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1 Einleitung

Im Ubereinkommen von Paris vom 12. Dezember 2015 wurde das Ziel gesetzt, den
Anstieg der mittleren Erdtemperatur deutlich unter 2 °C beziiglich des vorindustri-
ellen Niveaus zu halten. Dazu sollen ab der zweiten Halfte dieses Jahrhunderts nicht
mehr anthropogene Treibhausgase ausgestofien werden, als der Atmosphare durch
Senken entzogen werden [1]. In der Folge wurde das langfristige Ziel der Bundesre-
gierung bekraftigt, bis 2050 die deutschen Treibhausgasemissionen im Vergleich zu
1990 um 80 bis 95 % zu senken. Im Jahr 2014 entfielen ca. 40 % der Treibhaus-
gasemissionen auf die Energiewirtschaft. Diese nimmt daher eine zentrale Rolle
beim Erreichen dieser Ziele ein. Nach dem Willen der Bundesregierung soll Strom
aus erneuerbaren Energien in Zukunft den zentralen Energietrager darstellen und
die Energiewirtschaft weitgehend dekarbonisiert werden [2]. Daraus folgt, dass die
CO,-Emissionen der Energiewirtschaft moglichst auf null zu reduzieren sind. Der
Hauptteil des aus erneuerbaren Energien bereitgestellten Stroms wird in Windener-
gieanlagen und durch Photovoltaik erzeugt. Aufgrund deren fluktuierender Einspei-
sung miissen zur Gewahrleistung der Versorgungssicherheit entsprechende
regelbare Erzeugungskapazitaten vorgehalten werden.

1.1 Motivation

Kombinierte Gas- und Dampfturbinenkraftwerke (GuD-Kraftwerke) kénnen diese
Rolle sowohl als CO,-arme erdgasbefeuerte Ubergangstechnologie [2] als auch als
CO;-neutrale Stromerzeugungstechnologie zur Verstromung von regenerativ er-
zeugtem Gas in zukiinftigen Szenarien einnehmen [3]. Trotz des steigenden Anteils
an fluktuierenden erneuerbaren Energien an der Stromerzeugung nimmt die maxi-
male Residuallast kaum ab, sodass die Volllaststundenzahl der regelbaren Erzeuger
deutlich abnimmt [3, 4]. Aufgrund der vergleichsweise geringen Investitionskosten
im Vergleich zu Dampfkraftwerken haben GuD-Kraftwerke fiir solche Einsatzbedin-
gungen bei Neubau auch wirtschaftliche Vorteile [5].
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1 Einleitung

Eine weitere Moglichkeit, die CO,-Emissionen der Energieerzeugung signifikant zu
reduzieren, ohne auf fossile Brennstoffe zu verzichten, sind Technologien zur CO,-
Abtrennung und -Speicherung (Carbon Capture and Storage, CCS). Dazu kann das
CO; entweder vor der Verbrennung aus einem vorher erzeugten Synthesegas (Pre-
Combustion CO,-Abtrennung) oder nach der Verbrennung (Post-Combustion CO,-
Abtrennung) aus dem Abgas abgetrennt werden. Eine Alternative dazu bietet die
Oxyfuel-Technologie. Dabei erfolgt die Verbrennung anstatt mit Luft mit einem
hochangereicherten Sauerstoffstrom. Ohne den Stickstoffanteil der Luft steigen die
Konzentrationen der Verbrennungsprodukte, hauptsachlich CO, und Wasserdampf,
im Abgas deutlich an, was eine Abtrennung des CO, vereinfacht. Aufgrund hoher
Verbrennungstemperaturen bei der Verbrennung mit Sauerstoff ist unter Oxyfuel-
Bedingungen die Rezirkulation von abgekiihltem Rauch- bzw. Abgas notwendig [6].
Alle CCS-Prozesse haben gemeinsam, dass der Nettowirkungsgrad der Stromerzeu-
gung deutlich reduziert wird, da fiir den Betrieb der Abtrennungsanlage beim Pre-
bzw. Post-Combustion Verfahren oder die Bereitstellung des Sauerstoffs durch Luft-
zerlegungsanlagen (LZA) im Oxyfuel-Prozess zusatzlich Energie benétigt wird. Wei-
terhin muss das abgetrennte CO, fiir den Transport und die Speicherung verdichtet
werden.

Aufgrund der hoheren spezifischen CO,-Emissionen werden CCS-Verfahren haupt-
sachlich bei Kohlekraftwerken in Betracht gezogen. Abhdngig von den politischen
und wirtschaftlichen Rahmenbedingungen ist im Hinblick auf den Einsatz zur Resi-
duallastdeckung in zukiinftigen Energiesystemen auch die Anwendung in GuD-
Kraftwerken sinnvoll. In dieser Arbeit wird die Anwendung des Oxyfuel-Prozesses
fir GuD-Kraftwerke untersucht. Prozesse dieser Art sind in der Literatur bereits un-
ter verschiedenen Gesichtspunkten beschrieben worden [7]. Der Fokus der Unter-
suchungen liegt dabei meistens auf dem Verhalten des Gasturbinenprozesses,
wahrend die iibrigen Komponenten nur am Rande mitbetrachtet werden [8-12]. Der
wesentliche Einflussparameter auf den Prozess ist das Druckverhaltnis der Gastur-
bine. Innerhalb des Gasturbinenprozesses werden vor allem der Verdichter [10, 13],
die Brennkammer [14] und das Kiihlsystem [11, 15] genauer betrachtet. Die Sauer-
stoffbereitstellung und CO,-Aufbereitung des Prozesses wird in der Regel durch ei-
nen festgelegten Prozess berticksichtigt, ohne dass der Einfluss auf den Prozess
dargestellt wird. Eine Ausnahme bildet hier die Sauerstoffreinheit [9]. Aufgrund der
oft unterschiedlichen Annahmen und Schwerpunkte der jeweiligen Veroffentlichun-
gen ist eine Vergleichbarkeit untereinander schwierig.
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1.2 Ziel und Umfang der Arbeit

Das Ziel dieser Arbeit ist eine umfassende energetische Untersuchung des Gesamt-
prozesses flir GuD-Kraftwerke mit Oxyfuel-Technologie auf Basis vergleichbarer
Randbedingungen. Dabei sollen die wichtigsten Einflussparameter des GuD-Kraft-
werksprozesses unter Oxyfuel-Bedingungen auf den Prozess identifiziert und be-
wertet werden. Parameter und Varianten aller Teilprozesse - GuD-Prozess,
Rezirkulation, Sauerstoffbereitstellung und CO,-Aufbereitung - werden dabei im
Hinblick auf die Effizienz des Gesamtprozesses untersucht. Die Ergebnisse dieser
Arbeit sollen ein breiteres Verstdandnis des Prozesses vermitteln, um eine geeignete
Prozesswahl in Abhdngigkeit von den jeweiligen politischen und wirtschaftlichen
Rahmenbedingungen treffen zu konnen.

Die Bewertung des Prozesses erfolgt mithilfe der kommerziell verfiigharen Simula-
tionssoftware EBSILON®Professional und AspenPlus®. Anhand der mit diesen Pro-
grammen durchgefiihrten Berechnungen wird als wichtigste Kennzahl fiir die
Effizienz der Nettowirkungsgrad des Gesamtprozesses ermittelt.

Als Basis fiir die Untersuchung dient ein modernes konventionelles GuD-Kraftwerk,
auf dessen Grundlage ein Referenzmodell erstellt wird. Aufgrund der besonderen
Prozessfithrung der gewahlten Gasturbine, der sogenannten sequentiellen Verbren-
nung, wird der Referenzprozess in zwei Varianten unterteilt. In der ersten Variante
wird die Gasturbine mit sequentieller Verbrennung verwendet und in der zweiten
Variante eine Gasturbine mit einstufiger Verbrennung bei vergleichbaren Randbe-
dingungen. Somit konnen Effekte identifiziert werden, die nur aufgrund der Pro-
zessfiihrung der Gasturbine auftreten. Die Gasturbinenmodelle werden mit
Modellen zur Bestimmung der Kiihlluftstréme und des Verdichterwirkungsgrades
erganzt.

Auf Basis der beiden Varianten des Referenzmodells werden zwei Varianten des
Oxyfuel-GuD-Prozesses mit einstufiger und sequentieller Verbrennung erstellt.
Diese werden zundachst auf die wesentlichen Unterschiede zum Luftfall hin unter-
sucht. Dabei dient das Druckverhaltnis der Oxyfuel-Gasturbine als wesentlicher Va-
riationsparameter. Unter Berlicksichtigung des Verdichterwirkungsgrades wird fiir
die beiden Varianten jeweils ein Basisfall festgelegt. Ausgehend von diesen Basisfal-
len werden an verschiedenen Stellen Veranderungen am Prozess vorgenommen
und die Auswirkungen bewertet.
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Der Oxyfuel-Prozess fiir erdgasbefeuerte GuD-Kraftwerke basiert auf dem konven-
tionellen GuD-Prozess, bei dem Luft als Oxidationsmedium verwendet wird. In die-
sem Kapitel werden daher zunidchst die Grundlagen dieses Prozesses kurz
dargestellt. Fiir eine detaillierte Darstellung des konventionellen Prozesses wird auf
die Standardliteratur verwiesen [16-18]. Darauf aufbauend wird der Stand des Wis-
sens fiir die Umstellung des Prozesses auf Oxyfuel-Bedingungen vorgestellt. Ergan-
zend dazu erfolgt eine Einfilhrung in die grofdten zusatzlichen Verbraucher im
Oxyfuel-Prozess - Luftzerlegungsanlage und CO,-Aufbereitung - im Hinblick auf die
Anwendung mit Gasturbinen.

2.1 Konventionelle GuD-Kraftwerke

GuD-Kraftwerke stellen eine Kombination aus einem Gasturbinenprozess nach dem
Joule-Prozess und einem Dampfturbinenprozess nach dem Clausius-Rankine-Pro-
zess dar. Aufgrund der hohen Temperatur der Warmezufuhr im Gasturbinenprozess
durch Heif3gastemperaturen von 1450 °C und mehr [16, 17, 19] und der niedrigen
Temperatur der Warmeabfuhr im Dampfturbinenprozess erreichen GuD-Kraft-
werke die hochsten Wirkungsgrade fossil-befeuerter Kraftwerke von tiber 60 % [17,
20]. Durch den hohen Luftiiberschuss bei der Verbrennung und die Verwendung
von kohlenstoffarmen Brennstoffen, enthalt das Abgas nur ca. 4 Vol.-% CO,. Die Gas-
turbinen in einem GuD-Kraftwerk sind in der Regel Standardmaschinen - bestehend
aus den Komponenten Verdichter, Brennkammer und dem eigentlichen Turbinen-
teil - wahrend der Dampfprozess auf die vom Hersteller bereitgestellten Daten zur
Abgasmenge und zum Abgaszustand der Gasturbine angepasst wird. Gasturbinen im
Heavy-Duty Bereich sind in der Regel eng an den klassischen Joule-Prozess ange-
lehnt. Dazu wird Luft aus der Umgebung angesaugt und verdichtet. Durch die in-
terne Verbrennung in der Brennkammer entsteht aus Brennstoff und Luft das
Heif3gas, das durch die freigesetzte Warme auf die Turbineneintrittstemperatur er-
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hitzt wird. Das Heif3gas wird danach im Turbinenteil entspannt. Eine Ausnahme bil-
det die von ALSTOM® entwickelte GT26 Gasturbine (heute im Vertrieb von Ansaldo
Energia®) mit sequentieller Verbrennung [21]. Dort folgt nach der Verbrennung in
einer ersten Brennkammer (EnVironmental, EV-Brennkammer) zunachst eine Ent-
spannung auf ein mittleres Druckniveau. Anschlief3end erfolgt eine zweite Verbren-
nung in der sogenannten Sequential EnVironmental (SEV-)Brennkammer und erst
dann die Entspannung auf den Austrittsdruck. Die Leistung des Turbinenteils wird
zu einem Teil zur Verdichtung der Luft benétigt, der tibrige Anteil kann z. B. im Ge-
nerator in elektrische Energie umgewandelt werden. Als Brennstoff wird in grofien
stationdren Gasturbinen vor allem Erdgas verwendet, als Reserve- oder Ausweich-
brennstoff kommt auch Heizol zum Einsatz. Im sogenannten Integrated Gasification
Combined Cycle (IGCC) Kraftwerk kann durch eine vorgeschaltete Vergasung auch
Kohle als Brennstoff genutzt werden [17]. Im Folgenden wird sich auf den Betrieb
mit Erdgas beschrankt. Um die heute gangigen Turbineneintrittstemperaturen zu
ermoglichen, ist eine Kiihlung der Schaufeln im Turbinenteil notwendig. Dazu wird
in der Regel Kiihlluft aus dem Verdichter entnommen, von innen durch die Schau-
feln geleitet und anschlief3end mit dem Heif3gas vermischt. Bei der Entspannung im
Turbinenteil nimmt die Temperatur des Heifdgases ab, sodass die Gasturbinenaus-
trittstemperatur abhangig vom Druckverhéltnis der Gasturbine ist. Das Druckver-
haltnis der Gasturbine II ist dabei tiber den Druck am Eintritt und am Austritt des
Verdichters definiert:

_ pV,aus

I (2-1)

pV,ein

Beziiglich des reinen Gasturbinenwirkungsgrades sind niedrige Gasturbinenaus-
trittstemperaturen und damit hohe Druckverhaltnisse von Vorteil. Im GuD-Prozess
wird das heifde Abgas jedoch in einem Abhitzedampferzeuger (AHDE) zur Erzeu-
gung von Dampf genutzt, der wiederum in einem Dampfkraftprozess zusatzliche
Leistung erzeugt. Abhdngig von den gewahlten Dampfparametern im AHDE sind fiir
den GuD-Wirkungsgrad hohere Gasturbinenaustrittstemperaturen sinnvoll. Mo-
derne industrielle Gasturbinen fiir den GuD-Betrieb weisen Druckverhaltnisse im
Bereich von 15 bis 20 auf und erreichen dabei Austrittstemperaturen von 550 °C bis
650 °C. Im Gegensatz dazu betragt die Austrittstemperatur bei auf den Einzelbetrieb
optimierten Gasturbinen (z.B. Aeroderivate) ca. 480 °C bei Druckverhaltnissen von
20 bis 35 [17]. Gasturbinen mit sequentieller Verbrennung erreichen bei gleichem
Gasturbinenwirkungsgrad h6here Austrittstemperaturen, was sich beim GuD-Pro-
zess positiv auswirkt. Dafiir ist ein deutlich hoheres Druckverhaltnis von tiber 30
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2 Stand von Wissenschaft und Technik

notwendig [17]. Eine schematische Darstellung eines modernen GuD-Kraftwerks
mit Gasturbine mit sequentieller Verbrennung ist in Abbildung 1 dargestellt. Da
zwei Gasturbinen mit einer Dampfturbine verschaltet sind, wird dieser Aufbau als
2+1 Konfiguration bezeichnet.

Dampfturbine

Gasturbine * - —————_______
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I
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Abbildung 1:  Prozessschema eines modernen GuD-Kraftwerks mit einer Gasturbine mit
sequentieller Verbrennung, eigene Darstellung nach [22] und [23]

Der AHDE ist im Gegensatz zu Dampferzeugern kohlebefeuerter Dampfkraftwerke,
die einen Strahlungsfeuerraum besitzen, ein rein konvektiver Warmetibertrager
[16]. Die Dampfparameter von GuD-Kraftwerken sind meistens unterkritisch, daher
sind Umlaufverdampfer mit Trommel die gangigsten Verdampfertypen. Bei hoheren
Driicken ab ca. 170 bar werden Durchlaufverdampfer eingesetzt [16, 17, 23]. Die
Dampftemperatur am Austritt des AHDE sollte nicht mehr als 30 bis 40 K unterhalb
der Gasturbinenaustrittstemperatur liegen [17]. Eine exergetisch bessere Ausnut-
zung der Abwarme wird durch Mehrdruckprozesse erreicht. Dabei werden Ver-
dampfer bei unterschiedlichen Driicken und somit Verdampfertemperaturniveaus
betrieben [16]. In Abbildung 1 ist das Schema eines Dreidruck-Prozesses mit Zwi-
scheniiberhitzung (ZU) dargestellt, wobei der Hochdruckverdampfer (HDV) als
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Durchlaufverdampfer und der Mittel- und Niederdruckverdampfer (MDV bzw.
NDV) als Umlaufverdampfer mit Trommel ausgefiihrt sind. Bei einer Gasturbinen-
austrittstemperatur von 570 °C kann der mit einem Eindruckprozess erreichbare
GuD-Wirkungsgrad durch einen Zwei- oder Dreidruckprozess um ca. 1,6 bzw.
2,1 %-Pkt. gesteigert werden. Eine zusitzliche ZU erhoht den Nettowirkungsgrad
ausgehend vom Dreidruckprozess um weitere 0,7 %-Pkt. [17]. Mit steigender Gas-
turbinenaustrittstemperatur nimmt der Vorteil der Mehrdruckprozesse gegentiber
einem Eindruckprozess ab, da die auf den unteren Druckniveaus erzeugten Dampf-
massenstrome abnehmen. Eine ZU ist hingegen auch bei steigenden Gasturbinen-
austrittstemperaturen vorteilhaft [24]. Entscheidend fiir die Dampfproduktion ist
die Temperaturdifferenz am Pinch Point, also die minimale Temperaturdifferenz
zwischen der jeweiligen Verdampfertemperatur und dem zugehorigen Abgas. Dabei
werden typischerweise Werte von 8 bis 12 K realisiert [17]. Die Vorwarmung des
Speisewassers erfolgt in mehreren Economisern (HDE bzw. MDE). Diese sind ent-
sprechend den Temperaturniveaus der Verdampfer unterteilt. Um niedrige Abgas-
temperaturen am Austritt des AHDE zu erreichen, muss das Speisewasser moglichst
kalt sein. Aus diesem Grund gibt es bei GuD-Kraftwerken in der Regel keine regene-
rative Speisewasservorwarmung, sodass Turbinenanzapfungen entfallen. Eine Spei-
sewassertemperatur von 60 °C sollte jedoch nicht unterschritten werden. Damit
wird eine Wassertaupunktunterschreitung bei schwefelarmen Brennstoffen mit Si-
cherheit vermieden [17]. Dazu wird als letzte Heizfliche des AHDE ein Kondensat-
vorwarmer (KVW) realisiert. Das dort erwdarmte Kondensat wird im
Kondensatbehalter (KB) mit dem kalten Kondensat aus dem Kondensator ver-
mischt, sodass sich im KB die minimale Temperatur von 60 °C einstellt [22]. Eine
weitere Moglichkeit ist eine Rezirkulation eines Teils des im KVW vorgewarmten
Kondensats, ohne dass der gesamte Massenstrom in den KB zuriickgeleitet
wird [17].

2.2 Oxyfuel-Technologie bei Gasturbinenprozessen

2.2.1 Grundlagen der Oxyfuel-Verbrennung

Das Ziel des Oxyfuel-Prozesses zur CO,-Abtrennung und -Speicherung besteht darin,
die CO,-Konzentration im Abgas anzuheben, um eine anschliefiende Abtrennung
des CO, vorzunehmen. Dazu wird Luft als Oxidationsmedium durch hoch angerei-
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cherten Sauerstoff ersetzt. Der Stickstoff als Hauptbestandteil der Luft - und dem-
entsprechend auch des Abgases im konventionellen GuD-Prozess - wird in einer
vorgeschalteten Luftzerlegungsanlage abgetrennt. Zur grofdtechnischen Erzeugung
der unter Oxyfuel-Bedingungen notwendigen Sauerstoffmenge werden kryogene
Luftzerlegungsanlagen verwendet [25]. Fiir den kohlebefeuerten Dampfkraftpro-
zess ist der Oxyfuel-Prozess bereits sehr umfangreich untersucht und in mehreren
Pilotanlagen umgesetzt worden [4, 7, 26-28]. Zur Moderation der Verbrennungs-
temperaturen wird das CO,-reiche Rauchgas bzw. Abgas zu hohen Anteilen rezirku-
liert.

In Abbildung 2 ist die allgemeine Sauerstoffbilanz bei der Verbrennung dargestellt.
Um eine vollstandige Verbrennung zu erreichen, muss mindestens die stochiome-
trisch benotigte Menge an Sauerstoff zugefiihrt werden. Fiir reale Verbrennungs-
prozesse muss dazu der Sauerstoff im Uberschuss vorliegen. Das Verhiltnis der
tatsachlich zugefiihrten Sauerstoffmenge zur stochiometrisch bendtigten Menge
wird als Sauerstoffzahl bezeichnet. Im Luftfall ist auch die Bezeichnung als Luftzahl

gangig.

o
| Prozess M0 Rez. 1|
! i
Mo,om i ¢ i
i > L
| Verbrennung . M0,Abgas
Mo Bs I Nokal |
f > I
! i
! )\global |
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Abbildung 2:  Definition des lokalen und globalen Sauerstoffiiberschusses bei Prozessen
mit Rezirkulation

Betrachtet man nur die von aufden durch das Oxidationsmedium (OM) und ggf. den
Brennstoff (BS) zugefiihrten Sauerstoffmengen erhalt man die globale Sauerstoft-
zahl Aglobal-

Mo,om + Mo Bs

Aglobal = (2-2)

mO,min
Der liberschiissig zugegebene Sauerstoff passiert die Verbrennung ohne zu reagie-
ren und liegt dann als Restsauerstoff im Abgas vor. Mit dem Rezirkulationsstrom
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wird auch ein Anteil des Restsauerstoffs zur Verbrennung zurtickgefiihrt. Daraus
ergibt sich die sogenannte lokale Sauerstoffzahl 4, [29, 30], welche fiir die Bewer-
tung des Verbrennungsprozesses entscheidend ist.

Mo om + Mo Rez T Mo,Bs

Alokal = (2-3)

MQo,min
In einem kohlebefeuerten Dampfkraftwerk werden sowohl im konventionellen
Luftfall als auch unter Oxyfuel-Bedingungen der Luft- bzw. Sauerstoffiiberschuss
aus verbrennungstechnischen Griinden so eingestellt, dass die lokale Sauerstoffzahl
ca. 1,15 betragt [29, 30]. Bei konstanter lokaler Sauerstoffzahl nimmt die globale
Sauerstoffzahl mit zunehmender Rezirkulationsrate ab. Bei reinem Luftfall ohne Re-
zirkulation gilt Ajga = Aglopal- Bei typischen Rezirkulationsraten von 60 % fiir koh-
lebefeuerte Oxyfuel-Dampfkraftwerke ist Agopa = 1,05 [29], um Ajgry = 1,15
einzuhalten. Fiir Gasturbinen liegen die Sauerstoffzahlen im Luftfall aufgrund der
begrenzten Prozesstemperaturen im Bereich von ca. 2. Um den Energieaufwand fiir
die Sauerstoffbereitstellung gering zu halten, wird unter Oxyfuel-Bedingungen nur
eine leicht liberstochiometrische Verbrennung angestrebt [14]. Deshalb sind sehr
hohe Rezirkulationsraten von ca. 90 % erforderlich. Die tatsachlich im Oxyfuel-Pro-
zess erreichbare CO2-Konzentration hangt von der Reinheit des verwendeten Sau-
erstoffs und dessen Uberschuss ab. Zusitzlich ist der Falschlufteintrag in den
Prozess ein entscheidender Faktor [31]. Da das Abgas bei GuD-Prozessen bei Uber-
druck vorliegt, tritt im Vergleich zu Kohlekraftwerken kein Falschlufteintrag auf.
Dies ermoglicht eine hohere CO,-Anreicherung als im kohlebefeuerten Oxyfuel-Pro-
Zess.

Da die Modifikationen durch den Oxyfuel-Prozess die Verbrennung betreffen, sind
die Auswirkungen auf den eigentlichen Arbeitsprozess bei Dampfkraftwerken ge-
ring. Aufgrund der internen Verbrennung in Gasturbinen unterscheidet sich die Um-
setzung des Oxyfuel-Prozesses fiir Gasturbinenanwendungen erheblich vom
Oxyfuel-Prozess in reinen Dampfkraftwerken. Die signifikante Veranderung der
Gaszusammensetzung im Verdichter und Turbinenteil der Gasturbinen unter
Oxyfuel-Bedingungen erméglicht auch veranderte Prozessfithrungen. Eine Verbren-
nung von Erdgas mit reinem Sauerstoff liefert als Produkte in etwa zu gleichen Mas-
senanteilen CO, und Wasser, sodass sich beide Produkte zur Moderation der
Verbrennungstemperatur eignen. Je nachdem, welcher Stoff zur Rezirkulation ver-

wendet wird, unterscheidet sich die Zusammensetzung des Heifdgases erheblich [7,
32].
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Wird Wasser als Rezirkulationsmedium genutzt, so erhilt man ein wasserdampfrei-
ches Heifdgas. Zu diesen Prozessen zdhlen der Water-Cycle oder CES-Cycle [8, 33,
34] sowie der Graz-Cycle [35, 36]. Das Kernelement des Water-Cycles ist ein soge-
nannter Gasgenerator. Dabei wird die Oxyfuel-Verbrennung bei 50-100 bar durch
die Einspritzung von fliissigem Wasser gektihlt. Das Wasser verdampft und es ergibt
sich ein Heifdgas, welches zu ca. 90 % aus Dampf und zu 10 % aus CO; besteht. Im
Graz-Cycle erfolgt die Verbrennung bei einem Druck von ca. 40 bar und wird durch
Zugabe von zwei Rezirkulationsstromen gekiihlt. Dies sind zum einen ein Ab-
gasstrom ohne vorherige Kondensation des Wassers und zusatzlich ein Dampf-
strom, der mithilfe der Abwarme der Turbine produziert wird. Fiir beide Prozesse
gibt es mehrere Schaltungsvarianten, die hier nicht detailliert aufgefiihrt werden.
Die Trennung des COz2 von Wasser und den weiteren Bestandteilen erfolgt in einem
Vakuumkondensator, aus dem die gasformigen Bestandteile kontinuierlich abge-
saugt werden. Der Graz-Cycle ist aufgrund der Anzahl der Rezirkulationsstrome
deutlich komplexer als der Water-Cycle, hat dafiir jedoch einen hoheren Nettowir-
kungsgrad [37].

Wird das bei der Verbrennung entstehende Wasser vor der Rezirkulation auskon-
densiert, bestehen das rezirkulierte Abgas und das Heifdgas hauptsachlich aus CO,.
Dies ist bei dem sogenannten MATIANT-Cycle, sowie dessen Vorgangerprozessen
[38-40] der Fall. Als weiterer Prozess in dieser Kategorie ist der, im Vergleich zu den
anderen Prozessen, neue Allam-Cycle [41] zu nennen. Diese Prozesse arbeiten mit
tiberkritischem CO, bei Driicken von bis zu 300 bar. Anstatt einen Dampfprozess zu
betreiben, wird das Abgas nach der Entspannung durch eine interne Warmertickge-
winnung in einem Rekuperator abgekiihlt. Die Prozesse unterscheiden sich dabei
vor allem durch die Anzahl von Zwischenerhitzungen und die Lage der Druckstu-
fungen. Der Allam-Prozess sieht zudem vor, dass im Rekuperator zusatzlich Ab-
warme aus der vorgeschalteten Luftzerlegung integriert wird. Dadurch erreicht der
Prozess vergleichsweise hohe Nettowirkungsgrade [37].

2.2.2 Oxyfuel-GuD-Prozess

Die genannten Prozesse unterscheiden sich in der Prozessfiihrung sehr stark von
einem konventionellen GuD-Kraftwerk, sodass eine Vergleichbarkeit der Technolo-
gien schwierig ist. In dieser Arbeit wird daher der Oxyfuel-GuD-Prozess betrachtet.
Dieser Prozess wird in der angelsachsischen Literatur als Semi-closed oxygen com-
bustion combined cycle (SCOC-CC) [11, 37, 42, 43] oder als Oxyfuel combined cycle
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2.2 Oxyfuel-Technologie bei Gasturbinenprozessen

(OCC) [12, 44] bezeichnet. Das Prinzip dieses Prozesses ist in Abbildung 3 darge-
stellt. Dabei wird analog zum kohlebefeuerten Oxyfuel-Kraftwerk der konventio-
nelle GuD-Prozess so weit wie moglich beibehalten.

Abgasrezirkulation

Abgas- Restgas
Luftzerl Erdgas
uftzerlegung kondensator
N
2 GPU
0, ? ‘ €O,
Luft —( ;—P . N 9
Y Y H,0 O {
\Gasturbine AHDE ) %

GuD-Prozess

Abbildung 3:  Vereinfachte Darstellung des Oxyfuel-GuD-Prozesses

Das aus dem AHDE austretende Abgas wird im Abgaskondensator weiter abgekiihlt
und enthaltenes Wasser wird kondensiert. Stromabwarts des Abgaskondensators
werden ca. 90% des gesattigten Abgases rezirkuliert. Im Gasturbinenverdichter
wird anstatt Luft nun das rezirkulierte Abgas verdichtet. Daher wird der im Luftfall
offene Gasturbinenprozess unter Oxyfuel-Bedingungen als halb-geschlossen (semi-
closed) bezeichnet. Der in der Luftzerlegungsanlage bereitgestellte Sauerstoff wird
zusammen mit dem Brennstoff direkt vor oder in der Brennkammer zugegeben. Die
Vermischung des Sauerstoffs mit dem rezirkulierten Abgas ergibt das Oxidations-
medium des Oxyfuel-GuD-Prozesses. Stromabwarts der Verbrennung wird das
Heif3gas analog zum Luft-Fall im Turbinenteil entspannt. Das Abgas der Gasturbine
wird im AHDE weiter abgekiihlt, sodass der Abhitzeprozess aus dem konventionel-
len GuD-Prozess erhalten bleibt. Der nach dem Abgaskondensator nicht rezirku-
lierte Anteil des Abgases wird im Folgenden als unbehandelter CO,-Strom
bezeichnet. Das darin enthaltene CO, wird nach Bedarf in einer CO,-Aufbereitungs-
anlage (Gas Processing Unit, GPU) aufkonzentriert und verdichtet und anschlief3end
zur Speicherung transportiert. Je nach Reinheitsanforderungen an das CO, wird da-
bei ein Restgasstrom an die Atmosphare abgegeben.

Fiir den Nettowirkungsgradverlust des Prozesses gegeniiber einem konventionellen
Referenzfall finden sich in der Literatur abhdngig von den Randbedingungen Werte
von 8 bis 13 %-Pkt. [9, 11, 45, 46]. Der Nettowirkungsgrad ist definiert als die abge-
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2 Stand von Wissenschaft und Technik

gebene elektrische Nettoleistung P,.; des Kraftwerksprozesses bezogen auf die ein-
gesetzte Feuerungswarmeleistung (FWL), die sich aus dem Brennstoffmassenstrom
mgs und dessen unterem Heizwert Hy gs ergibt:

Pnet
mgs Hy gs

(2-4)

Nnet =

Wie beim kohlebefeuerten Oxyfuel-Dampfkraftprozess ist der Wirkungsgradverlust
vor allem auf den erhohten Eigenbedarf durch die Luftzerlegungsanlage und die
CO,-Aufbereitung zuriickzufiihren. Ein wesentlicher Unterschied zum Oxyfuel-
Dampfkraftprozess ist die Auswirkung auf den Gasturbinenprozess durch den ho-
hen CO,-Gehalt bei der Verdichtung und Entspannung. Betrachtet man vereinfacht
den verlustbehafteten Joule-Prozess fir ein ideales Gas mit konstanten Stoffeigen-
schaften und ohne chemische Umwandlung nach [17], so ergeben sich der thermi-
sche Wirkungsgrad new und die Gasturbinenaustrittstemperatur T4 nach folgenden
Gleichungen:

T.
T—jns,vnsm —-am mm—-1

Niner = 7 (2-5)
nm
T_ir]s,v —I1m+ (1 - ns,V)
1
Ty,=T; <<H_m - 1) Nt t+ 1) (2-6)
k—1
m= »

Unter der Voraussetzung, dass die Komponentenwirkungsgrade 7, bzw. 75 und
die Verdichter- und Turbineneintrittstemperatur T; bzw. T3 konstant bleiben, ergibt
sich, dass eine Oxyfuel-Gasturbine die gleichen Werte wie eine konventionelle Gas-
turbine erreicht, wenn gilt:

(Mogy) ™™ = ()™ (2-7)

Betrachtet man diese Gleichung mit typischen Werten fiir Isentropenexponenten fiir
Luft und ein typisches Rezirkulationsmedium unter Oxyfuel-Bedingungen, so ergibt
sich der in Abbildung 4 dargestellte Verlauf. Zusatzlich sind Werte aus verschiede-
nen Studien abgebildet, in denen das Druckverhaltnis der Referenzgasturbine be-
kannt ist oder anhand des Gasturbinentyps abgeschitzt werden kann.
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Abbildung 4:  Aquivalentes Druckverhiltnis fiir Oxyfuel-Gasturbinen nach Gleichung
(2-7) fiir k., = 1,33 und koxy = 1,21 sowie Beispiele aus Veroffentlichungen

In verschiedenen Studien [8, 11, 12,42, 47, 48] wird der Verlauf des Nettowirkungs-
grades des Oxyfuel-GuD-Prozesses in Abhdngigkeit vom Druckverhaltnis unter-
sucht. In zwei Studien [8, 11] erfiillt das gewahlte optimale Druckverhaltnis der
Oxyfuel-Gasturbine die Erwartungen aus der vereinfachten Betrachtung aus Glei-
chung (2-7). Dabei wird jeweils eine unveranderte Konfiguration des Mehrdruck-
AHDE vorausgesetzt. Somit ergeben sich die optimalen Nettowirkungsgrade bei ver-
gleichbaren Gasturbinenaustrittstemperaturen [8, 11]. Der iiberwiegende Anteil
der Studien zum Oxyfuel-GuD-Prozess betrachtet den Prozess bei Druckverhaltnis-
sen von 30 bis 45 und bei oberen Prozesstemperaturen von 1300 bis 1400 °C. Da
der Verdichter der Gasturbine als begrenzendes Bauteil fiir hohe Druckverhaltnisse
angesehen wird [9, 12], wird haufig das Druckverhaltnis begrenzt. Ein leicht verrin-
gertes Druckverhéltnis fiihrt dabei nur zu geringen Einbuf3en beim Nettowirkungs-
grad des Gesamtprozesses. Dabei steigt die Gasturbinenaustrittstemperatur im
Vergleich zum Luftfall deutlich an. Wie in Abschnitt 2.1 beschrieben, nimmt bei ho-
hen Gasturbinenaustrittstemperaturen der Vorteil des Dreidruckprozesses ab.
Hinzu kommt, dass unter Oxyfuel-Bedingungen die Warmekapazitat des Abgases ei-
nen nicht-linearen Verlauf mit der Abgastemperatur aufweist. Dadurch kann das Ab-
gas bei gleicher AHDE-Konfiguration weiter abgekiihlt werden als im Luftfall [12].
Mehrere Autoren verwenden daher fiir den Oxyfuel-GuD-Prozess einen Zweidruck-
prozess [12, 42, 47] oder einen Eindruckprozess [48]. Eine weitere Moglichkeit, die
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erhohte Gasturbinenaustrittstemperatur unter Oxyfuel-Bedingungen zu kompen-
sieren, ist eine Steigerung der Dampfparameter oder die Verwendung eines Reku-
perators, der das verdichtete rezirkulierte Abgas mit dem heifden Abgas der
Gasturbine vorwarmt [9, 49]. Ein Oxyfuel-GuD-Kraftwerk mit sequentieller Ver-
brennung ist in der Literatur neben der Betrachtung in [49] bisher als Abwandlung
des MATIANT-Cycles untersucht worden [50]. Aufgrund des sehr hohen oberen Pro-
zessdrucks von 110 bar ist dort eine geschlossene Dampfkiihlung der Gasturbinen-
schaufeln untersucht worden. Alternativ zu einer Erh6hung des Druckverhaltnisses
im Oxyfuel-GuD-Prozess gibt es in dieser Arbeit nicht ndher betrachtete Konzepte,
die Fluideigenschaften unter Oxyfuel-Bedingungen durch Zugabe von Edelgasen an
den Luftfall anzupassen [51].

