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Kurzfassung

Moglichkeiten zur Abtrennung und Verwertung von CO: aus den
Prozessgasen der RHI Magnesita

Im Rahmen der Arbeit wurde eine chemische Absorptionsanlage zur gezielten Abtrennung von
Kohlenstoffdioxid (CO2) aus den Prozessgasen der Feuerfestproduktion am Standort der RHI
Magnesita in Breitenau ausgelegt. Der Fokus hierbei richtete sich auf die Rauchgase des
Langdrehrohrofens. In einem ersten Schritt wurde Uber eine umfassende Literaturrecherche
der Stand der Technik zur Abscheidung von CO; aus Rauchgasen erhoben, mit dem Ziel, eine
geeignete Abscheidetechnologie flr jene Prozessgase zu eruieren. Zudem wurden unter-
schiedliche chemische, physikalische und biologische Anwendungsmaéglichkeiten zur Verwer-
tung fur CO- evaluiert. Im zweiten Schritt wurde eine chemische Absorptionsanlage rechne-
risch und mithilfe einer geeigneten Prozesssimulationssoftware modelliert und dkonomisch
bewertet. Die Vorgaben der Simulation waren eine 90%ige Abscheidung des CO,-Anteils aus
den Prozessgasen mithilfe einer 30Gew.-% MEA-L6sung in Wasser als Lésungsmittel.

Uber die Prozesssimulationssoftware wurden folgende Ergebnisse erzielt: Zur Abscheidung
von einer Tonne CO; ist ein gesamter thermischer Energiegehalt von 3,84 GJ/tcoz, ein L6-
sungsmittelbedarf von 14,68 m3/tco2 und ein Kiihlwasserverbrauch von 26,47 m3/tco2 vonnéten.
Die 6konomische Betrachtung ergab Apparatekosten in Hohe von 2,23 Mio. €. Auf Basis von
Chilton-Faktoren wurden die Investitionskosten der Gesamtanlage kalkuliert und belaufen sich
auf rund 11 Mio. €. Die jahrlichen Betriebskosten liegen in einem Bereich von 6,7 Mio. €, wobei
davon rund 75% auf Erdgas entfallen, welches zur thermischen Energiebereitstellung benétigt
wird. Bei einer angenommenen Abschreibungsdauer von 20 Jahren ergeben sich rechnerisch
Gesamtkosten in der Hohe von 71 € fir die Abscheidung einer Tonne CO-,



Abstract

Evaluation of separation and utilization processes for CO; from the
process gases of RHI Magnesita

The present work deals with the design of a chemical absorption plant for the targeted sepa-
ration of carbon dioxide (CO.) from the process gases of the refractory production at the RHI
Magnesita site in Breitenau. The focus was on the flue gases of the long rotary kiln. In a first
step, a comprehensive literature search was conducted to determine state of the art technolo-
gies for the capture of CO; from flue gases. In addition, different chemical, physical and bio-
logical applications for the utilization of CO, were evaluated. In the second step, a chemical
absorption system was modelled and economically evaluated using suitable process simula-
tion software. The target value of the simulation was a 90% separation of CO, from the process
gases using a 30%wt-MEA solution in water as solvent.

The following results were achieved with the process simulation software: a total thermal en-
ergy content of 3.84 GJ/tcoz, a solvent requirement of 14.68 m®/tco2 and a cooling water con-
sumption of 26.47 m3/tco2 are required for the removal of one tonne of CO,. The economic
analysis resulted in equipment costs of € 2.23 million. Based on Chilton factors, the investment
costs of the overall chemical absorption plant have been calculated to be around € 11 million.
The total operating costs are in the range of € 6.7 million per year, with a share of 75% of costs
for natural gas, which is used to cover thermal energy demands. By assuming a depreciation
period of 20 years, the calculated total costs are 71 € for the capture of one tonne of CO..
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Kapitel 1 — Einleitung 4

1 Einleitung

Die Bedeutung von Kohlenstoffdioxid (CO.) in der Industrie und in der globalen Okonomie hat
sich in den letzten Jahren stark gewandelt. CO. war bisher ein Neben- oder Abfallprodukt der
industriellen und anderen anthropogenen Aktivitaten, insbesondere der Verbrennung von fos-
silen Rohstoffen. Laut Statistiken der International Energy Agency wurden 85 % der globalen
Energieversorgung im Jahr 2015 durch fossile Rohstoffe bereitgestellt [1]. Um die globale Er-
derwarmung einzuschranken und somit den CO.-Austol3 zu verringern, werden weltweit strik-
tere Umweltauflagen eingeflihrt, um den Einsatz fossiler Rohstoffe einzuschranken. So wurde
2005 in der Europaischen Union der EU-Emissionshandel fiir Kohlenstoffdioxid-Emissionen
gesetzlich eingeflihrt, welcher einen Preis pro emittierter Tonne CO- vorschreibt. Diese Um-
weltauflagen verlangen ein Umdenken, CO: nicht mehr als Abfallstoff anzusehen, sondern als
Wertstoff zu nutzen.

Die Reduktion der Kohlenstoffdioxid-Emissionen und des CO,-Gehalts in der Atmosphéare ba-
sieren auf drei Elementen: Vermeidung, Speicherung und stofflicher Verwertung. Dabei nimmt
die Vermeidung eine vorrangige Stellung ein, da Malihahmen zur Speicherung oder Verwer-
tung Energie erfordern und damit die Emission von zusatzlichen CO, bedingen. Mdgliche
Wege zur Vermeidung von CO, sind die Erhéhung der Energieeffizienz oder auch die Nutzung
erneuerbarer Energien. Die unterschiedlichen Technologien zur Speicherung und Verwertung
von CO, werden unter den Begriffen CCS (,Carbon Capture and Storage®) und CCU (,Carbon
Capture and Utilization®) kurzgefasst. In Abbildung 1-1 sind die Hauptschritte der CCS bzw.
der CCU-Prozesskette visualisiert.
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Kapitel 1 — Einleitung 5

Die Abbildung verdeutlicht, dass CCS und CCU sich bei der Abtrennung und dem Transport
des CO2 nicht unterscheiden. Jedoch ist die dauerhafte Speicherung von CO- in geologischen
Formationen seit 2011 in Osterreich verboten [2]. Ahnliche Tendenzen sind in vielen européi-
schen Nachbarstaaten zu beobachten. Daher ist die CCS-Technologie fiir die 6sterreichische
Industrie zum derzeitigen Zeitpunkt keine Option. Gegenlber den Speicheroptionen bietet eine
stoffliche Nutzung die Chance einer Wertschdpfung, welche den gesamten Prozess wirtschaft-
lich selbsttragend machen konnte.

Dem Umweltbundesamt zufolge wurden im Jahr 2014 in Osterreich insgesamt 76,3 Mill. Ton-
nen Treibhausgase emittiert. Die wesentlichen Verursacher der 6sterreichischen Treibhaus-
gas-Emissionen (inkl. Emissionshandel) waren die Sektoren Energie und Industrie mit einem
Anteil von 44,4%. Von diesen 33,9 Mill. Tonnen emittierten Treibhausgasen entfielen 3,6% auf
die mineralverarbeitende Industrie, welche sich in die Bereiche Zement, Kalk, Magnesia, Glas
und Keramik unterteilt [3]. Der Sektor Magnesia produziert Feuerfestprodukte, welche in Hoch-
temperaturprozessen der Industriezweige Stahl, Zement, Kalk, Nichteisenmetalle, Glas, Ener-
gie, Chemie und Umwelttechnik Anwendung finden. Der bedeutendste Magnesia Hersteller in
Osterreich und weltweit ist die RHI Magnesita, welcher eine jahrliche Produktion von mehr als
1,5 Mill. Tonnen an Uber 32 weltweiten Standorten umfasst [4].

Bei der Magnesia-Herstellung entstehen CO,-reiche Abgase in signifikanten Mengen. Ein Drit-
tel jener CO2 Emissionen wird durch die Verbrennung von fossilen Rohstoffen emittiert die
verbleibenden zwei Drittel durch die Kalzinierung des Roherzes [5]. Aufgrund der hohen Pro-
duktionsraten und dem zunehmenden Preisanstieg von CO»-Emissionszertifikaten untersucht
der RHI Magnesita Standort Breitenau Moglichkeiten, um CCU-Technologien in den Produkti-
onsprozess zu integrieren. Daflr sollen sowohl geeignete Technologien zur Abscheidung von
CO; im Magnesiaprozess als auch grundsatzliche Verwertungswege zur kurzfristigen bis dau-
erhaften Bindung des Treibhausgases erhoben werden.

»

viv
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Kapitel 2 - Aufgabenstellung und Zielsetzung 6

2 Aufgabenstellung und Zielsetzung

Bei der Sintermagnesiaherstellung der RHI Magnesita am Standort Breitenau wird Rohmag-
nesit bei Temperaturen von 1800—-2000°C in einem Drehrohrofen zu Sintermagnesia gebrannt.
Dabei entstehen in der Produktionsanlage mehrere Millionen m?® an Abgas bei einer jahrlichen
Produktionsmenge von etwa 150.000 Tonnen Sintermagnesia. Ein Grofteil des Abgases (13-
15 Vol.-%) besteht aus dem Treibhausgas Kohlenstoffdioxid (COz), welches einerseits durch
die Verbrennung von Erdgas im Drehrohrofen als auch durch die Kalzinierung des Roherzes
emittiert wird. Insgesamt entstehen dadurch 1,3 Tonnen CO; pro erzeugter Tonne Magnesia

[5].

Im Rahmen der Masterarbeit sollen die Mdglichkeiten und Potentiale zur Abscheidung von
CO. aus den Prozessgasen der Feuerfestproduktion am Standort der RHI Magnesita in Brei-
tenau erhoben und evaluiert werden. Der Fokus hierbei richtet sich auf die Rauchgase des
Langdrehrohrofens. Dafur soll in einem ersten Schritt der Stand der Technik zur gezielten Ab-
scheidung von CO; aus jenen Prozessgasen erhoben werden, mit dem Ziel, einen moglichst
reinen CO2-Strom zu erzeugen. Mit den Kenntnissen aus der Literaturrecherche soll fur die
vielversprechendste Technologie eine grundlegende, verfahrenstechnische Auslegung einer
Anlage zur Abscheidung von CO: aus den Prozessgasen (Grofen und Platzbedarf, Chemika-
lien- und Energieeinsatz, grundlegende Kostenabschatzung) unter Einsatz von geeigneter
Prozesssimulationssoftware durchgefihrt werden. Abschlieend sollen Mdglichkeiten zur Ver-
wertung des abgeschiedenen CO. und deren prozessbedingte Vor-/Nachteile erhoben und
bewertet werden.

»
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3 Grundlagen der CO2-Abscheidung

In diesem Kapitel werden zunachst die thermodynamischen Eigenschaften von Kohlenstoffdi-
oxid (COy.) in reiner Form oder im Mix mit anderen Komponenten erlautert. AnschlieRend wird
auf die drei existierenden Basiswege der CO,-Abscheidung in Verbrennungsprozessen einge-
gangen. Das Kapitel wird abgerundet mit einer Darstellung aktueller Techniken zu den einzel-
nen COx-Abtrennverfahren und dem Transport des Gases.

3.1 Stoffeigenschaften von CO;

Kohlenstoffdioxid ist eine chemische Verbindung aus Kohlenstoff und Sauerstoff. Es ist ein
unbrennbares, saures und farbloses Gas. Mit einer Normdichte von 1,9768 kg/m? ist CO, um
einen Faktor von 1,529 schwerer als trockene Luft. Abhangig vom Konzentrationsgehalt kann
CO- toxisch wirken. Ab einer Konzentration von 20% wirkt es kurzfristig tddlich. Die Konzent-
ration von CO- in Luft ist 0,04% (global gemittelt, Stand 2018, [6]), die maximal zulassige Ar-
beitsplatzkonzentration betragt 0,5% [7]. [5]

Kohlenstoffdioxid absorbiert elektromagnetische Strahlung hauptsachlich im Spektralbereich
der Infrarotstrahlung und wird dadurch zu Molekilschwingungen angeregt. Auf dieser Eigen-
schaft beruht seine Wirkung als Treibhausgas [7].

Die Loslichkeit von CO. in Wasser ist vergleichsweise hoch. Bei 20°C unter Normaldruck liegt
die Sattigung im Gleichgewicht mit reinem CO. bei 1688 mg/I. Die Ldslichkeit von CO. in Was-
ser verringert sich im Bereich hoherer Temperaturen und nimmt bei steigendem Druck zu
(siehe Abbildung 3-1). Zum Vergleich: Mit einer reinen Sauerstoffphase wird unter gleichen
Bedingungen die Sattigung bei 44 mg/l erreicht [8].

|
F/‘
" ____,..-—-____-—-""
F | 1 ____'___-4,__-——
__-Zg"_ B, —
200 =1 worf T

Faes

Ve |
1/ =
1

N

40

Solubility of CO, in Water, scf/STB

k] & 3 -] r a ® 1o
Pressure, psia < 1,000

~

Abbildung 3-1: Ldslichkeit von COz in reinem Wasser [9]

Die thermodynamischen Eigenschaften von CO; sind stark von den Nebenkomponenten ab-
hangig. So kénnen kleinste Verunreinigungen eines CO,-Stroms die thermodynamischen Ei-
genschaften signifikant verandern. Nachfolgend wird auf die thermodynamischen Eigenschaf-
ten von reinem CO;, CO-reichen Gemischen mit Luftkomponenten und CO./Wasser-
Gemischen naher eingegangen.
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3.1.1 Thermodynamische Eigenschaften von reinem CO:

Tabelle 3-1 fasst charakteristische Parameter von reinem Kohlendioxid zusammen. Kohlendi-
oxid liegt unter Standardbedingungen als Gas vor und desublimiert bei -78,5°C zu einem Fest-
stoff, auch als Trockeneis bezeichnet. Die kritische Temperatur betragt 304,1282 K bzw.
~30,98°C, der kritische Druck 73,773 bar und die kritische Dichte 0,468 g/cm?® [10]. Die Kom-
pressibilitat von flissigem COs: ist verglichen mit anderen Flissigkeiten bei Umgebungstem-
peratur und Dricken um die 100 bar sehr viel gro3er. So besitzt Kohlendioxid bei 100 bar und
20°C eine isotherme Kompressibilitat von k~0,0143 MPa™!, Wasser hat im Vergleich eine Kom-
pressibilitat von k~0,000477 MPa'. Der Tripelpunkt, an dem die drei Phasen fest, fllissig und
gasférmig im thermodynamischen Gleichgewicht stehen, liegt bei einer Temperatur von
216,592 K bzw. -56,6 °C und einem Druck von 5,1795 bar. Ein Phasengrenzdiagramm von

COgz ist in Abbildung 3-2 abgebildet [7].

Tabelle 3-1: Charakteristische Parameter von Kohlendioxid adaptiert nach [11]

Wert

44,0098 g/mol
188,9232 J/(mol K)

Eigenschaft

Molmasse, M
Spezifische Gaskonstante, R®

Kritische Temperatur, T. 304,1282 K
Kritischer Druck, pc 7,3773 MPa
Kritische Dichte, pc 467,6 kg/m?3
Tripelpunktstemperatur, Ty 216,592 K
0,51795 MPa

Tripelpunktsdruck, pt

Dichte der siedenden Flussigkeit am Tripelpunkt, pt 1178,53 kg/m?®

13,7614 kg/m?
1545,0 kg/m®
194,6857 K

Dichte des gesattigten Dampfes am Tripelpunkt, p" "«

Dichte der festen Phase (Trockeneis) am Tripelpunkt, p* «
Sublimationstemperatur bei Normaldruck (1,1013 bar), Tsub.n
@ folgt aus M mit Rm = 8,314472 J/(mol K)

100
Feststoff
(Trockeneis)

= k=] Flussigkeit
g 10 5 F=T 3T
= £ .
o 'g‘ To= 3041282 K
s 5

> [%5]

O

— Py ={0517/95Mba
iTl,:216592K
230 250 270 290 310

Temperatur T [K]

Abbildung 3-2: p, T-Diagramm von reinem Kohlendioxid [7]
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3.1.2 Thermodynamische Eigenschaften von CO2-Gemischen mit Luft-
komponenten

Stickstoff hat mit einem Anteil von 78,08 Vol. % den hochsten Anteil in der Luft. Bei der CO-
Aufbereitung ist daher fir gewohnlich Stickstoff die Nebenkomponente mit der héchsten Kon-
zentration im CO»-Strom. In diesem Unterkapitel werden die Stoffeigenschaften von Kohlendi-
oxid/Stickstoff-Gemischen mit denen von reinem Kohlendioxid verglichen.

Abbildung 3-3 visualisiert die Abweichung von der Dichte berechnet auf Basis von reinem Koh-
lendioxid durch den Anteil Stickstoffkonzentration im Gemisch. Es ergeben sich Abweichun-
gen in héheren Druckbereichen (ca. 100 bar). Bei einer Temperatur von 300 K fuhren 5%-
Stickstoffanteil bereits zu einer Reduktion der Dichte um 8,9%. Eine Beimengung von Stick-
stoff verschiebt den Zustandspunkt bei konstantem Druck und gleichbleibender Temperatur
aus dem FlUssigphasengebiet von CO; in Richtung des kritischen Gebiets. Aufgrund dieses
Einflusses bendtigen Pipelinetransport und Lagerung von CO, hohe Reinheiten, um keine
Mehrphasen-Gebiete auszubilden. Andere Nebenkomponenten wie Sauerstoff oder Argon ha-
ben auf die thermodynamischen Eigenschaften des Gemischs einen ahnlichen Einfluss wie
Stickstoff.

0
o™ o —
SR S I — ST T T T
s T T s
s T
8 e
£ 4 i
3 i W8
2 Ses
g 67 T
O ~
= — 1% Stickstoff i,
S -8 — — 2% Stickstoff T
" — - 5% Stickstoff Druck = 10 MPa
'10 T T T T T T T
260 270 280 290 300

Temperatur [K]

Abbildung 3-3: Abweichung zwischen den fiir reines CO2 und fir CO2/N2-Gemische berechneten Dichten [7]

Durch die auftretenden Dichteunterschiede ergibt sich eine unterschiedliche Antriebsleistung
fur die Verdichtung. Die relevante thermodynamische GroRe von Fluiden zur Auslegung von
Verdichtern und Pumpen ist die Druckabhangigkeit der Enthalpie entlang von Isentropen. Ein
Anstieg der Druckabhangigkeit der Enthalpie fuhrt in Folge zu einem Anstieg der spezifischen
Antriebsleistung. Bei einer Temperatur von 300K und einem Druck von 100 bar fihren 5 %
Stickstoff zu einer um 9,6% erhéhten Druckabhangigkeit. Auch andere Eigenschaften wie die
Warmekapazitat werden durch den Anteil von Stickstoff im CO./N>-Gemisch signifikant beein-
flusst. Bei einer Konzentration von 5% Stickstoff im Gemisch (300K und 100 bar) ergibt sich
eine um 19,9% gréRere Warmekapazitat verglichen mit jener des reinen CO2-Stroms.
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In Abbildung 3-4 ist der Einfluss von Stickstoff auf das Phasengleichgewicht von CO.-
Gemischen dargestellt. Schon eine Stickstoff-Konzentration von 1% fuhrt zu einem signifikan-
ten Anstieg des Siededrucks bzw. zu einer Reduktion der Siedetemperatur. Mit steigendem
Stickstoffgehalt wird das Zweiphasengebiet (Bildung von Dampfblasen in der Flissigkeit) im-
mer breiter. Bei einem Druck von unter 80 bar und einer N>-Konzentration von 10% liegt un-
abhangig von der Temperatur immer ein Zweiphasengebiet vor. Diese Zusammenhange sind
fur die Bestimmung von Kavitationsgrenzen von Pumpen oder fur Stromungsformen in Pipe-
lines entscheidend [7].

