worden ist, und
ein Druckverlust von 1,7 bar wie auch im S-Graz-Cycle [27] simuliert worden ist. Die
Bereitstellung von 51,74 kg/s Sauerstoff ergibt einen erforderlichen Leistungsbedarf von
57208 kW,. Wie auch im IGCCpre_S+-Prozess wird ein Brennkammerwirmeverlust von
0,9% (bezogen auf den Heizwert des zugefiihrten Synthesegases) beriicksichtigt. Zur Kiihlung
der Brennkammer werden 170 kg/s des Arbeitsmediums sowie 124 kg/s Dampf verwendet.
Das 1400°C heifle Arbeitsmedium am Brennkammeraustritt besteht zu 58,27 mass% aus
Wasserdampf, zu 39,21 mass% aus CO, und aus einem geringen Anteil an Stickstoff (2,18
mass%) und Sauerstoff (0,34 mass%). In der HTT wird das Arbeitsmedium von 40 bar auf
1,06 bar entspannt, wobei die Turbinenschaufeln mit Dampf aus der HPT gekiihlt werden. Am
HTT-Austritt ergibt sich schlieBlich ein Massenstrom von 474,6 kg/s mit einer in Tabelle 12-5
dargestellten Zusammensetzung.

Tabelle 12-5: Zusammensetzung Arbeitsmedium HTT-Austritt [mass %]

| co, | mo | N | 0
IGCC_GC | 34,87 | 62,89 | 1,94 | 030

Im HRSG wird das Arbeitsmedium weiter auf eine Temperatur von 138°C abgekiihlt, wobei
Hochdruckdampf (550°C / 185 bar) erzeugt wird. Dieser wird zusammen mit dem Dampf aus
den Synthesegaskiihlern in der HPT entspannt. Die Ausfithrung des HRSG sowie der HTT und
HPT entspricht im Wesentlichen jener des S-Graz-Cycles [27], weswegen hier auf eine
genauere Beschreibung verzichtet wird. Das abgekiihlte Arbeitsmedium wird anschliefend
aufgeteilt, wobei ca. 36% (172 kg/s) iiber zwischengekiihlte Verdichter in die Brennkammer
riickgefiihrt werden und 54% (303 kg/s) zur CO,-Abscheidung gefiihrt werden. Der CO,-
Abscheidevorgang entspricht ebenfalls der Ausfithrung des S-Graz-Cycles [27]. Durch
zwischengekiihlte Verdichter wird der Dampf aus dem Arbeitsmedium auskondensiert und
zum GroBteil (175 kg/s) tiber den Entgaser zuriick in den Hochdruckdampfprozess geleitet. Ein
Kondensatiiberschuss von 15 kg/s wird aus dem Prozess abgeschieden. In Tabelle 12-6 ist die
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Zusammensetzung des abgeschiedenen Gasmassenstroms, welcher zu 93,42 mass% aus CO,
besteht, dargestellt. Man beachte, dass im N>-Anteil der Argon-Anteil beriicksichtigt ist.

Tabelle 12-6: Zusammensetzung CO,-Gemisch [mass% ]

| co, | mo | N | 0
IGCC_GC | 9342 | 0,57 | 520 | 08l

Um die Vergleichbarkeit mit dem IGCCpre_S+-Prozess zu ermoglichen, wird das CO,-
Gemisch anschlieBend auf 150 bar verdichtet. Zur Berechnung der Verdichtungsleistung ist ein
dquivalenter Faktor von 3289 kJ/kgco, ermittelt worden, wodurch sich eine bendtigte
Verdichtungsleistung von 32,1 MW, ergibt.

In Tabelle 12-7 sind abschlieBend die Ergebnisse des IGCC_GC-Prozesses zusammengefasst.
Der Energiebedarf des Kondensators im Niederdruckdampfkreislauf wird wie auch im
IGCCpre_S-Prozess mit 0,01 [MJ/MI;] beriicksichtigt.
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Tabelle 12-7: Elektrische Leistungsbilanz IGCC_GC [MW,]

IGCC_GC

Hochtemperaturturbine (HTT) 642,16
Hilfsantriebe HTT -1,30
Hochdruckdampfturbine (HPT) 717,67
Niederdruckdampfturbine (LPT) 60,85
Verdichter (C1 + C2) -161,17
Verdichter (C3 + C4) -32,56
Luftzerlegungsanlage -96,51
CO,-Verdichtung auf 150 bar -32,07
Speisewasser- und Kondensatpumpen -8,64
Verdichter fiir Synthesegasrezirkulierung -1,20
Synthesegasverdichter (41,7 bar) -2,45
Kohleschleusenverdichter (88 bar) -2,42
Entschwefelungsanlage MDEA -0,50
Aufwand fir Wiarmeabfuhr Kondensator -3,60
Kohlemiihle und Kohlehandhabung -1,94
Asche- und Schlackehandhabung -0,56
BOP (Balance of Plant) -1,55
Netzleistung ohne mech. Verluste [MW,] 434,20
el. Nettowirkungsgrad ohne mech. Verluste [%] | 42,03
Wirmezufuhr bezogen auf H, Kohle [MW ] 1033,10
1(\11132)61955211%]:‘21\373%5 N=0,9965) 421,34
el. Nettowirkungsgrad [%] 40.79
(Mm=0,996; Ngen=0,985; 1:=0,9965) ’
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12.3. Vergleich von IGCC_GC mit IGCCpre_S+

AbschlieBend werden die Ergebnisse der Simulation des IGCC-Prozesses mit CO,-
Abscheidung vor der Verbrennung (IGCCpre_S+) mit den Ergebnissen des Graz-Cycles mit
Kohlevergasung (IGCC_GC) verglichen. Im vorangegangenen Kapitel 12.2 sind die
Unterschiede der beiden Prozesse bereits detailliert beschrieben worden. In Tabelle 12-8
werden die wesentlichsten Unterscheidungsmerkmale nochmals gegeniibergestellt.

Die Gegeniiberstellung zeigt sehr deutlich die Vor- und Nachteile beider CO,-
Abscheidungsvarianten. Aufgrund der Verbrennung des Synthesegases mit Sauerstoff ist fiir
den IGCC_GC-Prozess ca. 57 MW, mehr an Leistung fiir die Luftzerlegungsanlage
notwendig. Die Verdichtung des abgeschiedenen CO, erfordert im IGCC_GC_Prozess etwa 10
MW, mehr an Leistung. Grund dafiir sind der hohere Massenstrom durch den héheren N,-
Anteil, sowie die Verdichtung von einem tieferen Druckniveau als im IGCC_pre_S+-Prozess.
Im Gegensatz dazu bendtigt der IGCCpre_S+-Prozess im Selexol-Abscheideprozess 17,08
MW sowie weitere 27,95 MW, zur N,-Verdichtung, um das Synthesegas vor der
Brennkammer zu verdiinnen. Die Leistungsbilanz zeigt, dass der Kohlevergasungsprozess in
Kombination mit der Graz-Cycle-Ausfiihrung einen um ca. 2,2% héheren Nettowirkungsgrad
erzielt, wodurch 22,6 MW, mehr an elektrischer Leistung erzeugt wird. Begleitet werden diese
Ergebnisse von dem positiven Effekt, dass kein Treibhausgas an die Umwelt abgegeben wird.
Der geringe Anteil an CO,, welcher bei der MDEA-Schwefelabscheidung an die Umgebung
abgegeben wird, kann vernachldssigt werden.