Nach dem AHDE wird das Abgas im Oxyfuel-GuD-Prozess weiter bis unterhalb der
Wassertaupunkttemperatur abgekiihlt. Das aus der Verbrennung stammende Was-
ser wird dadurch aus dem Prozess entfernt, um eine Anreicherung im Prozess zu
vermeiden. Uber ein optimales Temperaturniveau am Austritt des Abgaskondensa-
tors und damit des rezirkulierten Abgases gibt es in der Literatur keine klare Ten-
denz. Durch die Temperatur der Kondensation und damit den Wassergehalt im
rezirkulierten Abgas wird das optimale Druckverhaltnis des Prozesses beeinflusst
[48]. Fiir eine konstante Gasturbinenaustrittstemperatur von 620 °C reduziert sich
das notwendige Druckverhaltnis mit steigender Rezirkulationstemperatur. Die Aus-
wirkung auf den Nettowirkungsgrad ist dabei gering. Im Rezirkulationstemperatur-
bereich zwischen 40 °C und 70 °C bildet sich ein sehr flaches Optimum aus [12]. In
[9] wird eine moglichst niedrige Rezirkulationstemperatur von 15 °C gewahlt, um
die Leistung pro Volumenstrom und damit die Baugréfie der Gasturbine zu reduzie-
ren, obwohl eine hohere Temperatur zu hoheren Nettowirkungsgraden fiihrt. Rezir-
kulationstemperaturen oberhalb von 70 °C fithren wiederum zu einer Abnahme des
Nettowirkungsgrades. Eine Anordnung des Abgaskondensators innerhalb des Ver-
dichtungsprozesses der Gasturbine ist energetisch nicht sinnvoll und fiithrt zu einem
um ca. 6 %-Pkt. reduzierten Wirkungsgrad [14]. Eine mégliche technische Ausfiih-
rung des Abgaskondensators ist ein Direktkontaktkiihler mit Packungen [12].

Wie bereits erwahnt, wird der Gasturbinenverdichter als ein kritisches Bauteil im
Oxyfuel-GuD-Prozess angesehen. Verschiedene Studien behandeln bzw. berticksich-
tigen eine stufengenaue Auslegung des Verdichters [9, 10, 13, 37, 43, 52]. Dabei wird
der Prozess jeweils bei einem oder wenigen festgelegten Druckverhaltnissen be-
trachtet. Aufgrund der veranderten Stoffeigenschaften muss ein gegebener Verdich-
ter unter Oxyfuel-Bedingungen bei einer um 25 % reduzierten Umfangsgeschwin-
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digkeit und einem um 15 % erh6éhten Massenstrom betrieben werden, um aerody-
namische Ahnlichkeit zu erreichen. Da bei grof3en Gasturbinen die Verdichterdreh-
zahl durch die Netzfrequenz festgelegt ist, und der Massenstrom durch die separate
Verdichtung des Sauerstoffs geringer ist, muss der Durchmesser des gesamten Ver-
dichters im Vergleich zum Luftfall verringert werden, um die Umfangsgeschwindig-
keit zu reduzieren [13]. Die hoheren Druckverhaltnisse unter Oxyfuel-Bedingungen
fithren am Austritt des Verdichters zu einer deutlich hoheren Dichte des Fluids und
damit zu einer geringen Querschnittfliche der Stromung, da die Strémungsge-
schwindigkeit nicht beliebig reduziert werden darf. Um hohe Verluste an den Schau-
felenden der hinteren Stufen zu vermeiden, muss der Medianradius dort zur
Erhohung der Schaufellinge weiter reduziert werden. Ein verringerter Medianra-
dius fiihrt jedoch auch zu einem geringeren Energieeintrag pro Stufe, sodass mehr
Stufen benotigt werden. Bei der Wahl des Radius am Austritt ist daher eine Abwa-
gung zwischen der Stufenzahl und den Verlusten erforderlich [13]. Fiir eine 400 MW
Oxyfuel-GuD-Anlage mit einem Druckverhaltnis von 40 wird abhdngig von der Wahl
der Enthalpiekenngrofie eine Stufenzahl von 19 bis 24 bendétigt [13, 53]. Unter be-
stimmten Anpassungen ist auch der Betrieb eines fiir Luft ausgelegten Verdichters
mit ausreichender Stufenzahl moéglich. Durch eine angepasste Schaufelgeometrie
kann ein dhnliches Betriebsverhalten wie fiir eine vollstindige Neuauslegung er-
reicht werden. Bei Verwendung einer unveranderten Schaufelgeometrie mit ange-
passter Drehzahl oder Verwendung eines fiir 60 Hz ausgelegten Verdichters bei
50 Hz verringert sich das erreichbare Druckverhaltnis des Verdichters [13]. Die Ver-
wendung von mehrwelligen Anlagen oder eines zwischengeschalteten Getriebes er-
moglicht in Kkleineren Leistungsklassen auch hohere Druckverhaltnisse mit
geringeren Stufenzahlen [43, 52].

Die Verbrennung von gasformigen Brennstoffen unter Oxyfuel-Bedingungen unter-
scheidet sich ebenfalls von der Verbrennung mit Luft. Konventionelle Gasturbinen
werden mit einem sehr hohen Luftiiberschuss betrieben, da die Einstellung der Tur-
bineneintrittstemperatur die limitierende Grofde darstellt. Unter Oxyfuel-Bedingun-
gen kann der Sauerstoffiiberschuss aufgrund der getrennten Zugabe des Sauerstoffs
und des rezirkulierten Abgases unabhangig von der Regelung der Turbineneintritts-
temperatur eingestellt werden. Um den energetischen Aufwand fiir die Sauerstoff-
bereitstellung gering zu halten, muss die Verbrennung bei nur leicht
tiberstochiometrischen Verhéltnissen erfolgen. Ein geringer Sauerstoffiiberschuss
fiihrt zu einer Verschlechterung des CO-Ausbrandes [14]. Hinzu kommt, dass sich
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durch den hohen CO,-Gehalt im Oxidationsmedium die Gleichgewichtskonzentra-
tion von CO gegeniiber einer Verbrennung mit Luft erhoht [54]. Berechnungen zu-
folge liegen diese fiir eine Verbrennung mit einer lokalen Sauerstoffzahl von ca. 1,1
je nach O2-Konzentration im Oxidationsmedium im Bereich von ca. 10-100 ppm [54-
56]. Experimentelle Untersuchungen zeigen bei geringen Sauerstoffiiberschiissen
deutlich h6here CO-Emissionen als im Gleichgewichtsfall [54, 56, 57]. Aufgrund des
hohen CO,-Gehalts reduziert sich die laminare Flammengeschwindigkeit, wodurch
auch die Stabilitat der Verbrennung beeinflusst wird. Durch eine Erhéhung der
Sauerstoffkonzentration im Oxidationsmedium kann die laminare Flammenge-
schwindigkeit erhoht werden. Je nach Betriebsbedingungen und Brennerkonfigura-
tion werden Sauerstoffkonzentrationen von 17,5 bis 40 Vol.-% im Oxidations-
medium fiir eine stabile Verbrennung benotigt [56-58].

2.3 Kryogene Luftzerlegungsanlagen

Um den Sauerstoff fiir den Oxyfuel-Prozess bereitzustellen, werden in der Regel kry-
ogene Luftzerlegungsanlagen (LZA) in Erwagung gezogen. Diese sind fiir die in
Oxyfuel-Kraftwerken bendtigten Sauerstoffmengen kommerziell verfiigbar. Pro
LZA-Strang sind Sauerstoffmengen von 5000 t/d und mehr moglich [25]. Die Bereit-
stellung des Sauerstoffs fiihrt zu einem erheblichen Anstieg des Eigenbedarfs im
Oxyfuel-Prozess. Daher wurden fiir die kryogene LZA verschiedene Verfahrensvari-
anten entwickelt, um den Energiebedarf bei einem Oxyfuel-Kraftwerk zu senken.
Zudem werden alternative Verfahren mit Adsorptions-, Membran- oder chemischen
Verfahren untersucht. Diese befinden sich im Entwicklungsstadium. Auch ist unklar,
ob sie sich fiir die benotigten Mengen eignen [25], sodass sie in dieser Arbeit nicht
in Betracht gezogen werden.

Bei der kryogenen Luftzerlegung wird die Luft durch Rektifikation aufgetrennt. Da-
bei wird ausgenutzt, dass sich bei der Phasendnderung eines Gemisches in der Fliis-
sig- und Dampfphase unterschiedliche Konzentrationen der Bestandteile einstellen.
Dafiir ist es erforderlich, dass sich die Luft verfliissigen lasst. Dies ist unterhalb des
kritischen Punktes bzw. bei Gemischen unterhalb des sogenannten Faltenpunkts
moglich. Dieser liegt fiir Luft bei -140,73 °C und 37,74 bar [59]. Dies bedeutet, dass
die eigentliche Auftrennung der Luft bei sehr niedrigen Temperaturen ablaufen
muss. Um Kalteverluste zu vermeiden, werden die Apparate und alle weiteren Kom-
ponenten, die bei tiefen Temperaturen arbeiten, in einer stark isolierten Hiille, der
sogenannten ,Cold-Box", zusammengefasst. Die eintretenden Stoffstrome werden in
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Warmeitibertragern mit Hilfe der austretenden Strome abgekiihlt. Ein Beispiel fiir
eine Luftzerlegungsanlage nach dem Linde-Verfahren ist in Abbildung 5 dargestellt
[25, 59].
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Abbildung 5:  Schematische Darstellung einer Zweisdulen-Luftzerlegungsanlage zur
Erzeugung von gasformigem Sauerstoff nach [25, 59]

Die Luft wird zunachst verdichtet und auf ca. 9 bis 12 °C abgekithlt [60], um den
Wassergehalt zu reduzieren. Die Verdichtung erfolgt in der Regel mit Zwischenktih-
lung. Bei einer moglichen Nutzung der Warme ist eine adiabate Verdichtung mog-
lich. Anschlieflend werden iiber eine Temperaturwechseladsorption in einem
Molsieb Stoffe entfernt, die bei der Abkiihlung auf die erforderlichen Temperaturen
als Feststoffe ausfallen wiirden. Dies betrifft vor allem Wasserdampf und Kohlendi-
oxid. Zusatzlich werden Kohlenwasserstoffe entfernt, die bei Anreicherung zu ex-
plosionsfahigen Gemischen fithren konnen [59]. Anschlief3end tritt der Luftstrom in
den Hauptwarmeiibertrager und damit die Cold-Box ein und wird dort je nach Ver-
fahrensvariante bis nahe an oder in das Zwei-Phasen-Gebiet abgekiihlt. Die Luft ge-
langt dann in die Rektifikationskolonne, in der die Abtrennung des Sauerstoffs

17

Dieses Werk ist copyrightgeschutzt und darf in keiner Form vervielfaltigt werden noch an Dritte weitergegeben werden.
Es gilt nur fur den persénlichen Gebrauch.



2 Stand von Wissenschaft und Technik

erfolgt. Anhand der in Tabelle 1 aufgefiihrten Siedepunkte der wichtigsten Luftbe-
standteile ist zu erkennen, dass der Stickstoff als am leichtesten siedender Stoff zum
Kopf der Kolonne steigt, wahrend der Sauerstoff zum Sumpf herabstromt. Das Argon
reichert sich in der Kolonne an, und wird je nach Sauerstoffreinheit mit dem Sauer-
stoff oder dem Stickstoff aus der Kolonne ausgetragen.

Tabelle 1: Siedetemperaturen der drei Hauptbestandteile von Luft bei 1,013 bar [59]
Stickstoff —195,9 °C
Sauerstoff —183,0 °C
Argon —185,6 °C

Der Kaltebedarf der Anlage wird durch einen Teilstrom der verdichteten Luft be-
reitgestellt, indem dessen Enthalpie iiber eine Turbine aus der Cold-Box abgefiihrt
wird. Im stationdren Betrieb ist der Kaltebedarf hauptsachlich von der Gradigkeit
am Eintritt in die Cold-Box, typischerweise 2 bis 3 K [60], abhdngig. Hinzu kommt
der trotz Isolation von aufien in die Cold-Box eintretende Warmestrom, welcher
stark von der Baugrofde der Anlage abhdngt [59]. Ein weiterer Kéltebedarf entsteht
durch die Entnahme fliissiger Produkte [59]. Diese sind im Oxyfuel-Prozess aufder
zu Speicherzwecken nicht relevant.

Der Energiebedarf der Luftzerlegung ist hauptsachlich auf die bendtigte Verdichter-
leistung zuriickzufiihren. Daher ist der Verdichteraustrittsdruck py eine entschei-
dende Grofde. Der spezifische Energiebedarf SEDoz, bezogen auf 1t erzeugten
Sauerstoff, ist abhdngig von der Sauerstoffausbeute Roz:

mOZ,Produkt

Rop = (2-8)

Moy,

P
SEDy = — LZA,ges

2-9
mOZ,Produkt ( )

Beim einfachsten Prinzip der LZA mit einer einzelnen Rektifiziersaule betragt die
Sauerstoffkonzentration im Kopfprodukt noch ca. 7 Vol.-%, was zu einer geringen
Sauerstoffausbeute flihrt. Aufgrund der gesteigerten Sauerstoffausbeute und des
damit verbundenen geringeren spezifischen Energiebedarfs ist die Zweisdaulenan-
lage (siehe Abbildung 5) die am weitesten verbreitete Anlagenkonfiguration [61].
Darin wird die eintretende Luft zunachst in einer Hochdruckkolonne (HD-Kolonne)
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2.3 Kryogene Luftzerlegungsanlagen

je nach angestrebter Reinheit des Sauerstoffs und der verwendeten Prozesskonfigu-
ration bei ca. 4 bis 6 bar vorzerlegt [60]. Das verfliissigte Kopfprodukt enthalt wenig
Sauerstoff und wird als Riicklauf der Niederdruckkolonne (ND-Kolonne) verwendet.
Dadurch gelangt weniger Sauerstoff in das Kopfprodukt. Das fliissige Sumpfprodukt
enthdlt etwa 35 bis 40 % Sauerstoff und wird in der ND-Kolonne bis zur gewtiinsch-
ten Reinheit aufkonzentriert [59]. Der Verdichteraustrittsdruck ist neben den
Druckverlusten der Komponenten von der Temperaturdifferenz im Verdamp-
fer/Kondensator abhdngig. Dort verdampft das sauerstoffhaltige Sumpfprodukt der
ND-Kolonne durch Warmeabgabe des stickstoffthaltigen Kopfprodukts der HD-Ko-
lonne. Der Druck in der HD-Kolonne muss so hoch sein, dass eine treibende Tempe-
raturdifferenz herrscht. Je hoher der Anteil der leichtsiedenden Komponenten im
Sauerstoff-Produkt ist, desto geringer wird die Temperatur im Sumpf der ND-Ko-
lonne. Daher nimmt mit abnehmender Reinheit des Sauerstoffs der bendtigte Ver-
dichterdruck ab [60]. Zusatzlich nimmt mit steigender Anforderung an die Reinheit
die Sauerstoffausbeute ab. Dies ist vor allem bei Reinheiten oberhalb 97 % entschei-
dend, da in diesem Bereich die Verunreinigung hauptsachlich aus Argon besteht,
was aufgrund der dhnlichen Siedepunkte zu einer verstarkten Verdampfung des
Sauerstoffs fiihrt [30, 59, 60].

2.3.1 Verfahrensvarianten

Bei der Untersuchung von Oxyfuel-Prozessen hat es sich als zweckmafdig erwiesen,
Sauerstoff mit einer Reinheit von 95 bis 97 Vol.-% Reinheit zu verwenden, da der
verringerte Energiebedarf der Luftzerlegung den erhohten Aufwand bei der an-
schliefRenden CO,-Aufbereitung tibersteigt [9, 62]. Dies liegt zum einen daran, dass
durch den Falschlufteintrag beim kohlebefeuerten Prozess ohnehin eine Aufreini-
gung notwendig ist und zum anderen, dass die Abtrennung des Argons von CO, ein-
facher zu realisieren ist als von Sauerstoff [63]. Neben den bereits beschriebenen
energetischen Vorteilen einer niedrigen Sauerstoffreinheit ist es durch weitere Mo-
difikation des Verfahrens moglich, den Energiebedarf weiter zu senken [25, 63, 64].
Eine Moglichkeit ist die Erweiterung der ND-Kolonne um einen zweiten Verdamp-
fer/Kondensator (Dual-Reboiler), der den sauerstoffreichen Sumpf durch konden-
sierende Luft beheizt. Der Verdampfer/Kondensator des stickstoffreichen
Kopfprodukts der HD-Sdule wird auf einer hoheren und kalteren Stufe zugefiihrt.
Damit ist es moglich, den benétigten Druck in der HD-Kolonne um ca. 0,8 bar zu sen-
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2 Stand von Wissenschaft und Technik

ken [64], jedoch wird die Sauerstoffausbeute reduziert [63]. Eine weitere Moglich-
keit ist eine Verdampfung des fliissigen Sauerstoffprodukts (Liquid Oxygen, LOX) im
Kolonnensumpf in einem separaten Verdampfer (LOX-Boiler). Damit reduziert sich
die notwendige Sauerstoffkonzentration im Kolonnensumpf, da die Konzentration
in der Fliissigphase hoher ist als in der Dampfphase [59, 64]. Eine Kombination die-
ser Varianten ist in Abbildung 6 dargestellt [30].
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Abbildung 6:  Luftzerlegungsanlage mit doppeltem Verdampfer/Kondensator und LOX-
Boiler nach [30]

Die Erweiterung des Prozesses um eine weitere Kolonne zum Dreisdulenprozess mit
einer Zufithrung der Luft auf mehreren Druckniveaus erlaubt eine weitere Reduzie-
rung des Energiebedarfs, da nicht die gesamte Luft auf das hohe Druckniveau ver-
dichtet werden muss und die erste Druckstufe verhaltnismaf3ig niedrig gewahlt
werden kann. Der Energiebedarf einer Dreisdulenanlage liegt etwa 20 % niedriger
als der des konventionellen Zweisaulenprozesses aus Abbildung 5 [64]. Bei der Be-
rucksichtigung einer moglichen Warmeintegration kann der effektive Energiebe-
darf noch weiter gesenkt werden. Diese Variante wird haufig bei der Berechnung
von Oxyfuel-Prozessen herangezogen [9, 37]. Aufgrund der Komplexitat der Anlage
ist bisher erst eine Oxyfuel-Pilotanlage mit einer derartigen LZA in Betrieb [65].
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2.3 Kryogene Luftzerlegungsanlagen

2.3.2 Bereitstellung von Drucksauerstoff

Da die Verbrennung in Gasturbinen unter Druck ablauft, muss der Sauerstoff min-
destens auf den Druck der Brennkammer gebracht werden. Im Luftfall erfolgt dies
durch die Verdichtung der Luft im Gasturbinenverdichter. Unter Oxyfuel-Bedingun-
gen wiirde eine Vermischung des Sauerstoffs mit der gesamten rezirkulierten Ab-
gasmenge zu einer Sauerstoffkonzentration von ca. 16 Vol.-% im Oxidationsmedium
fuhren. Die damit verbundene niedrige laminare Flammengeschwindigkeit ist, wie
in Abschnitt 2.2.2 erlautert, problematisch hinsichtlich der Stabilitat der Verbren-
nung. Weiterhin wiirde durch die Schaufelkiihlung immer Sauerstoff an der Ver-
brennung vorbeigefiihrt. Daher ist eine direkte Zugabe des Sauerstoffs zur
Verbrennung sinnvoll, was die Bereitstellung auf Brennkammerdruck notwendig
macht.

Drucksauerstoff kann liber zwei Verfahren bereitgestellt werden. Naheliegend ist
die externe Verdichtung, wobei der produzierte Sauerstoff in einem der LZA nach-
geschalteten Verdichter auf den bendtigten Druck verdichtet wird [59, 66]. Der
Sauerstoffverdichter muss dabei so ausgefiihrt sein, dass er trotz der hohen Sauer-
stoffkonzentration nicht in Brand gerat. Daher sind die Komponenten fiir eine ex-
terne Sauerstoffverdichtung teuer [66]. Alternativ kann eine Sauerstoff-
Innenverdichtung erfolgen, das sog. Pumped-LOX-Verfahren, welches in Abbil-
dung 7 dargestellt ist. Es dhnelt dem Verfahren mit LOX-Boiler aus Abbildung 6. Da-
bei wird der Sauerstoff fllissig aus der ND-Kolonne entnommen und innerhalb der
Cold-Box auf den benétigten Druck gepumpt [67]. Der Sauerstoff wird anschliefdend
im Hauptwarmeiibertrager verdampft bzw. tiberkritisch erwarmt. Um die Energie
zur Verdampfung des Sauerstoffs bereitzustellen, wird ein anderer Strom konden-
siert [66]. Das in Abbildung 7 dargestellte Verfahren nutzt dazu wie in [61, 66, 67]
einen Hochdruck-Luftstrom. Dazu werden ca. 30 % der im Hauptverdichter verdich-
teten Luftmenge im Booster-Verdichter weiter verdichtet. Der Druck dieses Luft-
stroms wird so gewahlt, dass eine ausreichende treibende Temperaturdifferenz
zwischen dem Sauerstoff und der Luft gewdahrleistet ist [66]. Der Energiebedarf ei-
ner solchen Anlage ist je nach Anlagenkonfiguration und Sauerstoffdruck zwischen
3 % niedriger und 3 % hoher als bei externer Verdichtung [67]. Alternativ zum
Hochdruck-Luftstrom kann auch ein Stickstoffkreislauf aus dem Kopf der HD-Ko-
lonne realisiert werden. Dieser weist jedoch immer einen héheren Energiebedarf
als die externe Verdichtung auf [59].

21

Dieses Werk ist copyrightgeschutzt und darf in keiner Form vervielfaltigt werden noch an Dritte weitergegeben werden.
Es gilt nur fur den persénlichen Gebrauch.



2 Stand von Wissenschaft und Technik

Beiden in der Literatur betrachteten Oxyfuel-GuD-Prozessen werden sowohl die ex-
terne Verdichtung [8, 12, 48] und die Pumped-LOX Variante [9, 37] als auch kombi-
nierte Prozesse verwendet [11]. Die meisten modernen LZA zur Bereitstellung von
Drucksauerstoff werden als Pumped-LOX-Variante ausgefiihrt [67].
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Abbildung 7:  LZA nach dem Pumped-LOX-Verfahren mit doppeltem Verdampfer/Kon-
densator

2.4 CO;-Aufbereitung

Das Abgas des Oxyfuel-GuD-Prozesses liegt stromabwarts des Abgaskondensators
annahernd bei Umgebungsdruck vor. Fiir den effizienten Transport in einer Pipeline
und die anschliefdende Speicherung des CO, wird eine dichte Phase angestrebt. Dazu
ist ein Druck oberhalb des kritischen Drucks, der bei reinem CO2 74 bar betragt und
beim Vorhandensein von Verunreinigungen hoher liegt, notwendig, wobei in der Re-
gel ein Druck von tiber 100 bar angestrebt wird [68]. Die Verdichtung von CO, auf
diese Driicke in zwischengekiihlten Getriebeturboverdichtern ist in industriellen
Anwendungen Stand der Technik [68]. Um Korrosion und Hydratbildung im Pipe-
linesystem und Speichergestein zu vermeiden, ist vor allem der Wassergehalt in
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2.4 CO,-Aufbereitung

dem abgetrennten CO,-Strom zu begrenzen. Das nach dem Abgaskondensator und
den Zwischenkiihlern im Abgas verbleibende Wasser wird daher in einem Molsieb
abgetrennt [26, 30].

Da im Oxyfuel-GuD-Prozess kein Falschlufteintrag in den Prozess zu erwarten ist,
hangt die CO,-Konzentration im unbehandelten CO, vom Eintrag an Stickstoff, Sau-
erstoff und Argon iiber den zugefiihrten Sauerstoff- und den Brennstoffstrom ab. Bei
einer Verwendung von Sauerstoff mit 95 Vol.-% Reinheit und nahezu stochiometri-
scher Verbrennung liegt die CO,-Konzentration im unbehandelten CO, bei ca.
90 Vol.-% i. tr. [11, 37, 69], bei steigendem Restsauerstoffgehalt nach der Verbren-
nung auch darunter. Da die Anforderungen an die Reinheit nach Anwendung, Trans-
portparametern und Speicherstitte variieren, kann nicht allgemein bewertet
werden, in welchem Fall eine Aufreinigung notwendig ist.

Flir eine mogliche Aufreinigung des unbehandelten CO, werden als wirtschaftlichste
Option kryogene Verfahren angesehen, bei denen eine CO,-reiche Phase auskonden-
siert wird [26]. Das grundlegende Prinzip dieser Verfahren ist in Abbildung 8 dar-
gestellt. Dazu wird das unbehandelte CO, zundchst verdichtet und soweit
heruntergekiihlt, dass CO, auskondensiert, wahrend der Grofteil der Verunreini-
gungen weiterhin in der Gasphase bleibt und an die Umgebung abgegeben wird. Auf-
grund des Phasengleichgewichts wird mit dem Restgas auch ein Anteil des CO; an
die Umgebung abgefiihrt. Das Verhaltnis des im CO,-reichen Strom abgetrennten
CO2 M, abg Und des bei der Verbrennung erzeugten CO; Mg, er, Wird als CO2-Ab-

trennungsrate R¢o, bezeichnet:

mCO ,ab
Reop = — 222 (2-10)
mCOZ,erz

In Abbildung 9 ist die CO,-Reinheit und die CO,-Abtrennungsrate in Abhangigkeit
von den gewahlten Prozessparametern Druck und Temperatur fiir das unbehan-
delte CO; aus einem Oxyfuel-GuD-Kraftwerk dargestellt. Hohere Reinheitsanforde-
rungen gehen bei der betrachteten einstufigen Kondensation immer mit einer
Reduzierung der CO,-Abtrennungsrate einher. Mit steigender Temperatur und ab-
nehmendem Druck l6sen sich zwar weniger Verunreinigungen im CO,, aber es kon-
densiert auch weniger CO,. Neben Druck und Temperatur ist der Fremdgasanteil
entscheidend fiir die erreichbare Reinheit bzw. die erreichbare CO,-Abtrennungs-
rate [26].
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mensetzung des unbehandelten CO, aus einem Oxyfuel-GuD-Kraftwerk

nach [26]

Fiir die technische Ausfiihrung von CO,-Aufbereitungsanlagen gibt es verschiedene
Varianten, die sich im Wesentlichen durch die Kaltebereitstellung fiir die Anlage un-
terscheiden. Zum einen kann das verfliissigte CO, zur internen Kaltenutzung ent-
spannt und anschlief3end auf den Pipelinedruck verdichtet werden [70]. Alternativ
kann die Kalte auch liber einen externen Kalteprozess bereitgestellt werden. Diese
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CO;-Reinheit und CO,-Abtrennungsrate (Rco2) in Abhangigkeit von Druck
und Temperatur einer einstufigen Kondensation fiir eine typische Zusam-
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hat einen hoheren Energiebedarf, bietet aber den Vorteil, dass der Kélteprozess un-
abhangig von der Reinheit des Abgases betrieben werden kann [26]. Erhohte Rein-
heitsanforderungen vor allem in Bezug auf den Sauerstoffgehalt des CO,-Produkts,
z.B. bei Anwendung von Enhanced Oil Recovery (EOR), konnen die Anwendung ei-
ner Destillationskolonne zur Auftrennung notwendig machen. Bei kohlebefeuerten
Oxyfuel-Kraftwerken fiihrt dies zu einem um ca. 5% erhohten Energiebedarf der
Aufbereitungsanlage [70].
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3 Modellbildung

In diesem Kapitel werden die Simulationsmodelle beschrieben, die im Rahmen die-
ser Arbeit zur Untersuchung der Prozesse verwendet werden. Dabei wird zunachst
das Modell des Referenzprozesses mit einer Verbrennung mit Luft beschrieben
(Luftfall). Es werden zwei eigenstandige Varianten des Referenzprozesses fir die
Betrachtung der beiden Gasturbinentypen mit sequentieller und einstufiger Ver-
brennung erstellt. Im Anschluss daran werden beide Modellvarianten analog fiir
eine Verbrennung unter Oxyfuel-Bedingungen modifiziert. Um den Einfluss des
Druckverhaltnisses auf den polytropen Wirkungsgrad des Gasturbinenverdichters
darstellen zu konnen, wird im letzten Abschnitt ein Modell zur Berticksichtigung der
Wand- und Spaltverluste des Verdichters vorgestellt.

Die Modellierung des Gesamtprozesses erfolgt mithilfe der kommerziellen Simula-
tionssoftware EBSILON®Professional 11.04. Fiir alle Modelle werden die in dem
Programm hinterlegten Stoffwertbibliotheken verwendet. Fiir Luft und Heif3- bzw.
Abgas wird aufgrund der hohen Driicke im Gasturbinenprozess die Stoffwertbiblio-
thek fiir reale Gase ,LibHuGas" [71] verwendet. Fiir den Wasser-Dampf-Prozess
wird die Dampftafel nach [JAPWS-IF97 verwendet. Die fiir den Oxyfuel-Prozess be-
notigten Trennprozesse - LZA und CO,-Aufbereitung - werden im Simulationspro-
gramm AspenPlus® V7.3 unter Verwendung der Peng-Robinson Boston-Mathias
Stoffwertmethode abgebildet. Eine Betrachtung der Schadstoffbildung, insbeson-
dere von CO und NOy, findet im Rahmen dieser Arbeit nicht statt.

3.1 Referenzkraftwerk

Der betrachtete Referenzprozess ist an das GuD-Kraftwerk in Lingen [23, 72] ange-
lehnt. Weitere Randbedingungen werden von vorangegangenen Studien tibernom-
men [30, 73]. Als Umgebungsbedingungen werden die dortigen Standortreferenz-
bedingungen von 10 °C, 1,013 bar und 83 % rel. Feuchte festgelegt. Der verwendete
Brennstoff ist Erdgas mit einer standorttypischen Zusammensetzung. Diese ist in
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3.1 Referenzkraftwerk

Tabelle 2 angegeben. Auf eine Differenzierung der Isomere hoherer Kohlenwasser-
stoffe wird verzichtet. Eine Erdgasverdichterstation, die sich auf3erhalb der betrach-
teten Systemgrenze befindet, gewahrleistet den Brennstoffdruck von 56 bar.