1000 kg/m?
10 R

750 kgfnr 250 kgfnr'

8

-2 100 kg

Druck p [MPa]
[#M]

100% GO,, 0% N,
_____ 89% GO, 1% N,
== 98% GO, 2% N,
P 95% CO,, 5% N,
..... 80% GOy, 10% N,

1 !
220 240 280 280 300 320 340

Temperatur T [K]

Abbildung 3-4: Ausbildung des Zweiphasengebiets mit zunehmendem Stickstoffanteil in CO2-Gemischen [7]

3.1.3 Thermodynamische Eigenschaften von CO2-Gemischen mit Wasser

Um Korrosion und Zweiphasenstrémungen in Pipelines zu vermeiden, muss die Bildung einer
wasserreichen Phase in der Pipeline vermieden werden. Die Konzentration von Wasser in der
kohlendioxidreichen Gasphase ist abhangig von der Temperatur und dem Gesamtdruck. Der
grolte Anteil des Wassers wird Uber eine mehrfach zwischengekuhlte Kompression aus dem
CO2-Strom kondensiert. Dabei kommt es zu einem Kohlendioxid-Schlupf aufgrund der Los-
lichkeit von COz in der flissigen Wasserphase. Fur die thermodynamischen Eigenschaften der
reinen COz-reichen Phase ist Wasser vor allem bei niedrigen Dricken von Bedeutung. Bei
hohen Drucken ist der Wassergehalt in der Regel so gering (bei 293,15 K und 100 bar, CO-
liegt flissig vor, xn20 <0,2%), dass der Einfluss auf die Stoffeigenschaften vernachlassigbar ist.

Der abgeflihrte Warmestrom wird zwischen den Kompressionsstufen durch das auskonden-
sierende Wasser erh6ht. Durch den Kohlendioxid-Schlupf in der fliissigen Wasserphase erge-
ben sich Verluste an CO.. Verfahrenstechnisch deutlich aufwendiger wird die Trennung von
flussig-/flissig-Gleichgewichten, welche sich nach der letzten Kompressionsstufe ausbilden
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kénnen. Weiters kann es innerhalb der Pipeline zur Ausbildung von Kohlendioxid-Hydraten
kommen. Im Gegensatz zum nicht korrosiv wirkenden CO- flihrt Wasser zu Korrosionsproble-
men. Die korrosive Wirkung beruht auf der Bildung von Kohlensaure, wenn sich CO2 im Was-
ser l6st [7].

3.2 CO2-Abtrennung im Verbrennungsprozess

Bei einer Verbrennung von Kohlenwasserstoffen zur energetischen Nutzung gibt es drei
grundsatzlich magliche Wege CO; abzuscheiden [12]:

1. Abtrennung des CO:2 vor der Verbrennung (Pre-Combustion Carbon Capture), IGGC-
Kraftwerk (Integrated Gasification Combined Cycle)

2. CO2-Abscheidung nach einer Verbrennung mit reinem Sauerstoff (Oxy-Combustion
Carbon Capture) Oxyfuel-Kraftwerk

3. Abtrennung von CO2 nach der Verbrennung (Post-Combustion Carbon Capture), Ka-
lorisches Kraftwerk

Die unterschiedlichen Verschaltungen der Verfahren sind in Abbildung 3-5 ersichtlich. Die drei
Verfahren werden in diesem Kapitel kurz vorgestellt, um einen Uberblick zu geben, auf welche
Arten in einem Kraftwerksprozess CO; abgetrennt werden kann.

Hz0 + Nz COz
Pre-Combustion Carbon Capture » e
Energetische |
Vergasung COz-Abtrennung Nutzng 1
£ Oxy-Combustion Carbon Capture :
w Verbrennung Energetische e e -
% mit Sauerstoff Nutzung FEE Aonde st
= |
Post-Combustion Carbon Capture |
: Energetische |
Verbrennung Nutzung COz-Abtrennung —

Abbildung 3-5: Mégliche Verfahrensweisen zur CO2z-Abtrennung im Verbrennungsprozess [12]

3.2.1 Pre-Combustion Carbon Capture

Der erste Schritt dieses Verfahrens besteht aus der Vergasung der Brennstoffe. Dabei werden
feste oder flussige Brennstoffe, wie z.B. Kohle, Biomasse oder Abfall, unterstéchiometrisch bei
Temperaturen von 1000°C bis 1700°C mit Sauerstoff in ein Synthesegas Uberfuhrt. Als Ver-
gasungsmittel werden Luft oder ein Gemisch aus O2/H>O oder O,/CO; eingesetzt. Setzt man
Luft als Vergasungsmittel ein, so wird ein erhebliche Anteil an Stickstoff in den Reaktor einge-
tragen (Stickstoffanteil in Luft ~79%). Der Stickstoff verringert den Heizwert des Synthesega-
ses und schrankt eine weitere Nutzung ein. Bei den Vergasungsmitteln O./H,O oder O,/CO;
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wird eine Luftzerlegungsanlage zur Gewinnung des Reinsauerstoffs benétigt. Stickstoff und
andere Elemente aus der Umgebungsluft werden abgetrennt. Das erhaltene Synthesegas be-
steht GUberwiegend aus Kohlenmonoxid und Wasserstoff und muss verschiedene Reinigungs-
stufen durchlaufen, um Flugstaubpartikel und Schadgasanteile abzutrennen. Unter Zugabe
von Wasserdampf kommt es in einer CO-Shift-Einheit zur Umwandlung von Kohlenmonoxid
zu CO,. Das CO- wird abgetrennt und das Synthesegas wird als Energietrager zur energeti-
schen Nutzung oder zur Herstellung von Kraftstoffen oder Chemierohstoffen weiterverwendet.
In Abbildung 3-6 ist ein Prozessschema des Vergasungsprozesses abgebildet [7, 12].

Brennstoff
W
Luft »| Luftzerlegung »  Vergasung Gagg_igiﬁi:tng o COe2
v v
Nz Synthesegas

Abbildung 3-6: Prozesschema der Vergasung mit anschliefender CO2-Abtrennung

3.2.2 Oxy-Combustion Carbon Capture

Durch die Verbrennung mit reinem Sauerstoff sind hohe Temperaturen von Gber 2000°C mdég-
lich. Der Unterschied zur normalen Verbrennung mit Luft besteht darin, dass nur das Oxidati-
onsmittel Sauerstoff und die Reaktionsprodukte auf die Verbrennungstemperatur erwarmt wer-
den, nicht jedoch der inerte Stickstoffanteil. Um die Temperatur wahrend der Verbrennung mit
reinem Sauerstoff unter Kontrolle zu halten, wird abgekuhltes Rauchgas rezirkuliert. Beim klas-
sischen Verbrennungsprozess mit Luft besteht das Rauchgas, neben weiteren Spurenstoffen,
aus CO,, H-0O und Stickstoff, beim Oxy-Combustion-Prozess hingegen nur aus CO; und H>O.
Durch das Abklhlen des Rauchgases unter die Kondensationstemperatur des Wasserdamp-
fes verbleibt ein reiner, gasformiger CO,-Strom. Der energetische Aufwand fir die CO.-
Abtrennung liegt somit nur in der Erzeugung des Reinsauerstoffes durch eine vorgeschaltete
Luftzerlegungsanlage. Ein Prozessschema des Oxy-Combustion-Verfahrens findet sich in Ab-
bildung 3-7 [7].

Brennstoff
: ) ; = ! Hz0- -
Luft » Luftzerlegung = Kessel » Gasreinigung Bt s CCr
N2 Hz0

Abbildung 3-7: Vereinfachtes Schema des Oxy-Combustion-Verfahrens [12]
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3.2.3 Post-Combustion Carbon Capture

Bei der Verfahrensvariante ,Post-Combustion Carbon Capture® erfolgt die Abtrennung von
COz nach der Verbrennung (siehe Abbildung 3-8). Die Verbrennung erfolgt mit Luft. Das an-
fallende Rauchgas hat dadurch nur geringe CO2-Konzentrationen. Der CO.-Abscheideprozess
muss somit gro3e Gasmengen behandeln, was in Folge zu hohen Betriebskosten der Abschei-
deanlage fuhrt. Vorteilhaft an dieser Methode ist jedoch, dass sich prinzipiell jede bestehende
Verbrennungsanlage mit einer CO2-Abscheidung nachristen lasst.

Brennstoff

-

Gasreinigung |—» Sk — COz

Luft Kessel Abtrennung

ik

Abbildung 3-8: Vereinfachtes Schema des Post-Combustion-Verfahrens zur CO2-Abscheidung

Im folgenden Unterkapitel folgt eine grundlege Betrachtung der einzelnen CO»-
Abscheidetechnologien.

3.3 CO2-Abscheidemethoden

Die Abscheidung von CO, aus dem Rauchgas-/ Abgas kann auf Basis verschiedener physi-
kalisch-chemischer Verfahren erfolgen. In diesem Unterkapitel erfolgt eine Ubersicht Uber die
unterschiedlichen Abtrennmethoden von CO;, wie in Abbildung 3-9 dargestellt. Diese sind:

e Absorptionsverfahren

o Verfahren mit Gas-Feststoff-Reaktionen

e Adsorptionsverfahren

e Kryogenverfahren

e Membranverfahren

o Verfahren durch eine nattrliche Einbindung

Fur Pre-Combustion Carbon Capture-Verfahren werden aufgrund des bereits erhéhten Drucks
des Synthesegases nach der Vergasung bevorzugt physikalische Absorptionsverfahren ge-
nutzt. Gangige Abscheidetechniken hierbei sind das Purisol-, das Rectisol- und Selexol-Ver-
fahren. Oxy-Combustion Carbon Capture-Verfahren hingegen basieren ausschlielich auf der
Abscheidung von Wasser, da der Rauchgas-/Abgas-Strom sich im Grunde nur aus CO; und
Wasser zusammensetzt. In Post-Combustion Carbon Capture-Verfahren kénnen grundsatz-
lich alle Verfahren der CO,-Abtrennung zum Einsatz kommen. Stand der Technik sind zurzeit
chemische Absorptionsverfahren [7].
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i Amine
»  Aminosauresalze
—»  chemische
— Karbonate
lonische
Absorption Flissigkerten
B Selexol
| physikalische i Rectisol
» Sonstige
CO2-Abtrennung G;g;;gi?j_ » CaO, MgO, FeOQ
2 Tonerde
»  Adsorption 2 Zeolite
» Aldivkohle
- Kryogen-
| Verfahren
—»  Org. Matenalien
P Membran
p| Keram. Matenalien
p{  Mineralisierung
Natdrliche |
Einbindung = figen
& Pflanzen

Abbildung 3-9: Verfahren mit zugehdrigen Reaktionsmedien, Ad- und Absorbentien [12]

Nachfolgend wird in Tabelle 3-2 eine erste Zuordnung der verschiedenen Abscheidemethoden
zu den unterschiedlichen Verfahrensmdglichkeiten gegeben. Die Kombinationen geben den
derzeitigen Stand der Technik wieder (grin in der Tabelle). Diese Wertung soll nur als erste
Orientierung dienen. Ausgehend vom realen Auslegungsfall eines Industrieprozesses kann die
Wahl der Abscheidemethode aufgrund einer anderen Gewichtung einzelner Einflussfaktoren
davon abweichen. In den folgenden Unterkapiteln wird auf die unterschiedlichen CO--
Abscheidemethoden im Detail eingegangen.
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Tabelle 3-2: Zuordnung der Abscheidemethoden zu den Abscheideverfahren, adaptiert nach [7]

Pre-Combustion | Oxy-Combustion | Post-Combustion

CO2-Abscheidemethode
Capture Capture Capture

Chemische Absorption

Physikalische Absorption

Adsorption -

Kryogen

Membran

Natirliche Einbindung

Kondensation einer Komponente

l Verfahren der Wahl

l Verfahren moglich, aber eher unwirtschaftlich
Verfahren in der Entwicklung

l Verfahren nicht relevant

3.3.1 Absorption

Die Absorptions-Verfahren von CO, gehdéren gegenwartig zu jenen, flr die am meisten tech-
nische Erfahrung aus dem Einsatz in der chemischen Industrie vorhanden ist. Absorption be-
schreibt generell den Prozess der Aufnahme von spezifischen Gaskomponenten (Absorptiv -
ungebunden, Absorbt — gebunden) in einer Waschflissigkeit (Absorbens — unbeladen, Ab-
sorbat — beladen). Im Gegensatz zu der Adsorption (siehe 3.3.2) handelt es sich nicht um eine
Anlagerung an der Oberflache, sondern um eine Aufnahme in das freie Volumen der absor-
bierenden Phase. Bei der Absorption wird zwischen chemischer (Chemisorption) und physika-
lischer Absorption (Physisorption) unterschieden, welche in 3.3.1.1 und 3.3.1.2 naher be-
schrieben werden.

Das allgemeine Verfahren zur CO2-Absorption ist in Abbildung 3-10 visualisiert. Rauchgas tritt
in den Absorber ein. Ein Grofteil des im Abgas enthaltenen CO. wird an das Absorbens
(Waschmittel) gebunden, welches kontinuierlich von oben eingespriht wird. Das CO.-arme
Rauchgas entweicht Uber das obere Ende des Absorbers. Das CO»-beladene Waschmittel
(rote Linie), welches sich am Boden des Absorbers sammelt, wird Gber eine Pumpe in eine
zweite Kolonne, den Desorber, beférdert. Durch Druckverringerung und/oder durch Tempera-
turerh6hung kann das gebundene CO; aus dem Absorbat ausgetrieben werden. In Folge wird
das CO; in konzentrierter Form gespeichert oder weiter verwendet. Das unbeladene Wasch-
mittel (blaue Linie) kann zur erneuten Beladung im Absorber wiederverwendet werden.
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Reingas COz

Kihler

A~ 1 S B

Desorber

Absorber

Rauchgas

N

Abbildung 3-10: Allgemeines Verfahrensschema der CO2-Wasche; blaue Linie (=Waschmittel), rote Linie (belade-
nes Waschmittel mit COz)

¢

3.3.1.1 Physikalische Absorption

Bei der physikalischen Absorption (Physisorption) wird der zu absorbierende Stoff mithilfe von
intermolekularen Kraften, in der Regel van der Waals-Kraften, an ein Substrat gebunden. Es
wirken physikalische Krafte, welche starker als bei der Kondensation der Absorptive, bzw. der
reinen Gaskomponente sein sollten, um einen signifikanten Absorptionseffekt zu erzielen. Das
Physisorptions-Gleichgewicht wird, ahnlich der Kondensation, durch tiefe Temperaturen und
hohe Partialdriicke der absorbierenden Gase beguinstigt. Ein Abscheiden mittels Physisorption
ist daher besonders gut geeignet, wenn verhaltnismaRig hohe Partialdriicke der Absorptive
vorliegen und die Absorptionstemperatur nicht zu weit oberhalb der Kondensationstemperatur
der absorbierenden Gase liegt. Die Pre-Combustion Capture-Technologie bietet hinsichtlich
der verfahrenstechnisch bedingten héheren CO.-Partialdricke die Moglichkeit, Waschmittel
mit groRtenteils physikalischer Absorption einzusetzen. Die Physisorption ist im Gegensatz zur
Chemisorption nicht mit einer chemischen Reaktion verbunden [7].

Fur die Entfernung von sauren Gaskomponenten bei hohen Driicken weisen physikalische
Absorbenzien im Vergleich zu chemischen Waschmitteln folgende Vorteile auf [7]:

e Weniger Pumpenarbeit aufgrund der hohen, zyklischen Kapazitadt des Waschmittels
bei hohem CO2-Partialdruck.

e Es ist keine signifikante Korrosion zu erwarten.

e Geringerer Warme- bzw. Energieverbrauch der Regeneration, da keine chemischen
Bindungen aufgebrochen werden missen. Die Desorption erfolgt zum Grofteil bereits
durch eine CO2-Partialdruckerniedrigung.

e Die physikalischen Lésungsmittel sind nicht toxisch und nur schwach umweltgefahr-
dend.
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e Hohere Langzeitstabilitat des Losungsmittels, da keine chemischen Reaktionen auftre-
ten.

e Die Trennung der sauren Gasphasenkomponente kann in Abhangigkeit des Lésungs-
mittels sowie des verfahrenstechnischen Prozesses selektiv erfolgen.

3.3.1.1.1 Waschmittel fiir physikalische Waschen

Aufgrund von gegebener Edukt- bzw. geforderter Produktqualitat, sowie von Eigenschaften
des Absorbens, kann ein geeignetes physikalisches Losungsmittel ausgewahlt werden. Eigen-
schaften des Absorbens sind zum Beispiel das Absorptionsvermdgen zwischen Kohlenwas-
serstoffen im Vergleich zu sauren Gaskomponenten, sowie die Selektivitdt gegentuber Schwe-
felwasserstoff (H2S), Carbonylsulfid COS, etc. Zu den grofdtechnisch eingesetzten Prozessen
gehoren [7]:

e Redctisol

e Selexol

e Fluor Solvent

e Purisol

o \Weitere Absorbenzien

Rectisol

Das Verfahren wurde in 1950er Jahren entwickelt, ursprunglich zur Synthesegasreinigung
(Entschwefelung) von Kohle und Schwerdl. Als Absorbens wird Methanol (MeOH) eingesetzt.
Das Lésungsmittel weist eine hohe Selektivitat flir HoS gegenlber CO,, zudem eine hohe Lés-
lichkeit fur COS auf. Der Prozess ermdglicht Gesamtschwefelkonzentrationen unterhalb von
0,1 ppmV im Gasvolumenstrom. Der Rectisol-Prozess besteht in der Regel aus folgenden
Verfahrensschritten:

e Absorption von H.;S, COS und HCN

e Absorption von CO>

e Desorption von CO, (vorwiegend durch Entspannung und Strippgase, das CO. ist re-
lativ rein und kann in anderen chemischen Verfahren eingesetzt werden)

e Desorption der restlichen absorbierten Gaskomponenten (Heilregenerierung in einer
Destillationskolonne)

Aufgrund des hohen Dampfdruckes von Methanol muss die Betriebstemperatur auf Tempera-
turen von -40°C bis -62°C gesenkt werden. Die Absorption erfolgt bei einem Druck von 30 bis
60 bar. Der Rectisol-Prozess ist aufgrund seiner Kiuhlung vergleichsweise energieintensiv.
Auch die Betriebs- und Investitionskosten sind aufgrund der verfahrenstechnisch komplexen
FlieBschemata hoch. Vorteilhaft ist hingegen die grof3e Flexibilitdt des Verfahrens, da es auf
geforderte Produktspezifikationen gut angepasst werden kann. Der Prozess findet neben der
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Synthesegasreinigung Anwendung in der chemischen Industrie zur Herstellung von reinem
Kohlenmonoxid, sowie der Herstellung von Oxo-Alkoholen [7, 13].

Selexol

Als Loésungsmittel wird ein Gemisch aus Polyethylenglykoldimethylethern (DMPEG) unter-
schiedlicher Kettenlange verwendet. DMPEG ist chemisch und thermisch stabil, sowie nicht
toxisch. Weiters ist es biologisch abbaubar und besitzt einen niedrigen Dampfdruck. Der nied-
rige Dampfdruck macht den Einsatz bei hohen Temperaturen moglich (bis 175°C) und verrin-
gert Lésungsmittelverluste. Das Absorbens besitzt eine hohe Selektivitat fiir H2S gegenlber
CO.. Nachteilig an DMPEG ist die hohe Viskositat im Vergleich zu anderen Losungsmitteln,
wodurch sich die Stofflibergangsgeschwindigkeit reduziert und somit gréRere Kolonnen-Geo-
metrien erforderlich sind.