In Tabelle 12-9 sind die wesentlichsten Prozessdaten des Standard IGCC-Prozess ohne CO,-
Abscheidung (IGCC_S+) dargestellt. Der Vergleich zu den beiden zuvor beschriebenen
Prozessen verdeutlicht die Einbuflen, welche durch die CO,-Abtrennung entstehen. Der
elektrische Nettowirkungsgrad des IGCCpre_S+-Prozess liegt um ca. 9,7% unter jenem des
IGCC_S+-Prozesses. Durch die spezielle Schaltungsweise des IGCC_GC-Prozesses gehen
hingegen ca. 7,5% an elektrischem Nettowirkungsgrad verloren.
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Tabelle 12-8: Vergleich IGCC_GC mit IGCCpre_S+

IGCC_GC IGCCpre_S+

zugefiihrte Massen in Vergaser [kg/s] zugefiihrte Massen in Vergaser [kg/s]
Kohle 38,88 Kohle 38,88
0, 35,55 0O, 35,55
H,O-Dampf 2,33 H,O-Dampf 2,33
CO,-Gemisch 8,55 N, 8,55

zugefiihrte Brennstoffleistung [MW]

zugefiihrte Brennstoffleistung [MW]

Kohle 1033 Kohle 1033
Heizwert [kJ/kg] Heizwert [kJ/kg]
Kohle 26570 Kohle 26570
Syngas BK-Eintritt 10990 Syngas BK-Eintritt 23886
zugefiihrte Massen in BK [kg/s] zugefiihrte Massen in BK [kg/s]
Syngas 74,37 Syngas 30,62
0, 51,74 Luft 461,63
H,0O-Dampf 123,91 N, 66,14
Arbeitsgas 172
elektrische Leistungen [MW] elektrische Leistungen [MW]
Turbinen (HTT, HPT, LPT) 763,21 Turbinen (GT, HPT, LPT) 522,83
Verdichter (C1-C6) 192,97 Verdichter C2 1,32
Pumpen 8,45 Pumpen 3,42
Zusatzaufwiinde [MW,] Zusatzaufwiande [MW]
CO,-Verdichter Kohleschleuse | 2,42 N,-Verdichter Kohleschleuse | 4,96
LZA (Vergasung, Verbrennung) | 96,51 LZA (Vergasung) 39,3
MDEA (H,S) 0,50 Selexol (CO; + H,S) 17,08
N,-Verdichter BK 27,95
BOP, Kohlemiihlen, Schlacke, 8.96 BOP, Kohlemiihlen, Schlacke, 7.55

Kondensator, usw.

Kondensator, usw.
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Graz-Cycle mit Kohlevergasung

IGCC_GC IGCCpre_S+

Ergebnis Ergebnis

Netzleistung [MW,] 421,34 | | Netzleistung [MW,] 398,74

el. Nettowirkungsgrad [%] 40,79 el. Nettowirkungsgrad [%] 38,6

spezifische CO, Emission 0.0 spezifische CO, Emission 683

[g/kWh] ’ [g/kWh] ’

Tabelle 12-9: Vergleichsdaten IGCC_S+

IGCC_S+ elektrische Leistungen [MW,]

zugefiihrte Massen in Vergaser [kg/s] Turbinen (GT, HPT, LPT) 545,90

Kohle 35,71 Verdichter C2 1,21

0O, 32,65 Pumpen 3,10

H,O-Dampf 2,14 Zusatzaufwiinde [MW,]

N, 7,86 N,-Verdichter Kohleschleuse 4,56

zugefiihrte Brennstoffleistung [MW] LZA (Vergasung) 36,10

Kohle 948.8 MDEA (CO; + H,S) 0,39

Heizwert [kJ/kg] N,-Verdichter BK 34,57

Kohle 26570 BOP, Kohlemiihlen, Schlacke, 7.63
Kondensator, usw.

Syngas BK-Eintritt 9769 Ergebnis

zugefiihrte Massen in BK [kg/s] Netzleistung [MWq] 458,37

Syngas 76,43 el. Nettowirkungsgrad [%] 48,31

Luft 424,66 spezifische CO, Emission 7092
[&/kWh] ’

N 81,75
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13. Zusammenfassung

In dieser Diplomarbeit zeigt sich, wie komplex es ist, einen simulierten Kraftwerksprozess aus
der Literatur nachzuempfinden, wenn nicht sdmtliche Angaben und getroffenen Annahmen
iitber diesen zur Verfiigung stehen. Die Verwendung von unterschiedlichen
Simulationsprogrammen kann zusitzlich dazu beitragen, abweichende Ergebnisse zu erreichen.

Die beiden validierten IGCC-Prozesse zeigen jedoch in vielerlei Hinsicht iibereinstimmende
Ergebnisse, weshalb von einer relativ guten Niherung des verwendeten Referenzprozesses
gesprochen werden kann.

Die Simulation des Kohlevergasungsprozesses in der vorliegenden Diplomarbeit entspricht
nahezu jenem der Referenzarbeit, aber enthélt noch kleine Unstimmigkeiten welche erldutert
worden sind. Eine exaktere Simulation des hier verwendeten Shell-Flugstromvergasers wiirde
jedoch eine Vielzahl an Vergaserparametern erfordern, die aber von Shell selbst nur spérlich
verdffentlicht werden. Fiir die untersuchten Prozesse kann die Modellierung allerdings als
ausreichend genau angesehen werden.

Im simulierten Standard-IGCC-Prozess wird das Synthesegas in einer Gasturbine verbrannt
und mit der Abwérme des austretenden Rauchgases ein Dampfprozess betrieben. Fiir diesen
Prozess ergibt sich ein elektrischer Nettowirkungsgrad von 48,31%, wobei das Rauchgas zur
Ginze in die Atmosphdre freigesetzt wird. Dabei ergibt sich ein spezifischer CO,-
Emissionswert von 709,2 g/kWh.

Verglichen dazu zeigt die Variante des IGCC-Prozesses mit der CO,-Abscheidung aus dem
Synthesegas vor der Verbrennung WirkungsgradeinbuB3en von 9,7%. Diese werden zum einen
durch den energieaufwendigen CO,-Abscheidungsprozess mit dem physikalischen
Losungsmittel Selexol verursacht, zum anderen macht die CO,-Verdichtung auf ein
Druckniveau von 150 bar zusitzlichen Energiebedarf erforderlich. Der IGCC-Prozess gestaltet
sich durch den Bedarf an speziellen Shift-Reaktoren auflerdem komplexer. Die CO,-
Abscheidung reduziert jedoch den spezifischen CO,-Emissionswert auf 68,3 g/kWh.