Tabelle 2: Zusammensetzung und Kennwerte des verwendeten Brennstoffs (Erdgas)
Methan 89,98 Mol-%
Ethan 4,951 Mol-%
Propan 1,110 Mol-%
n-Butan 0,320 Mol-%
n-Pentan 0,077  Mol-%
n-Hexan 0,054 Mol-%
Kohlendioxid 1,545 Mol-%
Stickstoff 1,964  Mol-%
Heizwert 10,3 kWh/Nm?
Druck 56 bar
Temperatur 29 °C

3.1.1 Gesamtprozess

Mit Ausnahme der Gasturbine sind die Modelle beider Varianten des Referenzpro-
zesses nach dem in Abbildung 1 dargestellten Schema aufgebaut. Das Kraftwerk Lin-
gen besteht aus zwei ALSTOM® GT26 Gasturbinen. Daher erfolgt die Beschreibung
des Gesamtprozesses anhand der Variante mit sequentieller Verbrennung. Die we-
sentlichen berechneten Kennwerte und Randbedingungen von Gasturbine und Ab-
hitzeprozess sind in Tabelle 3 dargestellt. Die beiden Gasturbinen erzeugen eine
Generatorleistung von jeweils 278 MW bei einem Wirkungsgrad von 37,6 %. Der
Abgasstrom verldsst die Gasturbinen mit 619 °C und durchstréomt jeweils einen
AHDE mit Dreidruckprozess und ZU. Beide AHDE versorgen eine gemeinsame
Dampfturbine mit Kondensator.
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3 Modellbildung

Tabelle 3: Kenndaten des Referenzprozesses bei der Variante mit sequentieller Ver-
brennung

El. Bruttoleistung in MW 890
El. Nettoleistung in MW 876
Bruttowirkungsgrad in % 60,22
Nettowirkungsgrad in % 59,21
Gasturbinenleistung am Generator in MW 278
El. Wirkungsgrad der Gasturbine in % 37,63
Gasturbinenaustrittstemperatur in °C 619
Abgasmassenstrom in kg/s 644
Ausgekoppelte Warmemenge der OTC in 26,9
MW

HD-Druck in bar 159
MD-Druck in bar 40
ND-Druck in bar 4,2
Frischdampf-/ZU-Temperatur in °C 585
Kondensatordruck in mbar 45
Abgastemperatur nach AHDE in °C 79

Die Driicke am Eintritt in die jeweiligen Turbinenteile betragen 159 bar im HD-Teil,
40 bar im MD-Teil und 4,2 bar im ND-Teil. Die Temperaturen des Frischdampfes
und des ZU-Dampfes betragen jeweils 585 °C am Turbineneintritt. Aufgrund des fiir
GuD-Prozesse hohen Drucks im Hochdruckverdampferteil ist dieser im Gegensatz
zu den anderen Verdampfern als Zwangdurchlaufverdampfer realisiert [23, 72]. Die
Gradigkeiten der Verdampfer am Pinch Point betragen 8 K fiir den HD- und den MD-
Teil und 12 K fiir den ND-Teil. Zur Vermeidung von Taupunktunterschreitung im
Abgas ist die letzte Heizflache im Abgaskanal ein Kondensatvorwarmer (KVW). Das
dort erwarmte Wasser wird zuriick in den Kondensatbehilter geleitet und halt dort
eine konstante Temperatur von 60 °C. Neben dem AHDE gibt es zwei weitere
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3.1 Referenzkraftwerk

Schnittstellen zwischen dem Gasturbinenprozess und dem Wasser-Dampf-Prozess.
Ein Teil der im Gasturbinenprozess notwendigen Kiihlluft zur Kithlung der Turbi-
nenschaufeln wird bei der GT26 mit vorgewarmtem Speisewasser in Zwangdurch-
laufkiihlern (Once-Through-Cooler, OTC) heruntergekiihlt. Der dabei erzeugte HD-
Dampf wird dem Dampfprozess zugefiihrt. Weiterhin erfolgt eine Brennstoffvor-
warmung durch MD-Speisewasser, welches vor dem MD-Verdampfer entnommen
wird. Die Leistung des gesamten Kraftwerksblocks betragt 890 MW brutto bzw.
876 MW netto. Der Nettowirkungsgrad betragt 59,2 %. Eine Auflistung der wesent-
lichen Randbedingungen des Prozesses findet sich im Anhang A.1.

3.1.2 Gasturbine mit sequentieller Verbrennung

Wie in Abschnitt 2.2.2 dargestellt, wirkt sich die Umstellung auf den Oxyfuel-Prozess
sehr stark auf die Prozessbedingungen der Gasturbine aus. Als Grundlage fiir die
spatere Betrachtung ist daher eine detaillierte Modellierung des Gasturbinenpro-
zesses im Luftfall notwendig. Abbildung 10 zeigt eine vereinfachte schematische
Darstellung des modellierten Gasturbinenprozesses der Referenzgasturbine GT26
in Anlehnung an die Darstellungen in [74] und [75]. Die eintretende Luft wird tiber
vier Verdichterabschnitte schrittweise auf den Brennkammerdruck verdichtet. Zwi-
schen den einzelnen Verdichterabschnitten zweigt jeweils ein Strom zur Beschi-
ckung der Schaufelkiihlung ab. Auf eine stufengenaue Modellierung des Verdichters
wird in dieser Arbeit verzichtet. In der EV-Brennkammer wird das Heif3gas soweit
erhitzt, dass sich die Turbineneintrittstemperatur der HD-Turbine nach ISO 2314
[76] Tiso,upr ergibt. Es folgt die Entspannung in der einstufigen HD-Turbine und an-
schliefRend die Wiederaufheizung in der SEV-Brennkammer. Die Entspannung auf
Umgebungsdruck erfolgt in der vierstufigen ND-Turbine. Das Gasturbinenkiihlsys-
tem wird durch vier Kiihlluftstrome modelliert, die, wie in Abbildung 10 dargestellt,
dem Verdichter entnommen werden. Dabei werden die Strome KL1 und KL2 durch
die bereits in Abschnitt 3.1.1 erwahnten OTC gekiihlt. Die Kiihlluftstrome werden
anschliefdend zur Kiihlung auf die Leit- und Laufschaufeln der einzelnen Turbinen-
stufen aufgeteilt. Dabei ist die letzte Stufe der ND-Turbine ungekiihlt. Ein Teil des
Stroms KL2 wird bereits vor der ersten Turbinenstufe als Kiihlluft fiir die SEV-
Brennkammer verwendet. Die Temperatur nach der Beimischung der Kiihlluft wird
so eingestellt, dass sich fiir alle betrachteten Fille eine konstante Turbineneintritts-
temperatur nach ISO 2314 [76] Tiso npr ergibt. Die Kiihlluft zur Kiihlung der SEV-
Brennstofflanze wird vernachlassigt.
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Abbildung 10: Vereinfachte Darstellung des Gasturbinenprozesses der GT26 und des
Kihlluftsystems

Da die tatsachlichen Zustande innerhalb der Gasturbine von den Herstellern nicht
veroffentlicht werden, wird das Modell anhand der Randbedingungen aus Tabelle 3
parametriert. Dabei wird ein Verdichterdruckverhaltnis von 34 angenommen. In
Anlehnung an die Berechnung in [17] wird das Druckverhéltnis der HD-Turbine
[Iypr = 2 gesetzt. Unter der Annahme von Druckverlusten in den Brennkammern
von 3 % des jeweiligen Brennkammereintrittsdrucks ergibt sich das Druckverhalt-
nis der ND-Turbine. In dieser wird in jeder der vier Stufen das gleiche Druckverhalt-
nis verwendet. Die Temperaturniveaus nach der Verdichtung (TkL1 = 548 °C und
TkL2 =452 °C) sowie die Austrittstemperatur der HD-Turbine bzw. die Eintrittstem-
peratur in die SEV-Brennkammer Tsgv.ein = 1020 °C werden als zusatzliche Randbe-
dingungen aus [75] entnommen. Fir das Kiihlluftsystem wird eine gesamte
Kihlluftmenge von 34 % des Luftmassenstroms am Eintritt des Verdichters ange-
nommen [74]. Die Aufteilung auf die verschiedenen KL-Strome kann Abbildung 10
entnommen werden [75]. Die Aufteilung auf die Leit- und Laufreihen einer Stufe er-
folgt im Verhaltnis 1:1. Insgesamt werden sechs Grofden des Modells parametriert.
Fir die polytropen Komponentenwirkungsgrade von Verdichter 7,y und Turbine
Ny, ergeben sich 91,7 % bzw. 87,7 %. Die Turbineneintrittstemperaturen nach

ISO 2314 fiir die HD- und ND-Turbine Tisoupr und Tisonpt betragen 1192 °C bzw.
1250 °C. Die Verbrennungstemperatur der SEV-Brennkammer vor Vermischung mit
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3.1 Referenzkraftwerk

dem ersten Kiihlluftstrom Tsev,aus wird auf 1510 °C festgelegt. Um die Druckverhalt-
nisse von ND-Verdichter und ND-Turbine abzustimmen, wird der Druckverlust in
der Kiihlluftleitung ND1 auf 27,5% des Eintrittsdrucks gesetzt. Die Leistung der Gas-
turbine wird liber den angesaugten Verdichtermassenstrom von 628 kg/s einge-
stellt.

Zur Bertlcksichtigung des Einflusses des Kiihlsystems bei Abweichungen vom Refe-
renzfall, wie z. B. eines veranderten Druckverhaltnisses oder einer veranderten Zu-
sammensetzung des Heifdgases und des Kithlmediums bei der spateren Betrachtung
des Oxyfuel-Prozesses, wird ein Modell zur Ermittlung des Kiihlbedarfs der Turbi-
nenschaufeln verwendet. Grundlagen zu den verwendeten Schaufelkiihlungsmodel-
len finden sich in [11, 15, 77-79]. In dieser Arbeit erfolgt eine getrennte Betrachtung
der Kiihlluft fiir die Leit- und Laufschaufeln. Der prinzipielle Aufbau des Modells ist
in Abbildung 11 dargestellt [78]. Dabei wird das Heif3gas vom Zustand 1 zundchst
durch Beimischung der Leitschaufelkiihlluft auf den Zustand 2 abgekiihlt. Das Heif3-
gas und die Leitschaufelkiihlluft leisten im Laufrad der Turbine Arbeit bis zum Zu-
stand 3. Die Laufschaufelkiihlluft leistet in der betrachteten Stufe keine Arbeit. Sie
wird erst hinter der Entspannung hinzugegeben, sodass die Gasmischung mit dem
Zustand 4 aus der Stufe austritt. Folgt stromabwarts eine weitere Turbinenstufe ist
der gesamte Massenstrom m,,; der Heifdgasmassenstrom der nachsten Stufe. Die
Beimischung des jeweiligen Kiihlluftstroms wird durch eine isobare Vermischung
der Strome und einen zusatzlichen Druckverlust Ap;g bzw. Ap;, beriicksichtigt.
Dadurch reduziert sich das nutzbare Druckverhaltnis der Turbinenstufe.

A
Mein ApLE

3 1 . . .
Ol p. mj A = Mejp + MK |E
(] emn
o
5 Apra
|_

. 4 . .

Mays = Ma + Mg A

paus
. =
Entropie

Abbildung 11: Darstellung des Modells zur Beriicksichtigung der Schaufelkiihlung fiir
eine Turbinenstufe im T-s-Diagramm nach [78]
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Fiir die Berechnung der Kiihlluftstrome wird in dieser Arbeit fiir jede Stufe die For-
mulierung aus [11] tibernommen. Danach ergibt sich das Verhaltnis von Kiihlluft-
massenstrom 1my;, und Heifdgasmassenstrom myg in Abhédngigkeit von der
Heifdgastemperatur am Eintritt in die Schaufelreihe Ty ; und der Temperatur der
Kiihlluft Ty ; zu:

gy, Cp,HG ( bi )
— = 3-1
myg cpxL \1 = @; (3-1)
Flr die Leitschaufeln wird dabei die Eintrittstemperatur in die Stufe T; als relevante
Heifdgastemperatur verwendet:
Ty — Ty
b= — (3-2)

Tl - TKL,LE

Fiir die Laufschaufel wird die Temperatur nach Beimischung der Leitschaufelkiihl-
luft T, verwendet:
T, — T
pra = (3-3)

Ty — Tkiia

Dabei ist Tg eine vorzugebende zuldssige Schaufeltemperatur, die in dieser Arbeit
konstant mit 850 °C gewahlt wird. Die Kiihlkonstante C wird fiir jede Stufe parame-
triert, sodass sich im Referenzfall das bereits beschriebene Verhaltnis der Kiahlluft-
strome einstellt.

Die Druckverluste beschreiben den Verlust, der durch die Beschleunigung des Kiihl-
mediums in Richtung der Heifdgasstromung entsteht. Dieser berechnet sich nach
[15, 80].

Ap; (el
—=- Kye Makg & (3-4)

bi Myg
Die Mach-Zahl der Heifdgasstromung wird hier konstant mit einem Wert von 0,7 an-
genommen [15]. Der Verlustbeiwert ¢ bertiicksichtigt die Richtung der Stromung,
wobei 1 fiir eine senkrechte Beimischung steht. In dieser Arbeit wird konstant der
Wert 0,5 angenommen [15].
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3.1 Referenzkraftwerk

3.1.3 Gasturbine mit einstufiger Verbrennung

Fir die Variante des Referenzprozesses mit sequentieller Verbrennung wird nach
Abschnitt 3.1.2 bereits im Luftfall ein Druckverhéltnis der Gasturbine von 34 ver-
wendet. Da dieses, wie in Abschnitt 2.2.2 erlautert, unter Oxyfuel-Bedingungen noch
gesteigert werden muss, ist es sinnvoll, die Betrachtungen fiir eine Oxyfuel-Gastur-
bine ohne sequentielle Verbrennung zu erganzen. So konnen Effekte ausgeschlossen
werden, die nur aufgrund der speziellen Prozessfiihrung auftreten. Dafiir wird das
Modell einer fiktiven Gasturbine mit einstufiger Verbrennung erstellt, die mit der
GT26 technisch vergleichbar ist (siehe Abbildung 12). In diesem Modell fallen die
SEV-Brennkammer, die HD-Turbine und deren Kiihlsystem weg, sodass die ur-
spriingliche EV-Brennkammer als einzige Brennkammer erhalten bleibt. Die ND-
Turbine bleibt gegeniiber der GT26 unverdndert. Das Heif3gas wird in der Brenn-
kammer so weit erhitzt, dass die [SO-Turbineneintrittstemperatur der ND-Turbine
Tisonpr der GT26 erreicht wird. Aufgrund der niedrigen Verdichteraustrittstempe-
ratur wird in diesem Modell vollstandig auf den OTC zur Kiihlung der Kiihlluft ver-
zichtet. Ansonsten bleiben die Parameter des Referenzmodells unverdndert.

/
[ A—
I

Abbildung 12:  Schematische Darstellung der Gasturbine mit einstufiger Verbrennung

Das Druckverhaltnis dieser Gasturbine wird so bestimmt, dass der optimale Netto-
wirkungsgrad fiir diese Variante des Referenzprozesses erreicht wird. Abbildung 13
zeigt den Verlauf des Nettowirkungsgrades in Abhdngigkeit vom Druckverhaltnis
fir beide Gasturbinenvarianten. Fiir die GT26 zeigt sich, dass der optimale Netto-
wirkungsgrad von 59,21 % bei dem gewdahlten Druckverhdltnis von 34 erreicht
wird. Flir die Gasturbine mit einstufiger Verbrennung liegt das Wirkungsgradopti-
mum bei einem Druckverhaltnis von 17. Der dort erreichbare Nettowirkungsgrad
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liegt bei 58,58 % und damit um 0,63 %-Pkt. niedriger als bei der GT26. Dabei ist die
Abgastemperatur am Austritt des AHDE etwa 6 K hoher als bei der GT26. Dies ist
vorrangig auf den Wegfall der OTC zurtiickzufiihren. In der GT26 wird dadurch ein
zusatzlicher HD-Dampfstrom erzeugt. Die Vorwarmung des dafiir notwendigen
Speisewassers erfolgt in den Economiser-Heizflachen unterhalb 250 °C. Infolgedes-
sen ist der dem AHDE zugefiihrte Speisewassermassenstrom bei einstufiger Ver-
brennung ca. 10 kg/s geringer, was zu der geringeren Abkiihlung des Abgases im
AHDE fiihrt. Zudem ist die Gasturbinenaustrittstemperatur mit einstufiger Verbren-
nung mit 614 °C etwas geringer als bei der GT26.

Ein weiterer Unterschied der Gasturbine mit einstufiger Verbrennung ist die abge-
gebene elektrische Leistung. Die auf den Abgasmassenstrom bezogene spezifische
Leistung von Gasturbinen mit sequentieller Verbrennung ist prozessbedingt hoher
als bei einstufiger Verbrennung [17]. Bei gleichem Luftmassenstrom am Verdich-
tereintritt ergibt sich fiir die Gasturbine mit einstufiger Verbrennung eine Gasturbi-
nenleistung von 259 MW. Fiir die gesamte GuD-Anlage liegt die Nettoleistung bei
805 MW und damit ca. 8 % geringer als bei der Variante mit sequentieller Verbren-

nung.

60,0%
59,5% -
59,0% - ./"“‘\\,\
58,5% -

58,0% -

57,5% A

Nettowirkungsgrad

57,0% A
? —e—GT26 (Referenz)

56,5% - —— GT mit einstufiger Verbrennung

56,0% T T T
10 20 30 40 50

Druckverhaltnis

Abbildung 13: Nettowirkungsgrad des GuD-Prozesses in Abhdngigkeit vom Druckver-
haltnis fiir die betrachteten Gasturbinen im Luftfall
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3.2 Gesamtprozess des Oxyfuel-GuD-Kraftwerks

Fir die Modellierung des GuD-Prozesses unter Oxyfuel-Bedingungen werden beide
Varianten des in Abschnitt 3.1 beschriebenen Referenzprozesses modifiziert. Das
sich daraus ergebende Prozessschema ist in Abbildung 14 fiir die Variante mit se-
quentieller Verbrennung dargestellt. Anstelle von Luft wird nun Sauerstoff aus einer
Luftzerlegungsanlage als Oxidationsmedium genutzt. Dieser wird direkt vor der
Brennkammer zugegeben. Bei sequentieller Verbrennung erfolgt die Zugabe der ge-
samten Sauerstoffmenge vor der EV-Brennkammer. Im Gegensatz zum Luftfall ist
unter Oxyfuel-Bedingungen der Sauerstoffiiberschuss unabhangig von der Einhal-
tung der Turbineneintrittstemperatur. Die globale Sauerstoffzahl wird mit 1,018 so
gewahlt, dass sich bei 95 Vol.-% Sauerstoffreinheit ein Restsauerstoffgehalt von
3 Vol.-% i.tr. einstellt. Bei diesem Wert ist eine CO-Konzentration unter 100 ppm zu
erwarten [56]. Der Anteil an rezirkuliertem Abgas vom gesamten Abgasstrom an-
dert sich in dieser Arbeit aufgrund der festgelegten Turbineneintrittstemperatur
nur in sehr engen Grenzen. Damit dndert sich auch die zuriickgefiihrte Sauerstoff-
menge und damit der lokale Sauerstoffiiberschuss nur wenig. Aufgrund der zu er-
wartenden hoheren Druckverhaltnisse wird ein zusatzlicher Brennstoffverdichter
vorgesehen. Dieser stellt einen Brennstoffvordruck von 10 bar [17] oberhalb des
Verdichteraustrittsdrucks sicher, um eine ausreichende Vermischung zu gewahr-
leisten. Analog dazu wird auch der Sauerstoff mit dem Uberdruck von 10 bar gegen-
iber dem Verdichteraustrittsdruck zugefiihrt. Anstatt des Luftstroms wird als
Kiihlmedium nun rezirkuliertes Abgas im Verdichter auf den Brennkammerdruck
verdichtet. Im Gegensatz zu einem konventionellen GuD-Prozess ist der Oxyfuel-
GuD-Prozess nicht zur Umgebung offen. Um einen Falschlufteintrag zu vermeiden,
wird als niedrigster Druck vor dem Gasturbinenverdichter 1,02 bar gewahlt. Vor der
Rezirkulation wird das Abgas stromabwarts des AHDE auf 40 °C abgekiihlt und da-
bei kondensierendes Wasser abgetrennt. Dies wird durch einen weiteren Warme-
tauscher und eine Abtrennung des bei diesen Bedingungen fliissigen Wasseranteils
modelliert. Die Warme wird an den Kiihlwasserkreislauf abgegeben. Der nicht fiir
die Rezirkulation benotigte Teil des Abgases gelangt mit dem gleichen Zustand wie
das rezirkulierte Abgas zur CO,-Aufbereitung. Die Schaltung der Wasser-Dampf-
Seite bleibt bei der Anpassung auf den Oxyfuel-Prozess unverandert. Die Gradigkei-
ten der Verdampfer werden so eingestellt, dass die Abgastemperatur am Austritt
des AHDE mindestens 70 °C betrdgt, um eine minimale Temperaturdifferenz von
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10 K am kalten Ende des Kondensatvorwarmers einzuhalten. Die Gradigkeit wird
jedoch nicht kleiner als im Luftfall gewahlt.

CO, Restgas

Abbildung 14: Schematische Darstellung des GuD-Oxyfuel-Kraftwerks mit sequentieller
Verbrennung

3.2.1 Luftzerlegungsanlagen

Der Energiebedarf der untersuchten Luftzerlegungsanlagen wird in EBSILON®Pro-
fessional im Wesentlichen durch die benétigten Verdichtungsvorgange berticksich-
tigt. In Abbildung 15 sind die Schaltungen der im Rahmen dieser Arbeit betrachteten
Anlagen dargestellt. Dabei werden die in Abschnitt 2.3 vorgestellten Verfahren mit
externer Verdichtung und Pumped-LOX verwendet. Aufgrund des geringen Integra-
tionspotentials fiir die Abwarme bei GuD-Kraftwerken werden alle Verdichtungs-
vorgdnge mit mehrstufigen zwischengekiihlten Getriebeturboverdichtern
ausgefiihrt. Die Luftverdichter - Hauptverdichter und Booster-Verdichter - haben
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einen polytropen Wirkungsgrad von 85 % [30], wahrend der Wirkungsgrad des
Sauerstoffverdichters mit 82 % geringer ist.

Externe Verdichtung:
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Abbildung 15: Implementierung der LZA-Varianten in das Gesamtprozessmodell

Die verdichtete Luft bzw. der Sauerstoff wird in den Zwischenktihlern mit Kithlwas-
ser aus dem Kiihlwassersystem des Kraftwerks mit einer unteren Gradigkeit von
15 K gekiihlt. Bei der externen Verdichtung werden im Hauptverdichter zwei Zwi-
schenkiihlungen und eine Nachkiihlung vorgenommen. Der Sauerstoffverdichter
benotigt drei Zwischenkiihlungen, um im gesamten betrachteten Druckbereich eine
Sauerstofftemperatur von unter 200 °C zu gewahrleisten. Dies wird als maximale
Betriebstemperatur von Sauerstoffverdichtern angesehen [81]. Da der verdichtete
Sauerstoff direkt dem Prozess zugefiihrt wird, erfolgt keine Nachkiihlung. Bei der
Pumped-LOX-Variante ist der Booster-Verdichter ebenfalls mit drei Zwischenkiih-
lungen versehen. Da der verdichtete Luftstrom in die Cold-Box geleitet wird, muss
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dieser durch einen nachgeschalteten Kiihler gekiihlt werden. Dies kann wie bei allen
anderen Verdichtern mit Kiihlwasser erfolgen. Alternativ kann ein Teil der Warme
zur Vorwarmung des Sauerstoffs verwendet werden (untere Schaltung in Abbil-
dung 15). Wenn nicht anders beschrieben, wird fiir jeden Verdichterabschnitt eines
Verdichters das gleiche Druckverhaltnis gewahlt.

Stromabwarts des Hauptverdichters wird eine weitere Aufbereitung der Luft vorge-
nommen. Dazu wird die Luft zunachst in einem Direktkontaktkiihler (Direct Contact
Cooler, DCC) auf 12 °C weiter abgekiihlt. Vor dem Eintritt in die Cold-Box erfolgt die
Adsorption von H,0 und CO, in Molsieben mittels Temperaturwechseladsorption.
Fir die Regeneration der Molsiebe wird ein kontinuierlicher Warmebedarf von
7500 kJ/kg H,0 und 1892 kJ/kg CO, angenommen [26, 30]. Dieser wird durch
Dampf mit einem Druck von ca. 5 bar aus der Uberstrémleitung zwischen MD- und
ND-Turbine bereitgestellt. Die Vorgange in der Cold-Box werden in EBSILON®Pro-
fessional als Black-Box modelliert. Dazu wird eine Gradigkeit des Hauptwarmeiiber-
tragers von 2,5 K bei anschlief}ender Verdichtung und 3,5 K bei dem Pumped-LOX
Prozess vorgegeben. Weiterhin werden die O2-Ausbeute und die Zusammensetzung
des Sauerstoffproduktstroms vorgegeben. Ebenfalls berticksichtigt werden der spe-
zifische, auf den Massenstrom an reinem Sauerstoff bezogene Energiebedarf bzw.
Energieriickgewinn fiir die Sauerstoffpumpe und die Expanderturbine.

Uber Simulationsrechnungen in AspenPlus® V7.3 werden fiir die in Abschnitt 2.3.1
vorgestellten Schaltungsvarianten die bendtigten Austrittsdriicke des Hauptver-
dichters und die jeweils resultierende Sauerstoffzusammensetzung und Sauerstoft-
ausbeute bestimmt. Diese basieren auf den Randbedingungen fiir einen
Doppelsaulenprozess mit doppeltem Verdampfer/Kondensator und LOX-Boiler aus
[30] fiir eine LZA der Grofdenordnung 3000 t/d pro Strang (vgl. Abbildung 6). Fiir
das hier betrachtete Oxyfuel-GuD-Kraftwerk wiirden insgesamt vier Strange beno-
tigt. Die minimale Gradigkeit des Verdampfers/Kondensators oder LOX-Boilers be-
tragt 1,5 K. Eine detaillierte Auflistung der Randbedingungen findet sich im Anhang
A.2. Fir eine Oz-Reinheit von 99,5 Vol.-% wird der einfache Doppelsdaulenprozess
vorausgesetzt (vgl. Abbildung 5). In Abbildung 16 sind der Druckverlauf und die
Sauerstoffausbeute fiir eine atmospharische Sauerstoffbereitstellung in Abhingig-
keit von der gewiinschten Sauerstoffreinheit dargestellt. Um hochreinen Sauerstoff
zu erzeugen, ist in der einfachen Zweisaulenanlage ein Druck von ca. 5,6 bar not-
wendig. Dabei wird eine Sauerstoffausbeute von ca. 95 % erreicht. Die Reduzierung
der Reinheit wirkt sich zum einen durch eine deutliche Erh6hung der Sauerstoffaus-
beute aus, weiterhin sinkt der benotigte Austrittsdruck des Hauptverdichters mit
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abnehmender Reinheit. Dies ist zum einen auf die sinkende Siedetemperatur im Ko-
lonnensumpf der ND-Kolonne zuriickzufiihren. Dadurch sinkt der benétigte Druck
am Kopf der HD-Kolonne, um die erforderliche Temperaturdifferenz einzuhalten.
Zum anderen wird der Verdichteraustrittsdruck durch die in Abschnitt 2.3.1 be-
schriebenen Modifikationen LOX-Boiler und doppelter Verdampfer/Kondensator
im Vergleich zur einfachen Zweisaule reduziert. Der Verdichterbedarf der LZA wird
durch die Energieriickgewinnung in der Expanderturbine um ca. 4 kWh/t Oz redu-
ziert.
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— (]
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Abbildung 16: Verdichteraustrittsdruck und Sauerstoffausbeute in Abhédngigkeit von der
Sauerstoffreinheit fiir eine LZA mit externer Verdichtung

Die Zusammensetzung des Sauerstoffprodukts ist in Abbildung 17 dargestellt. Auf-
grund der geringen Unterschiede der Siedepunkte von Argon und Sauerstoff erfolgt
die Erhohung der Sauerstoffreinheit zunachst hauptsachlich tiber die Abtrennung
des Stickstoffes. Nur im Bereich der hochsten betrachteten Reinheit wird zusatzlich
auch ein Grof3teil des Argons abgetrennt. Dadurch kommt auch das bereits beschrie-
bene Absinken der Sauerstoffausbeute zu Stande.
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Abbildung 17: Zusammensetzung des Sauerstoffs in Abhangigkeit von der Sauerstoff-
reinheit

Die Pumped-LOX LZA wird in dieser Arbeit lediglich bei einer Sauerstoffreinheit von
95 Vol.-% betrachtet. Dazu wird der fliissige Sauerstoff auf den bendtigten Druck
gepumpt und, anstatt im LOX-Boiler, im Hauptwarmeiibertrager mit Hilfe eines
Hochdruckluftstroms verdampft. Der kondensierte Luftstrom wird gedrosselt und
ebenso wie die verflussigte Luft zur Beheizung des LOX-Boilers der Hochdruckko-
lonne zugefiihrt. Zur Berechnung des Energiebedarfs der Pumped-LOX LZA werden
zusatzlich der Austrittsdruck des Booster-Verdichters und der spezifische Energie-
bedarf der Sauerstoffpumpe benotigt. Der Austrittsdruck des Boosterverdichters
ergibt sich aus der Anforderung, dass im Hauptwarmetibertrager eine minimale
Gradigkeit zwischen dem Drucksauerstoff und der Luft eingehalten wird. Diese wird
nach [61] mit 1 K angenommen. Der spezifische Pumpenbedarf und das bendétigte
Druckniveau des Hochdruckluftstroms ist in Abhdngigkeit vom gewlinschten Sauer-
stoffdruck in Abbildung 18 dargestellt. Der Austrittsdruck des Boosters erhoht sich
dabei nicht proportional zum Sauerstoffdruck. Bei Sauerstoffdriicken unterhalb von
30 bar liegt der benotigte Boosterdruck deutlich oberhalb des Sauerstoffdrucks, da
ein grofder Teil der Warme fiir die isotherme Verdampfung des Sauerstoffs benotigt
wird. Fiir den GrofSteil des betrachteten Druckbereichs liegt der Boosterdruck be-
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3.2 Gesamtprozess des Oxyfuel-GuD-Kraftwerks

reits oberhalb des sog. Faltenpunkts von Luft (ca. 37,7 bar), sodass diese keine Pha-
sendnderung mehr durchlauft [59]. Liegt der Sauerstoffdruck nahe oder oberhalb
des kritischen Drucks von Sauerstoff (50,8 bar), ist eine flexiblere Wahl des Drucks
moglich [82]. Je geringer der Anteil des Hochdruckluftstroms gewahlt wird, desto
hoher muss der Druck sein. Im Rahmen dieser Arbeit wurde dieser Anteil konstant
mit 32 % des Hauptverdichterstroms gewahlt. Der Druck am Austritt des Hauptver-
dichters ist bei der Pumped-LOX LZA mit 4,7 bar geringer als bei der Variante mit
externer Verdichtung. Dies ist mit dem Wegfall des LOX-Boilers zu erklaren, da die
dortige Gradigkeit von 1,5 K nicht eingehalten werden muss. Der Austrittsdruck des
Hauptverdichters, die Sauerstoffausbeute und die Energieriickgewinnung in der Ex-
panderturbine werden fiir die Berechnung des Gesamtprozesses im betrachteten
Druckbereich als konstant angesehen. Dies entspricht einer Vereinfachung der tat-
sachlichen Verhaltnisse, gibt jedoch den anndhernd konstanten spezifischen Ener-
giebedarf des Hauptverdichters gut wieder.
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Abbildung 18: Benotigter Austrittsdruck des Boosterverdichters der Pumped-LOX LZA
und spezifischer Energiebedarf der Sauerstoffpumpe in Abhdngigkeit vom
Sauerstoffdruck bei einer Sauerstoffreinheit von 95 Vol.-%
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3.2.2 CO;-Verdichtung und Aufreinigung

Der im Oxyfuel-GuD-Kraftwerk anfallende unbehandelte CO,-Strom muss fiir den
Transport zur Speicherstatte und die eigentliche Speicherung verdichtet werden. In
Anlehnung an vorangegangene Arbeiten wird ein tiberkritischer Pipelinedruck von
110 bar vorgegeben [30]. Je nach Anforderungen an die Reinheit des CO, werden
verschiedene Aufreinigungsvarianten betrachtet. Fiir eine grundlegende Betrach-
tung des Prozesses wird zunachst davon ausgegangen, dass das unbehandelte CO,
bei der vorliegenden CO,-Konzentration ohne weitere Aufreinigung gespeichert
werden kann. Dazu wird eine Verdichtung mit sieben Stufen vorgesehen, hinter de-
nen jeweils zwischengekiihlt und anfallendes Kondensat abgeschieden wird [26].
Abgesehen von geringen im Wasser gelosten CO,-Mengen [11] kann so eine voll-
standige CO,-Abtrennung - also eine CO,-Abtrennungsrate von nahe 100 % - er-
reicht werden. Der im CO,-Strom verbleibende Wasserdampf wird in einem Molsieb
abgetrennt, da der Restwassergehalt nach der Verdichtung ein Korrosionsrisiko
darstellt [83]. Zur Regeneration des Molsiebes wird wie bei der LZA Dampf aus dem
Wasser-/Dampfkreislauf verwendet.

Falls die im Prozess erreichte CO,-Konzentration nicht ausreicht, erfolgt eine wei-
tere Aufreinigung des unbehandelten CO, durch partielle Kondensation nach dem
in Abbildung 19 dargestellten Prozess [26]. Dazu wird das unbehandelte CO, eben-
falls zunachst mit Zwischenkiihlung und Kondensatabtrennung je nach Reinheit von
Abgas und CO; auf ein Druckniveau zwischen 15 und 35 bar verdichtet. Die partielle
Kondensation erfolgt auf zwei Temperaturniveaus, um zunachst einen Grof3teil des
CO; bei hoher Reinheit zu kondensieren und dennoch eine gute CO,-Abtrennungs-
rate zu ermdglichen. Um eine unabhédngige Steuerung der Temperaturen zu ermog-
lichen, wird eine Abtrennungsanlage mit externer Kaltebereitstellung verwendet.
Das verdichtete unbehandelte CO, wird zunachst durch den kalten CO,-Produkt-
strom vorgekiihlt und anschlieffend mit einem Ammoniakkaltekreislauf auf -25 °C
abgekiihlt. Die bei dieser Temperatur vorliegende fliissige Phase wird abgetrennt.
Falls die Austrittstemperatur des Vorkiihlers bereits unter -25 °C liegt, wird keine
weitere Kiihlung vorgenommen und lediglich die fliissige Phase abgetrennt. Die ver-
bleibende Dampfphase wird anschlief3end durch einen zweiten Kaltekreislauf mit
CO; als Kaltemittel auf -50 °C abgekiihlt und die fliissige Phase wird abgetrennt. Die
beiden CO,-reichen Fliissigkeiten aus den Abtrennstufen werden gemischt, auf den
geforderten Pipelinedruck von 110 bar gepumpt und mit dem eintretenden unbe-
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handelten CO, erwdrmt. Die beiden Kaltekreislaufe sind als Kaskadenprozess ge-
schaltet, sodass der Ammoniakkreislauf zur Riickkiihlung des CO, dient. Die Riick-
kithlung des Ammoniakprozesses erfolgt zum Teil, indem das Restabgas aus der
zweiten Abtrennstufe erwdarmt wird, welches anschlief3end expandiert und an die
Umgebung abgefiihrt wird. Das verbleibende dampfférmige Ammoniak wird mit
Hilfe von Kuhlwasser vollstandig kondensiert.
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|

i/\i
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A
unbehandeltes CO, ‘

CO,-Pumpe

Abbildung 19: Schematische Darstellung der GPU mit partieller Kondensation nach [26]

Der Austrittsdruck aus dem Verdichter wird so gewahlt, dass sich bei den festgeleg-
ten Temperaturniveaus die erforderliche CO,-Reinheit einstellt (vgl. Abbildung 9).
Dadurch ergeben sich in Abhdngigkeit von der CO,-Konzentration im unbehandel-
ten CO, die CO,-Abtrennungsrate sowie der Energiebedarf der CO,-Aufbereitung.
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3.3 Modell zur Bestimmung des polytropen Verdichter-
wirkungsgrades

In der in Abschnitt 3.1.2 beschriebenen Parametrierung des Gasturbinenmodells
wird der polytrope Verdichterwirkungsgrad npvauf 91,7 % gesetzt und bei der Va-
riation des Druckverhaltnisses in der Modellierung zunéachst als konstant iiber den
gesamten Verdichter angesehen. Dies entspricht dem bekannten Vorgehen in der
Literatur zum Oxyfuel-GuD-Prozess [8, 11, 12, 42, 47, 48]. Die Verluste, die zu dem
Wirkungsgrad eines Verdichters fithren, kdnnen in Profilverluste und Sekundar-
bzw. Wandverluste unterteilt werden [84, 85]. Aufgrund des Dichteanstiegs bei stei-
genden Druckverhadltnissen nimmt die Schaufellinge der hinteren Stufen des Ver-
dichters ab. Dies fiihrt zu einem erhéhten Einfluss der Verluste an der Wand und an
den Schaufelenden. Dieser Effekt wird durch einen konstanten polytropen Wir-
kungsgrad nicht berticksichtigt.

