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1 Einleitung

Der Oxyfuel-Prozess mit CO,-Abscheidung stellt eine vielversprechende Option zur
Stromerzeugung aus fossilen Brennstoffen ohne CO,-Emission in die Atmosphare dar. Fur
ein modernes Braunkohlekraftwerk der 900 MW-Klasse wurde hierzu am Lehrstuhl fir
Kraftwerkstechnik ein Konzept entwickelt, welches bei akzeptablem Gesamtwirkungsgrad
das erzeugte CO; gereinigt und verdichtet zur Verfiigung stellt.

2 920 MW Oxyfuel-Braunkohleblock und CO,-Abscheidung

Das hier vorstellte Prozessschema fir ein Oxyfuel-basiertes Braunkohlekraftwerk mit CO,-
Abscheidung besitzt eine Nennleistung von 920 MW,,. Als Brennstoff dient vorgetrocknete
mitteldeutsche Braunkohle, welche mit reinem Sauerstoff aus einer Luftzerlegungsanlage
unter Zugabe grol3er Mengen rezirkulierter Rauchgase im Dampferzeuger verbrannt wird.
Die fur den Oxyfuel-Prozess charakteristische, hohe CO;-Konzentration im Rauchgas von
etwa 75% erhoht sich durch nachfolgende Behandlungsschritte weiter auf 98,2%, der
entstehende CO,-Produktstrom wird auf 100 bar verdichtet und an der Kraftwerksgrenze
bereit gestellt. Die im Vergleich zu konventionellen Kraftwerken hinzukommenden
Anlagenteile (Luftzerlegungsanlage, CO»-Verdichtung) wurden im Sinne einer optimierten
Abwarmenutzung in den Gesamtprozess integriert. Der Gesamtprozess wurde mit der
Software EbsilonProfessional® simuliert, Bild 1 zeigt die Schaltungsibersicht mit den
wichtigsten Leistungsdaten.

2.1 Prozessbeschreibung

Fur den Prozess ist eine kryogene Luftzerlegung vorgesehen, da diese fur den hohen
Sauerstoffbedarf am wirtschaftlichsten arbeitet und auch die Nebenprodukte, Stickstoff
und Argon, in hoher Reinheit erzeugt und gegebenenfalls vermarktet werden konnen.
Zentraler Bestandteil der Luftzerlegungsanlage ist die sogenannte Cold Box, welche einen
hochoptimierten Tieftemperaturwarmeubertrager, die Destillationskolonne sowie eine
kleine Entspannungsturbine beinhaltet. Modellhaft kann festgehalten werden, dass die auf
5-6 bar verdichtete Luft mit etwa 20 °C in die Cold Box eintritt und der erzeugte Sauerstoff
(99,6 % Reinheit) diese mit etwa 1,5 bar und 10-15 °C wieder verlasst.
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Bei entsprechender Auslegung ist die Luftzerlegungsanlage bis auf den elektrischen
Eigenbedarf der Verdichter ein autarkes System mit geringem Betriebs- und Wartungs-
aufwand. Besonderheit bei Integration in den Kraftwerksprozess ist jedoch, dass die
Verdichtung der Luft nicht durch einen optimal gekihlten Hochleistungsverdichter erfolgt,
sondern in zwei adiabaten Stufen mit Zwischenkihlung. Dadurch ist es mdglich, einen
Grolteil der Verdichtungsabwarme in den Prozess einzukoppeln. Fur die Sauerstoff-
versorgung des Oxyfuel-Braunkohleblocks mit 920 MW wirden drei der zur Zeit
weltgréfdten Luftzerlegungsanlagen benétigt.
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Zwischendampf- 620 °C / 58 bar Rezirkulationsgeblase: 7.6 MW
Speisewassereintrittstemperatur: 310 °C Saugzug: 1.4 MW
Kondensatordruck: 0,040 bar Pumpen: 4.4 MW
Entstaubung, Entaschung: 41 MW
Sauerstoffbedarf. 505 t/h REA mit Kalk- und Gipstransport: 7.7 My
Trockenbraunkohlestrom: 279 t/h Bekohlung: 1,3 MW
Abgeschiedenes CO2: 552 th Wasseraufbereitung: 1,1 MW
Erregerleistung und Trafoverluste: 6,3 MW
CO2-Abscheidegrad: 98 % sonstige: 4,0 MW
Block-Nettowirkungsgrad: 40,6 % (inklusive Luftzerlegung
und CO2-Verdichtung) Summe:  257,0 Mw