Die simulierte Variante des Graz-Cycles in Kombination mit dem IGCC-Prozess zeigt
hingegen Wirkungsgradeinbulen von 7,5% verglichen zum Standard IGCC-Prozess. Da die
Verbrennung des Synthesegases mit reinem Sauerstoff erfolgt, muss dieser durch die
Luftzerlegungsanlage bereitgestellt werden, welche dafiir zusitzlich Energie benétigt. Aus dem
Rauchgas, was zum Grofiteil aus CO, und H,O besteht, wird durch Kondensation des
Wasserdampfes das verbleibende CO, vollstindig entfernt und abgetrennt. Auch hier macht die
CO,-Verdichtung auf 150 bar weiteren Energiebedarf erforderlich.

Bei dem Vergleich der beiden simulierten IGCC-Prozesse mit CO,-Abscheidung erweist sich
der Graz-Cycle als deutlich vorteilhaftere Variante. Durch den IGCC_GC-Prozess kann ein
Nettowirkungsgrad von 40,79% erreicht werden, welcher um 2,2% iiber jenem des
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Zusammenfassung

IGCCpre_S+-Prozesses liegt. Durch das Verfahrensprinzip des Graz-Cycles ist der Einsatz von
Shift-Reaktoren sowie komplexen CO,-Abscheideanlagen nicht erforderlich. Durch die
vollstindige Abscheidung des im Rauchgas enthaltenen CO, verlisst kein Treibhausgas den
Graz-Cycle, weshalb die Verwendung eines Schornsteins im herkdmmlichen Sinn nicht
erforderlich ist.
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Anhang A

A_1: Programmcode Kohlevergaser Gibbs_Schwefel

Anhang A

Dieses Modul ist von der Firma AE&E sowie von IWT der TU Graz erstellt worden. Weitere
Uberarbeitungen und Anderungen folgten von:

e Lorenz Griendl IWT am 30.09.2008
e Matthias Mayr am 27.11.2008

e  Wolfgang Sanz am 6.11.2009

e Nenad Kovjenic am 14.3.2011.

Anderungen:

Im Rahmen dieser Diplomarbeit ist die Moglichkeit die Aschentemperatur definieren zu

konnen erginzt worden. Weiters wurden Berechnungsgleichungen modifiziert um den

Argonanteil des Eingangsgasstroms korrekt zu iibernehmen und dessen Einfluss an der

Massenbilanz und Produktgaszusammensetzung zu beriicksichtigen.

Folgend wird der Programmcode des Gibbs_Schwefel-Moduls angefiihrt und die Anderungen

gekennzeichnet.

Molmasse Gas bei Eintritt kgGas/kmolGas:

fM_gas_i:

M_gas_i =1/ ( hts_in.Composition. WATER/18.015

+ hts_in.Composition. AR/39.948

+ hts_in.Composition.C2H6/30.068

+ hts_in.Composition.C3H8/44.09652
+ hts_in.Composition.CO/28.011

+ hts_in.Composition.CO2/44.0098

+ hts_in.Composition.H2 / 2.016

+ hts_in.Composition.H20/ 18.015

+ hts_in.Composition.H2S / 34.08188
+ hts_in.Composition.N2/28.013

+ hts_in.Composition.02 / 31.999

+ hts_in.Composition.SO2 / 64.0648
+ hts_in.Composition.CH4/16.04276);
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Abfrage der Heizwertberechnung:

ifl Heizwert == nach_Boie then

f_heating_value: heating_value = 34835 * coal.FuelComposition.myC
+ 93870 * coal.Fuel Composition.myH
+ 10465 * coal.Fuel Composition.myS
+ 6280 * coal.FuelComposition.myN
- 10800 * coal.Fuel Composition.myO
- 2440 * coal . FuelComposition.myWater ;
f_set: empirical_heating_value=heating_value;
endifl
ifl Heizwert == Empirisch then
f_heating_valu: heating_value=empirical_heating_value;

endifl

Molanteile Gas bei Eintritt [kmoli/kmolgas]:

fXCH4 _i: XCH4_i = (hts_in.Composition.CH4/16.04276)*M_gas_i;
fXH20 i: XH20_i = (hts_in.Composition.H20/18.015)*M_gas_i;
fXH2 i: XH2_i = (hts_in.Composition.H2/2.016)*M_gas_i;
fXCO_i: XCO_i = (hts_in.Composition.CO/28.011)*M_gas_i;
fXCO2 i: XCO02_i = (hts_in.Composition.CO2/44.0098)*M_gas_i;
fXN2 i1: XN2_i = (hts_in.Composition.N2/28.013)*M_gas_i;
fXO2 1: XO02_i = (hts_in.Composition.02/31.999)*M_gas_i;
fXH2S 1: XH2S_i=(hts_in.Composition.H2S/34.0808)*M_gas_i;
fXSO2 1: XS02_i=(hts_in.Composition.S0O2/64.063)*M_gas_i;
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Molmasse Kohle bei Eintritt bei aschefreiem Zustand [kgcoal/kmolcoal]:

fM_coal: M_coal=1/(coal.Fuel Composition.myC/12.011
+coal.FuelComposition.myH/(2*1.008)
+coal.FuelComposition.myN/(2*14.007)
+coal.FuelComposition.myO/(2*%15.999)
+coal.FuelComposition.myS/(32.065)

+coal.FuelComposition.myWater/18.015);

Molanteile der aschefreien Kohle bei Eintritt [kmoli/kmolcoalaf]:

fY_c_coal: Y_c_coal=coal.Fuel Composition.myC*M_coal/12.011;
fY_h_coal: Y_h_coal=coal . FuelComposition.myH*M_coal/(2*1.008);
fY_n_coal: Y_n_coal=coal . FuelComposition.myN*M_coal/28.013;
fY_o_coal: Y _o_coal=coal. FuelComposition.myO*M_coal/(2*15.999);
fY_s_coal: Y_s_coal=coal.FuelComposition.myS*M_coal/(32.065);
fY_w_coal: Y_w_coal=coal.FuelComposition.myWater*M_coal/18.015;

Berechnung der Minimierung der Gibbsschen Enthalpie fiir die berechnete
Brennkammertemperatur:

fT_reac: T reac =t_hts + 273.15;

Standardbildungsenthalpien [J/mol]:

fdHCH4_0: dH_CH4_0 =-7.4520e4;
fdH_CO_0: dH_CO_0 =-11.0530e4;
fdH_0O2_0: dH_02_0=0;
fdH_H20_0: dH_H20_0 =-24.1814e4;
fdH_CO2_0: dH_CO2_0 =-39.3510e4;
fdH_H2 _O: dH_H2_0=0;

fdH_N2_0: dH_N2 0=0;

fdH_C_O: dH_C 0=0;

fdH_S_O: dH_S_0=0;

fdH_H2S_0: dH_H2S_0=-2.063e4;
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fdH_SO2_0: dH_SO2_0=-29.6840e4;