Ein Modell zur Berechnung dieser Verluste fiir einzelne Schaufelreihen beschreiben
Miller und Wright [84]. Dieses wird bereits in der Literatur zur stufengenauen Be-
rechnung des Verdichters von Oxyfuel-Gasturbinenverdichtern verwendet [43].
Wie in Abschnitt 3.1.2 beschrieben, erfolgt die Modellierung des Gasturbinenver-
dichters in dieser Arbeit nicht fiir jede Stufe detailliert, sodass eine direkte Imple-
mentierung des beschriebenen Modells in das bestehende Modell des
Gesamtprozesses nicht moglich ist. Eine stufengenaue Modellierung des Verdichters
ist fur die hier vorgenommene Gesamtprozessbetrachtung nicht zielfithrend, da
hierdurch fiir jeden betrachteten Fall eine genaue Festlegung der Verdichtergeo-
metrie und Stufenanzahl erforderlich wére. Die in den Abschnitten 3.1.2 und 3.1.3
beschriebenen Modelle mit vier bzw. drei Verdichterabschnitten zwischen den je-
weiligen Entnahmen der Strome zur Schaufelkithlung werden daher beibehalten
und ein Modell entwickelt, mit dem der polytrope Wirkungsgrad abschnittsweise
berechnet werden kann. An den Eintritten (i =1) und Austritten (i = 2) der Ab-
schnitte werden die erforderlichen Abmessungen der Schaufeln bestimmt. Anhand
dieser Abmessung werden die Verluste bestimmt. Da das verwendete Simulations-
programm EBSILON®Professional fiir die Prozessberechnung totale Gréfien ver-
wendet, missen fiir die Betrachtung der Vorginge im Verdichter die statischen
Zustande bestimmt werden. Dazu wird die spezifische Totalenthalpie am jeweiligen
Punkt i um den Wert der spezifischen kinetischen Energie reduziert:
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3.3 Modell zur Bestimmung des polytropen Verdichterwirkungsgrades

C.
hstat,i =h; — ?l (3-5)

Die Geschwindigkeit ci berechnet sich aus der axialen Komponente, indem verein-
facht von einem konstanten Anstromwinkel «; = 8 ° [13] aller Laufrader im Ausle-

gungsfall ausgegangen wird.

_ Cax,i
sin(a;)

Ci

(3-6)

Alle weiteren statischen Zustandsgroféen werden liber die bestimmte statische Ent-
halpie und die Stoffwertfunktionen von EBSILON®Professional bestimmt. Die axi-
ale Absolutgeschwindigkeit cax1 am Eintritt in den Gasturbinenverdichter wird so
gewahlt, dass sich eine Eintrittsmachzahl von Maax1 = 0,62 einstellt. Dies liegt im Be-
reich des in der Literatur fiir Gasturbinenverdichter angegebenen typischen Wertes
von 0,6 [17, 43].

Die Schallgeschwindigkeit zur Berechnung der Machzahl wird fiir reale Gase wie
folgt bestimmt [86]:

pstat,i

a; = (3-7)

lpstat,i
Dabei wird der Isentropenexponent k; aus den Stoffwertfunktionen der verwende-
ten LibHuGas iiber die Funktion x; = f(Pstats) Tstar;) bestimmt [71].

Anhand der Kontinuititsgleichung kann der erforderliche Stromungsquerschnitt
am Eintritt und Austritt des Verdichterabschnitts berechnet werden:

m
A= ——r (3-8)

pP stat,i Cax,i

Die axiale Absolutgeschwindigkeit wird beim Durchtritt durch einen Verdichterab-
schnitt jeweils um den Faktor fc reduziert:

CaX,Z

fe = (3-9)

Cax, 1

Fiir diese Arbeit wird ein konstanter Faktor von fc. = 0,9 fiir jeden Verdichterab-
schnitt gewahlt. Die Austrittsgeschwindigkeit cax2 dient dabei als Eintrittsgeschwin-
digkeit des nachsten Abschnitts.
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Uber die Vorgabe eines charakteristischen Radius, im Falle dieser Arbeit immer der
Nabenradius rn, konnen daraus der Medianradius rm und der Gehduseradius rc an
der Stelle i berechnet werden:

zAi

TG,i = TN,i + ; (3-10)

/rz- + 1
rM,i — G,i . N,i (3_11)

Die Schaufelldnge Li an der Stelle i ergibt sich damit zu:
Ly =15 — ;i (3-12)

Der Radialspalt € fiir Verdichter wird nach Traupel wie folgt bestimmt [87]:

2 e

€= 067500

+0,25-10"3m (3-13)

Die Sehnenlange der Schaufeln wird iiber ein festes Verhaltnis von Schaufellange L
zu Sehnenlange s (aspect ratio) von 2 vorgeben.

Anhand der bestimmten Geometrie wird ein polytroper Wirkungsgrad fiir jeden n-
stufigen Verdichterabschnitt berechnet. Dies erfolgt durch die Betrachtung der
Energieumsetzung im Medianradius an zwei fiktiven Stufen, die sich am Eintritt
(erste Stufe) und am Austritt (n+1-te Stufe) des jeweiligen Verdichterabschnitts er-
geben. Dieses Vorgehen ist in Abbildung 20 dargestellt. Innerhalb dieser einzelnen
Stufen werden Anderungen der Axialgeschwindigkeit und der Querschnitte ver-
nachlassigt. Aufgrund der Betrachtung einzelner Stufen wird zusatzlich zum bisher
verwendeten Index i fiir Ein- und Austritt in den jeweiligen Verdichterabschnitt der
Index j eingefiihrt. Dieser folgt der gangigen Konvention fiir die Betrachtung einer
Verdichterstufe, also Laufradeintritt (j = 1), Laufradaustritt bzw. Leitradeintritt
(j = 2) und Leitradaustritt (j = 3). Dabei sind der Zustand i und 7,1 identisch.

Die in dieser Arbeit betrachteten Gasturbinen haben durch den netzsynchronen Be-
trieb eine fest vorgegebene Drehzahl von n = 3000 min-1. Aufgrund des am Ein- und
Austritt bestimmten Medianradius rv kann auch die Umfangsgeschwindigkeit u; be-
rechnet werden. Diese wird fiir eine Stufe als konstant angesehen.

U; = 21MNTy (3-14)
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Zusammen mit der gegebenen Anstromgeschwindigkeit ¢;; ist auch die Relativge-

schwindigkeit am Eintritt in das Laufrad bestimmbar:

Wiy = \/ciz,1 +u? — 2¢;,u; cos(a; 1) (3-15)

EBSILON LE
(totale GroRen) 2,2
z Stufen 21 LA
np,alt
np,z,neu

Aswand = f (“)Wand)

C1,2
AhSt,l = f(cl,lfulr DH = C_’ aljl)
1,1

TN TN

My, Profil = const

7719,1,neu

Abbildung 20: Darstellung des Verdichterverlustmodells im h-s-Diagramm

Die deHaller-Zahl DH beschreibt das Verhaltnis der Geschwindigkeiten vor und nach
dem Schaufelgitter wiz/wi1 bzw. ci3/ci2. Liegt der Wert unterhalb von 0,73 [13] bzw.
0,75 [85] wird dies als Indiz fiir Grenzschichtablosungen gesehen. Fiir diese Arbeit
wird fiir alle Laufgitter des Verdichters ein Wert von 0,78 gewahlt. Mit der Annahme
einer konstanten Axialgeschwindigkeit caxi innerhalb einer Stufe koénnen damit auch
die Geschwindigkeiten am Punkti,2 (zwischen Lauf- und Leitrad) bestimmt werden:

Wi'z = DH Wi,l (3'16)
2
Cip = \/ng,i + (u; — wyz cos Bi2) (3-17)
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Cax,i) (3'18)

mit f; , = arcsin<
Wi

Somit ergibt sich der Enthalpieeintrag fiir eine Stufe:
1
Ahgy; = hiz —hj1 = > (¢t = cty + wh —wi, +uf, —ufy) (3-19)

Aufgrund der Annahme eines konstanten mittleren Radius in einer Stufe heben sich
die Terme fiir die Umfangsgeschwindigkeit auf.

Die Profil- und Wandverluste fithren zu einer Entropiezunahme im Fluid. Die Profil-
verluste konnen bei bekannter Profilgeometrie nach dem Modell von Miller und
Wright [84] liber eine Korrelation bestimmt werden. Dahlquist et al. [88] zeigen je-
doch, dass dieses Modell keinen Unterschied zwischen Luft und CO, bei sonst glei-
chen Bedingungen liefert. Zudem erfordert dieses Vorgehen weitere Annahmen
beziiglich der Profilgeometrie. Der Profilverlust wird daher durch einen, fiir jeden
Verdichterabschnitt konstanten, polytropen Wirkungsgrad 1y profii vorgegeben. Die-
ser liegt typischerweise im Bereich > 95% [85]. Die Entropiezunahme durch Profil-
verluste Asii13 profii der gesamten Stufe wird tber die flir reale Gase giiltige
entropiebasierte Formulierung des polytropen Wirkungsgrades nach Casey [89] be-
rechnet:

~_ Sian T Si3 Profi 3-20
Mp,i Profil Sith — Si1 ( - )
Darin ist si,1n die Entropie beim Druck pi1 und der Enthalpie his. Der Zustand 1h gibt
somit den Endpunkt einer Zustandsanderung an, in dem der gesamte Energieeintrag
dissipiert [89]. Die Entropiezunahme wird entsprechend der statischen Enthal-

piednderung auf Lauf- und Leitrad verteilt:

Ahstat i,12

AS; 12 profil = VN AS; 13 profil (3-21)
stat i,13

AS; 13 profil = ASi12 profil T ASi 23 profil (3-22)

Die Berechnung der Wandverluste basiert auf dem bereits genannten Modell von
Miller und Wright [84]. Die Korrelation beruht auf der Berechnung eines Wandver-
lustparameters in Abhangigkeit von der Stufenbelastung (Diffusionsfaktor DF) und
dem Verhaltnis des Radialspalts € und der Sehnenldnge der Schaufel s. Der Wand-
verlustparameter hat die Form:
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Li (V5 _ (&
Wijwand = (57— | =f\,DF (3-23)

2
Si Vl-,j+1 Si

Der Verlustkoeffizient w; ; ist der dimensionslose Totaldruckverlust tiber ein Schau-

felgitter, bezogen auf den dynamischen Druck am Eintritt in das Gitter [85]:

__ Preti,j — Pretij+1

(3-24)

wi .=
)]
DPrel ij Dstat i,j

Hierbei werden die Totaldriicke im relativen Bezugssystem des Schaufelgitters be-
stimmt [87, 90, 91]. Im Fall von Gleichung (3-23) ist w; ; wanq also der Totaldruck-
verlust, der auf Wandverluste zuriuckzufihren ist. Da im Rahmen dieser Arbeit
lediglich der Auslegungspunkt betrachtet wird, wird der Diffusionsfaktor fest mit
dem Wert 0,45 angenommen. Dies ist nach [17] und [85] ein typischer Auslegungs-
wert flir Verdichter. Dadurch ist der Verlustparameter nur vom Verhaltnis €/s an
der Stelle i abhdngig. In Abbildung 21 ist dargestellt, dass sich die Werte des Ver-
lustparameters dann mit guter Genauigkeit als eine quadratische Funktion des Ver-
haltnisses ¢/s interpolieren lassen. Fiir einen Diffusionsfaktor von 0,45 ergibt sich
die folgende Funktion:

0 g Vi) f(i) = 55106 - (i)z 40,5015 40,0412 (3-25)
LJ Wan Si Vi,2j+1 Si ’ Si ’ Si ’
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Abbildung 21: Werte des Verlustparameters nach Miller und Wright [84] in Abhangigkeit
vom Verhaltnis der Spaltbreite € zur Sehnenldnge s mit quadratischer In-
terpolation

Nach [84] wird der Verlustkoeffizient mit einem Korrekturfaktor angepasst, um den
Einfluss der Reynoldszahl zu berticksichtigen:

w = 489,8 Re 0 Re < 10°
> 1= 138Re %  10° <Re < 10° (3-26)
Re=10 — 1’0 106 < Re

Die Reynoldszahl wird fiir Schaufelgitter mit der Sehnenlange s als charakteristische
Lange gebildet [17], als Beispiel fiir das Laufgitter ergibt sich:

_ Pstatia WiaS
Re;j =——— (3-27)
Nstat i,1

Beim Leitgitter erfolgt die Berechnung entsprechend der Stoffwerte am Punkt i,2
und mit der Geschwindigkeit ci.2.

Das auf diese Weise bestimmte w; j wang Wird tber Gleichung (3-24) in den Total-
druckverlust umgerechnet. Aus diesem koénnen anhand der Stoffwertfunktionen
von EBSILON®Professional die daraus resultierenden Entropiedifferenzen
Asi,12 wand und Asi23 wand berechnet werden. Analog zu Gleichung (3-20) kann daraus
der polytrope Wirkungsgrad der gesamten Stufe berechnet werden:
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_ Sith —Si3

pi (3-28)

- Sith ~ Sia
Die Entropie am Austritt der Stufe ergibt sich aus der Addition der berechneten Ver-
lustterme:

Si3 = Si1 + ASi13 profil T ASi12 Wand T A5i,23 wand (3-29)

Der polytrope Wirkungsgrad des gesamten Verdichterabschnitts wird als arithme-
tisches Mittel der am Ein- und Austritt bestimmten Werte berechnet:

_ 77p,1 + 77p,2

m . (3-30)

Fiir jeden Verdichterabschnitt kann am Ein- und Austritt zusatzlich die Enthal-
piekenngrofie 1y und die Durchflusszahl ¢ berechnet werden [87]:

hiz = hiq
Y = 2 (3-31)
_ Gaxi (3-32)
Pi u

Uber die arithmetisch gemittelte Enthalpiekenngrofle eines Verdichterabschnitts
kann weiterhin die Stufenzahl z12 fiir den jeweiligen Abschnitt bestimmt werden:

hy —hy

—_ 3-33
uf Y12 ( )

Z12 =

Als Referenzfall dient fiir das Verdichterverlustmodell wie bisher die GT26 Gastur-
bine. Wie eingangs beschrieben, wird der Nabenradius fiir jeden Ein- und Austritt
der Verdichterabschnitte vorgegeben. Am Eintritt in den Verdichter wird ein Radius
von 0,625 m vorgegeben. Im ersten Verdichterabschnitt wird der Nabenradius auf
0,85 m angehoben. Fiir alle weiteren Verdichterabschnitte wird von einem konstan-
ten Nabenradius ausgegangen. In Abbildung 22 ist die aus der Kontinuitatsglei-
chung berechnete Verdichtergeometrie der GT26 dargestellt. Die berechnete
Stufenanzahl des Gesamtverdichters betragt unter den gewahlten Randbedingun-
gen 22, was der tatsachlichen Stufenanzahl der GT26 entspricht [92]. Der polytrope
Wirkungsgrad zur Berticksichtigung der Profilverluste 7, ; pron nach den Gleichun-
gen (3-20) bis (3-22) wird mit 95,8 % so parametriert, dass sich bei einem Druck-
verhaltnis von 34 der gleiche Nettowirkungsgrad fiir den Gesamtprozess einstellt
wie ohne Berticksichtigung des Verlustmodells. Der mit dem Verlustmodell berech-
nete polytrope Wirkungsgrad nach Gleichung (3-28) liegt am Eintritt in den Ver-
dichter bei 92,8 % und nimmt bis zur letzten Stufe auf 89,3 % ab. Der aus den
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3 Modellbildung

Zustandsgrofden am Ein- und Austritt des Gesamtverdichters berechnete polytrope
Wirkungsgrad ist dann um ca. 0,06 %-Pkt. geringer als bei der Berechnung mit dem
konstanten polytropen Wirkungsgrad von 91,7 %. Das liegt daran, dass der letzte
Verdichterabschnitt mit dem geringsten polytropen Wirkungsgrad aufgrund der
Kihlluftabzweigung einen geringeren Massenstrom verdichtet und damit einen ge-
ringeren Anteil an der Gesamtleistung besitzt. Der Sprung zwischen dem dritten und
vierten Abschnitt ist darauf zurickzufiihren, dass an dieser Stelle ein Grofdteil der
verwendeten Kihlluft entnommen wird, wodurch der Massenstrom im letzten Ver-
dichterabschnitt sinkt. Die Schaufelldnge betrdgt am Eintritt in den Verdichter
0,544 m und nimmt bis zur letzten Stufe auf 0,046 m ab.
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Abbildung 22: Berechneter Radialschnitt, polytroper Wirkungsgrad und Stufenanzahl der
Verdichterabschnitte bei der Referenzgasturbine GT26
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4 Ergebnisse

Mit Hilfe der in Kapitel 3 vorgestellten Simulationsmodelle werden die beiden Vari-
anten des Oxyfuel-GuD-Prozesses zunachst im Vergleich zu der jeweiligen Variante
des konventionellen GuD-Kraftwerks untersucht. Fiir diese grundlegenden Betrach-
tungen wird als LZA eine Zweisaulenanlage mit LOX-Boiler und doppeltem Ver-
dampfer/Kondensator entsprechend Abbildung 6 mit einer Sauerstoffreinheit von
95 Vol.-% verwendet. Die Verdichtung des Sauerstoffs erfolgt extern. Die CO,-Auf-
bereitung wird ausschlief3lich durch die Verdichtung des unbehandelten CO, auf
Pipelinedruck beriicksichtigt. Die betrachteten Varianten mit sequentieller und ein-
stufiger Verbrennung werden im Hinblick auf das zu wahlende Druckverhaltnis und
den erreichbaren Nettowirkungsgrad untersucht. In einer weitergehenden Betrach-
tung wird der mit dem in Abschnitt 3.3 entwickelten Modell berechnete Verdichter-
wirkungsgrad in die Betrachtung mit einbezogen. Anhand dieser Betrachtungen
wird fir beide Varianten des Oxyfuel-GuD-Prozesses jeweils ein Basisfall mit festem
Druckverhaltnis festgelegt, anhand derer die Verluste zum Luftfall aufgeschliisselt
werden. Erganzend dazu werden die Prozessvarianten im Luftfall und unter
Oxyfuel-Bedingungen auf Unterschiede hinsichtlich der AHDE-Konfiguration und
des Kiihlsystems untersucht. Ausgehend von dem festgelegten Basisfall wird der
Oxyfuel-GuD-Prozess dann beziiglich verschiedener Auslegungsparameter unter-
sucht. Dazu zdhlen die Bedingungen der Abgasrezirkulation und der Sauerstoffbe-
reitstellung, wobei sowohl der Zustand des zugefiihrten Sauerstoffs als auch die
Auswahl der vorgestellten LZA-Verfahren untersucht wird. Abschlief3end wird dar-
gestellt, wie sich eine Aufreinigung des unbehandelten CO, in Abhangigkeit von CO,-
Reinheitsanforderungen auf die charakteristischen Groéféen des Oxyfuel-GuD-Pro-
zesses auswirkt.
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4 Ergebnisse

4.1 Vergleich des GuD-Prozesses unter Luft- und Oxyfuel-
Bedingungen

Der Vergleich zwischen Luftfall und Oxyfuel-Bedingungen soll anhand von technisch
vergleichbaren Gasturbinen erfolgen. Dazu wird zum einen die ISO-Turbinenein-
trittstemperatur der Gasturbine konstant gehalten, sodass von einem vergleichba-
ren Technologieniveau ausgegangen wird. Zum anderen sollen die betrachteten
Gasturbinen mit einem vergleichbaren Massenstrom betrieben werden, um eine
vergleichbare Baugréfde der GuD-Anlage zu gewahrleisten. Im Luftfall wird entspre-
chend der GT26 ein konstanter Luftmassenstrom am Verdichtereintritt von
628 kg/s gewahlt. Unter Oxyfuel-Bedingungen werden aufgrund des separat bereit-
gestellten Sauerstoffs 557 kg/s gewahlt. Der konstante Massenstrom am Verdich-
tereintritt ist vor allem bei Betrachtung der Verdichterverluste relevant, da somit
die Geometrie der ersten Stufe weitestgehend festgelegt ist. Der Abgasmassenstrom
ergibt sich damit fiir alle betrachteten Fille der Variante mit sequentieller Verbren-
nung wie im Referenzfall zu 644 kg/s mit einer maximalen Abweichung von ca. 1 %.
Die Abweichung bei der Variante mit einstufiger Verbrennung liegt bei maximal
4 %. Die detaillierte Untersuchung der Unterschiede wird nachfolgend anhand der
Gasturbine mit sequentieller Verbrennung dargestellt. Die Ergebnisse fiir die Gas-
turbine mit einstufiger Verbrennung sind im Anhang A.3 dargestellt.

Wie bereits in Abschnitt 2.2.2 beschrieben, ist ein wesentliches Merkmal des
Oxyfuel-GuD-Prozesses, dass sich die zu verdichtenden und zu entspannenden Me-
dien des Gasturbinenprozesses signifikant dndern. In Tabelle 4 sind die Zusammen-
setzungen im Luftfall und unter Oxyfuel-Bedingungen dargestellt. Wahrend im
Luftfall Stickstoff den liberwiegenden Anteil ausmacht, ist unter Oxyfuel-Bedingun-
gen erwartungsgemafs CO, die dominierende Komponente. Das bei 40 °C stromab-
warts des Abgaskondensators rezirkulierte Abgas ist zudem mit Wasserdampf
gesattigt. Der Sauerstoffgehalt wird mit Hilfe des globalen Sauerstoffiiberschusses
auf 3 % im trockenen Abgas eingestellt. Argon und Stickstoff werden bei der Ver-
brennung als inert betrachtet und reichern sich daher im Prozess an. Fiir den unbe-
handelten CO,-Produktstrom ergibt sich bei dieser Zusammensetzung ein CO,-
Gehalt von 86,4 Vol.-% i. tr. Aufgrund der Randbedingung, dass der gesamte Pro-
duktstrom verdichtet wird, wird eine CO,-Abtrennungsrate von 100 % erreicht. Der
Einfluss einer Aufreinigung des CO,-Stroms bei hoheren Reinheitsanforderungen
wird in Abschnitt 4.4 dargestellt.
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4.1 Vergleich des GuD-Prozesses unter Luft- und Oxyfuel-Bedingungen

Tabelle 4: Zusammensetzung der Medien am Ein- und Austritt der Gasturbine im
Luftfall und unter Oxyfuel-Bedingungen (sequentielle Verbrennung) in
Vol.-%
Luftfall Oxyfuel-Bedingungen
Komponente Eintritt Austritt Eintritt Austritt

N2 77,3 74,2 4,3 3,8

02 20,7 11,8 2,8 2,5

Ar 0,9 0,9 5,5 4,9

H,0 1,0 8,9 7,2 17,4

CO, 0,0 4,2 80,2 71,4

Die veranderten Zusammensetzungen haben entsprechende Auswirkungen auf die
Stoffeigenschaften der Medien. Die Enthalpiednderung nimmt bei gleichem Druck-
verhaltnis der Gasturbine aufgrund des hohen CO,-Gehalts ab, sodass bei konstanter
Turbineneintrittstemperatur die Gasturbinenaustrittstemperatur deutlich ansteigt.
Bei einem fiir die Gasturbine mit sequentieller Verbrennung unveranderten Druck-
verhaltnis von 34 lage die Gasturbinenaustrittstemperatur bei 790 °C und damit
171 K hoher als im Luftfall. Der Verlauf der Austrittstemperatur der Oxyfuel-Gastur-
bine in Abhangigkeit vom Druckverhaltnis ist in Abbildung 23 dargestellt. Bei einem
Druckverhaltnis von 100 liegt die Gasturbinenaustrittstemperatur bei 628 °C und
damit immer noch leicht oberhalb des Luftfalls. Aufgrund der nichtlinearen Tempe-
raturabhangigkeit der Warmekapazitat von CO, kann das Abgas bei gleicher AHDE-
Konfiguration und Gasturbinenaustrittstemperatur im AHDE weiter abgekiihlt wer-
den als im Luftfall [12]. Bei hoheren Gasturbinenaustrittstemperaturen kann ein ho-
herer HD-Dampfmassenstrom erzeugt und iliberhitzt werden. Dementsprechend
steht auch mehr HD-Speisewasser zur Abkiihlung des Abgases zur Verfiigung und
die Temperatur am Austritt des AHDE sinkt weiter. Bei einem Druckverhaltnis von
100 wird das Abgas im AHDE bereits auf 72 °C abgekiihlt im Vergleich zu 79 °C im
Luftfall. Unterhalb eines Druckverhaltnisses von 90 bzw. einer Gasturbinenaus-
trittstemperatur von tiber 640 °C muss die Temperaturdifferenz am Pinch Point des
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4 Ergebnisse

ND-Verdampfers erh6ht werden, um die minimale Gradigkeit von 10 K am kalten
Ende des Kondensatvorwarmers einzuhalten. Steigt die Gasturbinenaustrittstempe-
ratur tiber 700 °C, also unterhalb eines Druckverhaltnisses von 60, wird das Abgas
allein durch den erzeugten Dampfmassenstrom im HD-Teil auf die vorgegebene Mi-
nimaltemperatur von 70 °C abgekiihlt. Die librigen Verdampfer haben dann keinen
Effekt mehr, sodass sich ein Eindruckprozess ergibt. Steigt die Gasturbinenaustritts-
temperatur weiter an, verschiebt sich die minimale Temperaturdifferenz an das
kalte Ende des AHDE, sodass die erzeugte Dampfmenge von der vorwarmbaren
Speisewassermenge abhangt.

1100 45
) —e— T Gasturbinenaustritt
1000 -\‘ —e— T AHDE Austritt - 40
900 + - @ - AT HD-Verdampfer
300 & | AT MD-Verdampfer |[ 35 g
o AT ND-Verdampfer ‘N
¢ 30
- 700 - o
5 600 - 9 25 &£
© ©
g 500 A \ L 20 3
€ 400 | k 5
kZ \ L 15 &
300 1 \ §
\ 10 ¥
200 - W= = D e e s 2o s e e
100 - >

OT—O—Q L 4 @ L4 L 4 L 4 0

30 40 50 60 70 80 90 100
Druckverhaltnis

Abbildung 23: Gasturbinenaustrittstemperatur und Abgastemperatur am Austritt des
AHDE und Gradigkeiten am Pinch Point der Verdampfer in Abhangigkeit
vom Druckverhéltnis der Oxyfuel-Gasturbine mit sequentieller
Verbrennung

Da das Druckverhaltnis der HD-Turbine bei sequentieller Verbrennung 2 betragt,
muss das Druckverhdltnis der Gasturbine mit einstufiger Verbrennung in etwa die
Halfte betragen, um vergleichbare Gasturbinenaustrittstemperaturen zu erreichen.
Aufgrund der fehlenden OTC wird das Abgas nicht so weit abgekiihlt. Eine Erh6hung
der Gradigkeit im ND-Teil ist daher erst bei hoheren Gasturbinenaustrittstempera-
turen von 675 °C notwendig (siehe Abbildung A 1). Ein Eindruckprozess ergibt sich
bei der Variante mit einstufiger Verbrennung ab einem Druckverhéltnis von 20.
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4.1 Vergleich des GuD-Prozesses unter Luft- und Oxyfuel-Bedingungen

Ein weiterer wesentlicher Unterschied zwischen dem konventionellen GuD-Kraft-
werk und dem Oxyfuel-GuD-Kraftwerk ist die separate Bereitstellung des Sauer-
stoffs. Die externe Verdichtung des Sauerstoffs erschwert einen Vergleich der
beiden Prozesse, da dieser Bedarf nun nicht mehr von der Gasturbinenwelle gedeckt
wird, sondern tiber den Eigenbedarf. Um die Unterschiede zwischen Luftfall und
Oxyfuel-Bedingungen aufzuschliisseln, werden die iiber die gemeinsame System-
grenze von Gasturbine und Abhitzeprozess ein- bzw. austretenden Energiestrome
betrachtet. Diese sind in Abbildung 24 dargestellt. Im konventionellen GuD-Prozess
treten in die Gasturbine Luft und Brennstoff ein. Zuséatzlich zur chemisch gespei-
cherten Energie im Brennstoff mgsHy; gs kommen die Enthalpiestrome HBS,sens und
H . durch die sensible Warme von Brennstoff und Umgebungsluft hinzu. Nach
Durchstrémen des AHDE wird die im Abgas verbleibende Energie HAbgas an die Um-
gebung abgegeben. Gas- und Dampfturbine geben iiber die zugehorigen Generato-
ren die elektrische Bruttoleistung P, 1, ab. Im Dampfkreislauf wird ein Warmestrom
Qkona liber den Kondensator abgefiihrt und tiber die Kreislaufpumpen die Leistung
Pp dem System zugefiihrt. Weitere Verluste durch mechanische Reibung, Generator-
verluste etc. werden als sonstige Verluste Qy,, Zusammengefasst. Im Oxyfuel-GuD-
Prozess wird statt Hy ¢ mit dem Enthalpiestrom Hy,, iiber die Rezirkulation ein Teil
der im Abgas enthaltenen Energie in den Prozess zuriickgefiihrt. Uber den bereits
verdichteten Sauerstoff kommt zusitzlich der Enthalpiestrom Hy, in das System. Bei
hohen Druckverhéltnissen kommt fiir die notwendige zusatzliche Verdichtung des
Brennstoffs die Leistung Pgsy hinzu. Die Dampfentnahme zur Regeneration der Mol-
siebe von LZA und GPU fiihrt zu einem zusitzlichen Abwirmestrom Qygs.
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H
02
HBS,sens . HBS,sens .
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mpsHy BS GuD-Prozess —— > rhpsHyBs Oxyfuel-GuD-Prozess ——»
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Abbildung 24: Energiestrome iiber die Systemgrenze zur Berechnung des Bruttowir-
kungsgrades und der thermischen Verluste
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4 Ergebnisse

Durch Normierung der einzelnen Energiestrome auf die jeweils eingesetzte FWL
lasst sich liber die thermischen Verluste direkt der Einfluss auf den Bruttowirkungs-
grad darstellen. Es ist dabei jedoch zu beachten, dass die einzelnen Warmestrome
nicht unabhédngig voneinander sind. Daher muss immer die gesamte Energiebilanz
betrachtet werden, um eine Aussage zum Bruttowirkungsgrad treffen zu kénnen.
Abbildung 25 zeigt die Ergebnisse fiir die Gasturbine mit sequentieller Verbrennung
in Abhéngigkeit vom Druckverhéltnis. In dieser Darstellung wird die Anderung von
Hpbgas — Hpuge im Luftfall zu Hypgas — Hpe, unter Oxyfuel-Bedingungen als Anderung
durch die Rezirkulation bezeichnet, sowie die Leistungseintrage von Pumpen und
Verdichter (Leistungseintrag) zusammengefasst.
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Abbildung 25: Anderung des Bruttowirkungsgrades des Oxyfuel-Prozesses gegeniiber
dem Luftfall aufgrund der Anderung der Energiestréome tiber die System-
grenze in Abhangigkeit vom Druckverhaltnis der Oxyfuel-Gasturbine mit
sequentieller Verbrennung

Es zeigt sich, dass nur der Warmeverlust iber den Kondensator eine signifikante
Abhangigkeit vom Druckverhaltnis aufweist. Aufgrund der steigenden Gasturbinen-
austrittstemperatur steigen bei festgehaltener Frischdampftemperatur die Exergie-
verluste im AHDE an, obwohl deutlich mehr Energie an den Wasser-Dampf-
Kreislauf tibertragen wird. Dies wird vor allem unterhalb eines Druckverhaltnisses
von 50 deutlich, da die in Abbildung 23 dargestellte Erhohung der Gradigkeit am
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4.1 Vergleich des GuD-Prozesses unter Luft- und Oxyfuel-Bedingungen

Pinch-Point des HD-Verdampfers einen starkeren Abfall des Bruttowirkungsgrades
zur Folge hat. Bei vergleichbaren Gasturbinenaustrittstemperaturen (Druckverhalt-
nis 100) liegen diese Verluste ungefahr im Bereich des Luftfalls und steigen auf ca.
3%-Pkt., wenn das gleiche Druckverhaltnis wie im Luftfall angenommen wird.