Bild 1 Ubersicht tiber das 920-MW Oxyfuel-Konzept mit CO,-Abscheidung
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Zur Trocknung der Rohbraunkohle auf einen Wassergehalt von 12 % ist derzeit das RWE-
Konzept der atmospharischen Feinkorn-Dampfwirbelschichttrocknung mit integrierter
Abwarmenutzung durch Bridenverdichtung vorgesehen. Auch dieser Anlagenteil kann als
autarkes System mit spezifischem elektrischen Eigenbedarf betrachtet werden [7]. Durch
das Konzept der Feinkorntrocknung mit weiterem Kornzerfall wahrend der Trocknung
entfallt eine Nachmahlung der Trockenbraunkohle. Der Transport zu den Brennern muss
zur Vermeidung von Stickstoffeinbriichen in den Oxyfuel-Prozess unter Luftabschluss
erfolgen, vorzugsweise pneumatisch mittels riickgesaugter Rauchgase.

Es wurde fur die Studie ein Einzugdampferzeuger mit Staubfeuerung angenommen, da
dies der géangigen Losung fiur Braunkohle entspricht. Wichtiges Merkmal dieses neuen
Dampferzeugers ist die Rauchgasrezirkulation. Sollen Ubliche adiabate Verbrennungs-
temperaturen von 1800 °C nicht Uberschritten werden, missen etwa 75 % der
Rauchgasmenge am Dampferzeugeraustritt rezirkuliert werden. Im Kessel selbst ersetzt
das rezirkulierte Rauchgasvolumen lediglich den fehlenden Luftstickstoff. Damit ist die
Rauchgasmenge im Dampferzeuger vergleichbar der einer Verbrennung mit Luft,
verringert sich aber auf etwa ein Viertel nach Abzweigung der Rezirkulation. Als eine der
wichtigsten Funktionsgruppen des Dampferzeugers sollte die Rauchgasrezirkulation
mehrstral3ig ausgefihrt sein, im Gegenzug fallt ein erheblicher Bauaufwand fir die an
konventionellen Dampferzeugern vorhandenen Luftkanéle weg. Zudem erlbrigen sich bei
Verzicht auf Mihlen am Dampferzeuger die Rauchgasriicksaugeschéchte.

Zur Realisierung der Rezirkulation werden etwa 160 °C heiRe Rauchgase in einem
Rezirkulationsvorwéarmer, der baulich einem Ljungstrom-Luftvorwarmer ahnelt, auf 320 °C
vorgewarmt und als Brenngas zusammen mit reinem Sauerstoff wieder dem Feuerraum
zugefiuhrt. Gegentber einer kalten Rezirkulation hat diese Losung thermodynamische
Vorteile, wobei sie durch die Mdglichkeit der Entstaubung und Férderung des Rezirkula-
tionsstromes auf einem niedrigen Temperaturniveau auch der heil3en Rezirkulation
technisch tberlegen ist (Bild 2) und dabei nur geringe Wirkungsgradeinbuf3en hat.
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Bild 2 Vergleich von Varianten der Rauchgasrezirkulation am Dampferzeuger
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Ahnlich der Rezirkulationsvorwarmung ist auch eine Vorwarmung des Sauerstoffs auf
etwa 300 °C vorgesehen. Dies kann mit Hilfe eines Rohrenvorwarmers erfolgen, der
parallel zum Rezirkulationsvorwérmer im Rauchgasstrom angeordnet ist.

Hingewiesen sei noch auf die erforderliche Gasdichtheit des Dampferzeugers und des
Feuerungssystems, das heil3t ein Falschlufteinbruch und damit die Einschleusung von
Stickstoff muss unterbunden werden. Dies gilt auch fir den gesamten Rauchgasweg mit
allen Prozessstufen.

Nach Passieren des Sauerstoff- und Rezirkulationsvorwarmers wird das Rauchgas in
einem rauchgasbeheizten Speisewasservorwarmer (Rauchgaskuhler 1) auf etwa 160 °C
abgekihlt und anschlieRend mittels Elektrofilter entstaubt. Erst danach werden 75 % der
Rauchgasmenge als Rezirkulation abgezweigt, die entsprechenden Geblése als auch der
Saugzug arbeiten also auf einem materialschonenden Temperaturniveau und férdern
partikelfreies Rauchgas.