Standardbildungsentropien [J/mol K]:

fdSCH4_0: dS_CH4_0 =186.27;
fdS_CO_0: dS_CO_0=197.56;
fdS_02_0: dS_02_0=205.04;
fdS_H20_0: dS_H20_0 = 188.72;
fdS_CO2_0: dS_C0O2_0=213.68;
tdS_H2_0: dS_H2 0=130.57;
fdS_C_0: dS_C_0=5.74;
fdS_H2S_0: dS_H2S_0=205.752;
tdS_SO2_0: dS_S0O2_0=248.22;
fdS_S_0: dS_S_0=32.054;

Berechnung der Gibbschen Enthalpie bei T = Treac

fdG_CH4: dG_CH4 = dH_CH4 0 + 164.10482354778930112 * T_reac -
2.407525e-2 * (T_reac)2 - 8806.341997043125 - T_reac * dS_CH4_0
-22.35858 * T_reac * In(T_reac);

fdG_CO: dG_CO = dH_CO_0 + 186.58075201738003510 * T_reac - 2.5122¢-3
* (T_reac)2 - 8462.4547860045 - T reac * dS_CO_0 - 27.6342 *
T_reac * In(T_reac);

fdG_CO2: dG_CO2 = dH_CO2_0 + 297.98758604634718980 * T_reac -
5.73619¢e-3 * (T _reac)"2 + 409279.25 /T _reac -
16163.349099957717562 - T_reac * dS_CO2_0 - 43.29358 * T_reac *
In(T_reac);

fdG_H20: dG_H20 = dH_H20_0 + 230.94874875998743235 * T_reac -
3.14025¢-4 * (T_reac)2 - 9.3509667e-7 * (T _reac)*3 -
10338.951855252214636 - T_reac * dS_H20_0 - 34.41714 * T _reac *
In(T_reac);

fdG_H2: dG_H2 =dH_H2_0 + 186.65475068684179278 * T_reac - 1.695735e-3
* (T_reac)™2 - 8414.8434988030375 - T_reac * dS_H2_0 - 27.71794 *
T_reac * In(T_reac);
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fdG_02:

fdG_C:
fdH_C:

fdS_C:

fdG_S:

dG_02 = dH_02_0 + 236.65680252073737175 * T_reac - 5.40123e-4
* (T_reac)2 + 392949.95 / T_reac - 13007.822556154752507 - T_reac
*dS_02_0-34.62649 * T_reac™* In(T_reac);

dG C=dH_C-T _reac *dS_C;
if T reac < 1100 then

dH_C =dH_C_0 + 0.109 * (T_reac - 298.15) + 0.5 * 38.94e-3 *
(T_reac”2 - 298.1572) + 1.481e5 * (T_reac™-1 - 298.157-1) - 1/3 *
17.385e-6 * (T_reac”3 - 298.15"3);

else

dH_C = dH_C_0 + 24.439 * (T _reac - 298.15) + 0.5 * 0.435e-3 *
(T_reac™2 - 298.1572) + 31.627e5 * (T_reac™-1 - 298.15~-1) + 1/3
* 0e-6 * (T_reac”3 - 298.1573);

if T reac < 1100 then

dS_C=dS_C_0 + 0.109 * In (T_reac / 298.15) + 38.94e-3 * (T _reac -
298.15) + 1/2 * 1.481e5 * (T_reac™-2 - 298.157-2) - 1/2 * 17.385e-6 *
(T _reac”2 - 298.1572);

else

dS_C=dS_C_0 + 24.439 * In (T_reac / 298.15) + 0.435e-3 * (T_reac -
298.15) + 1/2 * 31.627e5 * (T_reac™-2 - 298.15-2) + 1/2 * 0e-6 *
(T_reac”2 - 298.1572);

if T reac < 298.15 then

dG_S = dH_S 0 + 16.554 * (T_reac - 298.15) + 26.9345¢-3 *
(T_reac™2 - 298.1572) - 0.045¢5 * ( 1/T_reac - 1/298.15) - 1/3 *
101.409¢-6 * (T_reac™3 - 298.1543) - T_reac * ( dS_S_0 + 16.554 *
In(T_reac/298.15) + 53.869e-3 * (T_reac - 298.15) - 0.045e5 *
(1/T_reac™2 - 1/298.1522) - 101.409e-6 * 0.5 * (T_reac’2 - 298.15"2) +
16.554 * In( T_reac /298.15 ) + 53.869¢-3 * ( T_reac - 298.15 ) - 0.5 *
0.045e5 * (T_reac’-2-298.15-2) - 0.5 * 101.409e-6 * (T_reac’2-
298.1572)):

else

dG_S =dH_S_0 + 21.707 * (T_reac - 298.15) - 0.2445¢e-3 * (T _reac”2
- 298.1572) - 2.049¢5 * ( 1/T_reac - 1/298.15) + 1/3 * 0.165e-6 *
(T_reac”3 - 298.1573) - T_reac * ( dS_S_ 0 + 21.707 *
In(T_reac/298.15) - 0.489e-3 * (T_reac - 298.15) - 2.059e5 *
(1/T_reac™2 - 1/298.1572) + 0.165e-6 * 0.5 * (T_reac”2 - 298.15"2) +
21.707 * In( T_reac /298.15 ) - 0.489e-3 * ( T_reac - 298.15) - 0.5 *
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fdG_H2S:

fdG_S0O2:

2.059e5 * (T_reach-2-298.157-2) + 0.5 * 0.165e-6 * (T_reac’2-
298.1572)):

dG_H2S = dH_H2S_0 + 41.309 * (T_reac - 298.15) + 5.335¢-3 *
(T_reac”2 - 298.1572) + 31.885e5 * ( 1/T_reac - 1/298.15) - 1/3 *
0.988¢e-6 * (T_reac’3 - 298.153) - T_reac * ( dS_H2S_0 + 41.309 *
In(T_reac/298.15) + 10.67e-3 * (T_reac - 298.15) + 31.885e5 *
(1/T_reac’2 - 1/298.1522) - 0.988e-6 * 0.5 * (T_reac”2 - 298.1572) +
41.309 * In( T_reac /298.15 ) + 10.67e-3 * ( T_reac - 298.15 ) + 0.5 *
31.885e5 * (T_reac”-2-298.15°-2) - 0.5 * 0.988e-6 * (T_reac’2-
298.1572)):

dG_SO2 = dH_SO2_0 + 54.779 * (T_reac - 298.15) + 1.675e-3 *
(T_reac™2 - 298.1572) + 24.745e5 * ( 1/T_reac - 1/298.15) - 1/3 *
0.241e-6 * (T_reac"3 - 298.1573) - T_reac * ( dS_SO2_0 + 54.779 *
In(T_reac/298.15) + 3.35¢-3 * (T_reac - 298.15) + 24.745e5 *
(1/T_reac™2 - 1/298.15”2) - 0.241e-6 * 0.5 * (T_reac”2 - 298.15"2) +
54.779 * In( T_reac /298.15 ) + 3.35e-3 * ( T_reac - 298.15 ) + 0.5 *
24.745e5 * (T _reac”-2-298.157-2) - 0.5 * 0.241e-6 * (T_reac’2-
298.15"2));