Aufgrund der Rezirkulation des Abgases wird dem Prozess im Vergleich zum Luftfall
deutlich weniger Warme entzogen. Zum einen wird das Abgas im AHDE weiter ab-
gekiihlt und zum anderen fiihrt das rezirkulierte Abgas aufgrund der Temperatur
von 40 °C und des hohen Wassergehalts deutlich mehr Enthalpie in den Prozess zu-
rick, als im Luftfall mit der Umgebungsluft zugefiihrt wird. Die Reduzierung der
Warmeverluste liegt im Bereich zwischen 3,1 und 3,6 %-Pkt. der FWL. Mit steigen-
dem Druckverhaltnis wird der Effekt schwacher, da aufgrund steigender Verdich-
teraustrittstemperaturen weniger Brennstoff bei der gleichen Menge an
rezirkuliertem Abgas benétigt wird. Somit wird die anndhrend konstante abge-
flihrte Warmemenge auf eine geringere FWL bezogen. Hinzu kommt, dass bei hohen
Druckverhéltnissen iiber 80 auch die Abgastemperatur nach dem AHDE leicht an-
steigt. Die separate Zugabe des verdichteten Sauerstoffs bringt abhingig vom
Druckverhaltnis einen zusatzlichen Enthalpiestrom von 1,1 % bis 1,4 % der FWL in
den Prozess. Demgegeniiber benotigt die Regeneration der Molsiebe iliber die
Dampfentnahme konstant 0,9 % der FWL. Der zusatzliche Leistungseintrag und die
Anderung der sonstigen Verluste sind gegeniiber den bereits genannten Effekten
von untergeordneter Bedeutung. Werden alle einzelnen Anderungen aufsummiert,
ergibt sich die Anderung des Bruttowirkungsgrades des Oxyfuel-GuD-Prozesses ge-
geniiber dem Luftfall. Dieser liegt damit bereits bei einem Druckverhaltnis von 34
ca. 1 %-Pkt. oberhalb des Bruttowirkungsgrades des Luftfalls. Bei h6heren Druck-
verhaltnissen steigt der Bruttowirkungsgrad im Wesentlichen entsprechend den re-
duzierten Kondensatorverlusten an.

Bei der Gasturbine mit einstufiger Verbrennung verschiebt sich der Kondensator-
verlust entsprechend den Gasturbinenaustrittstemperaturen zu etwa halbierten
Druckverhaltnissen. Ab dem Druckverhaltnis von 40 nimmt der Effekt jedoch ab.
Alle weiteren Grofien verhalten sich fiir gleiche Druckverhaltnisse sehr dhnlich.

Im Gegensatz zum Luftfall, bei dem der elektrische Eigenbedarf ca. 1 % der FWL be-
tragt, wird der Bruttowirkungsgrad beim Oxyfuel-GuD-Prozess durch mehrere
grofde Verbraucher deutlich reduziert. In Abbildung 26 ist der elektrische Eigenbe-
darf der Verbraucher in Abhangigkeit vom Druckverhaltnis dargestellt.
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4 Ergebnisse
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Abbildung 26: Elektrischer Eigenbedarf des Oxyfuel-GuD-Prozesses mit sequentieller
Verbrennung in Abhangigkeit vom Druckverhaltnis

Die Bedarfe von LZA und CO,-Verdichter sind aufgrund des konstanten globalen
Sauerstoffiiberschusses direkt vom bendtigten Brennstoffmassenstrom abhdngig
und damit, auf die FWL bezogen, konstant. Fiir die LZA ergibt sich fiir die gewahlte
Sauerstoffreinheit von 95 Vol.-% ein spezifischer Bedarf von 227 kWh/t 02, was zu
einem Verlust von 6,62 %-Pkt. fiihrt. Der spezifische Bedarf fiir die CO,-Verdichtung
betragt 114 kWh/t CO,, der entsprechende Verlust betragt 2,33 %-Pkt. Der Bedarf
des O2-Verdichters steigt mit dem Druckverhaltnis von 3,57 auf 4,80 %-Pkt. an. Da-
mit liegt der Eigenbedarf fiir die O2-Verdichtung im gesamten betrachteten Bereich
hoher als die Verbesserung des Bruttowirkungsgrades. Daher wird diese bereits
durch die O2-Verdichtung tiberkompensiert. Auffdllig ist zudem, dass der liber die
Sauerstoffzugabe zugefiihrte Enthalpiestrom (vgl. Abbildung 25) deutlich geringer
ist als der fiir die Verdichtung notwendige elektrische Eigenbedarf. Neben den
elektrischen und mechanischen Verlusten fiir den Antrieb des Verdichters ist der
Grofiteil dieser Differenz auf die Zwischenkiihlung des O2-Verdichters zurtickzufiih-
ren. Die dort abgefiihrte Energie muss im Gegensatz zu einer adiabaten Verdichtung
durch zusatzlichen Brennstoffaufwand wieder bereitgestellt werden. Der sonstige
Eigenbedarf des Prozesses steigt vor allem durch einen erhéhten Kiihlwasserbedarf
um ca. 0,3 %-Pkt. an. Zusatzlich kommt mit steigendem Druckverhéltnis ein Anteil
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4.1 Vergleich des GuD-Prozesses unter Luft- und Oxyfuel-Bedingungen

des Brennstoffverdichters hinzu, da fir Druckverhaltnisse tiiber 50 der Brennstoff-
vordruck nicht ausreicht.

Fiir eine Gasturbine mit einstufiger Verbrennung verhalt sich der Eigenbedarf bei
gleichem Druckverhéltnis identisch. Eine Ausnahme bilden hier die Pumpen im
Wasser-Dampf-Kreislauf, da dann bei gleichem Druckverhaltnis weniger Massen-
strom umgewalzt werden muss. Der Einfluss liegt jedoch bei weniger als 0,1 %-Pkt.

Abbildung 27 zeigt den resultierenden Nettowirkungsgrad des Oxyfuel-GuD-Pro-
zesses fiir die Gasturbinen mit einstufiger und sequentieller Verbrennung. Der opti-
male Nettowirkungsgrad bei sequentieller Verbrennung betragt 48,93 % bei einem
Druckverhaltnis von 80. Bei einstufiger Verbrennung liegt das Optimum bei einem
Druckverhaltnis von 50 mit einem Nettowirkungsgrad von 48,83 %. Es ist auffallig,
dass die Wirkungsgraddifferenz zwischen den beiden Varianten deutlich geringer
ist als im Luftfall (vgl. Abbildung 13), obwohl sich der Bruttowirkungsgrad bei der
Variante mit sequentieller Verbrennung gegeniiber dem Luftfall um 0,15 %-Pkt.
mehr erh6ht als bei einstufiger Verbrennung.
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Abbildung 27: Nettowirkungsgrad unter Oxyfuel-Bedingungen in Abhingigkeit vom
Druckverhaltnis fiir die betrachteten Gasturbinenvarianten bei konstan-
tem Verdichterwirkungsgrad n,v=91,7 %
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Dabei sind zwei Effekte des hoheren Druckverhaltnisses von Bedeutung, die im Luft-
fall nicht relevant sind. Die stirkere Anderung des Bruttowirkungsgrades ist im We-
sentlichen darauf zuriickzufiihren, dass dem Prozess bei einem Druckverhaltnis von
80 0,10 %-Pkt. mehr Energie tiber den Sauerstoff zugefiihrt wird als bei einem
Druckverhaltnis von 50 (vgl. Abbildung 25), was zu einer Reduzierung des Brenn-
stoffeinsatzes fuhrt. Der zusatzliche Eigenbedarf fiir die Sauerstoffverdichtung liegt
jedoch bei einem Druckverhaltnis von 80 um 0,50 %-Pkt. héher als bei dem Druck-
verhaltnis von 50 (vgl. Abbildung 26). Aufgrund der Zwischenkiihlung wird somit
ein Grofdteil der Verdichterarbeit nicht dem Prozess zugefiihrt. Weiterhin ist ab ei-
nem Druckverhaltnis von 50 eine zusatzliche Brennstoffverdichtung notwendig.
Dadurch liegt der sonstige Eigenbedarf bei dem jeweiligen optimalen Druckverhalt-
nis bei der Variante mit zweistufiger Verbrennung um 0,21 %-Pkt. hoher als bei ein-
stufiger Verbrennung (vgl. Abbildung 26), wahrend die Differenz zwischen den
Varianten im Luftfall nur 0,02 %-Pkt. betragt.

4.1.1 Verdichterwirkungsgrad

Die bisherigen Betrachtungen des Oxyfuel-GuD-Prozesses beruhen auf der An-
nahme, dass der polytrope Wirkungsgrad des Gasturbinenverdichters wie im jewei-
ligen Referenzfall unverandert 91,7 % betragt. Vor allem das Optimum des Oxyfuel-
Prozesses mit sequentieller Verbrennung liegt mit dem Druckverhaltnis von 80
deutlich oberhalb der fiir Gasturbinen typischen Werte. Daher wird mit Hilfe des in
Abschnitt 3.3 entwickelten Modells untersucht, wie sich das gedanderte Druckver-
haltnis auf den Verdichterwirkungsgrad und damit auf den Nettowirkungsgrad des
Oxyfuel-GuD-Prozesses auswirkt. Als Basis fiir einen Vergleich ist in Abbildung 28
der mit dem Modell berechnete polytrope Wirkungsgrad im Luftfall dargestellt. Da
sich die beschriebene Parametrierung des Modells auf die Variante des Referenz-
prozesses mit GT26 bezieht, hat die Berechnung des Verdichterwirkungsgrades bei
dieser Variante nur sehr geringe Auswirkungen. Wie in Abschnitt 3.3 erldutert, liegt
der polytrope Wirkungsgrad des Verdichters bei der GT26 beim gewahlten Druck-
verhaltnis von 34 ca. 0,06 %-Pkt. unterhalb des konstanten Wertes von 91,7 %. Da
das Druckverhaltnis der Gasturbine mit einstufiger Verbrennung im Luftfall nur die
Halfte der GT26 betragt, ist auch die Dichte der Luft am Austritt des Verdichters ent-
sprechend geringer. Dadurch ergibt sich fiir die letzte Verdichterstufe eine Schau-
fellange von 0,086 m im Vergleich zu 0,046 m bei der GT26 (vgl. Abbildung 22). Die
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4.1 Vergleich des GuD-Prozesses unter Luft- und Oxyfuel-Bedingungen

dadurch reduzierten Wandverluste fiihren zu einem ca. 0,4 %-Pkt. hdheren polytro-
pen Wirkungsgrad des gesamten Verdichters. Der Verdichter der Gasturbine mit
einstufiger Verbrennung bendétigt bei dem optimalen Druckverhaltnis von 17 15
Stufen und liegt damit in dem Bereich von Gasturbinen einstufiger Verbrennung der
F-Klasse [17].
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Abbildung 28: Berechneter polytroper Wirkungsgrad des Gasturbinenverdichters im
Luftfall im Vergleich zum konstant gewahlten polytropen Wirkungsgrad
(gepunktet) und die berechnete Anzahl an Verdichterstufen (gestrichelt)

Die Auswirkungen des veranderten Verdichterwirkungsgrades auf den Gesamtpro-
zess im Luftfall sind in Abbildung 29 anhand des Nettowirkungsgradverlaufs darge-
stellt (vgl. Abbildung 13). Entsprechend der Parametrierung des Verlustmodells ist
der GuD-Nettowirkungsgrad bei der GT26 bei einem Druckverhaltnis von 34 bis auf
0,01 %-Pkt. identisch mit der bisherigen Betrachtung eines vom Druckverhaltnis
unabhangigen, konstanten Verdichterwirkungsgrades. Im betrachteten Bereich des
Druckverhaltnisses ist die Abweichung mit maximal 0,1 %-Pkt. sehr gering. Auf-
grund der niedrigeren Druckverhéltnisse liegt der Nettowirkungsgrad des Gesamt-
prozesses mit einstufiger Verbrennung im Bereich des Optimums hoher als bei der
Betrachtung mit konstantem Verdichterwirkungsgrad. Beim optimalen Druckver-
héltnis von 17 ergibt sich ein um 0,09 %-Pkt. hoherer Nettowirkungsgrad von
58,67 %.
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Abbildung 29: Nettowirkungsgrad im Luftfall in Abhdngigkeit vom Druckverhéltnis fiir
die betrachteten Gasturbinen bei Beriicksichtigung des verdnderlichen
Verdichterwirkungsgrades im Vergleich zu einem konstanten Verdichter-
wirkungsgrad von 91,7 % (gepunktet)

Im Vergleich zum Luftfall andern sich unter Oxyfuel-Bedingungen neben dem
Druckverhaltnis auch das zu verdichtende Medium von Luft zu rezirkuliertem Abgas
und die Bedingungen am Verdichtereintritt. In Tabelle 5 sind die sich fir beide Falle
ergebenden Werte als totale Grofden dargestellt. Fiir die Berechnung miissen diese
in statische Grofien umgerechnet werden. Betrachtet man den Volumenstrom durch
den Verdichter, so betragt dieser am Verdichtereintritt im Luftfall 510 m?>/s und un-
ter Oxyfuel-Bedingungen nur 347 m3/s. Dies ist mit dem geringeren Massenstrom
aufgrund der separaten Sauerstoffbereitstellung und der hoheren Dichte des rezir-
kulierten Abgases zu erklaren. Am Verdichteraustritt betragt der Volumenstrom im
Luftfall bei sequentieller Verbrennung 33 m?/s. Durch die Steigerung des Druckver-
haltnisses auf 80 betragt der Volumenstrom unter Oxyfuel-Bedingungen nur noch
8,1 m3/s. Aufgrund der Abnahme der Schallgeschwindigkeit mit steigender CO,-
Konzentration nimmt auch die Stromungsgeschwindigkeit ab, da die Machzahl von
0,62 am Eintritt als konstant betrachtet wird. Die Abnahme des Volumenstroms ist
jedoch im Verhaltnis zur Schallgeschwindigkeit grofder, sodass der Stromungsquer-
schnitt insbesondere der hinteren Stufe reduziert werden muss.
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Tabelle 5: Zustandsgrofden und Stoffwerte (totale Grofien) am Ein- und Austritt in
den Gasturbinenverdichter im Luftfall (IT = 30) und unter Oxyfuel-Bedin-
gungen (II = 80) mit sequentieller Verbrennung zur Berechnung der Ver-

dichtergeometrie
Luftfall Oxyfuel-Bedingungen
Eintritt Austritt Eintritt Austritt
Druck in bar 1,00 34,11 1,02 81,60
Temperatur in °C 10 548 40 543
Volumenstrom in m*/h 510,48 32,68 346,54 8,14
Dichte in kg/m3 1,23 14,24 1,61 48,79
Schallgeschwindigkeit in m/s 338,0 573,2 287,3 454,8

Aufgrund der geringeren Schallgeschwindigkeit unter Oxyfuel-Bedingungen muss
der Nabenradius der ersten Stufe mit 0,48 m geringer als im Luftfall gewahlt wer-
den, um an der Schaufelspitze die gleiche Umfangsmachzahl wie im Luftfall zu ge-
wahrleisten. Da der Massenstrom sowie Druck und Temperatur am Eintritt in den
Verdichter konstant gehalten werden, ist damit die Geometrie der ersten Stufe un-
abhdngig vom Druckverhaltnis und Gasturbinentyp festgelegt. Analog zum Verdich-
ter im Luftfall wird der Nabenradius im ersten Abschnitt auf 0,72 m erweitert und
fiir alle weiteren Abschnitte konstant gehalten.

Abbildung 30 zeigt das sich aus der Geometrie ergebende Verhaltnis von Spaltbreite
und Sehnenldnge /s am Eintritt in den jeweiligen Abschnitt und den daraus resul-
tierenden polytropen Wirkungsgrad der Verdichterabschnitte. Entsprechend der
konstanten Geometrie der ersten Stufe ist auch €/s und damit der polytrope Wir-
kungsgrad an dieser Stelle konstant. Die Schaufelldnge am Eintritt betragt 0,514 m.
Der polytrope Wirkungsgrad ist mit 92,7 % nur geringfiigig kleiner als im Luftfall.
Entsprechend der mit zunehmendem Druck abnehmenden Schaufelldange nimmt
das Verhaltnis €/s in Stromungsrichtung zu. Mit steigendem Gesamtdruckverhaltnis

65

Dieses Werk ist copyrightgeschutzt und darf in keiner Form vervielfaltigt werden noch an Dritte weitergegeben werden.
Es gilt nur fur den persénlichen Gebrauch.



4 Ergebnisse

nimmt auch der Druck zwischen den Verdichterabschnitten zu, sodass auch das Ver-
héltnis €/s mit steigendem Druckverhaltnis zunimmt.
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Abbildung 30: Verhéltnis von Spaltbreite € zu Sehnenlange s zwischen den betrachteten
Verdichterabschnitten und der daraus berechnete polytrope Wirkungs-
grad in Abhangigkeit vom Druckverhaltnis fiir die Gasturbine mit sequen-
tieller Verbrennung unter Oxyfuel-Bedingungen

Der Eintritt der ersten drei Abschnitte liegt fiir alle betrachteten Druckverhaltnisse
unterhalb von €/s =0,06. Daraus ergibt sich fiir den festgelegten Diffusionsfaktor
von 0,45, dass der Verlustparameter immer kleiner als 0,08 ist. Der polytrope Wir-
kungsgrad liegt fiir diese Werte oberhalb von 89,5 % und damit in gangigen Berei-
chen fir Axialverdichter. Fiir den vierten Abschnitt liegt das Verhaltnis bereits bei
einem Druckverhaltnis von 34 zwischen 0,06 am Eintritt und 0,08 am Austritt und
erhoht sich mit steigendem Druckverhaltnis auf bis zu 0,17 am Austritt beim Druck-
verhaltnis von 100. Die zugrundeliegende Darstellung des Verlustparameters zeigt
die Abhdngigkeit nur bis €/s = 0,1, sodass der Verlustparameter in dem vierten Ver-
dichterabschnitt fiir hohe Druckverhdltnisse iliber die quadratische Gleichung
(3-25) extrapoliert werden muss (vgl. Abbildung 21). Dies erh6ht zum einen die Un-
sicherheit der Berechnung und weist zum anderen darauf hin, dass damit der tibli-
che Auslegungsbereich von Verdichtern verlassen wird. Die daraus berechneten
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hohen Wandverluste fiihren dazu, dass der polytrope Wirkungsgrad des letzten Ab-
schnitts deutlich starker abfallt als bei den vorangehenden Abschnitten. Fiir das bis-
her als optimal identifizierte Druckverhaltnis von 80 liegt der Mittelwert des
polytropen Wirkungsgrades zwischen Ein- und Austritt nur bei ca. 80 %. Die Lange
der Schaufeln am Austritt des letzten Abschnitts betragt nur ca. 0,015 m.

Die Abhdngigkeit des polytropen Wirkungsgrades des gesamten Verdichters vom
Druckverhaltnis ist in Abbildung 31 dargestellt. Dabei fillt zunachst auf, dass der
polytrope Wirkungsgrad unter Oxyfuel-Bedingungen bereits bei einem Druckver-
haltnis von 34 ca. 0,4 %-Pkt. unterhalb des Wirkungsgrades des Luftfalls liegt. Dies
ist auf den prozessbedingt immer geringeren Volumenstrom am Verdichtereintritt
zuruckzufiihren, weshalb die Schaufellingen unter Oxyfuel-Bedingungen generell
kiirzer sind. Weiterhin fallt auf, dass der Verdichterwirkungsgrad der Gasturbine
mit einstufiger Verbrennung bei gleichem Druckverhaltnis geringfligig hoher ist als
bei sequentieller Verbrennung, wahrend er im Luftfall geringer ist (vgl. Abbil-
dung 28). Dies ist auf den Einfluss der verhadltnismaf3ig grof3en Entnahme von Kiihl-
medium fiir die zweite Brennkammer bei sequentieller Verbrennung
zurlickzufiihren. Dadurch kommt es zu einer deutlichen Verringerung der Schaufel-
langen und des polytropen Wirkungsgrades im vierten Abschnitt (vgl. Abbil-
dung 22). Aufgrund der hoheren Dichte und des geringeren Massenstroms sind die
Schaufelldngen unter Oxyfuel-Bedingungen generell bei gleichem Druck kiirzer als
im Luftfall, was auch zu einem hoheren ¢/s fiihrt. Aufgrund der quadratischen Ab-
hangigkeit des Verlustparameters von ¢/s (vgl. Gleichung (3-25)) fiihrt die Quer-
schnittsdnderung unter Oxyfuel-Bedingungen zu einem stirkeren Anstieg des
Verlustparameters des vierten Verdichterabschnitts. Im Luftfall ist hingegen ent-
scheidend, dass die Stromungsgeschwindigkeit in jedem Verdichterabschnitt je-
weils um 10 % verringert wird. Aufgrund dieser Randbedingung ist die
Geschwindigkeit am Austritt der Gasturbine mit einstufiger Verbrennung hoher, da
diese nur zwei Kiihlluftabzweigungen und damit drei Verdichterabschnitte besitzt,
wahrend der Verdichter bei sequentieller Verbrennung in vier Abschnitte unterteilt
ist.

67

Dieses Werk ist copyrightgeschutzt und darf in keiner Form vervielfaltigt werden noch an Dritte weitergegeben werden.
Es gilt nur fur den persénlichen Gebrauch.



4 Ergebnisse

92,0% 35
) ¢ SO SR U
91,5% \ ——="1 30
3 -7
% 91,0% = = 25 c
&b - 9]
£ 90,5% == 20 &
= _ - \ E
o 90,0% 15 _‘é
o ]
2 >
= 89,5% 10
5 N\
89 0% —e—GT mit sequentieller Verbrennung N 5
P —o— GT mit einstufiger Verbrennung \
88,5% ! ! ! - 0
20 40 60 80 100

Druckverhaltnis

Abbildung 31: Berechneter polytroper Wirkungsgrad des Gasturbinenverdichters unter
Oxyfuel-Bedingungen im Vergleich zum konstant gewahlten polytropen
Wirkungsgrad (gepunktet) und die berechnete Anzahl an Verdichterstufen
(gestrichelt)

Bei einem Druckverhaltnis von 80 fiir die Gasturbine mit sequentieller Verbrennung
liegt der polytrope Wirkungsgrad des Gesamtverdichters aufgrund der hohen
Wandverluste 2,1 %-Pkt. unterhalb des Wertes im Luftfall. Fiir die Gasturbine mit
einstufiger Verbrennung liegt diese Differenz aufgrund des niedrigeren Druckver-
héaltnisses von 50 nur bei 0,9 %-Pkt. Betrachtet man die Stufenanzahl der Verdich-
ter, so zeigt sich, dass unter Oxyfuel-Bedingungen deutlich mehr Stufen benotigt
werden. Fiir die o.g. Druckverhaltnisse ergeben sich bei einstufiger Verbrennung 22
statt 15 Stufen und bei sequentieller Verbrennung 28 statt 22 Stufen. Dies ist jedoch
nicht im Wesentlichen auf das hohe Druckverhiltnis zurtickzufiihren, da sich die
Enthalpiedifferenz iiber den Verdichter unter Oxyfuel-Bedingungen nicht erhéht
(siehe Gleichung (3-33)). Entscheidend ist hierbei, dass der Radius des Verdichters
und damit die Umfangsgeschwindigkeit aufgrund der geringeren Schallgeschwin-
digkeit reduziert werden. Dadurch verringern sich sowohl der Energieeintrag pro
Stufe, als auch die Spaltverluste aufgrund langerer Schaufeln. Bei der Auslegung ei-
nes Verdichters fiir Oxyfuel-Gasturbinen muss daher eine Abwagung zwischen Stu-
fenzahl und Spaltverlusten getroffen werden (siehe auch [13]).

68

Dieses Werk ist copyrightgeschutzt und darf in keiner Form vervielfaltigt werden noch an Dritte weitergegeben werden.
Es gilt nur fur den persénlichen Gebrauch.



4.1 Vergleich des GuD-Prozesses unter Luft- und Oxyfuel-Bedingungen

In Abbildung 32 sind die Nettowirkungsgradverlaufe der beiden Prozessvarianten
unter Oxyfuel-Bedingungen zum einen bei Verwendung des konstanten Verdichter-
wirkungsgrades von 91,7 % und zum anderen bei Verwendung des im Rahmen die-
ser Arbeit hergeleiteten Verdichterwirkungsgradmodells dargestellt. Aufgrund des
mit zunehmendem Druckverhdltnis abnehmenden Verdichterwirkungsgrades
nimmt auch der Nettowirkungsgrad mit zunehmendem Druckverhaltnis gegeniiber
der Berechnung mit konstantem Verdichterwirkungsgrad immer mehr ab. Fiir die
Gasturbine mit einstufiger Verbrennung ergibt sich nunmehr ein maximaler Netto-
wirkungsgrad von 48,64 %. Dies bedeutet einen zusatzlichen Verlust von
0,19 %-Pkt. Im Fall der sequentiellen Verbrennung ist der Verlust im Bestpunkt mit
0,37 %-Pkt. nahezu doppelt so grof3, sodass der Nettowirkungsgrad mit 48,56 %
nun niedriger liegt als bei einstufiger Verbrennung. Damit werden die Vorteile des
Prinzips der sequentiellen Verbrennung im Luftfall unter Oxyfuel-Bedingungen voll-
standig eingebiifdt. Als weiterer Effekt ist eine Verschiebung der Optima der beiden
Prozesse zu niedrigeren Druckverhaltnissen festzustellen. Fiir die Gasturbine mit
einstufiger Verbrennung liegt das optimale Druckverhaltnis bei 45, bei sequentieller
Verbrennung bei ca. 60.
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Abbildung 32: Nettowirkungsgrad unter Oxyfuel-Bedingungen in Abhingigkeit vom
Druckverhaltnis fiir die betrachteten Gasturbinen bei Beriicksichtigung
des berechneten polytropen Verdichterwirkungsgrades im Vergleich zum
konstant gewahlten Verdichterwirkungsgrad (gepunktet)
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Ein Nebeneffekt des reduzierten Druckverhaltnisses ist, dass sich die Anzahl der be-
notigten Verdichterstufen reduziert. Bei einstufiger Verbrennung werden 21 Ver-
dichterstufen, bei sequentieller Verbrennung 25 Verdichterstufen benétigt, um das
Druckverhaltnis zu realisieren. Mithilfe des entwickelten Verdichterwirkungsgrad-
modells lassen sich somit nicht nur die zusatzlichen Verluste durch den reduzierten
Verdichterwirkungsgrad bestimmen. Zusatzlich kann gezeigt werden, dass sich ins-
besondere bei sequentieller Verbrennung das optimale Druckverhaltnis deutlich
von der Betrachtung mit konstantem polytropem Wirkungsgrad unterscheidet.
Dadurch wirkt sich die Reduzierung des Druckverhaltnisses sowohl auf den Netto-
wirkungsgrad des Prozesses als auch auf den technischen Aufwand fiir den Verdich-
ter positiv aus.

Auf Basis der bisher erfolgten Betrachtungen werden die als optimal ermittelten
Druckverhaltnisse von 60 bei sequentieller Verbrennung und 45 bei einstufiger Ver-
brennung als Basisfille fiir die weiteren Betrachtungen des Oxyfuel-GuD-Prozesses
festgelegt. Abbildung 33 fasst die bisher beschriebenen Veranderungen fiir beide
Prozessvarianten gegeniiber dem jeweiligen Luftfall zusammen. Dazu sind zum ei-
nen der Nettowirkungsgrad und die Eigenbedarfsstruktur der Varianten im Luftfall
und unter Oxyfuel-Bedingungen dargestellt. Uber eine weitere Siaule wird der Net-
towirkungsgradverlust zwischen Luftfall und Oxyfuel-Bedingungen in mehrere Ein-
zelverluste unterteilt. Dabei wird noch einmal deutlich, dass der konventionelle
GuD-Prozess und der Oxyfuel-GuD-Prozess aufgrund der starken Veranderung des
Bruttowirkungsgrades durch die Rezirkulation und die externe Sauerstoffverdich-
tung nicht nur auf Basis des Eigenbedarfs verglichen werden kénnen. Die Eigenbe-
darfe fiir LZA und CO,-Verdichtung finden sich mit dem jeweils gleichen Betrag auch
als Verluste von insgesamt 8,95 %-Pkt. in der jeweiligen Verlustsaule wieder, da
diese Prozesse thermisch vom eigentlichen Kraftwerksprozess getrennt sind. Dies
gilt auch fiir die Erhohung des sonstigen Eigenbedarfs um 0,26 %-Pkt. Dieser wird
im Wesentlichen durch den gréfderen Kiithlwassermassenstrom hervorgerufen und
hat damit ebenfalls keine direkte Auswirkung auf den Prozess. Da bei der Gasturbine
mit sequentieller Verbrennung der Brennstoff nachverdichtet werden muss und
dies Auswirkungen auf den mit Speisewasser beheizten Brennstoffvorwarmer hat,
ist diese Entkoppelung vom Prozess dort nicht mehr giiltig. Die Auswirkungen sind
jedoch so gering, dass sie in dieser Betrachtung vernachlassigt werden konnen. Des-
halb ist der Wirkungsgradverlust aufgrund des sonstigen Eigenbedarfs bei der Va-
riante mit sequentieller Verbrennung um 0,13 %-Pkt. grofder. Nicht im Eigenbedarf
sichtbar sind die Bruttowirkungsgradreduzierungen infolge der Dampfentnahme
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4.1 Vergleich des GuD-Prozesses unter Luft- und Oxyfuel-Bedingungen

fiir das Molsieb um 0,19 %-Pkt. und die zusatzlichen Verluste, die durch die Ver-
schlechterung des Verdichterwirkungsgrades entstehen. Aufgrund der Reduzierung
des Druckverhaltnisses auf 60 bzw. 45 liegen letztere bei 0,25 %-Pkt. bzw.
0,17 %-Pkt. Die tibrigen Verluste, in Abbildung 33 als Verluste des Prozesses be-
zeichnet, entsprechen den Verlusten, die durch die gednderte Prozessfiihrung unter
Oxyfuel-Bedingungen entstehen. Dabei sind in erster Linie die Verluste durch die
Zwischenkiihlung des O2-Verdichters und die hoheren Exergieverluste im AHDE
entscheidend. Diese betragen im Fall der sequentiellen Verbrennung 0,88 %-Pkt.
und bei einstufiger Verbrennung 0,45 %-Pkt. In Summe betragt der Wirkungsgrad-
verlust gegeniiber dem jeweiligen Luftfall bei einstufiger Verbrennung 10,03 %-Pkt.
und bei sequentieller Verbrennung aufgrund des hoéheren Druckverhaltnisses
10,66 %-Pkt.
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Abbildung 33: Eigenbedarf (EB) und Wirkungsgradverluste des Oxyfuel-GuD-Prozesses
gegeniiber dem Luftfall bei optimiertem Druckverhaltnis fiir die betrachte-
ten Gasturbinenvarianten mit sequentieller und einstufiger Verbrennung
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4 Ergebnisse

In Tabelle 6 sind die Prozessvarianten anhand weiterer Kenndaten gegentiberge-
stellt. Wie bereits in Abschnitt 3.1.3 dargestellt, liegt die auf den Abgasmassenstrom
bezogene spezifische Leistung bei den Gasturbinen mit sequentieller Verbrennung
hoher. Zudem liegt die Abgastemperatur aus dem AHDE infolge des erhdhten
Dampfmassenstroms aus den OTC niedriger. Bei Betrachtung der Kennwerte der
Gasturbine wird deutlich, dass sich die Gasturbinenvarianten mit einstufiger und
sequentieller Verbrennung unter Oxyfuel-Bedingungen starker voneinander unter-
scheiden als im Luftfall. Aufgrund der grof3eren Verluste mit steigendem Druckver-
haltnis ist das Druckverhaltnis der Gasturbine bei sequentieller Verbrennung nur
1,8-mal hoher als im Luftfall, wahrend der Faktor bei einstufiger Verbrennung 2,6
betragt (vgl. Gleichung (2-7)). Dadurch liegt die Gasturbinenaustrittstemperatur bei
sequentieller Verbrennung deutlich h6her und dementsprechend der Wirkungsgrad
der Gasturbine deutlich niedriger. Ein weiterer Effekt ist, dass die Nettoleistung bei
sequentieller Verbrennung trotz des héheren Eigenbedarfs nur um 12 % abnimmt
im Gegensatz zu 17 % bei einstufiger Verbrennung. Dies ist damit zu erkldren, dass
mit steigendem Druckverhaltnis der Gasturbine die auf den Abgasmassenstrom be-
zogene spezifische Leistung abnimmt. Dafiir ist aufgrund geringerer Temperaturen
vor der EV-Brennkammer verhaltnismaf3ig mehr Brennstoff notwendig, was eben-
falls zum sinkenden Wirkungsgrad der Gasturbine beitragt.