In einem weiteren rauchgasbeheizten
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Bild 3 Detailliertes Speisewasservorwarmschema

Als weiterer Verfahrensschritt zur Aufbereitung des erzeugten CO; ist eine Nassentschwe-
felung vorgesehen, in der die Rauchgastemperatur bis auf 30 °C sinken soll, so dass ein
weiterer Teil des Rauchgaswassers kondensiert. Voruberlegungen zeigen, dass eine
bauliche Kombination der Rauchgaskondensationsanlage zur Abwarmegewinnung und
der Rauchgasentschwefelungsanlage sinnvoll ware (vgl. Abschnitt 3.2).
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AnschlieRend wird das Rauchgas mit einem CO,-Gehalt von bereits 96% mehrstufig auf
30 bar zwischenverdichtet. Durch die Kihlung der Verdichter entsteht Abwarme im
Temperaturbereich bis etwa 180 °C, welche zur Vorwarmung von etwa einem Viertel des
Speisewasserstromes auf 160 °C genutzt wird (Vorwarmung tber Zwischenkreislauf).

Das in diesem Konzept zur Resttrocknung des CO, eingesetzte Verfahren beruht auf der
Nutzung von organischem Tri-Ethylen-Glykol (TEG) als Absorptionsmittel. Nach [3] liegt
der optimale Trocknungsdruck hinsichtlich CO»-Verlusten bei 30 bar, weiterhin besitzt die
Anlage einen geringen Warmebedarf zur Regeneration des Glykols.

Nach der Trocknung erfolgt ein weiterer Verdichtungsschritt auf tGberkritische 80 bar, wo
das CO; bei Abkihlung in einen quasi-flissigen Zustand hoher Dichte Ubergeht. Gasférmi-
ge Verunreinigungen (Sauerstoff, Argon) bleiben darin geldst, es folgt eine weitere Druck-
erhdéhung 100 bar.

2.2 Wesentliche Optimierungsschritte und ihr Einfluss auf die Wirtschaftlichkeit

Der in bisher verotffentlichten Studien zu Oxyfuel-Braunkohlekraftwerken mit CO,-
Abscheidung, beispielsweise [2], ausgewiesene Wirkungsgrad kann mit dem hier vorge-
stellten Konzept gesteigert werden [1].

Den wesentlichsten Beitrag zur Effizienzsteigerung leistet die vorgesehene Braunkohle-
trocknung. Hierdurch wird der Wassergehalt im Brennstoff und damit auch im Rauchgas
stark reduziert, wéhrend gleichzeitig die Kondensationswéarme des aus dem Brennstoff
abgeschiedenen Wassers fir den Trocknungsprozess selbst genutzt wird (Brudenver-
dichtung, WTA-Prinzip der RWE [7]). Die bei der spateren Rauchgaswasserkondensation
anfallende Abwarmemenge kann ebenso fast vollstandig zur Speisewasservorwarmung
genutzt werden, da sie nicht mehr so grof} ist wie bei Feuerung mit Rohbraunkohle.
Naturlich liegt der dargestellten Thematik ein Optimierungsproblem zugrunde, bestehend
aus der Ermittlung des optimalen Trocknungsgrades der Braunkohle. Hierzu muss der
elektrische Eigenbedarf der Trocknungsanlage im Verhaltnis zum verbleibenden
Rauchgasverlust (abgefuhrte Kondensationswarme) gesehen werden. Fir die bisherigen
Untersuchungen wurde ein Restwassergehalt der Trockenbraunkohle von 12 % angenom-
men, welche von derzeit baubaren Dampfwirbelschichttrocknern erreicht werden kann.
Auch die Dampfparameter wurden dem aktuellen Stand der Technik angepasst.
Angesichts stetig fortschreitender Materialentwicklung werden selbst bei konservativer
Sichtweise in absehbarer Zeit Frischdampfdriicke bis 300 bar bei Temperaturen um
600 °C realisierbar sein. Demnach wurden fur die Oxyfuel-Konzeptstudie Frischdampf-
parameter von 290 bar / 600 °C und am Zwischenuberhitzeraustritt 58 bar / 620 °C
angesetzt. Gegenuber den Dampfparametern einer modernen bestehenden Anlage
(267 bar / 554 °C und 52 bar / 583 °C) erhéht dies den Wirkungsgrad um 1,4 %.
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Bild 4 Wirkungsgradsteigerung durch Sauerstoff- und Rezirkulationsvorwé&rmung