Der Selexol-Prozess wird zur Behandlung von Erd- bzw. Synthesegas mit hoher CO»-
Konzentration bzw. bei gleichzeitig hoher H2S- und CO,-Konzentration eingesetzt. Die CO»-
Desorption erfolgt flir gewdhnlich durch Partialdruckerniedrigung (Betriebsdriicke von 20-140
bar), die H2S-Regeneration hingegen thermisch. Aufgrund der hohen Selektivitadt des Absor-
bens ist es moglich, sowohl CO; als auch H2S in hochreiner Form zu gewinnen [7, 13].

Flour Solvent

Propylencarbonat (PC) wird als Absorbens im Lésungsmittel verwendet. Es hat einen niedri-
gen Dampfdruck, wodurch eine zusatzliche Wasche zur Verringerung der Lésungsmittelver-
luste nicht erforderlich ist. PC weist eine geringe Ldslichkeit fir kurzkettige Kohlenwasserstoffe
und H2 auf. Es ist nicht vollstandig I6slich in Wasser und reagiert irreversibel mit Wasser und
CO.. Aufgrund dieser chemischen Instabilitat ist es unmdglich, PC thermisch zu regenerieren.

Das Verfahren findet Anwendung wenn kein bzw. wenig H2S vorhanden, jedoch eine selektive
CO2-Entfernung gefordert ist. Absorbiertes H2S kann thermisch nicht desorbiert werden. Somit
ist der Prozess bei H2S-Konzentrationen oberhalb von 200ppm nicht zu empfehlen. Der Be-
triebsbereich liegt zwischen -18°C und max. 65°C [7, 14].

Purisol

Als Absorbens wird eine binare Mischung von N-Methyl-2-pyrrolidon (NMP) und Wasser ver-
wendet. Es besitzt die hochste Selektivitat im Lslichkeitsverhaltnis zwischen H2S und CO-
aller hier vorgestellten physikalischen Absorbens. Aufgrund der hohen Selektivitat fur H2S er-
zeugt dieses Verfahren hochreine Gasstrome. Nachteilig ist der hohe Dampfdruck von NMP
im Vergleich zu DMPEG und PC.

Das Purisol-Verfahren wird gewdhnlich bei Umgebungstemperatur angewendet, es sind je-
doch Temperaturen bis -15°C méglich. Die Regeneration erfolgt bei vielen Prozesskonfigura-
tionen durch Druckreduktion. Zur Rickgewinnung des verdampften Lésungsmittels kann ein
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nachtragliches Waschen des behandelten Gases sowie des Produktstromes erfolgen. Wird
der Prozess jedoch bei tiefen Temperaturen betrieben, Iasst sich eine Wasche vermeiden. Das
Purisol-Verfahren findet Anwendung in der Reinigung von Synthesegasen bei Gasturbinen mit
integriertem Vergasungs-System (IGCC), die bei hohem Druck sowie hohen COo-
Konzentrationen arbeiten [7].

In Tabelle 3-3 sind physikalische/chemische Eigenschaften der vier gro3technisch eingesetz-
ten Losungsmittel gelistet. Aufgrund der relativ hohen Fluchtigkeit von Methanol sind die Los-
lichkeiten der Gaskomponenten in MeOH bei -25°C spezifiziert. Es zeigt sich generell, dass
geringe Gasverunreinigungen wie COS, Kohlenstoffdisulfid (CS2) und Mercaptane in den
meisten organischen Lésungsmitteln gut I16slich sind. Die Loslichkeit von Kohlenwasserstoffen
steigt mit dem Molekulargewicht der entsprechenden Verbindung. Saure Gasphasen-Kompo-
nenten zeigen eine zunehmende Ldslichkeit bei tieferen Temperaturen gegenuber H2 und CO.

Tabelle 3-3: Vergleich von Waschmitteln fir physikalische Gaswaschen, adaptiert nach [7]

Prozessbezeichnung Rectisol Selexol Purisol Fluor Solvent
. Methanol Pplyethylenglykol- N-Met'hyl- Propylene
Waschmittel MeOH dimethylether Pyrrolidon Carbonate
DMPEG NMP PC
Absorberdruck > 20 bar > 20 bar > 20 bar > 30 bar
Absorptionstemperatur - 62 bis -40°C - - 15 bis 20°C >-18°C
Gefrierpunkt -92°C -28°C -24°C -48°C
Siedepunkt 65°C 275°C 202°C 240°C
Dampfdruck bei 25°C 167 hPa 0,00097 hPa 0,53 hPa 0,11 hPa
Viskositét bei 25°C 0,6 cP 5,8 cP 1,65 cP 3,0cP
COy-Léslichkeit 13.458
[m3.C02/m3 Losungsmittel] ’2500) 3,628 3,568 3,404
(bei 25°C, 1 bar)
Léslichkeit relativ zu CO>
(bei 25°C, 1 bar)
H2S 7,06 (- 25°C) 8,93 10,2 3,29
Carbonylsulfid COS 3,92 2,3 2,72 1,88
Kohlenstoffdisulfid CS2 - 23,7 - 30,9
CO 0,02 0,028 0,021 0,021
H2 0,0054 0,013 0,0064 0,0078
Methan 0,051 0,066 0,072 0,038
Ethan 0,42 0,42 0,38 0,17
Propan 2,35 1,01 1,07 0,51
n-Butan - 2,37 3,48 1,75
n-Pentan - 5,46 - 5,0
n-Hexan - 11 42,7 13,5
Methyl-Mercaptan - 22,4 50 29,2
Wasser - 730 4000 300
VTiu &
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3.3.1.1.2 Waschmittel-Mischungen

Einige selektive Trennverfahren nutzen ein Gemisch aus chemischen und physikalischen L6-
sungsmitteln. Als chemisches Losungsmittel werden hauptsachliche Amine verwendet. Diese
Gemische zeigen hdohere Beladungen aufgrund der zusatzlichen chemischen Bindung mit dem
Amin, insbesondere bei niedrigen Partialdriicken. Die Prozessfiihrung ist vergleichbar mit der
von reinen Aminldésungen. Es ist jedoch ein geringerer thermischer Energiebedarf zur Rege-
neration nétig, da ein Teil des physikalisch geldsten Absorptivs bereits durch Druckreduktion
wieder aus dem Lésungsmittel desorbiert. Technisch verbreitet sind sowohl das Sulfinol- als
auch das Amisol-Verfahren.

Sulfinol

Als Absorbens wird eine terndre Lésung aus einem Alkanolamin, Sulfolan (Tetrahydrothio-
phen-1,1-dioxid) und Wasser verwendet. Das physikalische Losungsmittel (Sulfolan) zeigt
eine hohe Selektivitat von H2S und COS gegeniber CO,. Abhangig von den Prozessanforde-
rungen existieren unterschiedliche Zusammensetzungen des Losungsmittels, welche unter
verschiedenen Markennamen vertrieben werden. Sulfinol-D enthalt Diisopropanolamin (DIPA)
als Alkanolamin. Es wird fir Gasstrome verwendet bei den neben H2S und CO; auch COS
weitgehend abgeschieden werden soll. Sulfinol-M wird hingegen angewandt, wenn eine ho-
here Selektivitdt von H2S gegentber CO; erforderlich ist. Das Absorbens ermoglicht zudem
eine Verringerung der Gesamtmenge aller Schwefelkomponenten unter 40 ppm und eine na-
hezu vollstandige Entfernung von COS. Das verwendete Alkanolamin ist in diesem Falle Me-
thyldiethanolamin (MDEA). Sulfinol-X enthalt Sulfolan, MDEA, Piperazin und Wasser. Pipera-
zin beschleunigt signifikant die Absorptionskinetik von CO; und verbessert zudem die Hydro-
lyse von COS. [7, 13]

Amisol

Ahnlich zum Rectisol-Verfahren wird beim Amisol-Prozess als physikalisch absorbierende
Komponente Methanol eingesetzt, als chemisch absorbierende Komponente ein Amin. Ver-
wendete Amine sind Alkanolamine (MEA bzw. DEA) sowie aliphatische Alkylamine (Diisopro-
pylamin (DIPA) bzw. Diethylamin (DETA)). Die aliphatischen Alkylamine weisen im Vergleich
zu den Alkanolaminen eine bessere Stabilitdt und eine héhere Absorptionskapazitat bezlglich
saurer Gaskomponenten auf. Weiters ist bei der Verwendung von DIPA und DETA eine ver-
besserte Regeneration bei niedriger Reboiler-Temperatur moglich, jedoch zeigen aliphatische
Alkylamine eine hohere Fluchtigkeit im Vergleich zu den Alkanolaminen. Zur Vermeidung von
Lésungsmittelverlusten sollte oberhalb jeder Kolonne eine Absorption durch Waschwasser er-
folgen [7].

3.3.1.2 Chemische Absorption

Die Chemisorption besitzt von allen vorgestellten CO2-Abtrennverfahren die hochste Anwen-
dungsreife durch zahlreiche Erfahrungen aus vielfaltigen Einsatzgebieten. Als ,End of Pipe“-
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Technologie besteht bei der Post-Combustion Capture Technik die Option der Nachrustbarkeit
bestehender Prozesse, welche nur mit wenigen Modifikationen des Prozesses selbst verbun-
den sind. Die Technologie bietet zudem eine hohe Flexibilitat beziglich des Teillastbetriebes.

Anders als bei der Physisorption liegt bei der chemischen Absorption zusatzlich eine im L6-
sungsmittel enthaltene ,,chemische Senke* als dritte Komponente vor. Der physikalisch absor-
bierte Stoff geht eine chemische Bindung mit der ,Senke” ein und wird somit gebunden. Bei
der Chemisorption handelt es sich um eine heterogene Gas-/FlUssigkeitsreaktion. Die Absorp-
tionsenthalpie ist deutlich héher als bei der physikalischen Absorption infolge der zusatzlichen
chemischen Umsetzung und liegt in der Gréllenordnung von chemischen Reaktionsenthal-
pien. Die Geschwindigkeit der Aufnahmefahigkeit und Abscheidung von CO- aus der Wasch-
flissigkeit kann durch chemische Reaktionen erheblich gesteigert werden. Eine hohe Bela-
dung der Waschflissigkeit kann bereits bei niedrigen CO»-Partialdriicken erreicht werden. Das
Produkt der Chemisorption ist ein sehr reiner Gasstrom mit mehr als 99% CO»-Anteil. Ein
Nachteil der chemischen Absorption ist jedoch der hohe Energiebedarf zur Regeneration des
Waschmittels.

Die notwendige Hohe einer Waschkolonne und der Energiebedarf der Abscheidung werden
mafgeblich von der Wahl des Waschmittels bestimmt. Folgende stofflichen Eigenschaften ei-
nes Waschmittels sind von Relevanz:

e Reaktionsgeschwindigkeit der CO2-Aufnahme

e Beladungskapazitat mit CO,

o Energiebedarf fur die Desorption des gebundenen CO;
e Degradation und Korrosionsverhalten

Als chemisch wirksame Waschflissigkeiten kommen folgende Substanzklassen im Post-Com-
bustion Capture-Prozess zum Einsatz:

e Alkanolamine

e Alkalikarbonate

e Aminosauresalze

e |onische Flussigkeiten
e Ammoniak

Nachstehend werden die Eigenschaften der wichtigsten Waschflissigkeiten erortert [7]:
Alkanolamine

Amine sind ein haufig benutztes Waschmittel zur Entfernung von CO., H2S und anderen sau-
ren Gasen aus Gasgemischen. Sie zeichnen sich dadurch aus, dass sie alle mindestens eine
Hydroxylgruppe (-OH) und eine Amingruppe (-N) aufweisen. Abhangig von der Anzahl der
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Alkanolgruppen, welche die H-Atome des Ammoniaks ersetzen, wird zwischen primaren, se-
kundaren oder tertidren Aminen unterschieden. Alkanolamine werden immer als wassrige L6-
sung fir die Entfernung saurer Gasbestandteile eingesetzt. Je héher die Amin-Konzentration
in der Loésung ist, desto geringer ist die Waschmittelumlaufmenge und in weiterer Folge der
Energiebedarf der thermischen Regeneration sowie die Baugrofe der Anlage. Die Amin-Kon-
zentration in der Lésung ist jedoch aufgrund der Absorptionswarme begrenzt. Bei der Absorp-
tion von sauren Gasbestandteilen in einer kleinen Waschmittelmenge wirde sich die Lsung
sonst so stark erhitzen, dass sich die Absorptionsleistung verringern wirde [15].

In der Vergangenheit wurde fast ausschliel3lich Monoethanolamin (MEA) eingesetzt, welches
heutzutage aber durch effizientere Amine verdrangt wurde. Dazu gehéren das sekundare Diet-
hanolamin (DEA), das tertiare Methyldiethanolamin (MDEA) sowie deren Mischungen. Die
Strukturformeln der wichtigsten Alkanolamine sind in Abbildung 3-11 dargestellt. In den fol-
genden Unterkapiteln wird naher auf primare, sekundare und tertidre Amine eingegangen:

HO_ | |
A || . H (|:_(|:\
HO-C-C-N HO-C-C-O-C-C-N L LANH
[ \H I | \H BeEy
HO™ T 7
MEA DGA DEA
u
~C-C-OH
| HO.\\ | HO\\| |
_(F\NH C_C\ | | C—C\
e o N-C-C-OH | N-CHj
9 Ho~§¢ 109
—(|}(|3—OH |
DIPA TEA MDEA

Abbildung 3-11: Strukturformeln verschiedener Alkanolamine [16]

Primare Amine

Monoethanolamin (MEA) und Diglykolamin (DGA) sind die wichtigsten Vertreter der primaren
Amine. Viele Jahre lang wurde ausschlie3lich MEA fir die Entfernung von CO> aus Erd- und
Synthesegasen genutzt. Heutzutage wird es mehrheitlich bei geringen Konzentrationen an
Sauergaskomponenten aus Gasstrémen mit niedrigem Gesamtdruck verwendet, vorwiegend
aufgrund der langjahrigen Praxiserfahrung in der Industrie. Die Stoffdaten von MEA und an-
deren Alkanolaminen sind Tabelle 3-4 zu entnehmen. MEA besitzt ein geringes Molekularge-
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wicht, welches eine hohe Beladungskapazitat bei moderaten Massekonzentrationen der L6-
sung ermdglicht. Vorteilhaft ist seine hohe Alkalinitat und somit seine hohe Reaktivitat mit sau-
ren Gaskomponenten. Es besitzt eine hohe Korrosivitat, insbesondere wenn eine hohe Bela-
dung an sauren Gaskomponenten vorliegt oder die Waschmittel-Lésung mehr als 20 Gew.-%
MEA enthalt. MEA besitzt einen vergleichsmaRig hohen Dampfdruck, wodurch Waschmittel-
verluste groRer sind. Es ist daher zur Regeneration des Waschmittels eine Nachwasche des
Reingasstroms mit Wasser notwendig [15].

Tabelle 3-4: Ausgewahlte Stoffdaten fir Alkanolamine, adaptiert nach [15]

Alkanolamin MEA DGA DEA DIPA TEA MDEA

1090 987

Dichte bei 20 °C [kg/m®] 1016 1053 1124 1040
(bei 30 °C) (bei 45 °C)

Molare Masse [kg/kmol] 61 105 105 133 149 119

Siedepunkt [°C] bei

100 kPa 171 221 Zersetzung 249 360 247
6,7 kPa 100 - 187 167 244 164
Dampfdruck bei 20 °C 48 1.3 1.3 13 1.3 1.3
[Pa]
Verdampfungsenthalpie 670

826 510 (bei 3,1 429 535 519
bei 100 kPa [kJ/kg] kPa) ’
mittlere Losungswarme*)

1918 1907 1628 1674 1081 1337
[kJ/kgCOg]
dyn. Viskositat [mPas] 1 4 1,6 - - 13
Warmekapazitat
[kJ/(kgK)] 3,9 3,4 3,8 - - 3,4

*) fur eine CO2-Aufnahme von 0 bis 0,4 MolCO2/MolAmin

Sekundare Amine

Zur Klasse der sekundaren Amine gehdren Diethanolamin (DEA) und Diisopropanolamin
(DIPA). DEA wird beispielsweise fur die Entfernung von CO, und H2S aus Erd- und Raffine-
riegas verwendet. Aufgrund des niedrigen Dampfdrucks (siehe Tabelle 3-4) sind bei Prozes-
sen mit niedrigem Gesamtdruck die Waschmittelverluste vernachlassigbar. DEA eignet sich
nicht fur die Behandlung von Gasstromen mit hohen CO,-Gehalten, da es mit CO2 korrosive
Zersetzungsprodukte bildet [17]. Das Waschmittel DIPA wird im ADIP-Prozess der Firma Shell
genutzt, um Raffineriegase von H2S und CO; zu reinigen [18]. DIPA ist nicht korrosiv und hat
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einen vergleichsmaRig geringen Dampfbedarf in der Regeneration. Sekundare Waschmittel
besitzen geringere Lésungswarme im Vergleich zu primaren Aminen [15].

Tertidre Amine

Zu den bedeutendsten Vertretern der Gruppe der tertiaren Amine gehdren die Absorptionsmit-
tel Triethanolamin (TEA) und Methyldiethanolamin (MDEA). TEA wurde fur die meisten Ein-
satzfalle inzwischen durch andere Absorptionsmittel ersetzt, da es einige Nachteile aufweist,
wie zum Beispiel eine relativ geringe Beladungskapazitat und Stabilitat. MDEA weist einen
geringen Dampfdruck auf und wirkt nicht korrosiv, weshalb es in hohen Lésungskonzentratio-
nen (35-60 Gew.-%) eingesetzt werden kann. Es besitzt eine geringe Reaktionswarme mit
COg2, wodurch der Energiebedarf der Regeneration sinkt. Zudem ist es sehr resistent gegen
thermische und chemische Zersetzung. MDEA dient hauptséachlich als nicht selektives Absorp-
tionsmittel fir die Entfernung hochkonzentrierter Sauergase. Vorteilhaft ist MDEA flr Abgase
bei erhéhtem Druck, da in jenem Fall teilweise Uber eine Druckabsenkung regeneriert werden
kann. Es besitzt eine vergleichsweise hohe Viskositat (siehe Tabelle 3-4). Der Hauptnachteil
ist jedoch die relativ geringe Absorptionsrate flir CO,. Durch den Einsatz von Mischungen koén-
nen die Eigenschaften der Amin-Waschmittel optimiert werden. Bei der Mischung von MDEA
mit dem Aktivator Piperazin (PZ) beispielsweise kann die langsame Absorptionskinetik von
MDEA durch die schnelle Reaktionskinetik von PZ ausgeglichen werden. [7, 15, 16].