4.1.2 AHDE-Konfiguration

Aufgrund der steigenden Gasturbinenaustrittstemperatur unter Oxyfuel-Bedingun-
gen steht im HD-Teil des AHDE mehr Energie zur Verdampfung und Uberhitzung
zur Verfliigung. Infolgedessen lasst sich die Abkiihlung des Abgases im AHDE fiir
niedrige Druckverhaltnisse der Gasturbine bereits mit einem Eindruckprozess rea-
lisieren (vgl. Abbildung 23). Angesichts der Mehrinvestitionen fiir Mehrdruckpro-
zesse, 4 % fir einen Zweidruckprozess bzw. 6 % fiir einen Dreidruckprozess [18],
muss der Wirkungsgradgewinn diese Mehrkosten durch reduzierte Brennstoffkos-
ten entsprechend iiberkompensieren. Dies ist wiederum abhangig von den jeweili-
gen wirtschaftlichen Randbedingungen wie Betriebsstunden, Brennstoffpreis, etc.
Aufgrund der Volatilitat der Randbedingungen wird im Rahmen dieser Arbeit keine
wirtschaftliche Betrachtung durchgefiihrt. Die verschiedenen AHDE-Konfiguratio-
nen werden daher auf Basis der Nettowirkungsgraddifferenz gegeniiber dem bisher
betrachteten Dreidruckprozess mit ZU verglichen.
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4.1 Vergleich des GuD-Prozesses unter Luft- und Oxyfuel-Bedingungen

Tabelle 6: Kenndaten der betrachteten Varianten im Luftfall und unter Oxyfuel-Be-
dingungen in den festgelegten Basisfallen

sequentiell einstufig

Luft Oxyfuel Luft Oxyfuel
Druckverhaltnis 34 60 17 45
El. Bruttoleistung in MW 890 999 821 861
El. Nettoleistung in MW 876 768 808 667
Bruttowirkungsgrad in % 60,23 63,16 59,66 62,81
Nettowirkungsgrad in % 59,22 48,56 58,67 48,64
Gasturbinenleistung am Gene- 278 299 261 269
rator in MW
El. Wirkungsgrad der Gastur- 37,64 37,76 37,88 39,25
bine in %
Gasturbinenaustrittstempera- 619 700 613 643
tur in °C
Abgasmassenstrom in kg/s 644 642 643 631
ausgekoppelte Warmemenge 26,9 21,8 - -
der OTC in MW
Abgastemperatur nach AHDE 79 70 85 76
in °C

Die Betrachtung der verschiedenen Abhitzeprozesse erfolgt unter zwei verschiede-
nen Annahmen. Zunachst wird, wie bei konventionellen Gasturbinen tiblich, die je-
weilige Gasturbinenvariante der in Abschnitt 4.1.1 festgelegten Basisfille als
gegebenes Standardbauteil betrachtet und der Einfluss des gewahlten Abhitzepro-
zesses untersucht. Das dort festgelegte Druckverhaltnis ist so gewahlt, dass sich fiir
den unveranderten Abhitzeprozess des Referenzfalles der optimale Nettowirkungs-
grad einstellt. In Abbildung 34 sind die in den Druckstufen eines AHDE erzeugten
Dampfmassenstrome fiir die betrachteten Varianten im Luftfall und unter Oxyfuel-
Bedingungen dargestellt. Aufgrund der zusatzlichen HD-Dampferzeugung in den
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4 Ergebnisse

OTC und der hoheren Gasturbinenaustrittstemperatur ist der HD-Massenstrom bei
sequentieller Verbrennung generell hoher als bei einstufiger Verbrennung. Auf-
grund der steigenden Gasturbinenaustrittstemperatur unter Oxyfuel-Bedingungen
steigt der erzeugte Dampfmassenstrom im HD-Teil erwartungsgemaf? an. Entspre-
chend dem steigenden HD-Dampfmassenstrom steigt auch der HD-Speisewasser-
massenstrom an. Dadurch nimmt die fiir die weiteren Druckstufen verfiigbare
Energiemenge ab und es kann weniger Dampf erzeugt werden. Dies ist sowohl im
Vergleich von sequentieller zu einstufiger Verbrennung als auch zwischen den Luft-
und Oxyfuel-Prozessen zu beobachten. Insbesondere fiir den Oxyfuel-GuD-Prozess
mit sequentieller Verbrennung wird auf dem MD- und ND-Niveau nur sehr wenig
zusatzlicher Dampf erzeugt, sodass die dadurch zusatzlich erzeugte Leistung im Ab-
hitzeprozess sehr gering ist.

B GuD # Oxyfuel-GuD mGuD £ Oxyfuel-GuD
GT26 sequentiell einstufig einstufig
n=34 Nn=60 n=17 Nn=45
140
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Abbildung 34: Erzeugte Dampfmassenstrome auf den drei Druckniveaus je AHDE mit ZU
im Luftfall und unter Oxyfuel-Bedingungen

Die Anderungen des Nettowirkungsgrades im Vergleich zum Dreidruckprozess mit
ZU sind fiir verschiedene AHDE-Konfigurationen in Abbildung 35 dargestellt. Die
Druckniveaus des Referenzprozesses bleiben bestehen, d. h. der Zweidruckprozess
hat die Druckstufen 159 bar und 4,9 bar und der Eindruckprozess ausschliefilich
159 bar. Aufgrund der geringen Massenstrome auf dem MD- und ND-Druckniveau
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4.1 Vergleich des GuD-Prozesses unter Luft- und Oxyfuel-Bedingungen

ist der Wirkungsgradverlust fiir den Oxyfuel-GuD-Prozess mit sequentieller Ver-
brennung sehr gering, wenn nur die Anzahl der Druckstufen reduziert wird. Die Dif-
ferenz liegt dabei bei 0,1 %-Pkt. fiir einen Zweidruckprozess und 0,5 %-Pkt. fiir
einen Eindruckprozess. Da die Gasturbinenaustrittstemperatur bei einstufiger Ver-
brennung mehr als 50 K niedriger ist, ist der Wirkungsgradverlust dort mit
0,4 %-Pkt. bzw. 1,5 % Pkt. deutlich hoher. Dennoch ist der Wirkungsgradverlust
durch weniger Druckstufen geringer als im Luftfall.

B GuD ®EOxyfuel-GuD mGuD # Oxyfuel-GuD
GT26 sequentiell einstufig einstufig
Nn=34  M=60 n=17 M=45
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Abbildung 35: Wirkungsgradinderung im Vergleich zum Dreidruckprozess mit ZU durch
Anderung der Druckstufenzahl im AHDE im Luftfall und unter Oxyfuel-Be-
dingungen bei festgelegter Gasturbinenkonfiguration

Die deutlichen Unterschiede zwischen GuD-Prozess und Oxyfuel-GuD-Prozess tre-
ten nur bei Prozessen mit ZU auf. Ohne ZU liegt der Nettowirkungsgrad fiir alle Flle
ca. 1 %-Pkt. unterhalb des Dreidruckprozesses mit ZU. Eine Ausnahme bildet hier
die Variante des Oxyfuel-Prozesses mit sequentieller Verbrennung. Durch die Zwi-
scheniiberhitzung wird die im HD-Teil erzeugte Dampfmenge reduziert. Entfallt die
ZU bei der hohen Gasturbinenaustrittstemperatur, so ist der HD-Massenstrom hoch
genug, um eine Abgastemperatur am Austritt des AHDE von 70 °C zu erreichen, so-
dass auf dem MD- und ND-Niveau kein zusatzlicher Dampf erzeugt wird. Damit
ergibt fiir die drei Falle ohne ZU bei sequentieller Verbrennung immer ein Eindruck-
prozess. Zudem muss die Gradigkeit am Pinch Point des HD-Verdampfers erhoht
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4 Ergebnisse

werden, was zu dem hohen Wirkungsgradverlust fithrt. Eine ZU fiihrt daher bei der
Oxyfuel-Gasturbine mit sequentieller Verbrennung immer zu einer deutlichen Ver-
besserung des Wirkungsgrades. Bei allen weiteren Prozessen mit geringeren Gas-
turbinenaustrittstemperaturen reduziert sich der Effekt bei weniger Druckstufen.
Im Luftfall wirkt sich die ZU bei einem Eindruckprozess sogar negativ auf den Net-
towirkungsgrad aus, da die Abgastemperatur am Austritt des AHDE aufgrund des
verringerten Dampfmassenstroms ansteigt.

Wird die Gasturbine auf einen bestimmten Abhitzeprozess ausgelegt, kann das
Druckverhaltnis so angepasst werden, dass sich mit dem entsprechenden Abhit-
zeprozess der optimale Nettowirkungsgrad einstellt. In Abbildung 36 ist der Netto-
wirkungsgrad in Abhdngigkeit vom Druckverhaltnis fiir verschiedene Anzahlen von
Druckstufen dargestellt. Fiir die Gasturbine mit sequentieller Verbrennung kann das
Abgas unterhalb eines Druckverhaltnisses von 50 mit einem Eindruckprozess auf
den Minimalwert von 70 °C abgekiihlt werden. Dadurch stimmen unterhalb dieses
Druckverhéltnisses die Wirkungsgrade aller Mehrdruckprozesse liberein. Dieses
Druckverhaltnis stellt gleichzeitig das Optimum fiir den Eindruckprozess dar, da bei
hoheren Druckverhaltnissen die Temperatur am Austritt des AHDE ansteigt.
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Abbildung 36: Nettowirkungsgrad in Abhdngigkeit vom Druckverhéltnis fiir den Oxyfuel-
GuD-Prozess bei Ein-, Zwei- und Dreidruck-Abhitzeprozess mit ZU
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4.1 Vergleich des GuD-Prozesses unter Luft- und Oxyfuel-Bedingungen

Der Nettowirkungsgrad liegt dabei nur 0,1 %-Pkt. unterhalb des optimalen Wertes
bei Verwendung des Dreidruckprozesses. Eine Auslegung auf einen Zweidruckpro-
zess ergibt bei sequentieller Verbrennung keinen Sinn, da kein Wirkungsgradge-
winn gegeniiber dem Eindruckprozess erreicht werden kann. Bei einer Gasturbine
mit einstufiger Verbrennung liegt das Optimum des Eindruckprozesses bei einem
Druckverhaltnis von 25. Im Gegensatz zur Gasturbine mit sequentieller Verbren-
nung liegt der Nettowirkungsgrad dann jedoch 0,8 %-Pkt. unterhalb des optimalen
Wertes mit einem Dreidruckprozess. Fiir einen Zweidruckprozess liegt das optimale
Druckverhaltnis bei einem Druckverhaltnis zwischen 35 und 40. Der Nettowir-
kungsgrad des Prozesses liegt 0,3 %-Pkt. unterhalb des optimalen Wirkungsgrades
bei Verwendung des Dreidruckprozesses. Flir eine Auslegung bei diesem Druckver-
haltnis spricht, dass der Dreidruckprozess dann ebenfalls nahe am optimalen Net-
towirkungsgrad liegt und so eine Flexibilitit der AHDE-Konfiguration bzgl. der
wirtschaftlichen Randbedingungen besteht. Durch die Betrachtung der AHDE-Kon-
figurationen wird deutlich, dass der Oxyfuel-GuD-Prozess mit einstufiger Verbren-
nung zwar ein vergleichbares Wirkungsgradpotential besitzt, jedoch zur
Ausnutzung dieses Potentials Mehrdruckprozesse notwendig sind. Im Gegensatz
dazu bietet die sequentielle Verbrennung die Moglichkeit, mit einem Eindruckpro-
zess nur geringfligig niedrigere Wirkungsgrade zu erreichen. Dafiir ist jedoch ein
hoheres Druckverhaltnis und Mehraufwand fiir die OTC erforderlich. Zudem muss
der AHDE fiir Gasturbinenaustrittstemperaturen tiber 700 °C ausgelegt werden.

4.1.3 Gasturbinenkiihlsystem

Die Verschaltung des Kiihlsystems der Gasturbinen bleibt bei der Modellierung des
Oxyfuel-Prozesses unverandert gegeniiber dem Luftfall. Aufgrund der Anderung der
Rauchgaszusammensetzung dndern sich jedoch die Warmekapazitat und die Tem-
peraturen von Kithlmedium und Heifdgas. In Abbildung 37 sind die Massenstrome
des Kiihlmediums fiir die betrachteten Falle dargestellt. Die HD-Turbine weist bei
den Gasturbinen mit sequentieller Verbrennung kaum Unterschiede zwischen Luft-
fall und Oxyfuel-Bedingungen auf, da die Temperatur des Kiithlmediums aufgrund
des OTC unverandert ist und auch die Temperatur am Austritt der Brennkammer
sehr dhnlich ist. Der Massenstrom zur Kiihlung der SEV-Brennkammer ist unter
Oxyfuel-Bedingungen geringer als im Luftfall. Um die gleiche Turbineneintrittstem-
peratur nach ISO 2314 zu erreichen, muss die Temperatur nach der Brennkammer-
kithlung ca. 30K hoher liegen als im Luftfall. Dementsprechend steigt der
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Kiihlbedarf der ersten ND-Stufe geringfiligig an. Dieser Effekt ist bei der Gasturbine
mit einstufiger Verbrennung deutlicher ausgeprigt, da aufgrund der stirkeren An-
derung des Druckverhaltnisses und des fehlenden OTC die Temperatur des Kiihlme-
diums hoher ist als bei der sequentiellen Verbrennung. Da die Temperaturabnahme
bei der Entspannung durch den Turbinenteil unter Oxyfuel-Bedingungen geringer
ist als im Luftfall, liegen auch die Eintrittstemperaturen der Stufen 2 und 3 der ND-
Turbine hoher. Die Folge ist ein weiterer Anstieg des Kiihlbedarfs in den hinteren
Stufen des Turbinenteils.

BGuD EOxyfuel-GuD mGuD £ Oxyfuel-GuD
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Abbildung 37: Kihlbedarf der Komponenten einer Gasturbine im Luftfall und unter
Oxyfuel-Bedingungen fiir einstufige und sequentielle Verbrennung

Trotz des Temperaturanstiegs in den hinteren Stufen liegt die Heifdgastemperatur
vor der vierten Stufe der ND-Turbine in den betrachteten Fillen unterhalb von
850 °C. Der im Modell als maximale Materialtemperatur verwendete Wert wird
nicht iberschritten, sodass - wie im Luftfall - eine Kiihlung der letzten ND-Stufe
nicht notwendig ist. Bei geringeren als den in Abbildung 37 angegebenen Druckver-
héltnissen steigen die Heifdgastemperaturen vor den hinteren Stufen an. Dadurch
steigt auch der Kiihlbedarf entsprechend an. Dies istin Abbildung 38 fiir die Oxyfuel-
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4.1 Vergleich des GuD-Prozesses unter Luft- und Oxyfuel-Bedingungen

Gasturbine mit sequentieller Verbrennung dargestellt. Bei niedrigen Druckverhalt-
nissen wird die Eintrittstemperatur der hinteren Stufe so hoch, dass auch hier eine
Kiihlung erforderlich ist. Bei sequentieller Verbrennung halt der OTC die Tempera-
tur des Kiihlmediums im HD-Teil und der ersten ND-Stufe konstant. Im HD-Teil sind
daher sowohl die ISO-Turbineneintrittstemperatur als auch die Temperatur des
Kiihlmediums konstant. Daher ergibt sich nur eine geringe Veranderung des Mas-
senstroms der HD-Turbinenkiihlung aufgrund der veranderten Warmekapazitaten.
Da die ISO-Turbineneintrittstemperatur der ND-Turbine iiber die Anpassung der
Mischtemperatur nach der Brennkammer konstant gehalten wird, steigt der Kiihl-
bedarf der Brennkammer mit der Abnahme der anderen Kiihlluftstrome an. Bei der
Gasturbine mit sequentieller Verbrennung ist zu erkennen, dass aufgrund der Zu-
nahme der Brennkammerkiihlung und damit abnehmender Mischtemperatur der
Kiihlbedarf der ersten Turbinenstufe mit dem Druckverhaltnis abnimmt. Dies liegt
wiederum an der konstanten Temperatur des Kithlmediums aufgrund des OTC. Im
Gegensatz dazu steigt bei einstufiger Verbrennung der Massenstrom zur Kiihlung
der ersten Turbinenstufe an, da die Verdichteraustrittstemperatur ansteigt (siehe
Abbildung A 5 im Anhang).
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Abbildung 38:  Kiihlbedarf der Turbinenkomponenten in Abhdngigkeit vom Druckverhalt-
nis bei der Gasturbine mit sequentieller Verbrennung
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4.2 Abgasrezirkulation

Neben den zusatzlichen Komponenten fiir die Sauerstoffbereitstellung und die CO,-
Aufbereitung ist die in Abbildung 3 dargestellte Abgasrezirkulation die dritte we-
sentliche Modifikation vom konventionellen GuD-Prozess zum Oxyfuel-GuD-Pro-
zess. Die zentrale Funktion der Rezirkulation ist die Einstellung der
Gasturbinenheifdgastemperatur, die im Luftfall durch entsprechenden Luftiiber-
schuss erfolgt. Dazu wird das stromabwarts des Abgaskondensators abgekiihlt und
weitgehend trocken vorliegende Gasturbinenabgas zum Gasturbinenverdichter zu-
riickgefiihrt. Aufgrund des in dieser Arbeit festgehaltenen globalen Sauerstoffiiber-
schusses und des fehlenden Falschlufteintrags ist das Verhaltnis der beiden einzigen
Eintrittsstrome in den halb-offenen Gasturbinenprozess, der Brennstoff- und der
Sauerstoffstrom, iiber deren Zusammensetzung festgelegt. Im stationdren Fall ist
liber die Massenbilanz festgelegt, dass die Summe der aus dem System abgefiihrten
Massenstrome dem Betrag der zugefiihrten Massenstrome entspricht. Bis auf den
kondensierten Anteil des Wassers werden alle Bestandteile in dem unbehandelten
CO,-Strom abgefiihrt. Die trockene Zusammensetzung des unbehandelten CO,-
Stroms ist damit iiber die Verbrennungsbilanz festgelegt und unabhangig von der
Prozessfiihrung, dem Druckverhaltnis und der Menge des rezirkulierten Abgases.
Aufgrund der in Abbildung 3 gezeigten Prozessfiithrung ist damit auch die trockene
Zusammensetzung des rezirkulierten Abgases festgelegt.

4.2.1 Temperatur

Im Gegensatz dazu ist der Wassergehalt im unbehandelten CO, bzw. dem rezirku-
lierten Abgas von der Temperatur stromabwarts des Abgaskondensators abhingig,
da diese die abgetrennte Kondensatmenge beeinflusst. Abbildung 39 zeigt den Ein-
fluss der Rezirkulationstemperatur auf den Wassergehalt vor und nach dem Abgas-
kondensator. Das zu verdichtende rezirkulierte Abgas liegt aufgrund der
Kondensation gesattigt vor. Bei einer Rezirkulationstemperatur von 20 °C liegt der
Wassergehalt lediglich bei 2,5 Vol.-% und steigt auf tiiber 30 Vol.-% an, wenn die
Temperatur 70 °C betragt. Bei der Verbrennung steigt der Wassergehalt im Heif3gas
und damit im Gasturbinenabgas wieder an. Entsprechend der im Abgaskondensator
abgetrennten Wassermenge nimmt der Unterschied im Wassergehalt vor und nach
der Verbrennung mit abnehmender Rezirkulationstemperatur zu.
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Abbildung 39: Wassergehalt im Abgas vor und nach dem Abgaskondensator und die dar-
aus resultierende Taupunkttemperatur im AHDE in Abhangigkeit von der
Rezirkulationstemperatur fiir die Oxyfuel-Gasturbine mit sequentieller
Verbrennung (IT = 60)

Der Wassergehalt des Abgases vor dem Abgaskondensator beeinflusst die dort vor-
liegende Taupunktemperatur. Dies ist am kalten Ende des AHDE relevant. Dort kann
sich das im Abgas enthaltene Wasser an den kalten Rohrwanden niederschlagen,
wenn die Speisewassertemperatur die Taupunkttemperatur unterschreitet. In dem
Kondensatvorwarmer (KVW) wird daher die Temperatur des Speisewassers kon-
stant bei 60 °C gehalten. Dieser Temperaturwert stammt aus dem Luftfall, bei dem
die Taupunkttemperatur des schwefelfreien Abgases ca. 45 °C betragt. Die 60 °C
stellen auch bei Spuren von Schwefel im Brennstoff sicher, dass im Luftfall keine
Taupunktunterschreitung auftritt. Unter Oxyfuel-Bedingungen liegt die Taupunkt-
temperatur im Abgas nach Abbildung 39 schon bei einer Rezirkulationstemperatur
von 20 °C bei 53 °C, bei den im Basisfall gewadhlten 40 °C bereits bei 58 °C. Bei der
Variante mit einstufiger Verbrennung liegt die Taupunkttemperatur aufgrund des
geringeren Brennstoffbedarfs ca. 1 bis 2 K niedriger. Auch wenn dies theoretisch bei
schwefelfreiem Abgas noch nicht zu einem Auskondensieren des Wassers fiihrt,
kann dies bei Spuren von Schwefel im Abgas nicht ausgeschlossen werden. Bei noch
hoheren Rezirkulationstemperaturen liegt die Taupunkttemperatur bereits iiber
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60 °C, sodass dann mit einer Taupunktunterschreitung im Kondensatvorwarmer
und ersten Economiser gerechnet werden muss.

Um eine Taupunktunterschreitung auszuschliefsen, muss der Kondensatvorwarmer
soweit angepasst werden, dass die Speisewassertemperatur am Eintritt in den
AHDE hoher liegt. Um eine ausreichende Temperaturdifferenz zu gewahrleisten,
muss dazu auch die Abgastemperatur am Austritt des AHDE hoher liegen. Dadurch
ist diese Option mit Wirkungsgradverlusten verbunden, was am Ende dieses Ab-
schnitts genauer betrachtet wird. Zusatzlich steigt der Kiithlbedarf im Abgaskonden-
sator an, da die Warme zum Einstellen der Rezirkulationstemperatur ohnehin
abgefiihrt werden muss. Im weiteren Verlauf dieser Arbeit wird von einer unveran-
derten Speisewassertemperatur von 60 °C ausgegangen. Dies erfordert eine korro-
sionssichere Auslegung der betroffenen Heizflachen. Diese kdnnen beispielsweise
als Plastikwarmetauscher ausgefiihrt werden.

Wenn der kalte Teil des AHDE ohnehin korrosionssicher ausgefiihrt wird, ist die
Kondensatvorwarmschleife nicht notwendig und der AHDE kann direkt mit kalte-
rem Speisewasser gespeist werden. Wenn die Abgastemperatur am Austritt des
AHDE hoher liegt als die festgelegte Minimaltemperatur von 70 °C und damit die
Temperaturdifferenzen an den Pinch-Points der Verdampfer bereits minimal sind,
sind die Auswirkungen auf den Nettowirkungsgrad zu vernachladssigen, da sich die
im AHDE iibertragene Warmemenge nicht dndert. Wie in Abbildung 40 zu erkennen,
ist dies fiir die Gasturbine mit einstufiger Verbrennung der Fall. Beim Basisfall der
Variante mit sequentieller Verbrennung muss die Temperaturdifferenz am Pinch-
Point des ND-Verdampfers im Vergleich zum Luftfall von 12 K auf ca. 17 K erhoht
werden, um die minimale Abgastemperatur am Austritt des AHDE von 70 °C einzu-
halten (vgl. Abbildung 23). Fallt der KVW weg, ist diese Einschrankung nicht gege-
ben und das Abgas kann weiter abgekiihlt werden. Bei dem betrachteten
Druckverhaltnis von 60 ist mit einer Temperaturdifferenz von 12 K am Pinch-Point
des ND-Verdampfers eine Abkiihlung des Abgases am Austritt des AHDE auf 63 °C
und damit eine Wirkungsgradsteigerung von ca. 0,1 %-Pkt. moglich. Bei h6heren
Gasturbinenaustrittstemperaturen ist der Effekt grofier. Da dieses Phdnomen eine
Besonderheit bei sequentieller Verbrennung darstellt und die Auswirkungen auf
den Prozess bei den relevanten Druckverhaltnissen gering sind, wird fiir die weite-
ren Untersuchungen von einer unverdanderten Konfiguration gegeniiber den in Ab-
schnitt 4.1.1 ermittelten Basisfillen ausgegangen.
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Abbildung 40: Gasturbinenaustrittstemperatur (durchgezogen) und Abgastemperatur
am Austritt des AHDE (gestrichelt) in Abhangigkeit von der Rezirkulations-
temperatur

Aufgrund des hoheren Isentropenexponenten von Wasser im Vergleich zu CO,
nimmt mit steigendem Wassergehalt auch der Isentropenexponent des Heif3gases
zu. Infolgedessen steigt bei gleichem Druckverhaltnis die Enthalpiednderung bei der
Entspannung an. Dies ist an der in Abbildung 40 dargestellten abnehmenden Gas-
turbinenaustrittstemperatur mit steigender Rezirkulationstemperatur zu erken-
nen. Mit sinkender Gasturbinenaustrittstemperatur steigt die Abgastemperatur
nach dem AHDE in der Regel an. Dies ist bei der Gasturbine mit einstufiger Verbren-
nung zu erkennen. Bei der Gasturbine mit sequentieller Verbrennung wird die Ab-
gastemperatur am Austritt des AHDE iiber die Anpassung der Verdampfergradigkeit
auf mindestens 70 °C gehalten, somitist hier der Anstieg nicht zu beobachten. Hinzu
kommt, dass bei steigender Rezirkulationstemperatur die Dampfproduktion in den
OTC ansteigt. Der dadurch bedingt hohere Speisewassermassenstrom wirkt der an-
sonsten steigenden Abgastemperatur am Austritt des AHDE entgegen.

Der hohe Wassergehalt bei einer Rezirkulationstemperatur von 70 °C in Verbindung
mit der starken Abkiihlung des Abgases im AHDE bei der Variante mit sequentieller
Verbrennung flihrt dazu, dass bereits im Kondensatvorwarmer das Abgas in das Ne-
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belgebiet abgekiihlt wird. Dies erfordert in jedem Fall eine korrosionssichere Aus-
filhrung des kalten Teils des AHDE. Zusatzlich zu der sensiblen Warme des Abgases
wird dabei auch ein Teil der Kondensationsenthalpie vom Speisewasser aufgenom-
men. Daher reicht auch bei minimaler Gradigkeit der Verdampfer die Speisewasser-
menge nicht aus, um das Abgas weiter abzukiihlen und die Abgastemperatur am
Austritt des AHDE steigt an.

Der hohe Wassergehalt fiihrt auch zu einer steigenden Warmekapazitat des Abga-
ses, sodass der Abgasstrom der Gasturbine trotz geringerer Temperatur einen ho-
heren Enthalpiestrom mitfiihrt. Dadurch steigt der Abgasverlust der Gasturbine und
es wird anteilig mehr Energie im Dampfkreislauf umgesetzt. Aufgrund des geringe-
ren Temperaturniveaus sinkt der Anteil des HD-Dampfes an der gesamten Dampf-
erzeugung, sodass der Wirkungsgrad des Dampfprozesses abnimmt. Der Einfluss
der Rezirkulationstemperatur auf den Nettowirkungsgrad ist in Abbildung 41 dar-
gestellt. Bis zu einer Rezirkulationstemperatur von 60 °C zeigt sich fiir alle betrach-
teten Druckverhiltnisse eine Abnahme des Wirkungsgrades mit steigender
Rezirkulationstemperatur. Bei dem jeweiligen Druckverhaltnis der beiden Basis-
falle nimmt der Nettowirkungsgrad von 20 °C bis 60 °C um ca. 0,3 %-Pkt. ab. Die An-
derung ist dabei im Wesentlichen auf die Verschiebung der Energieumwandlung
vom Gasturbinenprozess zum Dampfturbinenprozess zuriickzufiihren. Hinzu
kommt, dass aufgrund der steigenden Temperatur und des steigenden Wasserge-
halts der Bedarf des CO,-Verdichters bis zur ersten Kondensatentnahme ansteigt.
Weiterhin fiihrt der steigende Wassergehalt durch den hoheren Isentropenexpo-
nenten zu einer Verschiebung des Wirkungsgradoptimums zu niedrigeren Druck-
verhaltnissen. Daher nimmt die Sensitivitat beziiglich der Rezirkulationstemperatur
mit sinkendem Druckverhaltnis ab. Bei einem Druckverhaltnis von 40 bei sequenti-
eller Verbrennung bzw. 35 bei einstufiger Verbrennung ist nahezu kein Einfluss der
Rezirkulationstemperatur zu beobachten. Allgemein ist jedoch eine niedrige Tem-
peratur des rezirkulierten Abgases vorteilhaft hinsichtlich des Wirkungsgrades und
zudem auch in Bezug auf das Korrosionsrisiko durch Taupunktunterschreitung. Bei
einer Rezirkulationstemperatur von 70 °C verhalt sich der Prozess vor allem bei se-
quentieller Verbrennung aufgrund der Abkiihlung ins Nebelgebiet signifikant an-
ders. Durch die Nutzung der Kondensationswiarme im KVW kann ein grofierer
Dampfmassenstrom erzeugt werden, ohne dass es zur Unterschreitung der minima-
len Temperaturdifferenz im KVW kommt. Somit muss die Gradigkeit des HD-Ver-
dampfers nicht erhoht werden, was sonst zu grof3en Wirkungsgradverlusten fiihren
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wirde (vgl. Abschnitt 4.1). Weiterhin verschiebt sich der optimale Nettowirkungs-
grad zum Druckverhadltnis von 50. Der Effekt auf den Nettowirkungsgrad und die
damit verbundene Korrosionsproblematik sind vergleichbar mit dem bereits be-
schriebenen Verzicht auf den KVW.
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Abbildung 41: Nettowirkungsgrad des Oxyfuel-GuD-Prozesses in Abhangigkeit von der
Rezirkulationstemperatur fiir die beiden Gasturbinenvarianten bei ver-
schiedenen Druckverhaltnissen

Wenn keine korrosionssichere Ausfiihrung der betroffenen Bereiche des AHDE er-
folgt, muss die Speisewassertemperatur angehoben werden. In Abbildung 42 ist der
Nettowirkungsgrad dargestellt, der sich durch eine Anhebung der Speisewasser-
temperatur auf 15 K oberhalb der Taupunkttemperatur ergibt (vgl. Abbildung 39).
Die minimale Abgastemperatur am Austritt des AHDE liegt dann weiterhin 10 K
oberhalb der Speisewassertemperatur. Fiir die Variante mit sequentieller Verbren-
nung liegt die Taupunkttemperatur bei der niedrigsten Rezirkulationstemperatur
von 20 °C nach Abbildung 39 bei 53 °C. Somit betragt die minimale Abgastempera-
tur am Austritt des AHDE entsprechend 78 °C. Daraus folgt, dass die Abgastempera-
tur durch Anpassung der Verdampfergradigkeit um 8 K erh6ht werden muss, was
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zu einem Verlust von ca. 0,1 %-Pkt. fiihrt. Da die Taupunkttemperatur bei der Vari-
ante mit einstufiger Verbrennung niedriger ist und die Abgastemperatur im Aus-
gangsfall nach dem AHDE ca. 76 °C (vgl. Abbildung 40) betragt, hat die Anpassung
dort kaum negative Auswirkungen auf den Wirkungsgrad. Bei steigenden Rezirku-
lationstemperaturen muss die Abgastemperatur am Austritt des AHDE fiir beide Va-
rianten weiter ansteigen, sodass auch der Wirkungsgradverlust gegeniiber der
bisherigen Betrachtung ansteigt. Bei der im Basisfall gewahlten Rezirkulationstem-
peratur von 40 °C lage der Nettowirkungsgrad 0,10 %-Pkt. bei einstufiger Verbren-
nung bzw. 0,26 %-Pkt. bei sequentieller Verbrennung schlechter als die in
Abbildung 33 dargestellten Werte.
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Abbildung 42: Nettowirkungsgrad des Oxyfuel-GuD-Prozesses in Abhédngigkeit von der
Rezirkulationstemperatur fiir die beiden Gasturbinenvarianten bei einer
Speisewassertemperatur von 15 K oberhalb der Taupunkttemperatur des
Abgases im Vergleich zur konstanten Speisewassertemperatur von 60 °C
(gestrichelt)

Eine geringere Rezirkulationstemperatur fiihrt zu einer grofderen Warmemenge, die
im Abgaskondensator abgefiihrt werden muss. Bei einer Rezirkulationstemperatur
von 70 °C besteht die abzufiihrende Warmemenge nahezu ausschliefdlich aus der
Kondensationsenthalpie des kondensierenden Wassermassenstroms und betragt
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bei sequentieller Verbrennung pro Gasturbine ca. 60 MW. Je niedriger die Rezirku-
lationstemperatur gewahlt wird, desto grofder werden der kondensierte Wasser-
massenstrom und der Anteil an sensibler Warme, die dem Abgas entzogen werden.
Bei 20 °C betragt die dort abzufiihrende Warmemenge ca. 120 MW. Im Basisfall bei
40 °C Rezirkulationstemperatur liegt der Wert bei ca. 100 MW. Das entspricht in
etwa der in den ersten beiden Economisern iibertragenen Warmemenge.

4.2.2 Druckverlust

Die abzufiihrende Warmemenge beeinflusst die Grofde des Abgaskondensators.
Diese hat wiederum Einfluss auf die Druckverluste der Rezirkulation. Der Gegen-
druck der Rezirkulation am Eintritt des Gasturbinenverdichters ist der geringste
Druck in dem halbgeschlossenen Kreislauf aus Heifdgas, Abgas und rezirkuliertem
Abgas und wird fiir die Basisfdlle mit 1,02 bar konstant gehalten. Ein steigender
Druckverlust in der Rezirkulation erh6ht somit den Gegendruck der Gasturbine, was
wiederum den Wirkungsgrad reduziert. Der Einfluss des Druckverlustes auf den
Nettowirkungsgrad ist in Abbildung 43 dargestellt. Es ist ersichtlich, dass der Net-
towirkungsgrad pro mbar Druckverlust anndhernd linear um 0,006 %-Pkt. redu-
ziert wird, wobei kein Unterschied zwischen den betrachteten
Gasturbinenvarianten besteht. Da im Rahmen dieser Arbeit keine detaillierte Ausle-
gung des Abgaskondensators erfolgt, wird in den Basisfallen ein Druckverlust von
10 mbar fiir die gesamte Rezirkulation inkl. Rohrleitungen abgeschatzt, was ca.
36 % zusatzlichen Druckverlust zum AHDE bedeutet. Dabei wird davon ausgegan-
gen, dass das Kiihlwasser wie das Speisewasser im AHDE in Rohren durch den Ab-
gaskanal geleitet wird. Dieser Bereich muss aufgrund der dort stattfindenden
Kondensation in jedem Fall korrosionssicher mit Kunststoffrohren ausgefiihrt wer-
den. Alternativ dazu kann wie in [12] ein Direktkontaktkiihler in der Rezirkulation
verwendet werden. Solche Apparate unter vergleichbaren Bedingungen finden sich
zur Vorkuhlung des Rauch- bzw. Abgases in Post-Combustion CO,-Abtrennungsan-
lagen. Dort wird von Druckverlusten fiir den Direktkontaktkiihler von ca. 20 mbar
ausgegangen [93], wodurch sich die Verluste zum Basisfall mindestens verdoppeln.
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Abbildung 43: Nettowirkungsgrad des Oxyfuel-GuD-Prozesses fiir die beiden Gasturbi-
nenvarianten in Abhéngigkeit vom Druckverlust im Abgaskondensator
und in der Rezirkulationsleitung

Im Gegensatz zu den Druckverlusten der Rezirkulation hat der Gegendruck der Re-
zirkulation kaum Einfluss auf den Nettowirkungsgrad des Prozesses, sofern das
Druckverhaltnis der Gasturbine beibehalten wird. Wird der Gegendruck von
1,02 bar auf 1,10 bar erhoht, verringert sich der Nettowirkungsgrad um weniger als
0,1 %-Pkt. Die geringe Anderung ist darauf zuriickzufiihren, dass sich der Mehrbe-
darf fiir den Brennstoff- und Oz-Verdichter mit dem reduzierten Bedarf des CO,-Ver-
dichters nahezu ausgleichen. Der geringere Massenstrom im CO,-Verdichter im
Vergleich zum O,-Verdichter fiihrt zu einer leichten Zunahme des Eigenbedarfs. Ho-
here Gegendriicke - wie z. B. beim druckaufgeladenen Oxyfuel-GuD-Prozess [45] -
werden im Rahmen dieser Arbeit nicht betrachtet.