Weiterhin tragt die im Konzept enthaltene Vorwarmung des zur Verbrennung benétigten
Sauerstoffs sowie der rezirkulierten Rauchgase deutlich zur Wirkungsgradsteigerung bei
(Bild 4). Hierdurch wird ein Grof3teil der Rauchgaswarme wieder in den Verbrennungs-
prozess zurtickgefuhrt, so dass bei gleich bleibendem Brennstoffeinsatz mehr Frischdampf
produziert werden kann und die Vorteile der regenerativen Speisewasservorwarmung zur
Geltung kommen. Die Vorwadrmung der dem Dampferzeuger zugefihrten Gasstrome
bewirkt eine Anhebung des Nettowirkungsgrades der Anlage um bis zu 1,6 % (Bild 5).
Einen weiteren wichtigen Einflussfaktor auf den Wirkungsgrad des Gesamtprozesses stellt
der Umfang der internen Abwarmenutzung dar. Bestimmend fir die (bertragbare
Warmemenge in rauchgasbeheizten Speisewasservorwarmern, der Rauchgaswasser-
kondensationsanlage oder den Verdichterkiihlern sind vor allem die erzielbaren
Gradigkeiten. Konnen diese durch erhthten Bauaufwand verringert werden, ergibt sich
nochmals eine Wirkungsgradsteigerung von etwa 0,5%.

Nettowirkungsgrad 31% 33% 35% 37% 39% 41%
Braunkohlevortrocknung +5%
Erhéhte Dampfparameter +1,4%
Sauerstoffvorwarmung +0,4 %
Rezirkulationsvorwdrmung +12%
Prozessoptimierung, Gradigkeiten +0,5%

Bild 5 MalRnahmen zur Wirkungsgradsteigerung
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3 Aktuelle Arbeiten - Ubertragung der Studie auf die Planung einer
300 MW-Demonstrationsanlage mit CO,-Abscheidung

Momentan werden am Lehrstuhl fur Kraftwerkstechnik der TU Dresden in Anlehnung an
die 920 MW-Konzeptstudie weitergehende Untersuchungen beziglich der mittelfristigen
Errichtung einer Demonstrationsanlage durchgefiihrt, die eine elektrische Bruttoleistung
von etwa 300 MW haben koénnte. Die wichtigsten dazu erforderlichen Schritte sind im
folgenden kurz skizziert.

3.1 Anpassung des Gesamtprozesses an konkrete Rahmenbedingungen

Im Gegensatz zu der durchgefihrten Machbarkeitsstudie steht bei den Untersuchungen
fur eine Demonstrationsanlage die mittelfristige Realisierbarkeit im Vordergrund. Beispiels-
weise ist die LeistungsgroRe so festgesetzt worden, dass eine einzige herkdmmliche
Luftzerlegungsanlage den Sauerstoffbedarf decken kann. Auch sind in Zusammenarbeit
mit Vattenfall Europe Generation als Auftraggeber geanderte Standortbedingungen
vereinbart worden (insbesondere hinsichtlich Kohlequalitat).

Weiterhin sind viele Annahmen, die in das Prozessschema einflossen, noch einmal
hinterfragt und qualifiziert worden. Vor dem Hintergrund maximaler Kosteneinsparung und
unbedingter Baubarkeit betraf dies vor allem die Gréadigkeiten an den fur die interne
Abwarmenutzung malRgeblichen Warmeulbertragern.

3.2 Design und Auslegung von Hauptkomponenten

Ein Anlagenteil mit noch sehr groRem Entwicklungsbedarf ist der Dampferzeuger, da viele
Probleme gleichzeitig bewaltigt werden muissen. Deshalb erfolgt bereits im jetzigen
Stadium die Auslegung eines Dampferzeugers mit Trockenbraunkohle-Staubfeuerung fur
den Oxyfuel-Prozess. Die hierbei auftretenden Probleme &hneln stark denen bei der
Auslegung von trockenbraunkohlebefeuerten, konventionellen Dampferzeugern. Allerdings
kommen weitere Erschwernisse hinzu, beispielsweise der hohe Rezirkulationsbedarf und
die erforderliche Gasdichtheit.