Karbonate

Aufgrund ihres basischen Charakters eignen sich alkalische Salzlésungen, insbesondere Ka-
liumkarbonat-Lésungen, zur Abtrennung von CO; und H2S. Der Vorteil gegenltiber wassrigen
Aminlésungen liegt in der um den Faktor drei niedrigeren Absorptionsenthalpie bei der Auf-
nahme von CO.. Dadurch resultiert in Folge ein geringerer Energiebedarf bei der Regeneration
der Waschldésung. Aufgrund der begrenzten Léslichkeit in Wasser werden Lésungen von 20
bis max. 30 Gew.-% Kaliumcarbonat eingesetzt. Die zwischen Kaliumcarbonat (K2COs3) und
CO: stattfindende Reaktion ist in Formel 3-1 dargestellt:

K,COs + CO, + H,0 & 2KHCO4 Formel 3-1

Zur Steigerung der Absorptionskinetik wird die Kaliumkarbonat-Lésung bei erhdhter Tempera-
tur und erhéhtem Druck (ca. 7-140 bar [15]) im Absorber eingesetzt. Der Prozess der Absorp-
tion findet gewohnlich bei tber 60°C und 3 bar CO»-Partialdruck statt. Dieses Verfahren nennt
sich auch aufgrund der héheren Temperaturen Heil3pottasche-Wasche. Die Reaktionswarme
betragt 645 kJ/kg CO- [15]. Die Regeneration im Desorber erfolgt ohne weitere Temperaturer-
héhung durch Entspannung und Einsatz eines Stripgasstromes und erfolgt bei Temperaturen
bis 130°C und 3-4 bar Gesamtdruck. Das Verfahren wird aufgrund der dort herrschenden DrU-
cke und Temperaturen vorwiegend bei der Synthesegas-Erzeugung angewandt [7].
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Die Absorptionskinetik kann durch die Zugabe von Aminen zusatzlich beschleunigt werden.
Durch das Beimischen von kleinen Mengen des sekundaren Amins DEA zur Kaliumkarbonat-
Ldsung kann die Reaktion mit CO2 deutlich erhéht werden [19].

Aminosauresalze

Die reaktionskinetischen Eigenschaften von Aminosauren zur CO»-Bindung sind vergleichbar
mit denen primarer und sekundarer Amine. Aminosauren sind stabil gegenlber oxidativem
und thermischem Abbau und verfligen uber eine geringe Toxizitat. Sie werden durch Mischen
mit einer starken Base (z.B. Natrium- bzw. Kaliumhydroxid) oder durch direkte Verwendung
des Salzes der Aminosaure neutralisiert. Dies erhoéht ihre Léslichkeit und macht sie weniger
flichtig, wodurch prozessbedingte Emissionen in die Umgebung signifikant reduziert werden.
NO: fuhrt zu einer irreversiblen Reaktion mit dem Absorptionsmittel, SO- flihrt ebenso zu un-
erwinschten Reaktionen. Aminosauresalze sind zurzeit im Fokus gegenwartiger Forschungs-
arbeiten [7].

lonische Fliissigkeiten

Ahnlich wie Salze bestehen ionische Flussigkeiten aus Verbindungen von lonen. Im Gegen-
satz zu der festen Gitterstruktur der Salze liegen ionische Flissigkeiten allerdings bereits bei
niedrigen Temperaturen in flussiger Phase vor. Der Grofienunterschied zwischen Anionen und
Kationen in ionischen FlUssigkeiten ist grof3, sodass keine feste Gitterstruktur ausbildbar ist.
Es kdnnen reaktive Substituenten, deren Chemie auf die jeweilige Anforderung angepasst
werden kann (z.B. Amin-Gruppe), in die lose Gitterstruktur eingebaut werden. Viele ionische
Flussigkeiten sind hydrophob, was eine vorteilhafte Eigenschaft im CO,-Abtrennprozess dar-
stellt. Problematisch bei den bereits erforschten ionischen Flissigkeiten ist die hohe Viskositat,
welche aber mit Wasserbeimischung (bei nicht hydrophoben ionischen Flussigkeiten) gesenkt
werden kann. Die Beimischung verursacht jedoch eine langsamere Reaktionskinetik und in
Folge hohere Abscheidekosten [7, 20].

Ammoniak

Die Entfernung der Sauergase CO, und H2S ist auch mit einer wassrigen Ammoniaklésung
mdglich. Ammoniak ist als Grundchemikalie leicht verfigbar und kostengtinstig. Die oxidative
und thermische Stabilitdt von Ammoniak ist gegenuber vergleichbaren Aminen héher, jedoch
fuhrt der hohe Dampfdruck (8573 hPa bei 20°C) von Ammoniak zu verfahrenstechnischen
Problematiken [10]. Der hohe Dampfdruck erfordert besonders niedrige Absorbertemperatu-
ren und Wassernachwaschen fiir Absorber und Desorber, um die Waschmittelverluste zu re-
duzieren. Der Investitionsaufwand liegt dadurch hdher als bei einem MEA-Prozess um das
Problem der Ammoniakverluste aufgrund seiner Flichtigkeit zu 16sen. Die Absorption von CO-
lauft nur langsam ab und es ist nicht méglich CO. auf geringe Restkonzentrationen im Reingas
abzuscheiden. Diese Nachteile haben dazu gefihrt, dass Ammoniak zur Entfernung von CO2
kaum noch eingesetzt wird [7, 15].
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Von der Firma Alstom wird zurzeit ein neues Verfahren unter der Bezeichnung ,Chilled Am-
monia Process* zur CO,-Abscheidung mit Ammoniak entwickelt. Das Verfahren wird fir Post-
Combustion Carbon Capture-Verfahren adaptiert und ist sowohl fur Nachristungen in beste-
henden Kraftwerken oder Industrieanlagen als auch fir Neuanlagen geeignet. Als Losungs-
mittel dient eine wassrige Ammoniumkarbonat-Losung mit geringem freiem Ammoniakanteil.
Im Absorber nimmt die Lé6sung CO; aus der Gasphase unter Bildung von Ammonium-Bi-Kar-
bonat auf. Die beladene Losung wird zum Regenerator gepumpt und bei hohem Druck (8—-25
bar) und einer Sumpftemperatur von 130 bis 160°C regeneriert. Bei Temperaturen iber 120°C
kommt es zum spontanen Zerfall der Ammonium-Bi-Karbonate und das CO; kann aufgrund
seiner Flichtigkeit sehr rein abgeschieden werden. Bei CO,-Konzentrationen im Rauchgas
zwischen 3,5 und 30 Vol.-% wird ein Abscheidegrad von 90% erreicht. Der hohe Druck bei der
Regeneration wirkt sich vorteilhaft aus fur die anschlieRende COz-Verdichtung. Um die Am-
moniak-Verluste gering zu halten, wird das Rauchgas im oberen Bereich des Absorbers und
in einer separaten nachgeschalteten Wasserwasche auf niedrige Temperaturen von 5 bis
20°C abgekdhlt [7].

3.3.2 Adsorption

Bei der Adsorption haften die abzutrennenden Molekule durch physikalische Krafte (van der
Waals-Krafte) an der Oberflache eines Stoffes, allgemeiner an der Grenzflache zwischen zwei
Phasen. Der adsorbierende Stoff kann ein Feststoff oder eine Flissigkeit sein. Jedes System
strebt dabei ein Gleichgewicht zwischen Adsorption und Desorption an. Dieses Gleichgewicht
l&sst sich mithilfe von Druck, Temperatur, Konzentration der zu adsorbierenden Stoffe und
GroRe der Grenzflache beeinflussen. Aufgrund der groRen Gasmengen bei der CO-
Abscheidung erfolgt die Desorption meist durch eine Anderung des Drucks. Im Vergleich zu
Temperaturwechselprozessen lasst sich ein Druckwechsel wesentlich rascher verwirklichen,
wobei andererseits in industriellen Prozessen thermische Uberschussenergie oft glinstig zur
Verfugung steht. Als Adsorbentien mit hoher spezifischer Oberflache werden vor allem Aktiv-
kohlen verwendet. Auch Zeolithe und anorganische Oxide (z.B. Tonerde) sind mdgliche Ad-
sorbentien. Wie bei der Absorption wird zwischen physikalischer und chemischer Adsorption
unterschieden, auch als Physisorption und Chemisorption bezeichnet [21].

3.3.2.1 Physikalische Adsorption

Bei der Physisorption wirken auf die adsorbierenden Gaskomponenten (Adsorptive) physika-
lische Krafte, welche die Adsorptive an das Adsorbent binden. Um einen merklichen Adsorp-
tionseffekt zu erreichen, sollte die Adsorptionsenthalpie gréfRer sein als die Kondensationsent-
halpie (bei konstantem Druck und Temperatur). Der Bindungseffekt des Adsorbents bleibt
nach der Adsorption einer Schicht geschwacht erhalten. Die Physisorption erfolgt deshalb in
Mehrfachschichten. Ahnlich zur Kondensation beglinstigen auch bei der physikalischen Ad-
sorption tiefe Temperaturen und hohe Partialdriicke der adsorbierenden Gase das Adsorpti-
onsgleichgewicht. Der Einsatz physikalischer Adsorptionsverfahren ist daher von Vorteil wenn
Adsorptionstemperatur und Kondensationstemperatur im gleichen Bereich liegen [7].
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Ein Beispiel einer physikalischen Adsorption sind Druckwechseladsorptionsanlagen (engl.
Pressure Swing Adsorption (PSA)). Die Druckwechseladsorption findet vor allem in der Bio-
gasaufbereitung Anwendung. Ein vereinfachtes Schema der Aufbereitung findet sich in Abbil-
dung 3-12. Vor der Biogasaufbereitung besteht das Rohgas aus den Hauptkomponenten Me-
than (CH4) und CO.. Uber die Adsorption wird CO, aus dem Gasgemisch abgeschieden. Da-
bei wird der Effekt ausgenutzt, dass sich CO, wesentlich schneller an ein Kohlenstoffmoleku-
larsieb (Zeolith) adsorbiert als Methan. Feuchtigkeit und H2S muissen vor der Adsorptionsan-
lage aus dem Biogas entfernt werden, da sonst eine irreversible chemische Reaktion mit dem
Adsorbent die Folge ware. Um einen kontinuierlichen Prozess zu ermdglichen bestehen
Druckwechseladsorptionsanlagen aus mindestens zwei Adsorptionseinheiten. Im ersten
Schritt wird eine Adsorptionseinheit von Biogas mit hohem Druck (6 - 10bar) durchstrémt. Das
CO; wird dabei solange adsorbiert, bis der Adsorbent nahezu gesattigt ist. Um das gesattigte
Kohlenstoffmolekularsieb regenerieren zu kénnen, wird im zweiten Schritt der Biogasstrom
durch eine andere Adsorptionseinheit geleitet. Durch die Reduzierung des Drucks wird der
Adsorbent regeneriert und das desorbierte CO2 abgesaugt und verdichtet. Das Verfahren eig-
net sich gut fir kleine Anlagenkapazitaten [22].

Aufbereitetes Gas

Entschwefelung /l\ /l\

Adsarber (2x)
Rohgas Warmetauscher
- N NN
-
Wasser- Kompressor
abscheidung

<:| Rickspleit Kompressor  COz
lckspulleitung /..-__-,_-\
Abbildung 3-12: Vereinfachtes GrundflieRbild einer PSA-Anlage, adaptiert nach [22]

3.3.2.2 Chemische Adsorption

Die Chemisorption ist dadurch gekennzeichnet, dass nach physikalischer Bindung des Ad-
sorptivs an die adsorbierende Oberflache eine chemische Bindung erfolgt. Ohne Diffusion des
Adsorptivs ins Innere des Adsorbent bleibt die chemische Bindung auf die monomolekulare
Oberflachenschicht beschrankt. Durch die chemische Reaktion ergibt sich in Folge eine ho-
here Adsorptionsenthalpie, welche in der Grélkenordnung der chemischen Reaktionsenthalpie
liegt. FUr die Regeneration der Adsorbentien ist daher eine hohere Aktivierungsenergie notig
als bei der Physisorption [7].
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3.3.3 Gas-Feststoff-Reaktionen

Verfahren mit Gas-Feststoff-Reaktionen (auch Carbonate Looping genannt) nutzen meist
feste Erdalkalioxide, welche sich Uber eine chemische Reaktion in Karbonate umwandeln. Das
Verfahren wird in zwei gekoppelten Wirbelschichtreaktoren ausgefihrt. Innerhalb eines Kar-
bonators wird das im Rauchgas enthaltene CO. gebunden und unter Zuflihrung von thermi-
scher Energie im Kalzinator freigesetzt. Gangige Oxide sind Kalziumoxid (CaO), Magnesi-
umoxid (MgO) aber auch Eisenoxid (FeO). Die nachfolgende Betrachtung beschrankt sich auf
CaOo [7].

Die Einbindung von CO; an CaO findet im Karbonator in einen Temperaturbereich von 600-
700°C statt (Formel 3-2). Vereinfacht laufen bei der CO2-Abscheidung nacheinander folgende
Einzelschritte ab:

Transport des CO; an die Oberflache des CaO durch deren gasseitige Grenzschicht
Transport an die innere Oberflache der Partikel

Chemiesorption des CO. an der Feststoffoberflache

Diffusion ins Festphaseninnere und Bildung von CaCOs

N

CaOs) + €Oy = CaCosiy  Ahg = 178,2 kJ /mol Formel 3-2

Der geschwindigkeitsbestimmende Schritt ist der Transport in der festen Phase, da der Diffu-
sionskoeffizient des CO; dort sehr niedrig ist. Neben der CO,-Einbindung findet zusatzlich eine
SO,-Einbindung statt unter der Bildung von Calciumsulfat (siehe Formel 3-3). Die Bindung von
CaO zu CaSO0; ist irreversibel.

1
Ca0s) + S0z(g) + 5 02(g) = €aSOys) Formel 3-3

Die Regeneration erfolgt bei hdherer Temperatur (ca. 900°C) im Kalzinator unter Freisetzung
von CO; in Gasphase. Das dabei wiedergewonnene CaO wird in den Karbonator zuriickge-
fuhrt und schliet somit den Kreislauf. Es ist jedoch zu beachten, dass die CO.-
Aufnahmefahigkeit von CaO mit steigender Zyklenzahl abnimmt. Die Ursache hierfur liegt ei-
nerseits in der zunehmenden Versinterung der Partikeloberflache, andererseits in der irrever-
siblen Bindung von Nebenbestandteilen des Abgases (siehe Formel 3-3). Um eine ausrei-
chende Einbinderate zu gewahrleisten, muss kontinuierlich frisches Material (Make-up) zuge-
geben werden. Zur Bereitstellung der Warmemenge flir die Regeneration existieren zwei Kon-
zepte, welche im Folgenden erlautert werden [7, 23].

Carbonate Looping mit sauerstoffgefeuertem Kalzinator

Der Prozess ist schematisch in Abbildung 3-13 dargestellt. Die Warme flr die Regeneration
im Kalzinator wird durch die Verbrennung von z.B. Kohle bereitgestellt. Um den abgetrennten
CO2-Strom nicht mit Stickstoff zu verunreinigen, wird reiner Sauerstoff als Oxidationsmittel
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verwendet. Der CO2-Strom wird anschlie®end im nachgeschaltenen Zyklon vom Feststoff ge-
reinigt und nach Abkihlung sowie Entstaubung in einem Kompressor verdichtet [7].

Im Vergleich zu anderen CO»-Abscheidetechnologien verursacht das Carbonate Looping nur
geringe Wirkungsgradeinbufien, welche zu einem wesentlichen Teil durch die Bereitstellung
des Sauerstoffs anfallen. Naturlicher Kalkstein (CaCOs) ist zudem weltweit vorhanden und
gunstig zu beschaffen. Es ergeben sich CO»-Vermeidungskosten von 14,5-18 €/t CO- [24].

COz zur
Rauchgas Kompression
.ohne* COz
~, ~ Make-up
CaCls (" CaCQOs3
L e —
Karbonator Kalzinator
T=650°C T=800°C
J Cal L\ J Brennstoff
5 " Asche und
aucngas deaktiviertes
vom Kraftwerk M adiind Sauerstoff

Abbildung 3-13: Carbonate Looping mit sauerstoffgefeuertem Kalzinator, adaptiert nach [7]

Carbonate Looping mit extern geheiztem Kalzinator

Alternativ kann der Kalzinator indirekt Gber eine externe Brennkammer beheizt werden (siehe
Abbildung 3-14). Herausforderung hierbei sind die verwendeten Materialien, welche bei Tem-
peraturen von 1000°C bestandig sein mussen. Das entstehende Rauchgas in der Brennkam-
mer wird nach der Abgabe der Warme in den Karbonator geleitet. Als Oxidationsmittel fur die
Verbrennung kann sowohl Luft als auch Sauerstoff verwendet werden [7].

Rauchgas
_ohne* COz Kompression
CaCls
> ] Warme
Karbonator Kalzinator < Brennkammer
T=650°C T=900"C T=1000"C
& Ca0
—
b F 3 F 9
Rauchgas
vom Kraftwerk Brennstoff Luft

Abbildung 3-14: Carbonate Looping mit extern geheiztem Kalzinator, adaptiert nach [7]

3.3.4 Membranverfahren

Uber Membranverfahren kénnen Gase selektiv voneinander getrennt werden. Eine Membran
wirkt dabei als selektive Barriere zwischen zwei Kompartimenten und teilt einen Gasstrom in

viv
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Permeat (der Anteil, welcher die Membran passiert hat) und Retentat (der nicht abgetrennte
Anteil). Ein vereinfachtes Schema der Membrantechnologie ist in Abbildung 3-15 dargestellt.
Die Triebkraft fur die Trennung ist das Druckverhaltnis zwischen den beiden Seiten der Memb-
ran. Vorteil dieser Technologie ist, dass sie ohne den Einsatz thermischer Energie auskommt.

o Retentat
—

Permeat
Abbildung 3-15: Gastrennung mittels Membrantechnologie [25]

Je nach eingesetzter Kraftwerkstechnologie bzw. den Abgaszusammensetzungen, eignen
sich Membrane zur Abtrennung von:

1. Wasserstoff (Pre-Combustion Verfahren)
2. Sauerstoff (Oxy-Combustion Verfahren)
3. Kohlendioxid (Post-Combustion Verfahren)

Membranen zur Sauerstoff- und Wasserstoffabtrennung sind kommerziell verfigbar. Die Ab-
trennung von Wasserstoff aus Synthesegasen und Raffineriegasen gehdrt zum Stand der
Technik. Die Hauptbestandteile von Luft (Sauerstoff und Stickstoff) kbnnen uber Membranen
grundsatzlich auch voneinander getrennt werden. Dieses Verfahren erreicht jedoch nicht die
Reinheit von kryogen hergestelltem Sauerstoff. Zum gegenwartigen Zeitpunkt gibt es noch
keine Membran, welche eine Auftrennung von Stickstoff- und Kohlendioxidgemischen (wie sie
in Post-Combustion Kraftwerken auftreten) ermdéglicht. Technische Herausforderungen hierbei
sind die niedrige CO2-Konzentration und die geringe Selektivitat solcher Membranen. Es exis-
tieren jedoch einige Forschungsprojekte, welche zum Ziel haben, eine Membran zur selektiven
Abscheidung von CO; aus Rauchgasen zu entwickeln [7, 21].