Delta-Gibbs-Energie [J/mol]:

fdeltaG_CH4:
fdeltaG_CO:
fdeltaG_CO2:

fdeltaG_H2O:

fdeltaG_H2S:
fdeltaG_SO2:

deltaG_CH4 = dG_CH4 - (dG_C + 2 * dG_H2);
deltaG_CO =dG_CO - (dG_C + 0.5 *dG_02);
deltaG_CO2 = dG_CO2 - (dG_C + dG_02);
deltaG_H20 = dG_H20 - (dG_H2 + 0.5 * dG_0O2);
deltaG_H2S = dG_H2S - (dG_S + dG_H2);
deltaG_SO2 = dG_SO2 - (dG_S + dG_02);

Molenstrome von Gas und coal [kmol/s]:

fN_ein_gas:

fN_ein_coal:

fN_sum:

N_ein_gas = hts_in.mass / M_gas_i;

N_ein_coal=(coal.mass-
coal.FuelComposition.myAsh*coal.mass)/M_coal;

N_sum=N_ein_coal+N_ein_gas;
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fC_mole:

fH_mole:

fO_mole:

fS_mole:

fconv_N2:

(N_ein_gas* (XCH4_i + XCO_i + XCO2_1)
+coal.mass*coal.FuelComposition.myC/12.001) - (N_aus *
(X_CH4_a+X_CO_a+X_C02_a) ) =0;

(N_ein_gas* (4 * XCH4_i + 2 * XH20_i + 2 * XH2_i + 2*XH2S_i) +
coal.mass*(coal.Fuel Composition.myH*2/2+coal . Fuel Composition.my
Water/18.015%2)) - (N_aus * (4 * X CH4_a + X _H2S a +2 *
X_H20_a+2*X_H2 a))=0;

(N_ein_gas * (XCO_i + 2 * XCO2_i + XH20_i + 2 * XO2_i +
2*¥XS02_i)+coal.mass*(coal.FuelComposition.myWater/18.015+coal.F
uelComposition.myO/32%2)) - (N_aus * (X_CO_a + 2 * X_CO2_a +
X_H20_a+2*X_02_a+2*X_S02_a))=0;

(N_ein_gas*(XH2S_i+XSO2_i)+
coal.mass*coal.FuelComposition.myS/32.065) - (N_aus * (X_H2S_a +
X_S02_a))=0;

N_aus * XN2 - XN2_i * N_ein_gas -

coal.mass*coal.Fuel Composition.myN/28.013 = 0;

Hier wurde X_AR_a erginzt:

fsum:

fgibbs_CH4:

fgibbs_CO2:

fgibbs_CO:

fgibbs_H20:

fgibbs_H?2:
fgibbs_02:

fgibbs_H2S:

fgibbs_SO2:

(X_CH4 a+ X CO_a+X CO2_a+ X H2 a+ X H20_a+X 02 a
+XN2+X _H2S a+X SO2_a+X AR a)-1=0;

X_CH4_a = exp((-deltaG_CH4 - Lambda_C - 4 * Lambda_H) / (8.314
* T_reac));

X_CO2_a =exp((-deltaG_CO2 - Lambda_C - 2 * Lambda_QO) / (8.314
* T_reac));

X_CO_a =-exp((-deltaG_CO - Lambda_C - 1 * Lambda_O) / (8.314 *
T_reac));

X_H20_a =exp((-deltaG_H20 - Lambda_O - 2 * Lambda_H) / (8.314
* T _reac));

X_H2_a =exp((-2 * Lambda_H) / (8.314 * T_reac));
X_02_a =exp((-2 * Lambda_0O)/(8.314 * T_reac));

X_H2S_a = exp((-deltaG_H2S - Lambda_S - 2 * Lambda_H )/(8.314 *
T_reac));

X_S02_a = exp((-deltaG_SO2 - Lambda_S - 2 * Lambda_QO)/(8.314 *
T_reac));
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Berechnung der molaren Masse am Austritt des Reaktors [kJ/kmol]:
Hier wurde X_AR_a erginzt:

fMges: Mges = X_CH4_a*16.04276 + X_H20_a*18.015 + X_H2_a * 2.016 +
X _CO_a *28.011 + X_CO2_a *44.0098 + XN2 *28.013 + X_0O2_a *
31.999 + X_H2S_a * 34.08188 + X_SO2_a * 64.0648 + X_AR_a *
39.948;

fQ_rec_sanz: Q_rec = (hts_out.mass* hts_out.h + ash_out.mass * ash_outh -
hts_in.mass * hts_in.h - coal.mass*coal.t*coal.FuelComposition.cp -
coal.mass * heating_value - (hts_in.mass*hts_in.HU-
hts_out.mass*hts_out.HU));

fQ_ges: Q_rec + Q_rad =0;

Berechnung der Strahlungswiirme im Reaktor:

fQ_rad: Q_rad = 1.05/1000 * eps_Flamme * eps_Wand * 5.67e-8 * A_s *
(T_reac™ - (t_wand +273.15)"4);

ifl ref(steam_in) && ref(steam_out) then

fQ_steam: -Q_rec=steam_out.mass*(steam_out.h-steam_in.h);
f steam_mass: steam_in.mass=steam_out.mass;

f_steam_pressure: steam_in.p=steam_out.p;

endifl

Berechnung der minimalen Sauerstoffmenge O2 min in [kmolO2/s]:

fO2_min: O2_min = ((2 * hts_in.XCH4 + 0.5 * hts_in.XH2+ 0.5 * hts_in.XCO
)*N_ein_gas+
(coal.FuelComposition.myC/12+coal.Fuel Composition.myH/4+(coal.F
uelComposition.myS-coal. Fuel Composition.myO)/32)*coal.mass);

flambda: lambda = (hts_in.Composition.O2*hts_in.mass/32) / O2_min;
Druckverlust:
fdelta_p_prod: hts_out.p = hts_in.p;
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Beriicksichtigung der Asche:

Hier wurde dt_ash_out ergéinzt, wodurch die Aschetemperatur definiert werden kann.

fmass_ash: ash_out.mass = coal.mass * coal.FuelComposition.myAsh;
fmass: hts_out.mass = hts_in.mass+coal.mass*(1-coal.FuelComposition.myAsh);
ftemp_out: hts_out.t =t_hts;

ftemp_ash: hts_out.t - dt_ash_out = ash_out.t;