Ein weiteres Hauptaugenmerk gilt der Rauchgaswasserkondensation und Entschwefelung.
Bei der Entschwefelung nach dem Kalkstein-Gips-Verfahren kann davon ausgegangen
werden, dass aufgrund des hoheren Partialdruckes ein besserer Abscheidegrad der
Schwefelverbindungen erzielt werden kann als im Rauchgasstrom konventioneller
Anlagen. Zusammen mit dem viel geringeren Rauchgasdurchsatz wird dies eine starke
Verkleinerung der REA ermdglichen. Das genaue Reaktionsverhalten von Kalksuspension
mit SO in der CO,-reichen Atmosphére muss allerdings noch untersucht werden.

Zur zusatzlichen Verminderung des apparativen Aufwandes konnte die Entschwefelung
mit der Rauchgaswasserkondensation in einem Anlagenteil kombiniert werden (Bild 6).
Eine Kihlung der Waschsuspension ist im vorliegenden Konzept ohnehin notwendig, um
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in der kondensierenden Gasatmosphare die angestrebte zusatzliche Rauchgasabkihlung
in der REA zu erreichen. Die Variante der gekoppelten Entschwefelung- und Rauchgas-
kondensation soll als Versuchsanlage realisiert werden.

Reingas
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75-80 °C
NN 0659 GO
74,5% CO, 1,7‘;/0 H,O
21,8% H,0 0,03% SO,
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Bild 6 Rauchgaswasserkondensation und Entschwefelung in einem Anlagenteil

Wie im folgenden Abschnitt noch ausfiihrlich dargelegt, ist eine tber die Rauchgaswasser-
kondensation hinausgehende Trocknung des CO,-Stromes notig. Hierfur ist im bisherigen
Konzept das in der Gasindustrie weit verbreitete und ausgereifte Absorptionsverfahren
mittels Tri-Ethylen-Glykol (TEG) vorgesehen. Die Eignung von TEG wird zur Zeit durch
Simulationsrechnungen Uberpruft, untersucht werden sollen allerdings auch weitere,
maoglicherweise besser geeignete Absorptionsmittel oder ganzlich andere Trocknungs-
verfahren. Wichtige Bewertungskriterien fiir die in Frage kommenden Verfahren sind der
auftretende CO,-Verlust, der Energieverbrauch und der optimale Arbeitspunkt.

3.3 Kléarung der Anforderungen an die Reinheit des abgeschiedenen CO,

Ein grol3er Teil der zu leistenden Entwicklungsarbeit fir den Oxyfuel-Prozess besteht aus
der Gestaltung und Auslegung der CO,-Aufbereitung nach Austritt der Rauchgase aus
dem Dampferzeuger. Uber die Reinheitsanforderungen des CO, fir Transport und
Speicherung besteht jedoch noch weitestgehend Uneinigkeit. Literaturrecherchen zeigen
beispielsweise, dass SO, bei CO,-Speicherung in Aquiferen zu Problemen fihrt, wahrend
H,S keinen Einfluss hat [5]. Beim Einsatz von CO, im EOR-Prozess (Enhanced Oil
Recovery) ist zu beachten, dass sogar N, und CH,4 negative Einflisse haben kdnnen [6].

Es ist allerdings absehbar, dass weit strengere Reinheitsanforderungen aus dem CO.-
Transport resultieren werden (Korrosion, Kavitation). Uber den Transport von CO, in
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Pipelines existieren einige Erfahrungen, Beispiele dazu mit den jeweils akzeptierten
Verunreinigungen kdnnen Tabelle 1 entnommen werden.

Tabelle 1 Betriebsdaten / Anforderungen aus CO,-Transport und Speicherung

CO, H,O H,S NP (O] SO,
Betriebsreinheiten
CO,-Pipelinetransporte
Cortez Colorado nach Texas [4] 95,0 0,700 4,0
Central Basin, West Texas [4] 98,5 1,3
Budafa (Ungarn) [4] 81,0 0,300 1,9
Trinity CO, (USA) 95,0 0,06 0,002 0,001 0,001
Kindermorgan (USA) 95,0 0,06 0,020 4,0
Reinheitsanforderung Speicherung
Statoil > 90,0 SRt 4,0 0,010 0,001
(< 5,000) (< 5,000)
Erreichte CO,-Reinheit
Konzept TU Dresden
mit bisher vorgesehener
Verfahrenstechnik 9.9 0.01 0.7 3,305 0,046
vor erstem Verdichter 92,1 4,06 0,7 3,098 0,043
in Vol-%