Grundsatzlich wird zwischen selektiven und nicht selektiven Membrantechniken unterschieden

[7]:
3.3.4.1 Selektive Membrantechnik

Semipermeable Membranen ermdglichen die selektive Trennung von Gasen. Diese Membra-
nen kénnen aus unterschiedlichsten Werkstoffen, wie Keramiken, Metallen, aber auch poly-
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meren Kunststoffen, bestehen. Selektive Membrantechnik benétigt keine Sorptionsmedien o-
der Chemikalien, daher ist eine Regeneration nicht erforderlich. Zudem besitzen Membranen
keine beweglichen Teile, wodurch Wartungsaufwand und somit die Betriebskosten im Ver-
gleich zu anderen CO2-Abscheidetechniken sehr niedrig sind. Zur CO»-Abscheidung kommen
Polymer-Membranen und anorganische Membranen zum Einsatz:

Polymer-Membranen

Membranen aus Polymerkunststoffen (vor allem aus Celluloseacetat, Polysulfonen und Poly-
amiden) werden in groflen Mallstab zur Entsduerung von Erdgas eingesetzt (CO2/H2S-
Abtrennung). Stand der Technik sind Membranen aus Polymethylsiloxan, Polyoctylmethylsilo-
xan und Ethylcellulose. Es werden Membranen mit einer glasartigen, harten Oberflache mit
stutzendem, elastischem Tragermaterial praferiert. In der Forschung befinden sich zurzeit mik-
ropordse, kohlenstoffbasierte Membranmaterialien. Durch die Einbettung von Nanostrukturen
wird versucht, die Selektivitat fur CO» zu erhéhen. Die Trennung von Stickstoff/Kohlendioxid-
gemischen (Hauptbestandteile des Rauchgases im Post-Combustion-Verfahren) tber Poly-
mer-Membranen ist bisher nicht moglich [7].

Anorganische Membranen

Polymer-Membranen kénnen nicht bei hdheren Temperaturen betrieben werden. Daher sind
fur die Behandlung von Rauchgasen (60-120°C) anorganische Membranen besser geeignet.
Diese werden beispielsweise aus Keramiken oder Zeolithen gefertigt. Zeolithe besitzen den
Vorteil, dass die chemische Affinitat der Poren gegeniber CO, durch den Einbau von funktio-
nellen Gruppen erhdht werden kann. Negativ hingegen ist die Empfindlichkeit gegenliber Was-
serdampf, welcher zu einer Zerstdrung der Struktur flhrt. Durch die Zugabe von strukturstabi-
lisierenden Stoffen wie ZrO2 kann die Empfindlichkeit gegentber Wasserdampf herabgesetzt
werden. Andere Ansatze, um die Bestandigkeit der Membran zu erhéhen, waren SiO» durch
TiO2 zu ersetzen, mit Ni oder Co zu dotieren oder teilweise zu methylieren, um die Oberflachen
hydrophober zu gestalten. Anorganische Membranen finden in der Synthesegasaufbereitung
zur Trennung von Sauerstoff- und Wasserstoff Anwendung.

3.3.4.2 Nichtselektive Membrantechnik

Die Membranen der nichtselektiven Membrantechnik (auch als Hybrid Membran-Amin-Verfah-
ren bezeichnet) weisen im Gegensatz zu der selektiven Membrantechnik keine gasselektiven
Eigenschaften auf. Anwendungen finden jene Membranen bei der Gewinnung von CO; aus
der Atmosphare. Dabei wird auf der Retentatseite der Membran Luft zugefihrt, wahrend die
Permeatseite kontinuierlich von einer MEA-L&sung Gberstréomt wird. Die MEA-L&sung reagiert
mit dem CO: der Luft (Permeat) und bindet es. Die Funktion der Membran selbst ist nur die
Trennung der Gas- von der Flussigseite. Der treibende Mechanismus des Konzentrationsun-
terschiedes wird dabei sehr hoch, da die Konzentration von CO, auf der Permeatseite quasi
gegen Null geht. Die Nachteile einer Gaswasche, der Austrag von MEA und Abbauprodukte
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in die Atmosphare, werden vermieden. Eine solche Anlage ware theoretisch fir die Rauch-
gasseparation realisierbar.

3.3.5 Kryogenverfahren

Bei Kryogenverfahren wird CO2 physikalisch durch Sublimieren, Auskondensieren, oder Des-
tillieren aus einem Abgasstrom getrennt. Bei einen ausreichend hohen Partialdruck von CO;
(kritischer Druck pw=73,825bar) kann es aus einem Gasgemisch durch Kihlung unterhalb der
kritischen Temperatur von 304,21K (ca. 31°C) auskondensiert werden. In Abbildung 3-16 fin-
det sich ein vereinfachtes Schema des Kryogen-Verfahrens. Anwendung findet die Tieftempe-
ratur-Verflissigung und Reinigung von CO; bei Abgasen mit einer Reinheit von 90%. Die Vor-
teile des Verfahrens sind die relativ einfache Verfahrensfuhrung und das Vorliegen flussigen
COgzs. Nachteilig bei Verbrennungsabgasen sind jedoch der hohe Kihlenergiebedarf und die
relativ geringen vorhandenen CO,-Konzentrationen. Zudem erfordert das Verfahren eine Ab-
trennung von Nebenprodukten wie NOx und SOy, falls vorhanden [7].

Warmetauscher Kihler Auftrennung

Gereinigtes + \ /‘Q‘\ \ /—\

Verdichter
|7 Aufbereitetes Gas

B —
—
b

Abbildung 3-16: Vereinfachtes GrundflieRbild eines Kryogen-Verfahrens zur Abscheidung von COz2, adaptiert nach
[21]

3.3.6 Biologische CO2-Nutzung

Biologische und biotechnologische Verfahren erlauben einen direkten Einsatz von Rauchgas
als CO2-Quelle, eine vorgeschaltete CO2-Abtrennung und —Aufbereitung entfallt. Grundsatz-
lich existieren zwei wesentliche Technologiewege zur biologischen Nutzung von CO.. Ersterer
nutzt die Fotosynthese als Umwandlungsprozess zur Erzeugung von Biomasse. Mikroalgen
haben hierbei eine besondere Stellung, da sie hohe Wachstumsraten und somit hohe CO»-
Einbindungsraten aufweisen. Der zweite Weg nutzt Mikroorganismen, um CO. aufzunehmen
und in Folge zu geeigneten chemischen Substanzen zu reduzieren. In den nachsten beiden
Unterkapiteln wird auf diese beiden Technologiewege im Detail eingegangen.

»

viv

RHI MAGNESITA



Kapitel 3 - Grundlagen der CO2-Abscheidung 33

3.3.6.1 Fotosynthese anhand des Beispiels von Mikroalgen

Die Fotosynthese ist ein Umwandlungsprozess, bei welchem hauptsachlich Pflanzen unter
Einwirkung von Sonnenenergie aus CO2 und H2O Biomasse bzw. Kohlenhydrate erzeugen.
Mikroalgen sind pflanzliche Organismen, die in einer wassrigen Suspension leben und Foto-
synthese betreiben. Im Gegensatz zu terrestrischen Pflanzen bilden sie bei gleicher Sonnen-
einstrahlung 5- bis 10-mal so schnell Biomasse. Die photosynthetische Effizienz von aquati-
scher Biomasse ist 5% hoher als jene von terrestrischer Biomasse (maximal 2%). Abbildung
3-17 visualisiert das Verfahrensschema zur CO»-Bindung Uber Mikroalgen mittels Fotosyn-
these. Die Algensuspensionen befinden sich in Fotobioreaktoren, in welchen die Fotosynthese
erfolgt. Die Fotobioreaktoren sind Behalter mit durchsichtiger Oberflache, so dass die Sonnen-
strahlen zu den Algen gelangen konnen. Die Reaktoren werden im Freien oder in Gewachs-
hausern aufgestellt. Im Falle einer freien Aufstellung benétigen die Reaktoren zusatzliche Hei-
zung/Kihlung, um optimale Temperaturen fir das Algenwachstum sicherzustellen. Damit alle
Mikroalgen in der Suspension mit Sonnenlicht versorgt werden, wird die Suspension kontinu-
ierlich durchmischt. Die Fotobioreaktoren befinden sich im gulnstigsten Fall direkt bei der
Rauchgas-Quelle um langere Transportstrecken zu vermeiden. Langere Transportstrecken
wirken sich negativ auf die Energiebilanz aus, da Geblase bendtigt werden, um den Druckver-
lust in Leitungen und nachfolgenden Aggregaten zu kompensieren.

Entwasserung
ggf. Trocknung

Ernte

CQz (Rauchgas) Algenbiomasse 4

Fotobioreaktoren Weitere Umsetzung der Algen

Abbildung 3-17: Verfahrensschema Mikroalgen zur CO2-Nutzung mittels Fotosynthese, adaptiert nach[7]

Die Ernte erfolgt im nachsten Schritt, wenn die Suspension einen Algen-Anteil von zirka 2%
erreicht hat. Dazu wird ein Teil der Suspension entnommen und die erhaltenen Mikroalgen
abgetrennt. Die gewonnene Algenbiomasse besitzt einen hohen Wasseranteil und muss je
nach Verwendungszweck entwassert bzw. getrocknet werden. Der Trocknungsprozess ist
sehr energie- und kostenintensiv, sofern er nicht mit Uberschussabwérme erfolgt, daher wéren
Anwendungen ohne Trocknung zu préaferieren. Mégliche Anwendungen hierbei waren die Ver-
garung in einer Biogasanlage oder die hydrothermale Behandlung zur Gewinnung von Biok-
raftstoffen [7].
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3.3.6.2 Umwandlung von CO2 mittels Bakterien und Archaeen

Der zweite Weg basiert auf Redoxprozessen. Mikroorganismen nehmen das CO- aus Rauch-
gasen auf (nach REA ca. 60°C) und reduzieren es zu geeigneten chemischen Substanzen.
Als Mikroorganismen werden Bakterien und sogenannte Archaeen verwendet, welche um-
gangssprachlich auch als Urbakterien bezeichnet werden. Fur den Redoxprozess bedarf es
eines stofflichen Energietragers, welcher oxidiert werden kann, wie zum Beispiel Wasserstoff.
Ein Verfahrensschema ist in Abbildung 3-18 abgebildet. Die verwendeten Mikroorganismen
mussen schnell wachsend sein, daher viel CO; aufnehmen kénnen und zudem unter gleichen
Verhaltnissen bestandig sein, wie es das Rauchgas bezliglich Temperatur und Atmosphare
vorgibt.

Produkte aus Biopolymeren/
Biokunststoffen:

- Lebensmittelverpackungen
- Gartenbauutensilien

- Sackerl

- Kunststoffbesteck

- Becher

CO2 (Rauchgas, ca. 60°C) Chem. Verbindung

Mikroorganismen

Abbildung 3-18: Verfahrensschema Bakterien und Archaeen zur Umwandlung von COz2

Die CO.-Fixierung ist nur die erste Verfahrensstufe der mikrobiellen CO.-Nutzung. Der
nachste Schritt besteht in der Umwandlung des aufgenommenen CO: in die gewinschten
Zielprodukte. Dies geschieht Uber Stoffwechselprozesse in Bakterien und Archaeen. Mikroor-
ganismen, deren Metabolismus so erweitert werden kann, dass sowohl CO, gebunden als
auch ein Chemieprodukt gebildet werden kann, heilen Wirtssysteme. Die Kultivierung der
Mikroorganismen geschieht in Fermentoren, in welchen Temperatur, pH-Wert sowie auch die
Zelldichte laufend Gberwacht werden. Es wird ein Nahrmedium zugegeben, welcher alle fir
das Wachstum der Mikroorganismen erforderlichen Stoffe zur Verfligung stellt. Zu diesen Stof-
fen zahlen neben dem Hauptnahrelement Stickstoff auch Vitamine und Spurenelemente sowie
ein stofflicher Energietrager (z.B. H2). Um eine homogene Verteilung von Biomasse, Nahrme-
dium und Rauchgas im Bioreaktor (Fermenter) sicherzustellen, wird ein Ruhrwerk bendtigt
oder die Umwalzung geschieht Gber den Gaseintrag [7].

3.4 CO:-Transport

CO,-Erzeugerstatten sind meist von der Industrie zur Nutzung des Kohlenstoffdioxids geogra-
fisch getrennt, daher bendtigt es dementsprechende Transportmdglichkeiten. Das am haufigs-
ten verwendete Transportmittel, um groRe Gasmengen sicher und kosteneffektiv zu beférdern,
ist mittels Pipeline-Technologie. Dabei wird CO2 nach der Aufbereitung verdichtet und konti-
nuierlich Uber eine Pipeline zum Zielort transportiert. Um die Pipeline-Kapazitat sinnvoll zu
nutzen, wird CO; in die flussige oder in die Uberkritische Phase unter erhdhtem Druck ge-
bracht. Es wird ein Druck oberhalb des kritischen Drucks von reinem CO. empfohlen (73,8

»

viv

RHI MAGNESITA



Kapitel 3 - Grundlagen der CO2-Abscheidung 35

bar), um eine Bildung von Zweiphasengemischen (Gas und Flissigkeit) zu verhindern [26].
Zweiphasengemische in der Pipeline flihren zu rapiden Druckabfallen innerhalb der Pipeline,
beschadigen die Férderapparate (Verdichter, Pumpe) und fihren zu einer Absenkung der zu
transportierenden Menge. Der erforderliche Druck, um eine kontinuierliche Férderung der fliis-
sigen Phase sicherzustellen, ist abhangig von der Betriebstemperatur des Gases und von sei-
ner Reinheit. Die thermodynamischen Eigenschaften von CO, werden signifikant durch seine
Nebenkomponenten beeinflusst. Typische Nebenkomponenten im abgetrennten CO,-Strom
sind inerte Gase wie Stickstoff oder Argon, auch toxische Stoffe (Kohlenmonoxid, Stickoxide,
Schwefeldioxid, Schwefelwasserstoff ...) und Wasser. Die Konzentration und Zusammenset-
zung der Nebenkomponenten ist abhangig vom Ursprung des abgeschiedenen Gases und
von der Abscheidetechnologie. Durch die Losung von COz in Wasser bildet sich Kohlensaure
aus, welche korrosiv wirkt. Durch Verunreinigungen wie beispielsweise Schwefelwasserstoff
wird die korrosive Wirkung des Wassers intensiviert. Es wird daher empfohlen, den maximalen
Wassergehalt unterhalb der Loslichkeits-Konzentration des Wassers im Kohlendioxid nicht zu
Uberschreiten [7, 7, 27].

Der Transport von CO; mittels Pipeline gehért mittlerweile zur etablierten Technik. In den Ver-
einigten Staaten wird schon seit den siebziger Jahren CO; mittels Pipeline Gber langere Stre-
cken fir EOR-Anwendungen (siehe Unterkapitel 4.2.1) transportiert. Der bisherige Ausbau ist
in Abbildung 3-19 in Form von roten Linien ersichtlich. Auch in den Niederlanden wurde ein
CO2-Pipelinenetz realisiert, welches COz-produzierende und CO;-nutzende Prozesse mitei-
nander verbindet [7, 28].

L = CO0,taCanada . [
;—‘l 4 B= -1‘“"—\..,,_, |
S L Montana | Hlprth Dakotn _[. S :

Abbildung 3-19: CO2-Pipelines in den Vereinigten Staaten [29]

Ebenso fur groRere CO2>-Gasmengen geeignet ist der Transport mittels Schiff. Wie in der Pipe-
line ist hierbei der Transport in der flissigen Phase zu bevorzugen, um die vorhandenen Ka-
pazitaten bestmdglich zu nutzen und grofRere CO.-Mengen bei gleichen Tankvolumina zu er-
moglichen. Auch der Transport von CO. als Trockeneis ware realisierbar, ist jedoch aufgrund
der energieaufwandigen Herstellung nicht wirtschaftlich. Da es sich beim Schiffstransport um
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eine diskontinuierliche Transportart handelt, sind zusatzlich Zwischenspeicher fir das Gas n6-
tig. Zudem mussen die angesteuerten Hafen mit zusatzlicher Be-und Entladeinfrastruktur fir
CO- nachgerustet werden. Der Flissiggas-Transport ist durch den weltweiten Transport von
flissigem Erdgas (LNG=“Liquid Natural Gas*) bereits umfangreich untersucht. Auch fur klei-
nere Transportmengen von CO; liegen bereits Daten vor. Das CO, wurde innerhalb von Druck-
tanks mit einem Volumen von 1000 und 1500 m3 bei einem Transportdruck von 14 und 20 bar
zwischen Hafen in Nordeuropa zur Anwendung in der Lebensmittelindustrie transportiert [30].
Ebenso wie beim Pipelinetransport sind bei Schiffen die spezifischen Eigenschaften des ab-
geschiedenen CO, wie Toxizitat, Korrosion und Hydratbildung sowie Mehrphasen-Verhalten
zu berticksichtigen [7].

Fir kleinere Gasmengen ist der Transport auf der Strafe mittels Straflentankwagen (siehe
Abbildung 3-20) oder per Eisenbahn mittels Eisenbahntankwagen zu préaferieren. Der Trans-
port erfolgt in gekihlten Drucktanks, die bei Temperaturen unterhalb -20°C und Drlcken von
ca. 20 bar betrieben werden [30]. Bei jenen Betriebsbedingungen lassen sich Transportkapa-
zitaten von ca. 20t CO beim StralRentransport und bis zu 3000t CO; beim Schienentransport
realisieren. Da diese Transportmdglichkeiten diskontinuierlich sind, ist eine Gasspeicherung
vor Ort bei den CO2-Erzeuger notwendig [7].

Abbildung 3-20: CO2-StralRentankwagen der Firma [31]

3.4.1 Integration in die Zementindustrie

Die Zementindustrie gehdrt zu den wichtigsten industriellen Emittenten von COa. Zur Herstel-
lung von Klinker wird Kalkstein (CaCQs) in einem Drehrohrofen entsduert und zu Kalziumoxid
(CaO) umgewandelt. Der Prozess besitzt grundsatzlich groRe Ahnlichkeiten zur Magnesia-
Herstellung. Im Rahmen von laufenden Forschungsprojekten werden Oxy- und Post Combus-
tion-Verfahren naher betrachtet. Pre-Combustion-Verfahren sind nicht von Relevanz, da nur
brennstoffbedingtes CO, gemindert werden kénnte und das CO; aus der Entsauerung des
Rohmaterials unbehandelt bleiben wurde.
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Oxyfuel-Verfahren

Die Verbrennung mit reinem Sauerstoff beeinflusst sowohl den Verbrennungs- als auch den
Stoffumwandlungsprozess. In Abbildung 3-21 ist das Verfahrensschema einer Oxyfuel-Ze-
mentofenanlage dargestellt. Eine Luftzerlegungsanlage trennt Luft in ihre beiden Hauptkom-
ponenten (O2 und N2) auf, der Sauerstoff wird flr die Brennstoffumsetzung zur Klinkerproduk-
tion im Drehrohrofen verwendet. Pro Tonne Klinker werden zirka 0,3 Tonnen an reinem Sau-
erstoff bendtigt. Das Abgas aus der Verbrennung im Drehofen besteht Grof3teils aus CO, und
H-O. Die Bildung des Klinkers wird durch das Abgas mit erhéhten CO»-Konzentrationen nicht
wesentlich beeinflusst. Die erhdhten Brenntemperaturen durch das Fehlen von inertem N2 ver-
schieben jedoch das Gleichgewicht der Entsauerungsreaktion zu hdheren Temperaturen [32].
Das Abgas aus dem Drehofen wird Uber einen Warmetauscher geleitet und passiert einen
Filter, um Staube aus der Verbrennung abzuscheiden. In weiterer Folge durchlauft es einen
Warmetauscher zur weiteren Abkihlung des Rauchgases. Im Kondensator wird der Ab-
gasstrom soweit abgekiihlt, sodass H2O als flissige Phase ausfallt. Ein Teil des Abgasstroms
wird im Kreislauf gefhrt und gelangt Uber den Kuhler in den Drehofen, um die Verbrennungs-
temperatur zu regulieren. Der Klinker aus dem Drehofen wird zunachst tiber den rezirkulierten
Gasstrom und im nachsten Schritt Uber einen Luftstrom abgekuihlt. Der Luftstrom erwarmt sich
und wird in Folge Uber den Warmetauscher geleitet, wo er weitere thermische Energie aus
dem Abgasstroms des Drehofens aufnimmt. Der heilRe Luftstrom dient zur Trocknung des
Rohmaterials. Das CO»-haltige Abgas besitzt CO,-Konzentrationen von ca. 85 bis 90 Vol.-%.
Die Abgaszusammensetzung wird maf3geblich durch Falschlufteinbriche bestimmt, welche
durch einen leichten Unterdruck in der Ofenanlage verursacht werden. Daher ist vor einer Ver-
dichtung und dem Transport des CO- eine weitere Aufbereitung des Abgasstroms erforderlich

[7].
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Abbildung 3-21: CO2-Abscheidung in einer Oxyfuel-Zementofenanlage [33]
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Die Anwendung des Oxyfuel-Verfahrens beim Klinkerbrennprozess ist noch in einem sehr fru-
hen Stadium der Entwicklung. Bisher wurden nur theoretische Studien sowie Laborversuche
durchgefiihrt. Es werden theoretische CO2-Abtrennraten von 90-99% angegeben [7]. Die
Technik zur CO2-Abscheidung wirde jedoch den elektrischen Energiebedarf im Vergleich zu
einer konventionellen Zementofenanlage verdoppeln. Die spezifischen Vermeidungskosten
liegen in einem Bereich von 40-60 €/t vermiedenes CO, (ohne Transport und Speicherung)
[33]. Pilot- oder Demonstrationsanlagen in der Zementindustrie sind weltweit noch nicht be-
kannt.