Hier wurde die Argon Massenbilanz ergiinzt:

fAR_Mass: hts_in.mass * hts_in.Composition.AR = hts_out.mass
hts_out.Composition.AR;

Berechnung der Zusammensetzung des Produktgases in [mass % |:

fH2_ hts_out: hts_out.Composition.H2 = X_H2_a * 2.01588/ Mges;
fCH4 _hts_out: hts_out.Composition.CH4 = X_CH4_a * 16.04276/ Mges;
fH20O_hts_out: hts_out.Composition.H20 = X_H20_a * 18.01528/ Mges;
fCO_hts_out: hts_out.Composition.CO = X_CO_a * 28.011/ Mges;
fCO2_hts_out: hts_out.Composition.CO2 = X_CO2_a * 44.010/ Mges;
fO2_hts_out: hts_out.Composition.02 = X_02_a * 31.999 / Mges;
fH2S_hts_out: hts_out.Composition.H2S = X_H2S_a * 34.08188/Mges;
fSO2_hts_out: hts_out.Composition.SO2 = X_SO2_a * 64.0648/Mges;

fWATER_hts_out: hts_out.Composition. WATER = 0;
Hier wurde die Berechnungsgleichung fiir Argon geiindert

fAR_hts_out: hts_out.Composition.AR = X_AR_a * 39.948 / Mges;

fC2H6_hts_out: hts_out.Composition.C2H6 * hts_out.mass = hts_in.Composition.C2H6

* hts_in.mass;

fC3HS8_hts_out: hts_out.Composition.C3H8 * hts_out.mass = hts_in.Composition.C3H8

* hts_in.mass;
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A_2: Programmcode Shift_htex

Dieses Modul wurde von Matthias Mayer am 17.12.2008 tiberarbeitet und ist auch in dieser
Diplomarbeit nochmals bearbeitet worden.

Anderungen:

Die Berechnung der molaren Masse des Gasgemisches wurde bislang ohne der
Beriicksichtigung des Argonanteils durchgefiihrt. Dies ist korrigiert worden. Weiters wurde
eine Anderung der Reaktionstemperatur durchgefiihrt. Ebenfalls ist ein Wirmetauscherelement
hinzugefiigt worden, um einen Teil der anfallenden Reaktionswirme iiber einen Wasser- oder
Dampfstrom abfiihren zu konnen.

Folgend wird der Programmcode des Shift_htex-Moduls angefiihrt und die Anderungen
gekennzeichnet.

Sticksoff und Argon nimmt nicht an der Reaktion teil:
fconv_CH4: XCH4 =hts_in.XCH4;

fconv_N2: XN2 =hts_in.XN2;

Argon hier erginzt:

fconv_AR: XAR = hts_in. XAR;

Berechnung der molaren Masse:
Argon hier erginzt:

fMges: Mges = XCH4*16.04276 + XH20*18.015 + XH2* 2.016 + XCO *
28.011 + XCO2 * 44.0098 + XN2 * 28.013 + XAR * 39.948;

Berechnung der Konvertierung von CO mit H20 zu CO2 und H2:
hts_in.t wurde hier auf hts_out.t gedindert

fK3: K3 =1 * exp(-(1000* G_COH20_CO2H2(hts_out.t) / (8.315 *
(hts_out.t + 273.15))));

fXCO: XCO =XCO02 * XH2 / XH20 /K3;
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Anzahl der Mole:

Argon hier erginzt:

fmol: 1 = XH20 + XH2 + XCO + XCO2+ XCH4 + XN2 + XAR;

fNein_H: Nein_H = 2 * hts_in.XH20 + 4 * hts_in.XCH4 + 2 * hts_in.XH2;
fNein_O: Nein_O =hts_in.XH20 + hts_in.XCO + 2 * hts_in.XCO?2;
fNein_C: Nein_C = hts_in.XCH4 + hts_in.XCO + hts_in.XCO2;

fNausH: Naus_H = (Nein_H ) / (4 * XCH4 + 2 * XH20 + 2 * XH2);
fNausO: Naus_O = (Nein_0O )/ (2 * XCO2 + XH20 + XCO);

fNausC: Naus_C = ( Nein_C )/ ( XCH4 + XCO + XCO2);

fNaus1: Naus_H = Naus_O;

fNaus2: Naus_O = Naus_C;

Heizwert bei Ein- und Austritt des Shiftreaktors:
fh_rect: h_rec_t=hts_out.HU;

fh_rec_O: h_rec_O=hts_in.HU;

Freiwerdende Reaktionswirme (exotherme Reaktion):

fQrec: Q_rec= hts_in.mass *(h_rec_t-h_rec_0);

Massenbilanzen:

fmass: hts_out.mass = hts_in.mass;

fH2_ hts_out: hts_out.mass * hts_out.Composition.H2 = XH2 * hts_in.mass *
2.01588/ Mges ;

fCH4_hts_out: hts_out.mass * hts_out.Composition.CH4 = XCH4 * hts_in.mass *
16.04276/ Mges ;

fH20_hts_out: hts_out.mass * hts_out.Composition.H20 = XH2O * hts_in.mass *
18.01528/ Mges ;

fCO_hts_out: hts_out.mass * hts_out.Composition.CO = XCO * hts_in.mass *
28.011/ Mges ;
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fWATER_hts_out:
fN2_hts_out:

fAR_hts_out:

fC2H6_hts_out:

fC3HS8 hts_out:

fH2S hts_out:

fSO2_hts_out:

fO2_hts_out:

Druckverluste:

fdelta_p_prod:

Energiebilanz:

hts_out.mass * hts_out.Composition.WATER = 0;

hts_out.mass *  hts_out.Composition.N2 = hts_in.mass *
hts_in.Composition.N2;

hts_out.mass *  hts_out.Composition.AR hts_in.mass  *

hts_in.Composition.AR;

hts_out.mass *  hts_out.Composition.C2H6 = hts_in.mass *
hts_in.Composition.C2H6;

hts_out.mass *  hts_out.Composition.C3H8 = hts_in.mass *
hts_in.Composition.C3HS;

hts_out.mass *  hts_out.Composition.H2S = hts_in.mass *
hts_in.Composition.H2S;

hts_out.mass *  hts_out.Composition.SO2 =  hts_in.mass *
hts_in.Composition.SO2;

hts_out.mass *  hts_out.Composition.02 = hts_in.mass *
hts_in.Composition.02;

hts_out.p = hts_in.p;

Wirme Q_htex wurde hinzugefiigt und kann durch einen Dampf- oder Wasserstrom

abgefiihrt werden.
fenergy:
fdelta_p_h2o:
fmass_h2o:

f3:

fQ_htex:

hts_in.mass * hts_in.h - Q_rec - Q_htex = hts_out.mass * hts_out.h;
drain_h20.p = feed_h2o.p;
drain_h20.mass = feed_h20.mass;

drain_h20.Composition.ftpx(drain_h20.p, 0.0) + delta_t_h2o0 -
drain_h20.t =0;

feed_h2o0.mass * (drain_h20.h - feed_h20.h) = Q_htex;
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A_3: Programmcode LT_shift

Dieses Modul entspricht jenem zuvor beschriebenen Shift_htex Modul mit dem einzigen
Unterschied, dass kein Wirmetauscherelement integriert ist. Der Unterschied in den
Berechnungsgleichungen beschrinkt sich somit nur auf die Energiebilanz.