In Tabelle 1 sind zum Vergleich auch die Reinheitsanforderungen an das CO, fur den
Einsatz in der Erdo6lférderung, wie sie von Statoil vorliegen, angegeben. Die fur
Schwefeldioxid und Schwefelwasserstoff angegebenen sehr niedrigen Werte von 0,001
resultieren aus Kostenoptimierungen und der Art, wie CO, bisher gewonnen wird,
Summenkonzentrationen bis etwa 10 Vol-% waren fiir die Olférderung aber vertretbar.

In der Tabelle sind auch die Reinheiten, wie sie mit der bisher geplanten Verfahrens-
technik zur Rauchgasaufbereitung nach ersten Simulationen mit EbsilonProfessional®
erreicht werden, aufgefihrt. Weiterhin ist zum Vergleich die im bisherigen Konzept
erreichte Rauchgaszusammensetzung vor Resttrocknung und Verdichtung angegeben.
Man sieht, dass der Restwassergehalt und Sauerstoffgehalt vor Verdichtung gegenuber
den Vorgaben noch zu hoch liegen, eine Resttrocknung und Restgasabscheidung also
notig ist. Die danach mit der bisher vorgesehenen Technik erreichbaren Reinheiten sind
aber, bis auf den Sauerstoffgehalt, als ausreichend anzusehen.

Die um einen Phasentrenner zur Restgasabscheidung erweiterte, bisher vorgesehene
Verfahrenskette soll als nachster Schritt mittels ASPEN PLUS® simuliert werden. Weiter-
hin sind Laborversuche zu Einzelkomponenten geplant.
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3.4 Zwischenergebnisse und Vergleich mit der 920 MW-Konzeptstudie

Einige wesentliche Daten der beiden Konzepte sind in Tabelle 2 dargestellt.

Tabelle 2 Hauptparameter und wichtigste Unterschiede 300 MW / 920 MW

Vergleichskriterium 300 MW-Demoanlage 920 MW-Studie
Rohbraunkohle / Wassergehalt / Hu (MJ/kg) Lausitz / 55% /9,1 Mitteldt. / 51% / 11,7
Restwassergehalt / Hu (MJ/kg) nach Trocknung 12% / 20,2 12%/ 23,0
Dampfparameter 290 bar, 600/ 620 °C 290 bar, 600/ 620 °C
Speisewassereintrittstemperatur 290 °C 310 °C
Gradigkeiten Warmeibertrager (Abwarmenutzung) 10-40 K 5-25 K
Elektrische Nettoleistung 204,8 MW 663,3 MW
Nettowirkungsgrad 39,5 % 40,6 %
Abgeschiedene CO,-Menge pro MWh (netto) 1,06 t/MWh 0,83 t/MWh

4 Ausblick und zukunftig geplante Arbeiten

Im Rahmen beantragter Forschungsvorhaben, unter anderem eines vom Land Sachsen
geforderten Projektes, erscheinen die im folgenden genannten weiteren Entwicklungs-
schritte sinnvoll.

4.1 Untersuchungen zu alternativen CO,-Behandlungsverfahren

Fur die Entschwefelung, einen wesentlichen Baustein in der Rauchgasbehandlungskette,
stellt bei konventionellen Kraftwerke die Kalkstein-Gips-Wasche das Standardverfahren
dar. Unter den Oxyfuel-spezifischen Bedingungen ist es aber nicht automatisch das
vorteilhafteste. Problematisch ist unter anderen die Sumpfoxidation vom Sulfit zum Sulfat.
Wird diese mit Luft durchgefihrt, gelangt stérender Stickstoff in den Gasstrom, eine
Losung ware die Oxidation mit teurem reinen Sauerstoff. Es sollen deshalb am Lehrstuhl
fur Kraftwerkstechnik der TU Dresden auch Alternativverfahren auf ihre Eignung fur
Oxyfuel untersucht werden.