Post-Combustion-Verfahren

Der Vorteil in dieser Verfahrensfihrung ist, dass es sich um eine nachgeschaltete Abgasreini-
gungseinrichtung handelt, welche den Produktionsprozess im Gegensatz zum Oxyfuel-Pro-
zess kaum beeinflusst. Fur die Abtrennung des CO, kommen verschiedene Technologien in
Betracht (siehe Kapitel 3.3). Die Abscheidung mit chemischen Absorptionsmitteln gehdrt zu
den am weitesten erforschten Abtrenntechnologien von CO.. In Abbildung 3-22 ist die Ab-
scheidung von CO; in einem Zementwerk mithilfe von Absorption dargestellt, wobei vorwie-
gend Amine als Waschmittel in Frage kommen. Zur Absorption des Kohlenstoffdioxids aus
dem Abgasstrom (,flue gas®) und die Freisetzung des CO; aus dem beladenen Sorbens waren
groRe Kolonnen zu installieren. Theoretischen Berechnungen zufolge ware fir eine mittel-
grol3e Ofenanlage eine Absorberkolonne mit einer Héhe von 20-25 m und einem Durchmesser
von 6—7 m erforderlich, um eine Abtrennrate von mindestens 85 % zu erreichen [32, 34]. Es
musste die Konzentration von sauren Abgaskomponenten, insbesondere von SOg, limitiert
werden, um eine erhéhte Degradation des Absorptionsmittels zu vermeiden. Die Regeneration
des beladenen Absorptionsmittels ist ein sehr energieintensiver Schritt. Wirde man die Ab-
warme des Klinkerbrennprozesses verwenden, kdnnten maximal 30% der erforderlichen Ener-
gie bereitgestellt werden [34]. Daher ware eventuell ein separates Kraftwerk zu installieren,
um den Dampf fur die Regeneration des Sorbens zu liefern [7].
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Im Gesamten wirden sich durch Installation und Betrieb einer Aminwasche sowohl die Her-
stellkosten von Zement als auch der Energieeinsatz zur Klinkerproduktion verdoppeln. Die
spezifischen Vermeidungskosten liegen in einem Bereich von 50-100 €/t vermiedenes CO»
(ohne Transport und Speicherung). Zurzeit werden Pilotversuche zur Aminwasche, ,Chilled
Ammonia“- Prozess und das Carbonate-Looping-Verfahren in europdischen Zementwerken
diskutiert [7, 32].
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4 Einsatz und Verwendung von CO:

Kohlenstoffdioxid wird in vielen Bereichen der Nahrungsmittel-, Pharma- oder der chemischen
Industrie eingesetzt. Es ist preiswert, nicht entflammbar und wird physikalisch als komprimier-
tes Gas, in flissiger Form, als Trockeneis oder in Uberkritischer Phase benutzt. Es wird zwi-
schen chemischen, physikalischen und biologischen Nutzungspfaden unterschieden. Die bio-
logischen Nutzungspfade wurden bereits in Unterkapitel 3.3.6 behandelt, da es hier keine
strikte Trennung zwischen Abscheidung und Verwendung von CO2 vorgenommen werden
kann.

4.1 Chemische Nutzungspfade

Kohlendioxid besitzt eine freie Standardbildungsenthalpie von -393 kJ/mol und ist thermody-
namisch gesehen ein Endprodukt aus Verbrennungsprozessen. Die Aktivierung bzw. die Re-
duktion von CO. als Umkehrung der Verbrennung ist daher energetisch entsprechend aufwan-
dig [35].

4.1.1 Harnstoff

GroRes Anwendungsbiet fur CO2 in der chemischen Industrie besteht in der Herstellung von
Harnstoff (Urea). Harnstoff ist ein wichtiger Stickstoffdlinger mit dem héchsten N-Gehalt von
46% und einer jahrlichen, weltweiten Gesamtproduktion von tiber 200 Mio. to. Er wird aus den
Ausgangsstoffen Ammoniak und Kohlenstoffdioxid gewonnen. Fur die Produktion von einer
Tonne Harnstoff werden je nach Verfahren 567-600 kg NH3 und 735-750 kg CO. bendtigt. Das
bendtigte CO-, fallt als Nebenprodukt bei der Wasserstoff- Ammoniakherstellung an, welcher
Ublicherweise ein vorgelagerter Prozess zur Harnstoffsynthese ist. Der Prozess |auft in zwei
Schritten ab, wie folgende Formeln zeigen:

2NH; + CO, & NH,COONH, Formel 4-1
NH,COONH, < CO(NH,), + H,0 Formel 4-2

Abbildung 4-1 gibt das Prozessschema einer konventionellen Harnstoffsynthese wieder. In
einem Hochdruckreaktor werden NHs und CO: bei einem Druck von 140-250 bar in einer
exothermen Reaktion (Ah=-117 kdJ/mol) zu Ammoniumcarbamat umgewandelt (Punkt a; For-
mel 4-1). Ammoniumcarbamat reagiert in einer endothermen Reaktion (Ath =15,5 kJ/mol) wei-
ter zu Harnstoff und Wasser (Formel 4-2) Gber aufeinanderfolgende Zersetzungsreaktoren bei
stufenweise, fallendem Druck (Punkt b, o, d). Entstehende Gase werden tber Kompressoren
(Punkt g) und Warmeubertrager (Punkt f) in den Prozess zurtckgefuhrt. Die verbleibende flus-
sige Harnstoffschmelze wird entweder in einem Prillturm verspruht (Punkt e) oder in einem
Granulator zu Granulat verarbeitet (36 [36]).
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Abbildung 4-1: Prozesschema fiir die Harnstoffsynthese [37]

4.1.2 Salizylsaure

In der Kolbe-Schmidt-Reaktion wird Salizylsaure durch Umsetzung von Natriumphenolat mit
Kohlendioxid unter hoher Temperatur und Druck gewonnen. Salizylsdure ist das Ausgangs-
material fur die Verbindung Acetylsalizylsdure, ein Medikament, welches unter den Namen
»Aspirin“ verkauft wird. [7].

O~_-ONa O~_-OH

OH co, ONa H,s0, OH

—_— —_—

NaOH

Abbildung 4-2: Kiinstliche Herstellung von Salizylsaure iber Kolbe-Schmidt-Reaktion [38]

4.1.3 Soda

Nach dem Solvay-Verfahren kann Soda (Na2COz3) aus Kohlenstoffdioxid gewonnen werden.
Durch das Einleiten von NH3z und CO: in eine gesattigte Natriumchlorid-Lésung (NaCl) wird
Natriumhydrogencarbonat (NaHCO:s) erzeugt (siehe Formel 4-3). Durch Erhitzen des Nitro-
hydrogencarbonats im Drehrohrofen (Formel 4-4) wird in Folge Soda gewonnen [39].
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2 NaCl + 2C0, + 2NHs + 2H,0 » 2NaHCO5 + 2NH,Cl Formel 4-3

2NaHC03 - Na2603 + COZ + H20 Formel 4-4

4.1.4 Methanisierung

Bei der Methanisierung wird Methan (CH.) Uber die Sabatier-Reaktion gebildet (Formel 4-5).
Dabei reagiert CO, mit 4 Aquivalenten Wasserstoff (iber einen Katalysator zu 1 mol CH, und
2 mol Wasser. Die Reaktion verlauft stark exotherm (AHR’= -165,0 kJ/mol).

COy(g) + 4Hyg) <> CHa(g) + 2H20(q) Formel 4-5

Diese Umsetzung von CO; hat in letzter Zeit unter dem Namen ,Power-to-Gas* (PtG) verstarkt
Aufmerksamkeit gewonnen. Unter PtG versteht man die chemische Umwandlung der Uber-
schussenergie aus erneuerbaren Energien in Brenngase mit teilweise nachgeschaltener Me-
thanisierung. Die Umwandlung zu Brenngasen ermdglicht eine chemische Energiespeiche-
rung von ansonsten nicht nutzbarer und schwer speicherbarer, elektrischer Energie. Ein Pro-
zessschema des PtG-Konzepts ist in Abbildung 4-3 dargestellt. Im ersten Hauptschritt von PtG
wird Uberschussenergie aus regenerativen Quellen (z.B. Wind, Sonne) verwendet, um Was-
serstoff (H2) aus Wasser Uber eine Elektrolyse zu gewinnen. Wasserstoff ist das erste Brenn-
gas des PtG-Prozesses. Es kann in eigene Wasserstoff-Versorgungs-Netze eingespeist sowie
auch ins Erdgasnetz beigemischt (zu ~ 4-5% [40]) oder in speziellen Tanks gelagert werden.
Uber die Methanisierung erhalt man Methan als zweites mogliches Endprodukt von PtG. Me-
than hat eine um den Faktor 3 héhere volumetrische Energiedichte als Wasserstoff, verbrennt
stark exotherm und kann in das vorhandene Erdgasnetz zu 100% eingespeist werden. Es kann
zur Wiedergewinnung von Strom in Gaskraftwerken sowie in Warme- als auch Mobilitatsan-
wendungen verwendet werden [35, 40].

| Strom
Wind 4=
H2-Verwertung Gl fecydng Gaskraftwerk
Sonne {=
A
Hz-Beimischung
: Elektrolyse
H2-Tank H2
- v
CH4
===p-| Methanisierung - Warme
H20
h 4
CO: 1 Verkehr
CO2 (el CO2 - Tank
Gasspeicher
Abbildung 4-3: Prozesschema von Power-to-Gas, adaptiert nach [35]
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Nachteilig bei dieser Technologie sind die derzeit hohen Produktionskosten fir Wasserstoff
aus regenerativen Quellen. Zum derzeitigen Standpunkt werden tUber 90% des Wasserstoffs
uber Dampfreforming gewonnen und nur ein geringer Anteil Uber die Wasserelektrolyse. Zu-
dem erlauben die Erdgaspreise derzeit keine wirtschaftliche Herstellung von synthetischem
Methan. Als CO2-Quelle fur PtG-Anlagen werden beispielsweise Biogas-Anlagen in Betracht
gezogen [40].

4.1.5 Power-to-Liquid

PtG ist nicht die einzige chemische Energiespeicher-Technologie. Anstatt Methan zu produ-
zieren, kénnen auch Methanol, Ameisensaure oder Treibstoffe synthetisiert werden. Diese
Prozessrouten werden unter den Begriffen ,Power-to-Liquid“ oder ,Power-to-Fuel* zusammen-
gefasst. Der Vorteil an diesem Konzept ist, dass Flussigkeiten leicht transportierbar sind, eine
sehr viel hdhere Energiedichte besitzen als Gase und ein breites Einsatzgebiet im Mobilitats-
sektor und in der chemischen Industrie haben. Als Ausgangsstoff fir die chemischen Massen-
produkte dient Synthesegas. Synthesegas ist eine Mischung von CO und H2 in unterschiedli-
chen Verhaltnissen. Es wird mittels der umgekehrten Wassergas-Shift-Reaktion (siehe Formel
4-6) Uber einen Katalysator hergestellt. Bei der Umsetzung von CO; in katalytischen Prozes-
sen spielt dessen Reinheit eine entscheidende Rolle. Aus Kraftwerksabgasen abgetrenntes
CO; beispielsweise kann Spuren von Schwefel und Schwermetallen enthalten, welche als Ka-
talysatorgifte wirken. Dies erfordert eine aufwendige Reinigung der Abgase, die sich entspre-
chend negativ auf die Gesamt-CO--Bilanz dieser chemischen Verwertungswege auswirkt. Al-
ternativ kann Synthesegas auch Uber die trockene Reformierung (siehe Formel 4-7) mit Me-
than in einem katalytischen Hochtemperaturverfahren hergestellt werden [41]. Beide Reaktio-
nen sind reversibel und abhangig von der Temperatur, Druck und Zusammensetzung des Syn-
thesegases.

€O+ H,0 & (CO, + H, Formel 4-6

CH,+ CO, & 2C0 + 2H, Formel 4-7

In Abbildung 4-4 sind mégliche chemische Verfahren ausgehend von Synthesegas dargestellt.
Aus dem Synthesegas kénnen Uber die Fischer-Tropsch-Synthese héherwertige Kohlenwas-
serstoffe erzeugt werden, welche als Treibstoffe verwendbar sind. Die Synthese von Harnstoff
mit Ammoniak ist ebenso realisierbar. Methanol stellt das wichtigste Folgeprodukt dar, da es
die Herstellung weiterer Chemierohstoffe erdffnet. Die Synthese von Methanol erfolgt nach
Formel 4-8.

CO + 2H, & CH;0H + H,0 Formel 4-8

Im Bereich der Kraftstoffe gibt es viele Einsatzgebiete fur Methanol. Methanol kann als Brenn-
stoff fur Verbrennungsmaschinen direkt verwendet werden oder in Form von Dimethylether.
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Uber die Umwandlung von Methanol zu MTBE (Methyl-tert-butylether) kann es als Antiklopf-
zusatz flr Motoren eingesetzt werden. Ein wichtiges Folgeprodukt von Methanol ist Formalde-
hyd, welches in grollen Mengen in der chemischen Industrie bendtigt wird. Technisch wird
Formaldehyd durch katalytische Oxidation von Methanol in einer exothermen Reaktion durch-
geflhrt, so dass kein nennenswerter Energieverbrauch von Methanol ausgeht. Formaldehyd
wird zur Herstellung von Aminoharzen wie UF-Harze (Harnstoff-Formaldehyd), MF-Harze (Me-
lamin-Formaldehyd-Harze) und PF-Harze (Phenol-Formaldehyd-Harze) verwendet. Die Harze
finden in mehreren Bereichen Anwendung, zum Beispiel in Lacken, Holz-und Verbundwerk-
stoffen und Schaumen. Essigsaure ist ein weiteres mdgliches Folgeprodukt aus Methanol und
Kohlenmonoxid.
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Abbildung 4-4: Herstellung chemischer Massenprodukte Uber Synthesegas [41]

4.1.6 Synthese von zyklischen Carbonaten

Zur Synthese von Funfringcarbonaten (z.B. Ethylencarbonat oder Propylencarbonat) wird
Kohlendioxid mit Epoxiden in Reaktion gebracht. Ethylencarbonat findet Verwendung als L&-
sungsmittel, beispielsweise fur Lithiumsalze in Lithiumbatterien. Einzigartig ist zudem die pas-
sivierende Wirkung von Ethylencarbonat an Elektroden [42]. Propylencarbonat hat dhnliche
Anwendungsbeispiele und findet zusatzlich Anwendung als Kunststoffweichmacher [43].

Kat. O
O

Abbildung 4-5: Synthese von zyklischen Carbonaten aus Epoxiden und COz [7]
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4.2 Physikalische Nutzungspfade
4.2.1 Enhanced Oil Recovery

CO. kann genutzt werden, um die Ausbeute an fossilen, kohlenwasserstoffhaltigen Rohstoffen
(Erdol, Erdgas, Kohle) aus deren geologischen Speicherformationen zu erhéhen. Kommerziell
am relevantesten ist die ,Enhanced Oil Recovery® (EOR) bzw. die Erhéhung der Ausbeute aus
Erdélspeicherformationen, welche seit Uber 40 Jahren groRtechnisch betrieben wird.

Wenn Erddlspeicherformationen mit herkémmlichen Férdereinrichtungen (primarer Abbau)
nicht mehr wirtschaftlich zu betreiben sind, kdnnen die Speicherstatten mit Wasser geflutet
werden um zuséatzliche Olmengen zu férdern (sekundérer Abbau). EOR stellt eine tertidre Ab-
baumdglichkeit dar, welche Chemikalien, Tenside, Wasser, Stickstoff oder CO, benutzt. CO-
wird dabei in stillgelegte Felder verpresst und fullt dabei das Porenvolumen auf, welches durch
die Olférderung aus den Lagerstatten zurlickgeblieben ist [44]. Es handelt sich dabei um ein
Hochdruckverfahren. Die Verdrangung des Ols zum Bohrloch und damit die Gewinnung des
Rohstoffes sind abhangig von den geologischen Bedingungen und der Schwere des Erddls.
Bei oberflachennahen Olfeldern wird der Druck im Gestein durch die Injektion von CO, auf-
rechterhalten, so dass in Folge das verbleibende Ol zu den Férderbohrungen getrieben wird.
In tiefer liegenden Olfelder wird durch das Einlésen von CO; in das Erdél die Viskositat des
Ols herabgesetzt und somit dessen FlieRfahigkeit erhdht, wodurch die Mischung dem Bohrloch
zufliedt [7].

Das CO- wird durch Entspannung an der Oberflache vom Erdél abgetrennt. Insgesamt bleiben
Uber den Zeitraum des Gesamtbetriebs gesehen in etwa 50% des injizierten CO- in der Lager-
statte gespeichert. Auf diese Weise kann CO; dauerhaft gespeichert werden. Aufgrund der
geeigneten geologischen Formationen der Lagerstatten sind die meisten CO»-EOR-Anlagen
in der USA zu finden [45]. Verwendetes CO, fir EOR-Anwendungen kommt zum Grolf3teil aus
natlrlich vorkommenden Quellen (80% des verwendeten CO; fir EOR-Anwendungen in den
USA stammt aus fossilen Lagerstatten [46]), welche Uber Pipelines oder andere Transport-
moglichkeiten zum Olfeld beférdert werden (siehe Kapitel 3.4). Nur ein geringer Anteil stammt
derzeit aus anthropogenen Quellen.

4.2.2 Extraktion

Bei einer Extraktion wird eine Komponente aus einem flissigen oder festen Tragermaterial
abgetrennt. Das Tragermaterial wird mit einem Lésungsmittel in Kontakt gebracht, in dem sich
die gewlnschte Substanz mdglichst gut 16st, alle anderen Bestandteile des Extraktionsgutes
jedoch nicht. Uber eine Trennstufe wird anschlieRend das Extraktionsmittel bzw. Lésungsmit-
tel von der extrahierten Substanz abgeschieden.