Energiebilanz:

fenergy: hts_in.mass * hts_in.h - Q_rec = hts_out.mass * hts_out.h;

A_4: Programmcode CO2_Abscheider_Selexol

Dieses Modul dient zur Abscheidung von H,S, SO, und CO, aus einem Gasstrom. Der H,S-
und SO,-Anteil des Eingangsgases wird vollstindig entfernt. Der CO,-Abscheidegrad kann
definiert werden. Der erforderliche elektrische sowie thermische Energiebedarf kann in
kWh/tonCO, angegeben werden. Der errechnete thermische Energiebedarf muss iiber ein
Wirmetauscherelement aus einem Wasser- oder Dampfstrom zugefiihrt werden.

Folgend wird der Programmcode des CO2_Abscheider_Selexol-Moduls angefiihrt.
Beriicksichtigung der Druckverluste:
f5: drain_syngas.p = feed_gas.p - delta_p_gas ;

f10: drain_H2S_CO2.p = feed_gas.p - delta_p_clean_gas ;

Temperaturinderungen:

f15: drain_H2S_CO2.t = feed_gas.t + delta_T_CO2;
20: drain_syngas.t = feed_gas.t + delta_T_SG;

25: drain_steam.mass = feed_steam.mass;

f30: drain_steam.p = feed_steam.p - delta_p_steam;
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Molstrome Abscheidung SO2, H2S:

f_25: n_SO2 = feed_gas.XSO2 * feed_gas.mass / feed_gas.Mges;
f_26: n_H2S = feed_gas.XH2S * feed_gas.mass / feed_gas.Mges;
f 27: n_S sum=n_H2S +n_SO2;

Massenstrome Abscheidung SO2, H2S:

f SO2 drain: n_SO2 * 64.0648 = drain_H2S_CO2.Composition.SO2  *
drain_ H2S CO2.mass;

f H2S drain: n_H2S * 34.08188 = drain_H2S_CO2.Composition.H2S *
drain_H2S_CO2.mass;

Elektrischer Energiebedarf in kW:

f_power_consumption: power_consumption = power_req *3.6 *
drain_H2S_CO2.Composition.CO2 * drain_H2S_CO2.mass;

Berechnung Abscheidegrad CO2:

f_H2S_CO2_drain: feed_gas.Composition.CO2 * feed_gas.mass *eta_CO2/100
drain_H2S_CO2.Composition.CO2 * drain_H2S_CO2.mass;

Thermischer Energiebedarf in kW:

f_Q_reboiler: Q_reboiler = heat_req * 3.6 *
drain_H2S_CO2.Composition.CO2 * drain_H2S_CO2.mass;

fQ_trans: feed_steam.mass * (feed_steam.h - drain_steam.h) =
Q_reboiler;

f2: drain_steam.Composition.ftpx(drain_steam.p, 0.0) - dt_sub -

drain_steam.t = 0.0;

Berechnung des abgetrennten CO2-Massenstroms:

f WATER_clean_gas: drain_ H2S_ CO2.mass *
drain_H2S_CO2.Composition. WATER =0.0;
f_AR_clean_gas: drain_H2S_CO2.mass * drain_H2S_CO2.Composition.AR
=0.0;
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f_ C2H6_clean_gas: drain_H2S_CO2.mass * drain_H2S_CO2.Composition.C2H6
=0.0;

f_C3HS8_clean_gas: drain_H2S_CO2.mass * drain_H2S_CO2.Composition.C3H8
=0.0;

f_CH4_clean_gas: drain_H2S_CO2.mass * drain_H2S_CO2.Composition.CH4
=0.0;

f_CO_clean_gas: drain_H2S_CO2.mass * drain_H2S_CO2.Composition.CO
=0.0;

f_CO2_clean_gas: drain_H2S_CO2.Composition.CO2 * drain_H2S_CO2.mass =

feed_gas.Composition.CO2 * feed_gas.mass

- drain_syngas.Composition.CO2 * drain_syngas.mass;

f H2_clean_gas: drain_H2S_CO2.mass * drain_H2S_CO2.Composition.H2
=0.0;

f_H2O_clean_gas: drain_H2S_CO2.mass * drain_H2S_CO2.Composition.H20
=0.0;

f_O2_clean_gas: drain_H2S_CO2.mass * drain_H2S_CO2.Composition.02
=0.0;

f N2_clean_gas: drain_H2S_CO2.mass * drain_H2S_CO2.Composition.N2
=0.0;

Berechnung der Zusammensetzung am Synthesegasaustritt:

f SO2: drain_syngas.Composition.SO2 =0;
f H2S: drain_syngas.Composition.H2S =0;
f WATER: drain_syngas.Composition. WATER * drain_syngas.mass =

feed_gas.Composition. WATER * feed_gas.Composition. WATER;

f AR: drain_syngas.Composition.AR * drain_syngas.mass =
feed_gas.Composition.AR * feed_gas.mass;

f C2He6: drain_syngas.Composition.C2H6 * drain_syngas.mass =
feed_gas.Composition.C2H6 * feed_gas.mass;

f_C3HS: drain_syngas.Composition.C3H8 * drain_syngas.mass =
feed_gas.Composition.C3H8 * feed_gas.mass;

f_CH4: drain_syngas.Composition.CH4 * drain_syngas.mass
feed_gas.Composition.CH4 * feed_gas.mass;
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f CO:

f H2:

f_ H20:

f 02:

f N2:

drain_syngas.Composition.CO * drain_syngas.mass
feed_gas.Composition.CO * feed_gas.mass;

drain_syngas.Composition.H2 * drain_syngas.mass
feed_gas.Composition.H2 * feed_gas.mass;

drain_syngas.Composition.H20 * drain_syngas.mass
feed_gas.Composition.H20 * feed_gas.mass;

drain_syngas.Composition.O2 * drain_syngas.mass
feed_gas.Composition.O2 * feed_gas.mass;

drain_syngas.Composition.N2 * drain_syngas.mass
feed_gas.Composition.N2 * feed_gas.mass;
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A_S: Programmcode MDEA_H2S_SO2

Dieses Modul ist @dhnlich dem zuvor beschriebenen Modul CO2_Abscheider_Selexol
aufgebaut. Es dient ebenfalls zur Abscheidung von H,S, SO, und CO; aus einem Gasstrom.
Schwefel wird in Form von H,S und SO, vollstindig abgetrennt. In Abhingigkeit der
abgeschiedenen Schwefelmenge kann mittels eines Faktors der CO2-Anteil definiert werden.