So erfordern beispielsweise weder das Doppelalkali-Verfahren noch das Wellmann-Lord-
Verfahren eine Oxidation im Sumpf. Mit dem Doppelalkali-Verfahren ware es maglich, ein
festes, verwertbares Produkt ohne einen Stickstoffeintrag in das Kohlendioxid zu
erreichen. Ahnliches ist beim Kalkstein-Gips-Verfahren nur moglich, wenn die Oxidation in
einem getrennten Oxidationsreaktor stattfindet. Die durch den fehlenden Stickstoff
bedingte, hohe Schwefeldioxidkonzentration im Rohgas kann auch eine Schwefeldioxidge-
winnung interessant machen. Dabei bieten sich auer dem Wellmann-Lord-Verfahren
konzentrationsabhangig auch auf der physikalischen Absorption beruhende Reinigungs-
prozesse an.
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Noch dartber hinausgehend ist es unter Ausnutzung der Oxyfuel-Spezifika mdglich,
ganzlich neue Wege der Abgasreinigung zu gehen. Es sei daran erinnert, dass das
Kohlendioxid hochverdichtet oder verflissigt zur Verfiigung gestellt werden soll. Damit ist
eine Reinigung des Kohlendioxides von Schwefeldioxid, Sauerstoff und Stickstoff durch
eine Destillation beziehungsweise Rektifikation moglich. Dabei kann neben reinem
Kohlendioxid auch reines Schwefeldioxid erzeugt werden, ohne dass Hilfschemikalien
erforderlich sind. Der energetische Mehraufwand gegenuber einer Erzeugung von flus-
sigem CO; oder der verschiedentlich vorgeschlagenen Stickstoff- und Sauerstoffabtren-
nung durch CO,-Kondensation besteht im wesentlichen im bei guter Auslegung wenig
erheblichen Druckverlust Gber der Trennsaule.

Es ist davon auszugehen, dass in einer ganzheitlichen, systembezogenen Optimierung
der Gasreinigung ein bedeutendes Optimierungspotential fir den Oxyfuel-Prozess liegt.

4.2 Konzeptvergleich Dampferzeugervarianten

Die bei Dampferzeugern mit Staubfeuerung und trockenem Ascheabzug erforderliche
Rauchgasrezirkulation von etwa 75 % beim Oxyfuel-Prozess kann durch Nutzung
alternativer Dampferzeugertypen, beispielsweise einer zirkulierenden Wirbelschicht oder
einer Schmelzkammerfeuerung, verringert werden. Deshalb sollen diese Dampferzeuger-
typen in weiteren Forschungsarbeiten auf ihre Eignung fir den kohlebefeuerten Oxyfuel-
Prozess untersucht werden. Die geplanten Arbeiten umfassen die warmetechnische
Auslegung und, sofern mdglich, die numerische Feuerraumsimulation.

4.3 Experimentelle Untersuchungen

Zur Ermittlung der Oxyfuel-spezifischen Verbrennungseigenschaften und des Emissions-
verhaltens sollen baldmdglichst Feuerungsversuche mit den zur Zeit betrachteten Braun-
kohlequalitaten unter realistischen Bedingungen (beispielsweise mit Rauchgasrezirkula-
tion) an einer Versuchsanlage der TU Dresden durchgefuhrt werden. Hiervon erhofft man
sich auch Erkenntnisse zur Brennerauslegung, den Ascheeigenschaften und dem
Verschlackungsverhalten unter Oxyfuel-Bedingungen.

Weiterhin ist angedacht, das in Abschnitt 3.2 beschriebene Konzept einer Rauchgas-
wasserkondensation mit integrierter REA als Versuchsanlage zu realisieren und der
Versuchsstaubfeuerung nachzuschalten.

Dartber hinaus ist die experimentelle Erprobung alternativer, beispielsweise der im
vorhergehenden  Abschnitt  beschriebenen  Rauchgasreinigungsverfahren  (CO»-
Aufbereitung) im Labormal3stab geplant. Dies betrifft vor allem eine destillative Entschwe-
felung sowie die vollstandige Rauchgasreinigung mittels CO,-selektiver Membran.
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5 Zusammenfassung

In dem Beitrag wurden die Ergebnisse der Modellierung eines 920 MW-Oxyfuel-Braun-
kohleblockes mit CO,-Abscheidung vorgestellt und anschlielRend die Ubertragung dieser
Studie auf die Planung einer 300 MW-Demonstrationsanlage erlautert. Neben einigen
Auslegungsfragen wurde auch auf Reinheitsanforderungen fir Transport und Speicherung
des abgeschiedenen CO, und zukuinftig erforderliche Forschungsarbeiten eingegangen.
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