CO; eignet sich fur viele Anwendungen als Lésungsmittel, wobei die Ldslichkeitseigenschaf-
tendurch die Variation des Druckes gesteuert werden konnen. Im Uberkritischen Zustand hat
Kohlenstoffdioxid eine hohe Loéslichkeit fir unpolare Stoffe und kann somit giftige, organische
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Losungsmittel ersetzen. Zudem besitzt es eine sehr niedrige Viskositat und keine Grenzfla-
chenspannung, sodass es gut in komplexe Strukturen und Materialien eindringen kann. Es
wird daher als Lésemittel in verschiedenen Hochdruckprozessen eingesetzt. Eine typische
Hochdruck-Extraktionsanlage ist in Abbildung 4-6 dargestellt. CO, wird vom Vorratstank aus-
gehend (COz working tank) verdichtet, auf die gewlnschte Temperatur gebracht und in die
Extraktionsbehalter geleitet. Das beladene Kohlendioxid gelangt anschlieRend in einen Sepa-
rator, wo sich durch Anderung von Druck und/oder Temperatur Extrakt und CO, wieder tren-
nen. Das Extrakt wird am Boden abgezogen. CO. wird in einem Kondensator gekuhlt, verflis-
sigt und wieder in den Vorratstank geférdert. [7].
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Abbildung 4-6: FlieRbild einer Hochdruck-Extraktionsanlage [47]

Fur die Entkoffeinierung von Kaffee und Tee wird CO- bereits seit vielen Jahrzehnten einge-
setzt. Extraktionsbedingungen liegen im Bereich von 120-180 bar und 40-80°C. Das Koffein
wird anschlieRend im Gegenstrom mit Wasser ausgewaschen und das Lésungsmittel dadurch
regeneriert. Auch zur Extraktion von Krautern und Arzneipflanzen ist CO, als Lésungsmittel
sehr verbreitet [48].

4.2.3 Kaltemittel

Als Kaltemittel findet Kohlenstoffdioxid unter der Bezeichnung R744 in Fahrzeug- und statio-
naren Klimaanlagen, bei industrieller Kaltetechnik sowie in anderen Bereichen Verwendung.
COg; ist nicht entziindlich, was es aus Sicherheitsgriinden sehr attraktiv macht. Zudem weist
es eine hohe Umweltvertraglichkeit auf, da sein Treibhauspotenzial nur einen Bruchteil der
heute verwendeten Kaltemittel betragt (zum Vergleich: CO, schadigt das Klima 1430-mal we-
niger als Tetrafluorethan (Kurzname R134a)) und keine schadlichen Abbauprodukte entstehen

[71

CO: ist ein Hochdruckkaltemittel, daher sind fur einen effizienten Betrieb hohe Betriebsdriicke
erforderlich. In Abbildung 4-7 ist beispielhaft die Funktion einer Klimaanlage eines Autos sche-
matisiert. Ausgehend von Punkt 1 wird gasformiges, kaltes CO. im Kompressor auf einen
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Druck von 100-140 bar Uber die kritische Temperatur (T«~30,98°C) verdichtet. Im fahrtwind-
gekuhlten Warmetauscher (Punkt 3 und 4) wird die Warme abgeflhrt, je nach Ausflihrung ober
oder unterhalb der kritischen Temperatur. Im Expansionsventil bzw. der Drossel (Punkt 8) wird
der Druck des CO; abgebaut, dieser kihlt auf Temperaturen von 0 bis -20°C stark ab. Dabei
wird CO. teilweise verflussigt. Das flissige CO. wird im Punkt 6 verdampft und entzieht
dadurch der Umgebung Warme. Die abgekihlte Umgebungsluft wird GUber das Geblase (Punkt
7) dem Fahrgastraum zugefthrt [7, 49].

= Hochdruck gasférmig
Hochdruck fitissig

= Niederdruck filissig
Miederdruck gasfarmig

@ Kompressor © Filtertrockner

& Kompressorkupplung O Verdampfer

© Kondensator © Geblase

O Kondensatorltifter @ Expansicnsventil

Abbildung 4-7: Funktionsweise und Aufbau einer Klimaanlage [50]

4.2.4 Reinigungsverfahren

Um hochreine Oberflachen zu erzeugen, wird Kohlenstoffdioxid in Verbindung mit einem au-
tomatisierbaren Strahlverfahren in zunehmendem Male verwendet. Die Ldslichkeitseffekte
beruhen auf mechanisch-physikalischen Effekten oder der Léslichkeit von Verunreinigungen
im CO». Uber das CO,-Schneestrahlen kénnen wasserempfindliche Materialien, zum Beispiel
Bauteile der Elektronik- und Halbleiterindustrie, behandelt werden. Dabei wird festes Kohlen-
dioxid (Trockeneis) als Strahimedium eingesetzt. Die Bauteile bleiben nach der Behandlung
trocken zurick. Auch zur Behandlung korrosionsanfalliger Bauteile wird CO2 genutzt, da jene
durch eine wasserbasierte Reinigung geschadigt werden kdnnen. Zur Textilreinigung wird als
Alternative zum umwelt- und gesundheitsschadlichen Perchlorethylen (PER)nahekritisches
CO; verwendet [7, 51].

4.2.5 Impragnierung

Bei der Impragnierung wird eine Komponente in einem Lésungsmittel, in diesem Falle COo,
geldst und an einer anderen Stelle wieder abgeschieden. Es stellt somit den gegenlaufigen
Prozess zur Extraktion dar. Eine interessante Anwendung der Impragnierung mit CO- findet
sich in der Textilindustrie. Die meisten industriellen Farbeprozesse sind wasserbasiert. Pro kg
gefarbten Materials fallen 30 bis 400 kg Abwasser an, welche durch biologisch schwer abbau-
bare Farbstoffe belastet sind. Verdichtetes CO: eignet sich als Losemittel fur verschiedene
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Farbeprozesse und kann nach dem Prozess ohne Probleme wieder vom Farbemittel abge-
trennt werden. Somit kdnnen grofle Mengen an Abwasser vermieden werden. Mit der Imprag-
nierung lassen sich Baumwolle, Seide und unpolares Polyester farben [52].

4.2.6 Lebensmittelindustrie

Kohlenstoffdioxid findet vielfach Anwendung in der Lebensmitteltechnologie. Es wird bei So-
dagetranke oder Mineralwasser kiinstlich zugesetzt. Bei der Herstellung wird CO» unter hohem
Druck in das Getrank gepumpt, wobei es zu etwa 0,2 % mit Wasser zu Kohlensaure reagiert,
welche das Prickeln im Getrank auslost [7].

Trockeneis wird zur Kiihlung von unterschiedlichen Waren verwendet. Um eine spontane Fer-
mentation zu vermeiden, wird Trockeneis z.B. bei der Weinherstellung als Kihimittel verwen-
det, um frisch gepfllickte Trauben ohne Wasserverdinnung zu kuhlen [53].

Zudem wird CO- zur Frischhaltung von Lebensmittel verwendet. Friichte und andere verderb-
liche Lebensmittel werden dabei in einer kontrollierten, CO.-angereicherten Atmosphare gela-
gert. So kdénnen Lebensmittel unter vermindertem Sauerstoffpartialdruck, erhéhtem CO»-
Gehalt und niedrigen Temperaturen monatelang haltbar gemacht werden [7].

4.2.7 Kohlenstoffdioxid-Diingung

Pflanzen bendtigen zur Photosynthese Kohlenstoffdioxid und produzieren dabei Sauerstoff.
Das in der Atmosphare enthaltene CO- liegt mit einem Anteil von derzeit ca. 400 ppm unter-
halb des fir C3-Pflanzen (wie Weizen, Roggen oder Reis) zum Wachstum optimalen Anteils
von ca. 800 bis 1000 ppm. Wird den Pflanzen zusatzliches CO; zur Verfigung gestellt, kbnnen
die Pflanzen besser bzw. schneller wachsen. Bei den C4-Pflanzen (z.B. Mais, Zuckerrohr und
Hirse) liegt die Sattigungsgrenze knapp oberhalb von 400 ppm, sodass eine CO,-Dingung bei
diesen Pflanzenarten nicht erforderlich ist.

Das CO; wird entweder direkt als reines Gas oder als Verbrennungsprodukt aus Propan oder
Erdgas eingebracht. Die Brenngase werden hierbei in einer offenen Brennkammer verbrannt
und Uber einen Ventilator dem Gewachshaus zugefiihrt. Damit wird eine Kopplung von Din-
gung und Heizung erreicht wird. Durch eine Anreicherung der im Gewachshaus vorhandenen
Luft mit CO2 kann das Pflanzenwachstum bei manchen Arten um bis zu 40 Prozent gesteigert
werden [54, 55].

4.2.8 Brandbekampfung

Aufgrund seiner sauerstoffverdrangenden Eigenschaften wird CO; zu Feuerléschzwecken ver-
wendet. Zur Brandbekdmpfung kommt es vor allem in Handfeuerldschern und in automati-
schen Léschanlagen zum Einsatz.
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4.3 CO2-Speicherung

Die dauerhafte geologische Speicherung von Kohlenstoffdioxid ist in Osterreich seit dem
28. Dezember 2011 verboten. Davon ausgenommen sind Forschungsvorhaben geringen Um-
fanges, fur welche die Zustimmung des Bundes erforderlich ist, wenn dabei kohlenwasser-
stofffihrende geologische Strukturen genutzt werden [2]. Die CCS-Technologien sind nicht
Fokus dieser Arbeit. Es wird daher nur ein grober Uberblick (iber die CO,-Speicherung gege-
ben.

Fur die geologische Speicherung von CO; werden insbesondere drei Optionen genannt: Sali-
nare Aquifere, erschopfte Erddl- und Erdgaslagerstatten sowie nicht abbaubare Kohleflotze.
Um als potentieller CO2-Speicher in Frage zu kommen, mussen folgende Vorrausetzungen
erflllt werden [7]:

o Das Speichergestein sollte mindestens eine Tiefe von 800m aufweisen, damit das CO;
im Speicher in einer hohen Dichte vorliegt. Mit steigender Tiefe erhéhen sich Druck
und Temperatur im Untergrund. Ab einer Tiefe von 800m liegt CO2 im Uberkritischen
Zustand vor und besitzt eine Dichte von ca. 400 kg/m?.

e Das Speichergestein muss eine hohe Speicherfahigkeit aufzeigen.

¢ Ein undurchlassiges Barrieregestein muss das Speichergestein tGberdecken, um eine
vertikale Migration des CO; zu verhindern.

o Das Speichergestein muss ausreichend porés-permeabel vorliegen.

Das injizierte CO; im Speichergestein sammelt sich unter dem Barrieregestein und fullt den
Porenraum des Speichergesteins aus. Uber die Zeit 16st sich das CO- im Formationswasser
oder reagiert chemisch mit den Inhaltsstoffen des Formationswassers zu Mineralen (Karbona-
ten). Im Grunde existieren somit vier Speichermechanismen, welche zur dauerhaften Speiche-
rung von CO; beitragen. Bei den Speichermechanismen werden zwischen chemischen und
physikalischen Effekten unterschieden und sind in Tabelle 4-1 beschrieben:

Tabelle 4-1: Speichermechanismen und ihre Wirkungsweise [56]

Speichermechanismus Wirkungsweise

Freies CO; (Uberkritische Phase) steigt durch Auftriebskrafte
nach oben und wird physikalisch unterhalb des
Barrieregesteins zurtckgehalten

Strukturell, lithologisch
(physikalisch)

Residual CO2 bleibt im Porenraum entlang des Migrationsweges haften
(physikalisch) (kapillare Bindung)
Losup 9 CO: I6st sich im Formationswasser
(chemisch)
Mineralisierung CO2 reagiert mit den Inhaltsstoffen des Formationswassers und
(chemisch) fallt in Form stabiler Minerale (Karbonate) aus
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Die Auspragung der einzelnen Speichermechanismen ist abhangig von den lokal herrschen-
den Bedingungen sowie auch von der gewahlten Injektionsstrategie. Zu Beginn der Speiche-
rung sind nur die physikalischen Speichermechanismen von Bedeutung. Mit fortschreitender
Dauer jedoch tiberwiegen die chemischen Mechanismen, womit zugleich die dauerhafte Spei-
chersicherheit von CO. zunimmt (siehe Abbildung 4-8) [7].

100

freies CO, in Speicherstrukturen

CO, - Bindung
durch
Kapillarkrafte

wachsende Speichersicherheit

Losung in
Formationswasser

Anteile der Speichermechanismen

—"  Mineralbildung

1 10 100 1000 10 000D
Zeit nach Injektion (Jahre)

Abbildung 4-8: Anteile der Speichermechanismen mit fortschreitender Zeitdauer nach einer Injektion [7]

4.4 Praxisbeispiele

Im Folgenden werden einige Demonstrationsprojekte vorgestellt, welche die Verwendung von
CO:. in physikalischen, chemischen und biologischen Nutzungspfaden fokussieren.

4.4.1 Chemische Nutzung

Die Demonstrationsanlage Carbon Recycling International (CRI) auf Island nutzt CO; als Aus-
gangsrohstoff zur Erzeugung von Methanol. Als Kohlenstoffdioxid-Quelle dienen konzentrierte
CO2-Stréme des Geothermie-Kraftwerks HS Orka Svartsengi, welche als Nebenprodukt anfal-
len. Der Prozess basiert auf der Elektrolyse von Wasser mit anschlieRender Hydrierung des
CO; zu Methanol. CRI hat zurzeit eine Produktionskapazitat von 5 Mio. L und plant die De-
monstrationsanlage in eine volle Produktionsanlage mit einer Jahresproduktion von 50 Mill. L
Methanol umzusetzen. Das erzeugte Methanol entspricht aufgrund der Regularien der euro-
paischen Union den Anforderungen fir Treibstoffe aus nachwachsenden Rohstoffen und kann
somit als Treibstoffzusatz eingesetzt werden [7, 57].
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4.4.2 Physikalische Nutzung

In Weyburn, Kanada, wird seit 2000 die weltweit erste EOR-Anlage mit anthropogenem COx,
unter dem Titel ,Weyburn-Midale-CO,-Projekt” betrieben. Ungefahr 2,8 Mill. Tonnen CO; wer-
den jahrlich aus einer Kohlevergasung in der Nahe von Beulah, North Dakota abgetrennt, per
Kompression verflissigt und 320 km per Pipeline nach Saskatchewan, Kanada, transportiert.
Dort wird das CO; in die erschopften Olfelder von Weyburn der Firma Cenovus und Midale der
Firma Apache injiziert, um einerseits die Olférderung zu erhdhen und andererseits das Treib-
hausgas permanent im Untergrund zu speichern [58]. Das anthropogene CO. wird alternierend
mit Wasser ungefahr 1,5 km tief in die Olfelder verpresst, wodurch es den Druck des Speichers
erhoht und die Viskositat des Ols erniedrigt. Dadurch wird das Ol aus den Gesteinsporen zu
den Forderbohrungen getrieben und somit die Ausbeute gesteigert. Der Anteil an CO» und
Wasser, welcher mit dem Ol an die Oberflache gelangt, wird abgetrennt und wiederum ver-
presst, um eine dauerhafte Speicherung des Gases sicherzustellen. Ein Verfahrensschema
des Weyburn-Midale-CO»-Projekts ist in Abbildung 4-9 dargestellt. [7].

WEYbUI’n, Sask. 4. Oil separated and

1.CO; piped from sent to market; CO,
]

Beulah, North Dakota

£

* [3.0il, CO; and water
pumped to the

*“injected into oI-
bearing rock
i

Abbildung 4-9: Weyburn-Midale-CO2-Projekt [59]

4.4.3 Biologische Nutzung

In den letzten Jahren sind weltweit verstarkt Pilot- und Produktionsanlagen flr die Zichtung
von Mikroalgen unter Nutzung des Sonnenlichts gebaut worden. Dabei ist zu unterscheiden
zwischen offenen und geschlossenen Kultivierungssystemen.

Offene Systeme sind oft naturliche oder kiinstlich angelegte Seen, in welchen Algen kultiviert
werden. In Australien betreibt die Firma BASF Health and Nutrition die Kultivierung der Algen-
spezies Dunaliella salina in so genannten ,raceway ponds*“, welche durch rotierende Schau-
felrdder durchmischt werden (siehe Abbildung 4-10). Als Kohlenstoffdioxidquelle dienen atmo-
sphéarisches CO2 und angereicherte CO,-Gasstrome. Die Raumzeitausbeute ist mit 3—-15 g
Biomasse/(m?*d) noch sehr niedrig [60]. Die Firma Cyanotech auf Hawaii verwendet ,raceway
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ponds* Uber einer Gesamtflache von 35 ha, um Spirulina fir den Nahrungsmittelmarkt zu pro-

duzieren [7].

Abbildung 4-10: ,Raceaway ponds* mit Schaufelrader zur Durchmischung [61]

Geschlossene Kultivierungssysteme sind mit hohen Investitions-und Betriebskosten verbun-

den, haben aber gegenuber einem offenen System zwei Vorteile [62]:

e Durch die bessere Kontrolle des biologischen Prozesses kann eine héhere Produktivi-

tat erzielt werden.

¢ Die photoaktive Oberflache pro Quadratmeter Grundflache eines geschlossenen Pho-
tobioreaktors kann durch entsprechendes geometrisches Design deutlich vergréfiert

werden.

Ein direkter Vergleich der Eigenschaften zwischen offenen und geschlossenen Kultivierungs-

systemen ist in Tabelle 4-2 gelistet.

Tabelle 4-2: Vergleich zwischen offenen und geschlossenen Kultivierungssystemen fiir die Algenziichtung [43].

Offenes Kultivierungssystem

Geschlossenes Kultivierungssystem

GrolRe Anlage, viel Flachenbedarf

Gefahr der Kontamination bei
einseitiger Zuchtung

Verdampfungsverluste

Temperaturkontrolle ist schwierig
(Tag/Nacht, Winter/Sommer)

Niedrige Biomasse-Konzentration
Hoher Nahrstoffbedarf
Kostengunstiger

Kleiner Flachenbedarf

ermoglicht die Zuchtung von
Monokulturen

Wasserverlust kann kontrolliert werden

Bessere Temperaturkontrolle,
aber energieintensiv

Hoher Ausbeute an Biomasse maoglich
Gezielte Zufuhr von Nahrstoffe
Hohe Inv.- und Betriebskosten
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Bestehende Anlagen werden hochturbulent betrieben, um eine optimale Lichtzuganglichkeit
zu gewahrleisten und um Biofouling zu vermeiden. Aufgrund der dadurch entstehenden hohen
Energiekosten ist eine Profitabilitadt ausschlieRlich mit hochpreisigen Produkten realisierbar.
Die weltweit grofte geschlossene Anlage befindet sich in Klétze, Deutschland. Dort wird die
Spezies Chlorella vulgaris in 500 km langen Glasrohren mit einem photoaktiven Kultivierungs-
volumen von 700.000 L produziert [63].

Die spanische Aurantia-Gruppe betreibt in Andalusien, Spanien, eine Algen-Produktionsan-
lage mit einem Gesamtvolumen von 85.000 L und 35 km Lange. In den Glasrohren werden
energiereiche Ole fiir die Treibstoffproduktion hergestellt. Als CO,-Quelle werden die Abgase
aus einer benachbarten Zementfabrik verwendet [7].

Das Osterreichische Unternehmen ecoduna entwickelt biotechnische Verfahren fir die Pro-
duktion von Mikroalgen im industriellen Mafstab. Im Frihjahr 2018 erbaute es in Bruck an der
Leitha eine Algen-Produktionsanlage mit einer Jahreskapazitat von 100t Biomasse in 230km
langen Glasrohren. Die Jahreskapazitat soll in den folgenden Jahren auf 300t Biomasse er-
weitert werden [64].