Der erforderliche elektrische sowie thermische Energiebedarf kann in MJ/kgschwerel angegeben
werden. Der errechnete thermische Energiebedarf muss iiber ein Wirmetauscherelement aus
einem Wasser- oder Dampfstrom zugefiihrt werden.

Folgend wird der Programmcode des MDEA_H2S_SO2-Moduls angefiihrt.
Beriicksichtigung der Druckverluste:
f5: drain_syngas.p = feed_gas.p - delta_p_gas ;

f10: drain_H2S_CO2.p = feed_gas.p - delta_p_clean_gas ;

Temperaturinderungen:

f15: drain_H2S_CO2.t = feed_gas.t + delta_T_CO2;
20: drain_syngas.t = feed_gas.t + delta_T_SG;

21: drain_steam.mass = feed_steam.mass;

22: drain_steam.p = feed_steam.p - delta_p_steam;

Molstrome Abscheidung SO2, H2S, CO2:

f 25: n_SO2 = feed_gas.XSO2 * feed_gas.mass / feed_gas.Mges;
f 26: n_H2S = feed_gas.XH2S * feed_gas.mass / feed_gas.Mges;
f 27: n_S sum=n_H2S + n_SO2;

f_30: n_CO2 =ratio_CO2_H2S * n_S_sum;

Massenstrome Abscheidung SO2, H2S, CO2:

f SO2 drain: n_SO2 * 64.0648 = drain_H2S_CO2.Composition.SO2 *
drain_ H2S CO2.mass;
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f CO2_drain:

f H2S drain:

n_CO2 * 44,0098 = drain_H2S_CO2.Composition.CO2 *
drain_ H2S CO2.mass;

n_H2S * 3408188 = drain_H2S_CO2.Composition.H2S *
drain_ H2S CO2.mass;

Thermischer Energiebedarf in kW:

f_Q_reboiler:

f Q_trans:

Q_reboiler = heat_req * 1000 *
(drain_H2S_CO2.Composition.SO2 +
drain_H2S_CO2.Composition.H2S ) * drain_H2S_CO2.mass;

feed_steam.mass * (feed_steam.h - drain_steam.h) =
Q_reboiler;

Elektrischer Energiebedarf in kW:

f_power_consumption:

power_consumption = power_req * 1000 * (
drain_H2S_CO2.Composition.SO2 +
drain_H2S_CO2.Composition.H2S ) * drain_H2S_CO2.mass;

Berechnung des abgetrennten H2S, SO2, CO2-Massenstroms:

f WATER_clean_gas:

f_AR_clean_gas:

f_C2H6_clean_gas:

f_C3HS8_clean_gas:

f_CH4_clean_gas:

f_CO_clean_gas:

f_H2_clean_gas:

f_H2O_clean_gas:

drain_H2S_CO2.mass*drain_H2S_CO2.Composition. WATER
=0.0;

drain_H2S_CO2.mass*drain_H2S_CO2.Composition.AR
=0.0;
drain_H2S_CO2.mass*drain_H2S_CO2.Composition.C2H6 =
0.0;
drain_H2S_CO2.mass*drain_H2S_CO2.Composition.C3H8 =
0.0;
drain_H2S_CO2.mass*drain_H2S_CO2.Composition.CH4 =
0.0;

drain_H2S_CO2.mass*drain_H2S_CO2.Composition.CO
=0.0;
drain_H2S_CO2.mass*drain_H2S_CO2.Composition.H2
=0.0;

drain_H2S_CO2.mass*drain_H2S_CO2.Composition.H20 =
0.0;
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f_O2_clean_gas:

f_N2_clean_gas:

f_CO2_clean_gas:

drain_H2S_CO2.mass*drain_H2S_CO2.Composition.02
=0.0;

drain_H2S_CO2.mass*drain_H2S_CO2.Composition.N2
=0.0;

drain_H2S_CO2.Composition.CO2 * drain_H2S_CO2.mass =

feed_gas.Composition.CO2 * feed_gas.mass

- drain_syngas.Composition.CO2 * drain_syngas.mass;

Berechnung der Zusammensetzung am Synthesegasaustritt:

f SO2:

f H2S:

f_ WATER:

f AR:

f C2H6:

f C3HS:

f_CH4:

f_CO:

f H2:

f H20:

f O2:

f N2:

drain_syngas.Composition.SO2 = 0;
drain_syngas.Composition.H2S = 0;

drain_syngas.Composition. WATER * drain_syngas.mass
feed_gas.Composition. WATER *
feed_gas.Composition. WATER;

drain_syngas.Composition.AR * drain_syngas.mass =
feed_gas.Composition.AR * feed_gas.mass;

drain_syngas.Composition.C2H6 * drain_syngas.mass
feed_gas.Composition.C2H6 * feed_gas.mass;

drain_syngas.Composition.C3H8 * drain_syngas.mass
feed_gas.Composition.C3H8 * feed_gas.mass;

drain_syngas.Composition.CH4 * drain_syngas.mass
= feed_gas.Composition.CH4 * feed_gas.mass;

drain_syngas.Composition.CO * drain_syngas.mass
feed_gas.Composition.CO * feed_gas.mass;

drain_syngas.Composition.H2 * drain_syngas.mass
feed_gas.Composition.H2 * feed_gas.mass;

drain_syngas.Composition.H20 * drain_syngas.mass
= feed_gas.Composition.H20 * feed_gas.mass;

drain_syngas.Composition.O2 * drain_syngas.mass
feed_gas.Composition.O2 * feed_gas.mass;

drain_syngas.Composition.N2 * drain_syngas.mass
feed_gas.Composition.N2 * feed_gas.mass;
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A_6: Programmcode stripper_heat

Dieses einfache Modul dient zur Berechnung des Wirmeverbrauchs eines
Sauerwasserstrippers. Die Berechnung der erforderlichen Wiarmemenge wird im speziellen Fall
eines IGCC-Kraftwerks in Abhingigkeit der zugefiihrten Brennstoffwidrmemenge errechnet.
Somit miissen der Massenstrom und der Heizwert der zugefiihrten Kohle definiert werden.
Uber einen Faktor wird der erforderliche Wirmebedarf errechnet und beispielsweise einem
Wasser- oder Dampfstrom entzogen.

Folgend wird der Programmcode des stripper_heat-Moduls angefiihrt.

Massenbilanz:

f2: drain_steam.mass = feed_steam.mass;
Druckverlust:

f7: drain_steam.p = feed_steam.p - delta_p_steam;

Berechnung des Wirmebedarfs in [kW]:
f20:  Q_stripper = heating_value * mass_coal * heat_req /1000;

f25:  (feed_steam.h - drain_steam.h) * feed_steam.mass - Q_stripper =0;
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