4.3 Sauerstoffbereitstellung

Alle bisherigen Untersuchungen basieren auf dem im Basisfall festgelegten Oxyfuel-
GuD-Kraftwerk mit 95 Vol.-% Sauerstoffreinheit und einer Sauerstoffzahl von 1,018.
Dabei werden eine Zweisdulenanlage mit LOX-Boiler und doppeltem Verdamp-
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fer/Kondensator sowie eine externe Sauerstoffverdichtung vorausgesetzt. Mit Aus-
nahme des bereits in Abschnitt 4.2 behandelten Wassergehalts liegt dadurch die Zu-
sammensetzung des Abgases und dementsprechend auch die Reinheit des
erzeugten unbehandelten CO,-Stroms fest.

4.3.1 Sauerstoffreinheit

Durch eine Verringerung der Sauerstoffreinheit kann der Energiebedarf der Luft-
zerlegungsanlage gesenkt werden, da sich der benotigte vom Luftverdichter aufzu-
bringende Druck und die Sauerstoffausbeute verdandern (vgl. Abbildung 16).
Andererseits ermoglicht eine hohe Sauerstoffreinheit hohere Reinheiten des unbe-
handelten CO,-Stroms, was die Aufbereitung des CO, vereinfacht. In Abbildung 44
ist die Veranderung der Eigenbedarfsstruktur des Oxyfuel-GuD-Prozesses und die
CO,-Konzentration im unbehandelten CO,-Strom in Abhangigkeit von der Sauer-
stoffreinheit dargestellt.
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Abbildung 44: Elektrischer Eigenbedarf und Reinheit des unbehandelten CO,-Stroms (ge-
strichelt) beim Oxyfuel-GuD-Prozess mit sequentieller Verbrennung
(IT=60) in Abhangigkeit von der Sauerstoffreinheit
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Mit abnehmender Sauerstoffreinheit nimmt der Energiebedarf der LZA erwartungs-
gemaf$ ab. Der zunehmende Anteil an Verunreinigungen fiihrt bei konstanter globa-
ler Sauerstoffzahl zu einem hoheren Massenstrom im Sauerstoffverdichter, sodass
dessen Eigenbedarf ansteigt. Ebenso steigt der Eigenbedarf des CO,-Verdichters an,
da die Verunreinigungen im CO,-Strom ebenfalls verdichtet werden miissen. Wah-
rend der Bedarf von O,- und CO,-Verdichter mit steigender O2-Reinheit linear ab-
nimmt, ist die Zunahme des Bedarfs der LZA nur bis zu einer Sauerstoffreinheit von
96 Vol.-% linear. Aufgrund der benétigten Argonabtrennung steigt der Eigenbedarf
von 96 nach 99,5 Vol.-% um 0,9 %-Pkt. an. Im Bereich geringerer Reinheiten betragt
der Anstieg lediglich 0,2 %-Pkt. von 90 nach 96 Vol.-%. Im Vergleich dazu nimmt der
aufsummierte Bedarf von O,- und CO,-Verdichter im Bereich von 96 nach
99,5 Vol.-% um 0,3 %-Pkt. und im Bereich von 90 nach 96 Vol.-% um 0,6 %-Pkt. zu.
Da der sonstige Eigenbedarf unverandert ist, bildet sich bei 96 Vol.-% Sauerstoff-
reinheit der minimale Eigenbedarf des Prozesses aus.

Der CO,-Gehalt im unbehandelten CO,-Strom liegt im Basisfall bei 86,4 Vol.-% i. tr.
und ldsst sich durch die Verwendung von hochreinem Sauerstoff auf
94,1 Vol.-% i. tr. steigern. Eine Reduzierung der Sauerstoffreinheit auf 90 Vol.-%
fiihrt zu einer deutlich reduzierten CO,-Konzentration von 78,6 Vol.-% i. tr. Wie
auch bei der Veranderung des Wassergehalts wird der Prozess durch die verdanderte
Zusammensetzung des rezirkulierten Abgases und des Heifdgases ebenfalls beein-
flusst. Mit sinkendem CO,-Gehalt in beiden Medien verschiebt sich der optimale Net-
towirkungsgrad infolge des steigenden Isentropenexponenten (vgl. Gleichung
(2-5)) zu geringeren Druckverhaltnissen. Weiterhin nimmt der zu entspannende
Heifd3gasmassenstrom im Turbinenteil der Gasturbine durch den erh6hten Eintrag
von Spurenstoffen leicht zu, ohne dass der Massenstrom im Gasturbinenverdichter
ansteigt. Dadurch wird in Bezug auf die Gesamtleistung der Gasturbine weniger
Energie fiir die Verdichtung benétigt. Daher steigt der Bruttowirkungsgrad bei kon-
stantem Druckverhaltnis fiir sinkende Sauerstoffreinheit an. Abbildung 45 zeigt den
Einfluss der Sauerstoffreinheit auf den Nettowirkungsgrad. Bei Druckverhaltnissen
nahe dem Wirkungsgradoptimum des Basisfalls iibersteigt die Anderung des Eigen-
bedarfs deutlich die Anderung des Bruttowirkungsgrades. Daher ergibt sich der op-
timale Nettowirkungsgrad bei minimalem Eigenbedarf, also bei einer
Sauerstoffreinheit von 96 Vol.-%. Bei sequentieller Verbrennung und einem Druck-
verhaltnis von 40 zeigt sich, dass der Nettowirkungsgrad mit abnehmender Sauer-
stoffreinheit leicht ansteigt. Bei den dort vorliegenden
Gasturbinenaustrittstemperaturen reicht der Eindruckprozess zur Abkiihlung des
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Abgases auf 70 °C am Austritt des AHDE aus. Aufgrund der abnehmenden Gasturbi-
nenaustrittstemperatur konnen die Exergieverluste im AHDE infolge einer geringe-
ren Gradigkeit des HD-Verdampfers reduziert werden. Der gleiche Effekt zeigt sich
ebenfalls bei einem Druckverhaltnis von 50 und Sauerstoffreinheiten zwischen 95
und 96 Vol.-%. Sobald die Dampferzeugung im AHDE auf mehreren Druckniveaus
erfolgt, reduziert sich die Sensitivitat des Bruttowirkungsgrades gegentiber einer
verdanderten Gasturbinenaustrittstemperatur, da dann die Gradigkeiten von MD-
und ND-Verdampfer angepasst werden und diese einen geringeren Einfluss auf den
Nettowirkungsgrad haben. Fir eine wirkungsgradoptimierte Auslegung des
Oxyfuel-GuD-Prozesses liegt die optimale Sauerstoffreinheit bei ca. 96 Vol.-%.

—e—seq. Verbrennung (M=60) —eo—einstufige Verbrennung (M=45)
seq. Verbrennung (M=50) —o—einstufige Verbrennung (M=40)
seq. Verbrennung (M=40) einstufige Verbrennung (MN=35)
49,0%

48,5% A

48,0% -

47,5% A

Nettowirkungsgrad

47,0% -

46,5% T T T T T
88% 90% 92% 94% 96% 98% 100%

Sauerstoffreinheit in Vol.-%

Abbildung 45: Nettowirkungsgrad des Oxyfuel-GuD-Prozesses in Abhangigkeit von der
Sauerstoffreinheit

Eine weitere Reduzierung der Sauerstoffreinheit ist sowohl hinsichtlich der erreich-
baren CO,-Konzentration im unbehandelten CO,-Strom als auch hinsichtlich des
Wirkungsgrades nicht zielfiihrend. Eine deutlich hohere CO,-Konzentration im un-
behandelten CO,-Strom ist durch die Verwendung von hochreinem Sauerstoff mog-
lich. Dabei liegt der Nettowirkungsgrad ca. 0,7 %-Pkt. unterhalb des Basisfalls.
Erfolgt die Auskiihlung in einem Eindruckprozess, betragt die Differenz ca. 1 %-Pkt.
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4 Ergebnisse

Der erhohte Eigenbedarf fiihrt dabei zu einem zusatzlichen Verlust von 0,5 %-Pkt.
Die restliche Differenz ergibt sich durch den verringerten Bruttowirkungsgrad in-
folge des hoheren CO,-Gehalts bei gleichem Druckverhaltnis.

Der spezifische elektrische Energiebedarf inkl. aller Umwandlungsverluste der Dop-
pelsaulen LZA (entsprechend Abbildung 5) liegt bei 99,5 Vol.-% Sauerstoffreinheit
bei 259 kWh/t O,. Fiir den Doppelsaulenprozess mit LOX-Boiler und doppeltem Ver-
dampfer/Kondensator (entsprechend Abbildung 6) ergibt sich bei 95 Vol.-% ein
Wert von 227 kWh/t O,. Wird ein Energiebedarf von 192 kWh/t O, [30] fiir eine
LZA mit Dreisdaulenprozess angesetzt, reduziert sich der Energiebedarf fiir die Luft-
zerlegung um einen weiteren %-Pkt. Dafiir ist jedoch ein hoherer prozesstechni-
scher Aufwand fiir die LZA notwendig. Da der LZA-Prozess sonst keinen Einfluss auf
den Oxyfuel-GuD-Prozess hat, entspricht dies ebenfalls einer Wirkungsgradsteige-
rung um 1 %-Pkt. Da der Dreisdulenprozess - wie auch die Doppelsaule mit doppel-
tem Verdampfer/Kondensator und LOX-Boiler — nur bei geringer Sauerstoffreinheit
sinnvoll ist, ist diese Verbesserung bei 99,5 Vol.-% 0,-Reinheit nicht moglich.

4.3.2 Sauerstoffiiberschuss

Eine Steigerung der CO,-Konzentration tiber 94,1 Vol.-% i.tr. im unbehandelten CO,-
Strom mit Hilfe der Sauerstoffreinheit ist unter den bisher gegebenen Randbedin-
gungen nicht moglich. Obwohl tiber den Sauerstoff mit 99,5 Vol.-% Reinheit nahezu
kein Stickstoff in den Prozess eingetragen wird (vgl. Abbildung 17), liegt der Stick-
stoffgehalt im unbehandelten CO, dennoch bei 1,7 Vol.-% i.tr. Dies ist auf den Stick-
stoffeintrag iiber das verwendete Erdgas zurickzufiihren (vgl. Tabelle 2). Der
Argongehalt im Sauerstoff fiihrt im unbehandelten Abgas zu einer Konzentration
von 0,9 %. Die restlichen 3,3 Vol.-% Verunreinigungen entfallen auf den Restsau-
erstoff, der sich aus der globalen Sauerstoffzahl von 1,018 ergibt. Unter Vernachlas-
sigung des Argongehalts im Sauerstoff ergibt sich, dass selbst unter
stochiometrischen Bedingungen (bei der sequentiellen Verbrennung in der SEV-
Brennkammer) die CO,-Konzentration 97,3 Vol.-% nicht iibersteigen kann. In Abbil-
dung 46 ist die erreichbare CO,-Konzentration im unbehandelten CO,-Strom in Ab-
hangigkeit von der globalen Sauerstoffzahl dargestellt.
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Abbildung 46: Lokale Sauerstoffzahl und CO,-Konzentration im unbehandelten CO,-
Strom in Abhangigkeit von der globalen Sauerstoffzahl fiir die Sauerstoff-
reinheiten 95 Vol.-% (durchgezogen) und 99,5 Vol.-% (gestrichelt)

Der tatsdchliche Maximalwert fiir die CO,-Konzentration liegt aufgrund des Argon-
gehalts im Sauerstoff bei 97,2 Vol.-%. Fiir eine Sauerstoffreinheit von 95 Vol.-%
ergibt sich eine maximale CO,-Konzentration von 89,2 Vol.-% bei stochiometrischer
Verbrennung. Mit steigendem Sauerstoffiiberschuss nimmt die Konzentration anna-
hernd linear ab. Aufgrund der Massenerhaltung ist die CO,-Konzentration fiir eine
konstante globale Sauerstoffzahl unabhédngig von der Prozesskonfiguration.

Der Sauerstoffiiberschuss ist jedoch nicht beliebig weit reduzierbar, da bei Anndhe-
rung an stochiometrische Bedingungen eine vollstandige chemische Umsetzung des
Brennstoffs erschwert wird. Dabei ist nicht die globale Sauerstoffzahl entscheidend,
sondern der lokale Wert bei der jeweiligen Verbrennung (vgl. Abbildung 2). Da beim
Oxyfuel-GuD-Prozess ca. 90 % des Abgases und dementsprechend auch des Rest-
sauerstoffs rezirkuliert werden, ist die Differenz zwischen globaler und lokaler Sau-
erstoffzahl deutlich grofier als im Kohlefall. Bei der im Basisfall gewahlten globalen
Sauerstoffzahl von 1,018 ergibt sich eine lokale Sauerstoffzahl von 1,17 bei der Va-
riante mit einstufiger Verbrennung. Bei der Variante mit sequentieller Verbrennung
wird der gesamte Sauerstoff vor der EV-Brennkammer zugegeben, in der nur ca.
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4 Ergebnisse

60 % des Brennstoffs verbrannt wird. Daher liegt selbst bei global stochiometri-
schen Verhaltnissen die lokale Sauerstoffzahl bei ca. 1,7. Der Restsauerstoff ergibt
mit dem restlichen Brennstoff in der SEV Brennkammer stochiometrische Verhalt-
nisse. Wird der Sauerstoffiiberschuss erhoht, so steigt der mit dem rezirkulierten
Abgas zurtickgefiihrte Sauerstoffstrom fiir beide Varianten an. Da die lokale Sauer-
stoffzahl wiederum nur auf 60 bzw. 40 % des Brennstoffstroms bezogen wird, stei-
gen die Werte deutlich starker an als bei einstufiger Verbrennung. Im Basisfall ergibt
sich eine lokale Sauerstoffzahl von 1,3 in der SEV-Brennkammer.

Die genaue Wahl des Sauerstoffiiberschusses und der CO-Gehalt im Abgas werden
in dieser Arbeit nicht betrachtet, da sie stark von der detaillierten Auslegung der
Brennkammer abhingen. Reaktornetzwerkberechnungen einer Oxyfuel-Gasturbi-
nenbrennkammer ergeben CO-Emissionen von unter 100 ppmv bei lokalen Sauer-
stoffzahlen von unter 1,03 [14]. Diese geringen Werte konnen bisher nicht in
experimentellen Untersuchungen bestatigt werden. Nach [56] werden 100 ppmv
bereits bei der sich hier im Basisfall fiir die sequentielle Verbrennung ergebenden
lokalen Sauerstoffzahl von 1,3 liberschritten. Nach [57] befindet sich bei dhnlichen
Werten fiir den Sauerstoffiiberschuss noch ca. 5 % der Stoffmenge des Brennstoffs
als CO im Abgas.

Neben der hoheren CO,-Konzentration im unbehandelten CO,-Strom hat ein verrin-
gerter Sauerstoffiiberschuss auch Vorteile hinsichtlich des Wirkungsgrades, da we-
niger Sauerstoff in der LZA bereitgestellt werden muss. Weiterhin fiihrt dies zu
einem geringeren Massenstrom im O,- und CO,-Verdichter. Der Nettowirkungsgrad
istin Abbildung 47 in Abhangigkeit von der globalen Sauerstoffzahl dargestellt. Da-
bei ergibt sich ein anndhrend linearer Zusammenhang, da der Eigenbedarf der Ver-
dichter im Wesentlichen durch den erh6hten Massenstrom ansteigt. Eine Steigerung
des globalen Sauerstoffiiberschusses um 1 % reduziert den Nettowirkungsgrad um
0,12 bis 0,14 %-Pkt. Das Wirkungsgradpotential einer Senkung des Sauerstoffiiber-
schusses liegt ausgehend vom Basisprozess also bei maximal 0,25 %-Pkt.

94

Dieses Werk ist copyrightgeschutzt und darf in keiner Form vervielfaltigt werden noch an Dritte weitergegeben werden.
Es gilt nur fur den persénlichen Gebrauch.



4.3 Sauerstoffbereitstellung

49,0%
48,8%
48,6%
48,4%
48,2%
48,0%
47,8%
47,6%
47,4%

Nettowirkungsgrad

—e&— sequentielle Verbrennung (M=60)

47,2% - o
—o— einstufige Verbrennung (M=45)

47,0% : : : .
1 1,01 1,02 1,03 1,04 1,05

globale Sauerstoffzahl

Abbildung 47: Nettowirkungsgrad des Oxyfuel-GuD-Prozesses in Abhdngigkeit von der
globalen Sauerstoffzahl fiir die Sauerstoffreinheiten 95 Vol.-% (durchgezo-
gen) und 99,5 Vol.-% (gestrichelt)

4.3.3 Sauerstoffverdichtung

Die Art der Sauerstoffverdichtung hat nicht nur im Hinblick auf den Energiebedarf
der Sauerstoffbereitstellung einen Einfluss auf den Prozess. Je nach Prozessfiihrung
unterscheiden sich auch die Temperatur des Sauerstoffs und damit die in den Pro-
zess eingebrachte Energiemenge. Bei der bisher betrachteten externen Verdichtung
des Sauerstoffs ist die Temperatur abhangig vom Austrittsdruck aus dem Sauer-
stoffverdichter, wodurch der Energieeintrag mit steigendem Druckverhaltnis der
Gasturbine ansteigt (vgl. Abbildung 24). Die Temperatur steigt dabei von 135 °C bei
einem Druckverhaltnis von 20 auf 182 °C bei einem Druckverhéltnis von 100 an. Bei
der Pumped-LOX Variante tritt der Sauerstoff unabhdngig vom Druck mit 8,5 °C aus
der Cold-Box aus und wird dem Prozess, wenn keine weiteren Mafdnahmen getrof-
fen werden, mit dieser Temperatur zugefiihrt. In Abbildung 48 ist der Einfluss der
Sauerstofftemperatur auf den Bruttowirkungsgrad dargestellt. Es ist zu erkennen,
dass eine Erhohung der Sauerstofftemperatur zu einer linearen Erh6hung des Brut-
towirkungsgrades um 0,005 %-Pkt. pro 1 K Sauerstofftemperatur fiihrt. Die geringe
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4 Ergebnisse

Sauerstofftemperatur bei der Pumped-LOX LZA muss durch einen erh6hten Brenn-
stoffeinsatz ausgeglichen werden, was zu einer Verschlechterung des Bruttowir-
kungsgrades von bis zu 0,9 %-Pkt. bei hohen Druckverhaltnissen fiihrt. Die
Austrittstemperatur aus dem Booster-Verdichter liegt vor der Nachkiihlung bei ca.
180 °C. Eine Vorwarmung des Sauerstoffs aus der Pumped-LOX LZA mit dem Hoch-
druckluftstrom (vgl. Abbildung 15) bietet daher die Moglichkeit den Bruttowir-
kungsgrad des Prozesses zu erhohen, ohne den Eigenbedarf signifikant zu
verandern.
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Abbildung 48: Bruttowirkungsgrad des Oxyfuel-GuD-Prozesses in Abhangigkeit von der
Sauerstofftemperatur

Um die Luftzerlegungsprozesse bei einer einheitlichen Sauerstofftemperatur zu ver-
gleichen, werden die beiden Verdichtungsvarianten jeweils um den Fall erganzt,
dass sich unabhangig vom Austrittsdruck die maximale Sauerstofftemperatur von
200 °C einstellt. Nach Abbildung 48 entspricht dies fiir die Pumped-LOX LZA einer
Verbesserung des Bruttowirkungsgrades um 0,96 %-Pkt. Bei externer Verdichtung
erhoht sich der Bruttowirkungsgrad je nach Druckverhiltnis um 0,09 bis
0,32 %-Pkt. Bei externer Verdichtung wird dazu der Druck hinter der letzten Zwi-
schenkiihlung des 0,-Verdichters so eingestellt, dass die Temperatur am Austritt
des letzten Verdichterabschnitts 200 °C betragt. Bei der Pumped-LOX LZA wird eine
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4.3 Sauerstoffbereitstellung

Vorwarmung durch den Hochdruckluftstrom auf 200 °C vorgenommen (vgl. Abbil-
dung 15). Dazu wird die Austrittstemperatur des Booster-Verdichters analog zum
0,-Verdichter auf eine Temperatur von 230 °C eingestellt, da eine obere Gradigkeit
des Vorwarmers von 30 K bertcksichtigt wird. In Abbildung 49 ist der aufsum-
mierte Eigenbedarf fiir die Sauerstoffbereitstellung inkl. Verdichtung der betrachte-
ten Varianten in Abhdngigkeit vom Druckverhaltnis der Gasturbine dargestellt. Es
ist zu beachten, dass der Sauerstoffdruck aufgrund der Vermischung immer 10 bar
hoher gewahlt wird, als der Brennkammerdruck.

12,0%
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- & -Pumped-LOX T=8,5°C
— @ -Pumped-LOX T=200°C
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Abbildung 49: Elektrischer Eigenbedarf der Sauerstoffbereitstellung in Abhangigkeit vom
Druckverhiltnis der Oxyfuel-Gasturbine fiir die Varianten der Sauer-
stoffverdichtung

Aufgrund des starken Anstiegs des benotigten Austrittsdrucks des Booster-Verdich-
ters bei Sauerstoffdriicken unterhalb von 30 bar (vgl. Abbildung 18) liegt der Eigen-
bedarf der Pumped-LOX LZA bei niedrigen Druckverhaltnissen hoher als bei
externer Verdichtung. Der Druckanstieg, um hohere Sauerstoffdriicke zu erreichen,
ist deutlich geringer, sodass der Eigenbedarf mit steigendem Druckverhaltnis nur
wenig ansteigt. Der Austrittsdruck des O,-Verdichters steigt im betrachteten Be-
reich entsprechend der Anderung des Druckverhiltnisses deutlich stirker an.
Dadurch ergibt sich, dass die Pumped-LOX LZA ab einem Druckverhaltnis von ca. 50
einen geringeren Eigenbedarf aufweist, als die LZA mit externer Verdichtung. Die
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4 Ergebnisse

Gewahrleistung einer konstanten Sauerstofftemperatur von 200 °C fiihrt dann fir
die Pumped-LOX LZA zu einer geringen Erh6hung des elektrischen Eigenbedarfs.
Bei externer Verdichtung nimmt der Einfluss mit steigendem Druckverhaltnis ab, da
der Sauerstoff bei einem Druckverhaltnis von 80 bereits im Basisfall nahe an der
geforderten Temperatur liegt. Bei der Pumped-LOX LZA ist der Einfluss auf die Ver-
dichtung ebenfalls gering, da die Temperatur am Verdichteraustritt nur ca. 50 K hé-
her liegt als ohne Vorwarmung. Abbildung 50 zeigt den daraus resultierenden
Nettowirkungsgrad des Oxyfuel-GuD-Prozesses fiir die verschiedenen Varianten
der Sauerstoffverdichtung.
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Abbildung 50: Nettowirkungsgrad des Oxyfuel-GuD-Prozesses in Abhdngigkeit vom
Druckverhiltnis fiir die Varianten der Sauerstoffverdichtung

Ohne Vorwarmung liegt der Nettowirkungsgrad bei der Pumped-LOX LZA fiir alle
Druckverhaltnisse deutlich unterhalb des Wertes bei externer Verdichtung. Obwohl
der Eigenbedarf der Pumped-LOX Luftzerlegung ab einem Druckverhaltnis von 50
niedriger ist, ist der Bruttowirkungsgradverlust des Prozesses durch die niedrige
Sauerstofftemperatur entscheidend. Der Nettowirkungsgrad mit Pumped-LOX LZA
erhoht sich durch die Vorwarmung auf 200 °C um 0,8 bis 0,9 %-Pkt. Fiir die externe
Verdichtung ergibt sich ebenfalls eine Verbesserung. Diese fallt mit 0,1 bis
0,2 %-Pkt. allerdings deutlich geringer aus. Betrachtet man die beiden Verdich-

98

Dieses Werk ist copyrightgeschutzt und darf in keiner Form vervielfaltigt werden noch an Dritte weitergegeben werden.
Es gilt nur fur den persénlichen Gebrauch.
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tungsprozesse bei gleicher Sauerstofftemperatur, so ist der Verlauf des Bruttowir-
kungsgrades fiir beide Varianten gleich. Dadurch ergibt sich der Schnittpunkt der
Kurven aufgrund des Eigenbedarfs fiir die Sauerstoffbereitstellung bei einem Druck-
verhaltnis von 50.

Die Schlussfolgerungen fiir den Gesamtprozess unterscheiden sich je nach verwen-
deter Gasturbine. Bei sequentieller Verbrennung liegt der Schnittpunkt des Netto-
wirkungsgrades zwischen externer Verdichtung und Pumped-LOX LZA unterhalb
des bei externer Verdichtung als optimal ermittelten Druckverhaltnisses von 60. Mit
Pumped-LOX LZA liegt der Nettowirkungsgrad bei diesem Druckverhiltnis
0,1 %-Pkt. hoher als bei externer Verdichtung und gleicher Sauerstofftemperatur.
Aufgrund des geringeren Anstiegs des Eigenbedarfs der Pumped-LOX LZA mit stei-
gendem Druckverhaltnis verschiebt sich der optimale Nettowirkungsgrad des Pro-
zesses zu hoheren Druckverhaltnissen. Beim hochsten betrachteten
Druckverhaltnis von 80 betragt der Nettowirkungsgrad trotz der steigenden Ver-
luste im Gasturbinenverdichter 49,0 % und liegt damit 0,4 %-Pkt. hoher als der op-
timale Wert des Basisfalls. Es ist dabei jedoch zu beachten, dass die
Verdichterverluste fiir diese Druckverhaltnisse aufderhalb der fiir die Korrelation
des Verhaltnisses €/s angegebenen Grenzen liegen. Fiir die Gasturbine mit einstufi-
ger Verbrennung ergibt sich, dass eine externe Verdichtung des Sauerstoffs bei dem
bisherigen optimalen Druckverhéltnis von 45 und gleicher Sauerstofftemperatur
energetisch minimal besser ist als der Pumped-LOX Prozess. Der optimale Nettowir-
kungsgrad verschiebt sich bei der Pumped-LOX LZA ebenfalls zu einem leicht héhe-
ren Druckverhaltnis. Bei dem jeweils optimalen Druckverhéltnis erreichen beide
Prozesse bei der Sauerstofftemperatur von 200 °C einen Nettowirkungsgrad von
48,8 %.

4.4 CO,-Aufbereitung

In allen bisherigen Betrachtungen wird davon ausgegangen, dass die Zusammenset-
zung des unbehandelten CO, fiir eine direkte Speicherung des CO, geeignet ist. Da-
her wird der CO,-Strom direkt auf den benétigten Pipelinedruck verdichtet. Um die
Notwendigkeit und die Auswirkungen einer CO,-Aufkonzentration durch das in Ab-
schnitt 3.2.2 dargestellte Verfahren der partiellen Kondensation zu bewerten, wer-
den in diesem Abschnitt an Literaturdaten angelehnte CO,-Reinheiten vorgegeben.
Dabei werden im Rahmen dieser Arbeit nicht die Gehalte von verbrennungsbeding-
ten Verunreinigungen im CO, wie NOx, SOxund CO betrachtet. Das unbehandelte CO,
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besteht daher neben CO, aus Wasserdampf und den nicht-kondensierbaren Be-
standteilen O3, N, und Ar. Diese sollen nach [94] in Summe auf 4 Vol.-% begrenzt
werden, was einer CO,-Reinheit von 96 Vol.-% i.tr. entspricht. Dieser Wert wird
auch in weiteren Studien [27, 30] als Mindestreinheit angesehen und entspricht
auch in etwa dem Wert verschiedener Pipeline-Projekte [83]. Eine Begrenzung des
Sauerstoffanteils, z.B. fiir EOR-Anwendungen, wird in dieser Arbeit nicht vorgenom-
men. Als gesteigerte Reinheitsanforderung wird eine Reinheit von 98 Vol.-% ange-
nommen.

Die bisherigen Ergebnisse zeigen, dass eine hohe CO,-Reinheit von 98 Vol.-% selbst
bei hoher Sauerstoffreinheit und stochiometrischer Verbrennung ohne eine weitere
Aufreinigung nicht zu erreichen ist (vgl. Abbildung 46). Eine CO,-Reinheit von
96 Vol.-% ist ohne Aufreinigung moglich, wenn hochreiner Sauerstoff verwendet
wird und eine sichere Verbrennung bei einer globalen Sauerstoffzahl unterhalb von
1,007 erreicht werden kann. Dies entspricht einer lokalen Sauerstoffkennzahl von
1,07 bei einstufiger Verbrennung oder 1,16 in der SEV-Brennkammer bei sequenti-
eller Verbrennung. Alle anderen betrachteten Falle bendtigen eine weitere Aufreini-
gung, um die geforderten CO,-Reinheiten zu erreichen. Wie in Abschnitt 4.2
beschrieben, ist die Zusammensetzung des unbehandelten CO, vor Eintritt in die
CO,-Aufbereitung unabhidngig vom Druckverhaltnis, vom Verbrennungskonzept
der Oxyfuel-Gasturbine und auch von der Rezirkulationsrate. Sie wird im Wesentli-
chen durch die Zusammensetzung des Brennstoffs, die Reinheit des Sauerstoffs und
die globale Sauerstoffzahl festgelegt. Der Wassergehalt im unbehandelten CO, ist
zudem von der Kiihltemperatur der Rezirkulation abhédngig. Da der Wasserdampf
bereits zu einem grofden Teil in den Zwischenkiihlern des CO,-Verdichters auskon-
densiert, ist der Wassergehalt auch bei unterschiedlichen Rezirkulationstemperatu-
ren ab dem ersten Zwischenkiihler gleich, sodass in diesem Abschnitt nur die
Einfliisse von Sauerstoffreinheit und -tiberschuss diskutiert werden. Dabei wird die
Konfiguration des Basisprozesses und die Brennstoffzusammensetzung nach Ta-
belle 2 beibehalten.

In Abbildung 51 ist die in Abhédngigkeit von der geforderten CO,-Reinheit erreich-
bare CO,-Abtrennungsrate dargestellt. Wie in Abschnitt 2.4 beschrieben, nimmt mit
steigendem Kondensationsdruck die CO,-Abtrennungsrate zu. Aufgrund der beiden
Temperaturniveaus in der verwendeten CO,-Aufbereitungsanlage sinkt die CO,-
Reinheit nicht stetig mit der CO,-Abtrennungsrate. Dazu wird beispielhaft die Kurve
fir 96 Vol.-% Sauerstoffreinheit betrachtet. Bei geringen Driicken unterhalb
20,4 bar und damit geringen CO,-Abtrennungsraten erfolgt der wesentliche Teil der
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4.4 CO,-Aufbereitung

Kondensation auf dem unteren Temperaturniveau der CO,-Aufbereitungsanlage
von -50 °C. Aufgrund der tiefen Temperatur des gesammelten Kondensats wird der
unbehandelte CO,-Strom bereits im Vorkiihler auf unter -25 °C abgekiihlt, jedoch
wird bei geringem Druck nur ein geringer Teil des CO, kondensiert. Steigt der Druck
tiber 20,4 bar an, so wird der Sattigungsdruck des Gemisches bei -25 °C erreicht und
es wird bereits in der ersten Stufe der Grof3teil des CO, mit hoher Reinheit konden-
siert. Daher nimmt die CO,-Reinheit bei Uberschreitung dieses Drucks zunichst
wieder zu. Nach dem Ubergangsbereich nimmt die CO,-Reinheit ab einem Druck von
21,9 bar wieder mit steigendem Druck ab. Je nach CO,-Konzentration im unbehan-
delten CO, liegt der Ubergangsbereich zwischen 17 und 24 bar. Mit héherer Sauer-
stoffreinheit steigt aufgrund der hoheren CO,-Konzentration im unbehandelten CO,
die CO,-Abtrennungsrate bei vorgegebener Reinheit an. Fiir den Fall mit 99,5 Vol.-%
Sauerstoffreinheit ergibt sich aufgrund der nicht stetigen Abhangigkeit von CO,-
Reinheit und CO,-Abtrennungsrate der Fall, dass bei einer geforderten CO,-Reinheit
von 98 Vol.-%, je nach Wahl des Kondensationsdrucks drei verschiedene Abtren-
nungsraten moglich sind.
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Abbildung 51:  CO,-Reinheit nach partieller Kondensation in Abhangigkeit von der CO,-

Abtrennungsrate fiir das unbehandelte CO, des Oxyfuel-GuD-Prozesses bei
}\global =1,018
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4 Ergebnisse

Fir die vorgegebenen CO,-Reinheiten und die betrachteten Sauerstoffreinheiten
sind in Abbildung 52 die maximal erreichbaren CO,-Abtrennungsraten und der Ein-
fluss auf den Nettowirkungsgrad dargestellt. Fiir eine erforderliche CO,-Reinheit
von 96 Vol.-% liegt die CO,-Abtrennungsrate zwischen 92 % (Sauerstoffreinheit
90 Vol.-%) und 99 % (Sauerstoffreinheit 99,5 Vol.-%), wobei sich fiir die energetisch
als optimal identifizierte Sauerstoffreinheit von 96 Vol.-% eine CO,-Abtrennungs-
rate von 96,6 % ergibt. Dafiir ist ein Druck von 33,7 bar am CO,-Verdichteraustritt
notwendig. Steigert man die CO,-Reinheitsanforderung auf 98 Vol.-%, muss der
Druck am CO,-Verdichteraustritt auf 17,0 bar verringert werden und die Abtren-
nungsrate sinkt fiir diesen Fall auf 90,5 % ab. Nach Abbildung 51 verschiebt sich da-
bei der Grofdteil der Kondensation auf das untere Temperaturniveau der
Aufbereitungsanlage, da der Druck nun unter 20,4 bar betragt. Eine Ausnahme bil-
det hier der Fall mit 99,5 Vol.-% Sauerstoffreinheit. In diesem Fall wird von den drei
moglichen Driicken, bei denen 98 Vol.-% CO,-Reinheit erreicht wird, der Druck mit
der hochsten Abtrennungsrate gewahlt, da dieser den geringsten spezifischen Ener-
giebedarf aufweist. Aufgrund dessen steigt in Abbildung 52 die CO,-Abtrennungs-
rate von 96 Vol.-% nach 99,5 Vol.-% Sauerstoffreinheit iiberproportional an.

Der Einfluss auf den Nettowirkungsgrad des Gesamtprozesses wird anhand der Dif-
ferenz des Energiebedarfs der gesamten Aufbereitungsanlage, bestehend aus Ver-
dichter, CO,-Pumpe und Kiihlkreislaufen, und der bisher betrachteten Verdichtung
des gesamten unbehandelten CO,-Stroms auf 110 bar betrachtet. Bei geringen
Sauerstoffreinheiten nimmt der Nettowirkungsgrad bei Aufreinigung im Vergleich
zur einfachen Verdichtung des CO, zu. In Abschnitt 4.3.1 wurde gezeigt, dass der
steigende Gehalt an Verunreinigungen im unbehandelten CO, zu einem Anstieg des
Eigenbedarfs fiir die CO,-Verdichtung fithrt und dadurch der Nettowirkungsgrad bei
Sauerstoffreinheiten unter 96 Vol.-% sinkt. Da die Verunreinigungen bei der parti-
ellen Kondensation nicht auf 110 bar verdichtet werden, sondern nur auf den jewei-
ligen Kondensationsdruck, wird dieser Effekt geringer. Zudem erfolgt die
Verdichtung in der fliissigen Phase, sodass der Energiebedarf fiir die Kiihlkreislaufe
liberkompensiert wird. Bei hoheren Sauerstoffreinheiten kehrt sich der Effekt um,
da weniger Verunreinigungen im unbehandelten CO, enthalten sind. Da bei
98 Vol.-% CO,-Reinheit der Grofteil des abgetrennten CO, auf-50 °C abgekiihlt wer-
den muss, steigt der Energiebedarf mit steigender Abtrennungsrate deutlich starker
an, als bei 96 Vol.-% CO,-Reinheit. Dadurch wird der Wirkungsgradvorteil durch
den geringeren Druck am Verdichteraustritt kompensiert. Da sich, wie bereits be-
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4.4 CO,-Aufbereitung

schrieben, bei 99,5 Vol.-% Sauerstoffreinheit die Kondensation auf das obere Tem-
peraturniveau verschiebt, wird bei 98 Vol.-% CO,-Reinheit der Energiebedarf bei
Anderung der Sauerstoffreinheit von 96 auf 99,5 Vol.-% reduziert.
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Abbildung 52: Maximal erreichbare CO,-Abtrennungsrate und Anderung des
Nettowirkungsgrades in Abhdngigkeit von der verwendeten Sauerstoft-
reinheit bei Aufkonzentration des CO, durch partielle Kondensation bei
Aglobal = 1,018

Bei einer Veranderung der CO,-Abtrennungsrate ist der Nettowirkungsgrad allein
wenig aussagekraftig, um die Prozesse vergleichen zu konnen. Um beide Grofden in
die Bewertung einzubeziehen, wird der spezifische elektrische Verlust { definiert.

A %
A rtet _ (nnet,Ref - 77net,0xy)QFWL _ Nnet,Ref — nnet,Oxy

¢= (4-1)

Me0, abg Rco,Mco, erz Rco,Eco,
Dazu wird der Verlust an elektrischer Nettoleistung AP;.. bei gleicher Feuerungs-
wérmeleistung auf den abgetrennten CO,-Massenstrom g, ,,, bezogen. Durch
Umstellen der Gleichung ergibt sich der Wert als der Wirkungsgradverlust des
Oxyfuel-Prozesses gegeniiber dem jeweiligen Referenzprozess, bezogen auf die pro
kWhin Brennstoffenergie abgetrennte CO,-Menge. Diese berechnet sich aus der CO,-
Abtrennungsrate und den spezifischen Emissionen des verwendeten Erdgases von
205,7 g CO2/kWhw. In Abbildung 53 ist der spezifische elektrische Verlust und der
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4 Ergebnisse

Nettowirkungsgrad der Variante mit sequentieller Verbrennung fiir verschiedene
Sauerstoffreinheiten und CO,-Aufbereitungsanforderungen dargestellt.
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Abbildung 53: Nettowirkungsgrad (durchgezogen)und spezifischer elektrischer Verlust
(gestrichelt) des Oxyfuel-GuD-Prozesses mit sequentieller Verbrennung in
Abhangigkeit von der Sauerstoffreinheit und der angestrebten CO,-Rein-
heit bei Agioba= 1,018

[st keine Aufreinigung vorgesehen, so ist der spezifische elektrische Verlust direkt
proportional zum Wirkungsgradverlust des betrachteten Falls, da die CO,-Abtren-
nungsrate konstant 100 % betragt. Der bei dem betrachteten Sauerstoffiiberschuss
minimal erreichbare Wert liegt entsprechend des Wirkungsgradoptimums bei
96 Vol.-% Sauerstoffreinheit bei 516 kWhei/t CO,. Die Aufreinigung auf 96 bzw.
98 Vol.-% hat, wie in Abbildung 52 gezeigt, bei Sauerstoffreinheiten unter 95 Vol.-%
eine Wirkungsgraderh6hung gegeniiber der Variante ohne Aufreinigung von bis zu
0,25 %-Pkt. zur Folge. Aufgrund der mit steigenden Reinheitsanforderungen sin-
kenden CO,-Abtrennungsrate steigt der spezifische elektrische Verlust jedoch deut-
lich an. Um 96 Vol.-% CO, Reinheit zu erreichen, ist ein Minimalwert von
536 kWhel/t CO, notwendig. Je hoher die Sauerstoffreinheit gewahlt wird, desto ge-
ringer ist der Einfluss der Aufreinigung auf den spezifischen elektrischen Verlust.
Dadurch ergibt sich, dass bei einer vorgegebenen CO,-Reinheit von 98 Vol.-% die
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4.4 CO,-Aufbereitung

Variante mit 99,5 Vol.-% Sauerstoffreinheit einen geringeren spezifischen elektri-
schen Verlust aufweist. Fiir die sequentielle Verbrennung ergibt sich ein spezifi-
scher elektrischer Verlust von 567 kWhel/t CO,, wahrend der Wert bei 96 Vol.-%
Sauerstoffreinheit bei 573 kWhei/t CO, liegt.

Der Nettowirkungsgrad der Variante mit einstufiger Verbrennung unterscheidet
sich von der Variante mit sequentieller Verbrennung kaum (vgl. Abbildung 45). Da
der Wirkungsgradverlust gegentiber der Variante des Referenzprozesses bei einstu-
figer Verbrennung aufgrund des Wirkungsgradnachteils der Variante im Luftfall um
0,6 %-Pkt. geringer ausfallt, liegt der spezifische Verlust bei einstufiger Verbren-
nung um ca. 30 kWh/t CO, niedriger (siehe Abbildung A 6).

In Abschnitt 4.3.2 wurde bereits gezeigt, dass das Wirkungsgradpotential durch eine
Reduzierung des Sauerstoffiiberschusses - ausgehend vom Basisfall - maximal
0,25 %-Pkt. betragt. Der Einfluss des Sauerstoffiiberschusses auf den spezifischen
elektrischen Verlust ist fiir die Variante mit sequentieller Verbrennung in Abbil-

dung 54 dargestellt.
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Abbildung 54: Nettowirkungsgrad (durchgezogen)und spezifischer elektrischer Verlust
(gestrichelt) des Oxyfuel-GuD-Prozesses mit sequentieller Verbrennung in
Abhangigkeit vom Sauerstoffiiberschuss und von der angestrebten CO,-
Reinheit bei einer Sauerstoffreinheit von 95 Vol.-%
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4 Ergebnisse

Nach Gleichung (4-1) ergibt sich daraus eine Verringerung des spezifischen elektri-
schen Verlustes von maximal 12 kWh/t CO,, wenn keine Aufreinigung verwendet
wird. Im Basisfall mit 95 Vol.-% Sauerstoffreinheit und Ag,,, = 1,018 wird die CO»-
Abtrennungsrate auf 95,8 % bei 96 Vol.-% CO,-Reinheit bzw. 89,1 % bei 98 Vol.-%
CO,-Reinheit reduziert (vgl. Abbildung 52). Eine Reduzierung des Sauerstoffiiber-
schusses bietet hier zusatzlich das Potential, die CO,-Abtrennungsrate auf bis zu
97,4 % bzw. 95,1 % zu steigern. Durch den reduzierten Wirkungsgradverlust und
die gleichzeitig erhohte CO,-Abtrennungsrate erhoht sich der Effekt des Sauerstoff-
tiberschusses bei hohen Reinheitsanforderungen auf bis zu 46 kWh/t CO,. Der Ein-
fluss des Sauerstoffiiberschusses ist daher bei einer Aufreinigung ein deutlich
entscheidender Parameter.

Bei den weiteren betrachteten Varianten des Basisfalls mit 95 Vol.-% Sauerstoft-
reinheit und Agopa = 1,018 lassen sich aufgrund der konstanten Abtrennungsrate
die entsprechenden Anderungen des spezifischen elektrischen Verlustes einfach be-
stimmen. Ohne weitere Aufbereitung fiihrt eine Erh6hung des Wirkungsgrades um
1 %-Pkt. zu einer Reduzierung des spezifischen Bedarfs um 49 kWh /t CO,. Bei einer
Aufreinigung auf 98 Vol.-% erhoht sich dieser Wert auf 54 kWh/t CO,. Dies ware z.B.
die Verbesserung bei Verwendung einer Dreisdulen-LZA. Wird Sauerstoff mit
99,5 Vol.-% Reinheit und einer globalen Sauerstoffzahl von 1,007 verwendet, ist
eine CO,-Reinheit von 96 Vol.-% bei 100 % CO,-Abtrennungsrate moglich. Der Net-
towirkungsgrad liegt dann bei 47,97 % bei sequentieller Verbrennung bzw. 48,13 %
bei einstufiger Verbrennung (vgl. Abbildung 47). Daraus ergibt sich ein spezifischer
elektrischer Verlust von 545 kWh/t CO, bzw. 513 kWh/t CO,. Damit liegt der Wert
nur ca. 10 kWh/t CO, héher als bei dem Fall mit 96 Vol.-% Sauerstoffreinheit und
entsprechender Aufreinigung. Dafiir kann jedoch die partielle Kondensation einge-
spart und eine einfache Zweisaulen-LZA verwendet werden.
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5 Zusammenfassung

GuD-Kraftwerke sind in vielen Zukunftsszenarien zur CO,-armen Residuallastde-
ckung vorgesehen. Der Oxyfuel-GuD-Prozess ist eine der Mdoglichkeiten die CO,-
Emissionen von GuD-Kraftwerken trotz Verwendung fossiler Brennstoffe deutlich
zu reduzieren. Aufgrund der internen Verbrennung im Gasturbinenprozess hat die
Steigerung der CO,-Konzentration im Abgas einen deutlich stirkeren Einfluss auf
den Prozess als beispielsweise bei kohlebefeuerten Dampfkraftwerken. Infolge der
hohen CO,-Konzentration ist es notwendig, das Druckverhaltnis der Gasturbine
deutlich zu erh6hen, um den optimalen Nettowirkungsgrad des Prozesses zu errei-
chen. Aufgrund verschiedener Randbedingungen weisen bisherige Untersuchungen
eine grofde Streuung beziiglich des zu wahlenden Druckverhaltnisses auf. Zudem un-
terscheiden sich die Studien im Hinblick auf die Betrachtung der Sauerstoffbereit-
stellung und der CO,-Aufbereitung. In dieser Arbeit wurde der Gesamtprozess des
Oxyfuel-GuD-Prozesses unter Berticksichtigung aller Verfahrensschritte untersucht.
Dabei wurden die beiden in grofdtechnischen Gasturbinen angewendeten Verbren-
nungskonzepte, einstufige und sequentielle Verbrennung, als unterschiedliche Vari-
anten betrachtet. Aufgrund der starken Anderung des Druckverhiltnisses wurde fiir
die Anderung des polytropen Verdichterwirkungsgrades ein neues Modell entwi-
ckelt und in die Betrachtung einbezogen. Anhand eines festgelegten Basisfalls wur-
den zundchst die grundlegenden Unterschiede zwischen Oxyfuel-Bedingungen und
Luftfall dargestellt. Dazu wurden eine externe Sauerstoffverdichtung und aufier ei-
ner Begrenzung des Wasseranteils keine CO,-Reinheitsanforderungen vorgegeben.
Ausgehend vom Basisfall wurden Einflussgrofien aus allen Teilbereichen des Ge-
samtprozesses variiert.

Im Vergleich zum Luftfall betragt der Wirkungsgradverlust des Basisfalls
10,03 %-Pkt. fiir die Variante mit einstufiger Verbrennung und 10,66 %-Pkt. fir die
Variante mit sequentieller Verbrennung. Dies fiihrt dazu, dass der Wirkungsgrad-
vorteil der Variante mit sequentieller Verbrennung im Luftfall von 0,55 %-Pkt. unter
Oxyfuel-Bedingungen vollstindig eingebiifst wird. Das Druckverhaltnis muss von 17
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5 Zusammenfassung

auf 45 bei einstufiger Verbrennung bzw. von 34 auf 60 bei sequentieller Verbren-
nung gesteigert werden, um den optimalen Wirkungsgrad zu erreichen. Der grofite
Anteil am Wirkungsgradverlust ist fiir beide Gasturbinenvarianten auf die elektri-
schen Energiebedarfe der LZA (6,6 %-Pkt.) und der CO,-Verdichtung (2,3 %-Pkt.)
zurlickzufiihren. Weitere 0,5 %-Pkt. sind auf eine Erh6hung des sonstigen Eigenbe-
darfs und die Dampfentnahme zur Regeneration der Molsiebe von LZA und CO,-Auf-
bereitung zuriickzufiihren. Aufgrund der verdanderten Prozessfilhrung und
Prozessparameter unter Oxyfuel-Bedingungen kommen weitere Verluste hinzu. Da-
bei sind vor allem die zwischengekiihlte Verdichtung des Sauerstoffs und die hohe-
ren Exergieverluste im AHDE entscheidend. Da bei diesen Verlusten das
Druckverhaltnis des Prozesses entscheidend ist, betragt der Wirkungsgradverlust
bei einstufiger Verbrennung 0,45 %-Pkt. und bei sequentieller Verbrennung
0,88 %-Pkt. Bei sequentieller Verbrennung muss zudem der Brennstoffdruck erhoht
werden, was zu einem weiteren Verlust von 0,13 %-Pkt. fithrt. Die verbleibende Dif-
ferenz ist auf den sinkenden Verdichterwirkungsgrad gegeniiber dem Luftfall zu-
riuckzufiihren. Dieser nimmt mit steigendem Druckverhdltnis und damit
abnehmenden Schaufelldngen am Austritt des Verdichters ab. Aufgrund der verrin-
gerten Schallgeschwindigkeit unter Oxyfuel-Bedingungen muss der Durchmesser
des Verdichters reduziert werden, was zu einer hoheren Stufenanzahl fiihrt. Mithilfe
des entwickelten Modells zur Berechnung des polytropen Verdichterwirkungsgra-
des kann gezeigt werden, dass dieser unter Oxyfuel-Bedingungen einen deutlichen
Einfluss auf das optimale Druckverhaltnis der beiden Prozessvarianten hat. Bei ei-
nem als konstant angenommenen Verdichterwirkungsgrad lage das optimale
Druckverhaltnis deutlich héher.

Ebenfalls einen Einfluss auf die Wahl des optimalen Druckverhaltnisses hat der ver-
wendete Abhitzeprozess. Da mit steigender Gasturbinenaustrittstemperatur die Ab-
kithlung des Abgases im AHDE verbessert wird, nimmt der Vorteil des
Dreidruckprozesses bei geringeren Druckverhaltnissen ab. Bei sehr hohen Gastur-
binenaustrittstemperaturen kann das Abgas bereits mit einem Eindruckprozess bis
auf die minimale Abgastemperatur von 70 °C abgekiihlt werden. Aufgrund der un-
terschiedlichen Gasturbinenaustrittstemperaturen bei einstufiger und sequentieller
Verbrennung unterscheiden sich die Ergebnisse fiir beide Gasturbinenvarianten
deutlich. Bei sequentieller Verbrennung erreicht der Prozess mit einem Eindruck-
prozess den maximalen Nettowirkungsgrad bei einem Druckverhaltnis von 50 und
liegt dort nur 0,1 %-Pkt. unterhalb des optimalen Wertes mit Dreidruckprozess. Ein
Zweidruckprozess hat bei sequentieller Verbrennung keine signifikanten Vorteile.
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Bei einstufiger Verbrennung liegt der maximale Nettowirkungsgrad des Dreidruck-
prozesses 0,3 %-Pkt. hoher als mit einem Zweidruckprozess bzw. 0,8 %-Pkt. hoher
als mit einem Eindruckprozess. Dafiir kann das Druckverhaltnis bei weniger Druck-
stufen deutlich verringert werden. Bei verringerten Druckverhaltnissen muss be-
achtet werden, dass aufgrund der geringeren Temperaturabnahme im Turbinenteil
der Gasturbine der Kiihlbedarf der hinteren Stufen ansteigt und auch fiir die letzte
Turbinenstufe notwendig wird.

Das Temperaturniveau der Abgasrezirkulation ist entscheidend fiir den Wasser-
gehalt im gesamten Abgas- bzw. Heifdgaspfad des halbgeschlossenen Gasturbinen-
prozesses. Um eine Taupunktunterschreitung im AHDE bei den heute iiblichen
Speisewassertemperaturen von 60 °C zu vermeiden, muss das Abgas im Abgaskon-
densator auf mindestens 40 °C abgekiihlt werden, sodass ausreichend Wasser kon-
densiert. Andernfalls muss der kalte Teil des AHDE korrosionssicher ausgelegt
werden oder die Speisewassertemperatur erhoht werden. Letzteres senkt den er-
reichbaren Wirkungsgrad erheblich. Eine niedrigere Rezirkulationstemperatur ist
generell vorteilhaft hinsichtlich des Nettowirkungsgrades. Bei verringertem Druck-
verhaltnis nimmt der Einfluss jedoch ab. Einen Sonderfall bildet die Gasturbine bei
sequentieller Verbrennung und einer Rezirkulationstemperatur von 70 °C. Auf-
grund des hohen Wassergehalts verldsst das Abgas den AHDE bereits im Nebelge-
biet. Eine korrosionssichere Ausfiihrung vorausgesetzt, kann dadurch auch ein Teil
der Kondensationsenthalpie fiir die Speisewasservorwarmung genutzt werden, was
den Nettowirkungsgrad verbessert. Bei der Wahl und Auslegung des Abgaskonden-
sators sind hohe Druckverluste zu vermeiden, da diese den Gegendruck der Gastur-
bine erhdhen und somit den Nettowirkungsgrad deutlich verringern.

Der geringste Wirkungsgradverlust des Prozesses tritt bei einer Sauerstoffreinheit
von 96 Vol.-% auf. Die CO,-Konzentration im Abgas betrdgt dann weniger als
90 Vol.-%. Bei der im Basisfall gewahlten globalen Sauerstoffzahl von 1,018 ergibt
sich bei einstufiger Verbrennung eine lokale Sauerstoffzahl in der Brennkammer
von 1,17. Bei sequentieller Verbrennung ergibt sich der minimale Wert in der zwei-
ten Brennkammer mit ca. 1,3. Bei der Verwendung von hochreinem Sauerstoff kann
die CO,-Konzentration auf tiber 96 Vol.-% gesteigert werden, wenn zusatzlich der
Sauerstoffiiberschuss reduziert werden kann. Dabei sinkt der Nettowirkungsgrad
um ca. 0,7 %-Pkt. Im Vergleich zwischen externer Sauerstoffverdichtung und der
Pumped-LOX LZA ist vor allem die Sauerstofftemperatur entscheidend. Bei gleicher
Sauerstofftemperatur ist die Pumped-LOX LZA ab einem Druckverhaltnis von 50
energetisch besser als eine externe Sauerstoffverdichtung. Durch den verringerten
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5 Zusammenfassung

Anstieg des Energiebedarfs mit steigendem Austrittsdruck ergeben sich héhere op-
timale Druckverhaltnisse, insbesondere bei sequentieller Verbrennung.

CO,-Reinheiten von mehr als 96 Vol.-% konnen mit der bereits genannten Aus-
nahme nur bei einer weiteren Aufreinigung erreicht werden. Der Einfluss auf den
Nettowirkungsgrad durch eine solche Aufreinigung ist gering. Da die CO,-Abtren-
nungsrate mit steigender Reinheitsanforderung sinkt, erhoht sich der auf die abge-
trennte CO,-Menge bezogene spezifische elektrische Verlust. Der minimale
Aufwand, um 96 Vol.-% CO,-Reinheit zu erreichen, betragt ca. 505 kWh/t CO, bei
einstufiger Verbrennung. Obwohl der erreichbare Wirkungsgrad beider Varianten
nahezu gleich ist, liegt der Wert fiir den spezifischen elektrischen Verlust bei se-
quentieller Verbrennung immer ca. 30 kWh/t CO; hoher als fiir die Variante mit ein-
stufiger Verbrennung, da hier zusatzlich der Wirkungsgradvorteil der sequentiellen
Verbrennung aus dem Luftfall eingebuf3t wird.

Eine vollstandige CO,-Abtrennung mit hochreinem Sauerstoff weist bei gleicher
CO2-Reinheit nur einen geringfiigig hoheren Verlust von 510 kWh/t CO, auf. Ist eine
hohere CO,-Reinheit von 98 Vol.-% erforderlich, so gleichen sich bei der Berech-
nung des spezifischen elektrischen Verlustes der hohere Energiebedarf der LZA fiir
hochreinen Sauerstoff und die geringere CO,-Abtrennungsrate bei 96 Vol.-% O,-
Reinheit aus. Daher ergibt sich fiir beide Varianten ein spezifischer elektrischer Ver-
lust von 535 kWh/t CO,.
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Anhang

A.1 Referenzkraftwerk

Tabelle A 1: Randbedingungen des Referenzkraftwerks

Grofde Wert Bemerkung
Umgebungsbedingungen Standortreferenzbedingungen
Temperatur 10°C
Druck 1,013

bar
Relative Luftfeuchte 83 %
Randbedingungen Gastur- Bei Standortreferenzbedingungen
bine GT26

Elektrische Bruttoleistung 278 MW

Bruttowirkungsgrad 37,6 %
Abgasmassenstrom 644 kg/s
Gasturbinenaustrittstempe- 619 °C
ratur
Brennstofftemperatur 220°C  nach Vorwarmer
Angesaugter Luftmassen- 628 kg/s pro Gasturbine
strom
Druckverhaltnis Verdichter 34
Druckverhaltnis HD-Turbine 2
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Druckverlust Ansaugsystem
Brennkammerdruckverlust
Druckverlust AHDE
Turbineneintrittstemperatur

HD-Turbine

Turbineneintrittstemperatur
HD-Turbine

Temperatur am Austritt SEV-
Brennkammer

Mechanischer Wirkungsgrad
Gasturbinenwelle

Polytroper Wirkungsgrad
Verdichter

Polytroper Wirkungsgrad
Turbine

Kiihlsystem
Kiihlkonstante HD
Kuhlkonstante ND 1. St.
Kiihlkonstante ND 2. St.
Kiihlkonstante ND 3. St.
Kiihlkonstante ND 4. St.

Zulassige Materialtempera-
tur

Machzahl Heifsgas

Mischverlustfaktor Kuhlluft

10 mbar
3%
28 mbar

1192 °C

1250 °C

1510°C

99,7 %

91,7 %

87,7 %

0,059
0,038
0,032
0,070
0,058
850 °C

0,7

0,5
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vom Eintrittsdruck in die BK

AHDE Heizflachen + Austritt

nach [SO 2314

(aus Parametrierung der Gasturbine)
nach [SO 2314

(aus Parametrierung der Gasturbine)

(aus Parametrierung der Gasturbine)

Beriicksichtigung samtlicher sonstiger
Verluste bei Verwendung von [95]

ohne Wirkungsgradkorrektur
aus Parametrierung der Gasturbine
ohne KL-Einfluss

aus Parametrierung der Gasturbine

C in Gleichung (3-2)

in Gleichung (3-4)[15]

in Gleichung (3-4)[15]
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Anhang

Druckverluste Kuhlluftlei-
tung 2

Druckverluste Kiihlluftlei-
tung 3 & 4

Daten OTC
Eintrittstemperatur
Austrittstemperatur
Austrittsdruck
Dampfmassenstrom
Obere Gradigkeit

Austrittstemperatur KL

Wasser-Dampf-Prozess
HD-Druck

MD-Druck

ND-Druck
Frischdampftemperatur
ZU-Temperatur

Kondensatordruck

[sentroper Wirkungsgrad
Dampfturbine (HD-Teil)

Isentroper Wirkungsgrad
Dampfturbine (MD-Teil)

27,5% vom jeweiligen Verdichterdruck
aus Parametrierung der Gasturbine
23%  vom jeweiligen Verdichterdruck

[78]

258°C  Wasser-Dampf-Seite
468 °C  Wasser-Dampf-Seite
169 bar Wasser-Dampf-Seite
13 kg/s

18 K

340 °C

159 bar Am HD-Turbineneintritt
40 bar Am MD-Turbineneintritt
4,2bar Am ND-Turbineneintritt
585°C Jeweils am Turbineneintritt
585°C Jeweils am Turbineneintritt

45 mbar

90,9 %

93,5 %
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Isentroper Wirkungsgrad 94,0 %  Ohne Feuchte-Korrektur
Dampfturbine (ND-Teil)

Austrittsverlust ND-Dampf- 30kJ/kg

turbine

Druckverlust HDU + ZU 2 bar
Driickverlust MDU 1 bar
Druckverlust Economiser- 5 bar
heizflachen

Druckverlust HD-Frisch- 5 bar
dampfleitung

Druckverlust MD-Dampflei- 1 bar
tung

Druckverlust MD/ND-Uber- 0,42 bar
stromleitung

Temperaturdifferenz am 8 K
Pinch-Point (HD/MD-Ver-
dampfer)

Temperaturdifferenz am 12K
Pinch-Point (ND-Verdamp-
fer)

Approach-Temperaturdiffe- 0K Fiir alle Verdampfer
renz

Siedetemperaturiiberh6hung 10K Durch entsprechenden Druck vor Ver-

vor Verdampfereintritt dampfereintritt
Druck Kondensatbehalter 5 bar

Temperatur im Kondensat- 60 °C

behalter

Obere Gradigkeit Kondensat- 10K
vorwarmer
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Anhang

Mechanischer Wirkungsgrad 99,8 %
Dampfturbinenwelle

Mechanischer Wirkungsgrad 99,5 %
Pumpen

Mechanischer Wirkungsgrad 99,8 %
elektrische Antriebe

Elektrischer Wirkungsgrad 97 %

elektrische Antriebe

Elektrischer Wirkungsgrad 99 %  ALSTOM TOPGAS [23, 96]
Generator

Trafo-Verlust 0,35%  Der jeweiligen Generatorleistung

Sonstiger Eigenbedarf (GT) 0,25%  Der Gasturbinenleistung am Genera-

tor [97]

Sonstiger Eigenbedarf (DT) 0,1%  Der Dampfturbinenleistung am Gene-
rator [97]

Weiterer Eigenbedarf 0,1%  Der Bruttoleistung (lastunabhdngig)
[97]

Isentroper Wirkungsgrad 80 %  Aufler Speisewasserpumpe

Pumpen

[sentroper Wirkungsgrad 82,5 %

Speisewasserpumpe

Gradigkeit Turbinenkonden- 3K

sator

Kiihlwassertemperatur 16 °C

Druckverlust Kiihlwasser- 3 bar

system
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A.2 Oxyfuel-GuD-Kraftwerk

Tabelle A 2: Zusatzliche Randbedingungen des Oxyfuel-GuD-Kraftwerks

Grofde Wert Bemerkung
Gasturbinenprozess

Restsauerstoff im Abgas 3 Vol.-% i.tr. (Basisfall)

Druckverlust Abgaskondensa- 10 mbar Basisfall

tor

Temperatur nach Abgaskon- 40 °C Basisfall

densator

Gegendruck Rezirkulation 1,02 bar hinter dem Abgaskondensator

Brennstoffaufbereitung

Polytroper Wirkungsgrad 85%
Brennstoffverdichter
Mechanischer Wirkungsgrad 99,5 %
Brennstoffverdichter
Dampfprozess
Regenerationswarmebedarf 7500 k]/kg  Bezogen auf den zu desorbie-
Molsieb fiir H,0 renden Massenstrom (bei LZA
und GPU)

Regenerationswarmebedarf 1892 kJ/kg  Bezogen auf zu desorbierenden
Molsieb fiir CO, Massenstrom (nur LZA)
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Tabelle A 3: Randbedingungen der Luftzerlegungsanlagen

Grofde Wert Bemerkung
Polytroper Wirkungsgrad 85 % Haupt- und Boosterverdichter
Luftverdichter
Polytroper Wirkungsgrad O:- 82 %
Verdichter
mechanischer Wirkungsgrad 98 % Getriebeverdichter
Verdichter
Druckverlust Zwischenkiihler 50 mbar
Untere Gradigkeit Zwischen- 15K Hauptverdichter, Boosterver-
kiihler dichter und O2-Verdichter
Austrittstemperatur Direkt- 12 °C
kontaktkiihler
Druckverlust Direktkontakt- 60 mbar
kiihler
Druckverlust Molsieb 130 mbar
Druckverlust Hauptwarme- 170 mbar Hauptluft
tauscher

50 mbar Expanderluft

200 mbar Sauerstoff

100 mbar Stickstoff
Obere Gradigkeit Hauptwar- 2,5/3,5K Atmospharisch / Pumped-LOX
metauscher
Druckverlust HD-Kolonne 15 mbar gesamte Kolonne
Theoretische Trennstufen HD- 30
Kolonne
Druckverlust Unterkiihler 60 mbar Kalte Seite
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Druckverlust ND-Kolonne
Theoretische Trennstufen ND-

Kolonne (02-Reinheit < 99 %)

Theoretische Trennstufen ND-
Kolonne (02-Reinheit 99,5 %)
Verwendete Packung

HETP

Gradigkeit Verdampfer/Kon-
densator(en)

Spiilungsmassenstrom

Kalteverlust der Coldbox

0,67 mbar

60

100

250.Y
0,4 m

1,5K

1%

37,7 k] /kmol

pro theoretischer Trennstufe

Sulzer Mellapak
fir alle Kolonnen

auch LOX-Boiler

des Sauerstoffproduktes

pro kmol angesaugter Luft

Tabelle A 4: Randbedingungen der CO,-Aufbereitung

Grofde Wert Bemerkung
Polytroper Wirkungsgrad Ab- 85 %
gasverdichter
Mechanischer Wirkungsgrad 98 %
Abgasverdichter
Druckverlust Zwischenkiihler 50 mbar
Druckverlust Molsieb 200 mbar
Druckverlust CO,-Vorkiihler 10 mbar
Druckverlust sonst. WT 100 mbar
Austrittsdruck Restgas 1,15 bar
Untere Gradigkeit Zwischen- 15K gegentiber Kiihlwasser
kiihler/NHs-Riickkuhler
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Obere Gradigkeit CO,-Vorkiih- 10K
ler

Untere Gradigkeit NH3-Kiihler 5K
Untere Gradigkeit CO,-Kiihler 5K
Gradigkeit CO,-Riickkiihler 2K
Isentroper Wirkungsgrad CO,- 70 %
Pumpe

Mechanischer Wirkungsgrad 90 %
CO,-Pumpe

Polytroper Wirkungsgrad 85%

Restgas-Expander

Mechanischer Wirkungsgrad 98 %
Restgas-Expander

Polytroper Wirkungsgrad Kal- 82 %
temittel-Verdichter

Mechanischer Wirkungsgrad 98 %
Kaltemittel-Verdichter
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A.3 Ergebnisse der Gasturbine mit einstufiger Verbren-

nung
1100 45
1000 - —— T Gasturbinenaustritt
—e— T AHDE Austritt - 40
900 1 = ® - ATHD-Verdampfer || 35
80 4 | AT MD-Verdampfer <
‘: 700 4 AT ND-Verdampfer | 30 S
S 600 - 25 £
5 =
g 500 o L 20 5
€ 4N o
o 400 \ | s 8
300 4 M £
e 10 +
200 - ENID D D U D S
5
100 _T = ' o—o—o—0—0
0 - T T T + 0

20 30 40 50 60
Druckverhaltnis

Abbildung A 1: Gasturbinenaustrittstemperatur und Abgastemperatur am Austritt des
AHDE und die Gradigkeiten am Pinch Point der Verdampfer in Abhdngig-
keit vom Druckverhaltnis der Oxyfuel-Gasturbine mit einstufiger Verbren-
nung
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Abbildung A 2: Anderung der thermischen Verluste gegeniiber dem Luftfall in
Abhangigkeit vom Druckverhaltnis der Oxyfuel-Gasturbine mit einstufiger

Verbrennung
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Abbildung A 3: Elektrischer Eigenbedarf des Oxyfuel-GuD-Prozesses mit einstufiger Ver-
brennung in Abhadngigkeit vom Druckverhaltnis
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Abbildung A 4: Verhaltnis von Spaltbreite zu Sehnenlange zwischen den betrachteten Ver-

dichterabschnitten und der daraus berechnete polytrope Wirkungsgrad in

Abhangigkeit vom Druckverhaltnis flr die Gasturbine mit einstufiger Ver-

brennung unter Oxyfuel-Bedingungen
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Abbildung A 5: Kiihlbedarfder Turbinenkomponenten in Abhdngigkeit vom Druckverhalt-

nis bei der Gasturbine mit einstufiger Verbrennung
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Abbildung A 6: Nettowirkungsgrad (durchgezogen)und spezifischer elektrischer Verlust
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Abbildung A 7: Nettowirkungsgrad (durchgezogen)und spezifischer elektrischer Verlust
(gestrichelt) des Oxyfuel-GuD-Prozesses mit sequentieller Verbrennung in
Abhangigkeit vom Sauerstoffilberschuss und von der angestrebten CO,-
Reinheit bei einer Sauerstoffreinheit von 95 Vol.-%
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