Darunter existieren noch zahlreiche weitere, geschlossene Anlagen im Pilot- und Demonstra-
tionsmafRstab, welche von groRen Energie- oder Olfirmen wie RWE oder ExxonMobile mit 6f-
fentlichen Férdermitteln unterstitzt werden (z.B. SUBITEC, TERM/SSC, Phytolutions, Algae-
PARC und SALATA) [7].

4.5 Potential der CO2-Verwertung

Die aktuelle Nutzung von CO: liegt im Mega-Tonnenbereich, die CO,-Emissionen liegen je-
doch derzeit im Giga-Tonnenbereich (weltweite, energiebedingte CO2-Emissionen 2011: ~34
Gt [65]). In Abbildung 4-11 sind die Anteile der CO2-Nutzung in verschiedenen Anwendungs-
feldern visualisiert. Weltweit wurden im Jahre 2008 ca. 172 Mt CO, chemisch verwertet. Der
grofite Anteil entfallt mit einem globalen Anteil von 62% auf die Synthese von Harnstoff mit
107 Mt CO; pro Jahr [66]. Die Verwendung von 40 Mt CO; in petrochemischen Anwendungen
(z.B. EOR) machte den zweitgrofiten Anteil mit 23% aus. Dartber hinaus wurden 20 Mt CO-
pro Jahr (12%) als Industriegas verwendet. Darunter fallen beispielsweise Anwendungen in
der Getrankeindustrie, in Gewachshausern oder als Inertgas. 5 Mt CO; pro Jahr (3%) finden
Verwendung in sonstigen chemischen Produkten wie organischen und anorganischen Carbo-
naten, Carbonsauren und Polymeren. Nicht berlcksichtigt sind hierbei die Potenziale von zu-
kinftigen Entwicklungen wie die CO.-Hydrierungen zu Methanol oder Methan, welchen ein
Mengenpotential im Giga-Tonnenbereich zugesprochen wird. Es ist zudem anzumerken, dass
ein Grofteil des derzeit genutzten CO2 aus naturlichen Lagerstatten stammt und nicht aus
anthropogenen Quellen [7].
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Petrolchemische Sonstige chemische Produkte
Anwendungen (z.B. EOR) 3%
23% 5 Mio. t/a
40 Mio. ta
Industriegas Haﬁ”;?}c’ﬁ
i 107 Mi’l; tfa
20 Mio. t/a -

Abbildung 4-11: Anteile der CO2-Nutzung in verschiedenen Anwendungsfelder, adaptiert nach [7]
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5 Herstellung von Magnesia am Standort Breitenau

In diesem Kapitel wird die Magnesia-Produktion am Standort Breitenau vom Abbau bis zum
Brennvorgang beschrieben. Der Fokus hierbei liegt auf dem Langdrehrohrofen (DO3) des
Werks, dessen Rauchgase mittels einer CO»-Abscheidungstechnologie nachbehandelt wer-
den sollen.

5.1 Grundlagen der Magnesiaherstellung

Zum besseren Verstandnis der nachfolgend beschriebenen Prozesse soll dieses Unterkapitel
die Grundlagen der Magnesiaherstellung darstellen.

5.1.1 Allgemeine Begriffsbestimmungen in der Magnesiaherstellung

Rohstoffe

Die wichtigsten Rohstoffe zur Herstellung von Sintermagnesia sind Magnesiumcarbonat
(MgCOs3; Magnesiterz), welches wasserunloslich ist und wasserldsliches Magnesiumchlorid
(MgCl>*6H20; Bischofit). Der Rohstoff Periklas (MgO) kommt nicht in der Natur vor, da Mag-
nesiumoxid mit Wasser reagiert und sich zu Magnesiumhydrat (Mg(OH)z; Brucit) umsetzt. Fir
Sonderverfahren wird auch Serpentin (ein Magnesiumsilikat) als Rohstoff eingesetzt [67].

Magnesiumoxid

Magnesiumoxid (Magnesia, MgO) ist ein nicht brennbarer, geruchsloser und in Wasser prak-
tisch unldslicher Feststoff. Es besitzt einen Schmelzpunkt von ber 2.800°C, eine molare
Masse von 40,30 g/mol und eine Dichte von 3,58 g/cm? [68].

Magnesit

Unter Magnesit versteht man das naturlich vorkommende Magnesiumcarbonat (MgCQs3). In
Lagerstatten tritt es zumeist in Kombination mit Dolomit auf. Am Standort Breitenau wird Mag-
nesit mit einem Fe-Gehalt in Héhe von 4-6% abgebaut [67]:

Sintermagnesia

Die Herstellung von Sintermagnesia (MgO) erfolgt durch Sinterbrand von Magnesiumcarbonat
oder —hydroxid bei Temperaturen von 1500-2000°C. Charakteristische Eigenschaften sind ein
kubisches Kristallgitter, eine Rohdichte zwischen 3,05 und 3,45 g/cm? sowie eine KristallgroRe
von 50-200 ym. Sintermagnesia findet vor allem in der Feuerfest-Industrie Anwendung [67].

Kaustermagnesia

Kaustermagnesia, auch kurz Kauster genannt, ist ein bei Temperaturen von 600-1000°C ent-
sauerter Magnesit. Kauster weist im Gegensatz zu Sinter- oder Schmelzmagnesia ein sehr
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reaktives Verhalten auf, was auf die groRe spezifische Oberflache (trigonales Kristallgitter)
zurtckzufihren ist. Es liegt meist in pulverisierter oder stlickiger Form vor [67].

Schmelzmagnesia

Schmelzmagnesia (MgO) wird im Elektrolichtbogenofen bei Temperaturen um die 2800°C er-
schmolzen. Seine Materialeigenschaften ahneln denen von Sintermagnesia. Es besitzt im Ver-
gleich jedoch eine héhere Kristallgrofie und Dichte sowie schlechtere Temperaturwechselbe-
standigkeit und bessere Schlackenbestandigkeit als Sintermagnesia [67]. Am Standort Brei-
tenau werden ausschlieBlich Sintermagnesia und das Nebenprodukt Kauster hergestellt.

Die weltweite Produktion von verschiedenen Magnesiumoxid-Modifikationen (Sinter-, Kauster-
und Schmelzmagnesia) variierte zwischen 6,4 und 6,7 Millionen Tonnen im Jahr 2003 auf-
grund von statistischen Ungenauigkeiten. Abbildung 5-1 gibt die Verteilung der produzierten
Magnesiumoxid-Modifikationen wieder.

9%

= Sintermagnesia
= Kaustermagnesia

Schmelzmagnesia

Abbildung 5-1: Weltweite Produktion von Magnesiumoxid-Modifikationen im Jahre 2003 [5]

Die Qualitatskriterien fir feuerfeste Magnesia sind abhangig von [69]:

e der chemischen Zusammensetzung (CaO/SiO2-Verhaltnis, B203-, SiO2-, CaO- und
Fe20s3-Gehalt)

e derreaktiven inneren Grenzflache (bestimmt durch Porositat, Rohdichte und MgO-Kris-
tallgréie)

5.1.2 Verwendung von Magnesia

Sintermagnesia wird hauptsachlich in der Feuerfestindustrie verwendet. Anwendungsbereiche
fur feuerfeste Produkte mit Magnesiumoxid sind [5]:
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e Stahlindustrie, z.B. fiir Elektrolichtbogendfen, LD- und andere Ofen, Stahlkonverter,
Roheisentransport und Maschinen

e Zementindustrie, z.B. fir die Einlasse von Vorheizern, Zementtfen und Kihlern

¢ Nichteisenmetallindustrie, z.B. fiir Ofen

e Kalkindustrie, z.B. fur die Einlaufe von Kalkbrennéfen

e Glasindustrie, z.B. fur Schmelzéfen, Regeneratorkammern

Fur Kaustermagnesia finden sich die Hauptanwendungen in [5]:

e Landwirtschaft als Futter oder Dingemittel

¢ Stahlindustrie als Schlackenaufbereiter

e Bauindustrie, als Bodenbelag und zur Isolierung

e Herstellung von Zellulose, Papier, Chemikalien, Pharmazeutika

Ausgehend von einer weltweiten Magnesia-Produktion von 6,7 Millionen Tonnen im Jahre
2003 zeigt Abbildung 5-2 den sektorspezifischen Verbrauch von Magnesiumoxid in verschie-
denen Industriezweigen. Magnesia wird hauptsachlich fir die Herstellung von feuerfesten Pro-
dukten verwendet. 65% von Magnesia wird fur feuerfeste Materialien in der Stahlindustrie,
15% in der Zementindustrie und 7% fur andere feuerfeste Anwendungen (z.B. Nichteisenme-
tallindustrie oder in der Glasindustrie) verwendet. Die Ubrigen 13% werden in der Landwirt-
schaft als Futter- oder Dingemittel, in der Bauindustrie als Bodenbelag und zur Isolierung, bei
der Herstellung von Zellulose, Papier, Chemikalien und Pharmazeutika, Flammschutz sowie
im Umweltschutz eingesetzt [5].

= Stahlindustrie
m Zementindustrie

= Andere feuerfeste
Anwendungen

Andere
Anwendungen

Abbildung 5-2: Sektorspezifischer, weltweiter Verbrauch von Magnesia im Jahre 2003 [5]

5.1.3 Verfahrensrouten zur Magnesiaherstellung

Generell sind zwei Verfahren fur die Herstellung von Magnesia maéglich: der synthetische und
der natirliche Prozess. Die prinzipiellen Verfahrensrouten sind in abgebildet.
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Synthetischer Nattrlicher
Prozess Prozess
MgCl2-Sole Magnesit

hJ
Reaktion mit Dolime (CaO + MgO)
Léschen: Ca0 + MgO + H20 = Ca(OH)2 + MgO
Fallung: MgCl2 + Ca{OH)2 - Mg(0OH)2 + CaCl2

v
Waschen, _FiItration Entsduern und Sintern im Drehrohrofen oder

Schachtofen
z (MgCQ3 = MgQ + C02)
Mg(OH)2

h i W

Kalzinieren Sintermagnesia
w

Sintern im

Schachtofen
v
Sintermagnesia

Abbildung 5-3: Verfahren zur Magnesiaherstellung, adaptiert nach [67]

5.1.4 Naturlicher Prozess

In Osterreich wird fast ausschlieRlich das natirliche Verfahren angewandt. Dabei wird durch
thermische Dekarbonatisierung (siehe Formel 5-1) von MgCO3; das Magnesia erzeugt. Das
trigonale Kristallsystem von Magnesit wandelt sich in der Sinterzone in eine kubische, dichtere
Struktur um. Der Prozess ist stark endotherm (AH=+99 kJ/mol MgO) und bendétigt theoretisch
2803 kJ/kg MgO an Energiezufuhr. Die Zersetzung von Magnesit bzw. das Austreiben von
CO- beginnt bei einer Temperatur von 600°C und ist in der Regel bei 1000°C abgeschlossen
(siehe Formel 5-1) [69].

MgCO; —» MgO + CO, Formel 5-1

In einem Temperaturbereich um 1.800°C wird das Endprodukt Sintermagnesia gewonnen. Die
Dichte erhoht sich, aufgrund einer Anderung der Kristallstruktur von trigonal zu kubisch [70].
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5.1.5 Synthetischer Prozess

In diesem Verfahren wird im ersten Schritt Magnesiumhydroxid (Mg(OH).) aus Lésungen von
MgCl2 (Meerwasser oder Sole) durch Zugabe von Kalziumhydroxid (Ca(OH)z2) in Form von
Branntkalk oder Dolime (CaO + MgO) gefallt. Das Magnesiumhydroxid wird anschliel3end zur
Sinterherstellung kalziniert und gebrannt [67].

5.2 Herstellung von Magnesia am Standort Breitenau

Im Werk Breitenau werden Gber den natlrlichen Prozess in drei Drehrohrdfen (zwei Lepoldfen
und ein Langdrehrohrofen) mehrere Arten an Sinter- und Kaustermagnesia produziert. Der in
Breitenau hergestellte Sinter ist aufgrund des Eisengehalts schwarz gefarbt. In Abbildung 5-4
ist ein Verfahrensschema der Magnesiaproduktion am Standort Breitenau abgebildet. Insge-
samt wurden im Jahr 2017 177.000 Tonnen Sintermagnesia hergestellt [71]. Das Verfahren
vom Rohstein zum fertigen Produkt unterteilt sich in folgende Teilschritte:

e Bergbau

o Aufbereitung

e Sinterproduktion
e Massenfabrik

@l ROHMAGNESIT-

// _ERKLEI_NERUNG
GRUBENBAL 7/ M W FREILAGER
//(/A" . :mmr\ih Q(‘HOTTFR‘
DREHROHROFEN ENTSTAUBUNG

SINTER 1= —

ueer T AIIE) X

R LAGER
An Massenfabrik ;

L L1 An Versand
“ersand Sersant

ress sl ey ess sy Urmlzdung - Wersand

Mixnitz Bahn-Lkw

Abbildung 5-4: Flussdiagramm der Magnesiaproduktion am Standort Breitenau [72]

5.2.1 Bergbau

Die Magnesit-Lagerstatte Breitenau ist die grof3te Spatmagnesit-Lagerstatte der Ostalpen. Im
Jahre 2017 wurden 372.000 Tonnen Rohmagnesit abgebaut [71]. Der Abbau erfolgt zu 15%

»

viv

RHI MAGNESITA



Kapitel 5 - Herstellung von Magnesia am Standort Breitenau 60

im Tagbau und zu 85% im Grubenbau. Der Spatmagnesit der Lagerstatte enthalt im Durch-
schnitt 2,6 Gew.-% FeO, 0,3 Gew.-% MnO und 0,3 Gew.-% SiO2. Der Gehalt an Calcium va-
riiert je nach Qualitat [70].

5.2.2 Aufbereitung

Der abgebaute Rohmagnesit (Korngréfte ~ 150 mm) aus dem Bergbau wird Uber Brecher auf
die Endkdrnung 0-60 mm gebrochen. Der gebrochene Rohmagnesit wird anschlielend in den
verschiedenen Qualitaten (CaO- und SiO2-Gehalt) und Korngréfien (Sand: 0-3 mm, Schotter:
3-55 mm) sortiert und in Zwischenbunkern gelagert. Aus diesen Bunkern werden entspre-
chend der Qualitatssteuerung der verschiedenen Brande die Rohstoffe in den Drehrohrofen
eingebracht [70].

5.2.3 Sinterproduktion

Die Entsduerung und Sinterung wird in zwei Lepol6fen und einem Langdrehrohrofen durchge-
fuhrt. Kaustermagnesia wird in Form von Ofenstaub durch Entsduerung des Roherzes bei
Temperaturen von 900-1000°C gewonnen, Sintermagnesia bei Temperaturen von 1600—
2000°C. Die Ofen sind mit Schamotte und Magnesia feuerfest zugestellt. Als Brennstoff wird
ausschlieB8lich Erdgas eingesetzt. Die Verwendung von Erdgas am Standort Breitenau hat fol-
gende Grinde:

e Schnelle Regelung der Zufuhr und somit des Verbrennungsprozesses

e Hoher Warmeeintrag, da fir den Sinterprozess Temperaturen von 1800°C bendtigt
werden (adiabate Verbrennungstemperatur von Erdgas: ~ 2250°C [7])

e Vermeidung von Ascheeintrag, welcher die Feuerfestigkeit erniedrigen wirde (Qualitat
des Produktes wird erhoht)

Langdrehrohrofen

Im Langdrehrohrofen finden Vorwarmung, Entsduerung und Sinterprozess in einem Aggregat
statt (siehe Abbildung 5-5). Es existiert kein Rost zur Vorwarmung. Aus diesem Grund sind
diese Ofen, mit einer Lange von 100 m (fir Sinterbréande) langer als Drehrohréfen mit inte-
grierter Rostvorwarmung (Lepolofen). Der Durchmesser liegt mit 3-4 m im Bereich der Lepol-
ofen. Durch die Rotation und leichte Neigung des Ofens wird das Rohmaterial, wie beim Le-
polofen, in Richtung Sinterzone bewegt. Die Kiihlzone ist ident zum Lepolofen aufgebaut (se-
parates, gegenlaufiges Kuhlrohr). Die Kuhlluft zum Abkuhlen des Sinters dient zugleich als
Verbrennungsluft [70]. Uber Plattenbandern wird der Sinter abtransportiert, nachzerkleinert
und in Bunkern zwischengelagert [71].
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Brennstoff I
B =l stebdnicaedd_Judb
T = Umgebung Sinterzone Vorwidrmzone B T = Umgebung
Abgaskonditionierung
T > 1600°C - 1900°C T~20°C
> Abgas >
T <400 °C
T=1500°C

Vorgewdrmte Verbrennungsiuft
T > 500 °C
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Kuhl- bzw. Verbrennungsiuft
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Abbildung 5-5: Prozessschema Langdrehrohrofen [67]

5.2.4 Massenfabrik

Der Sinter wird gesiebt, die groben Bestandteile gebrochen und anschlielfiend dem Sieb wie-
der zugeflihrt. Jener Sinter fur die Produktion von Steinen wird nach dem Sieben in einem
magnetischen Aufbereitungsverfahren mittels Hochleistungsmagnetscheidern in die ge-
wlnschten Sinterqualitaten getrennt (siehe Abbildung 5-6).

SINTER UNSORTIERT

ZERKLEINERN
UND SIEBEN
MASSENSINTER

_SORT. STAUB

|\| |\ F@I\ W
I
|

MAGNET SCHEIDER

( MASSENSINTER
——r SORT. STAUB
LAGER ZeSINTER e ___ ANMASSEN-
PRODUKTION
L1 1 1 1 1, versand

Abbildung 5-6: Sinterverarbeitung am Standort Breitenau [72]

Die im Werk produzierten Sintersorten werden einerseits als Rohstoff flr die Steinproduktio-
nen in den Schwesterwerken der RHI Magnesita und andererseits zur Weiterverarbeitung von
ungeformten Massenprodukten verwendet. Die Magnesiaprodukte werden via Bahn (50.000
t/a) und Strale (250-375 t/d) transportiert. Die Bahnlinie zwischen dem Werk Breitenau und
Mixnitz wird von einem Tochterunternehmen der RHI Magnesita betrieben [67, 71].
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5.3 Langdrehrohrofen am Standort Breitenau

Der Langdrehrohrofen (DO3) am Standort Breitenau wird seit 1972 betrieben. Er besitzt eine
Gesamtlange von 100 m und einen Innen-/Auftendurchmesser von 2,6/3,3m. Abbildung 5-7
zeigt eine schematische Darstellung von DO3 samt wichtiger Messstellen. Im unteren Teil der
Abbildung ist das Kuhlrohr visualisiert, im oberen Teil das Brennrohr mit der Rauchgaskam-
mer.

Abbildung 5-7: Schematische Darstellung des Langdrehrohrofens DO3 am Standort Breitenau [70]

In die Rauchgaskammer werden der vorgewarmte Magnesit und gegebenenfalls der Kauster
Uber Pendelklappen und ein Rohr in den Langdrehrohrofen eingebracht. Neben der Material-
aufgabe wird in diesem Bereich der CO/O,-Gehalt gemessen und Wasser zur Kihlung des
Rauchgases dosiert. Der Ofeneinlauf ist in Abbildung 5-8 gezeigt.
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Die Beforderung des Inputmaterials in Richtung Brennzone erfolgt durch die Drehbewegung
und leichte Neigung des Ofens. Die sich im Gegenstrom bewegenden heil’en Abgase erwar-
men das Material. Bei etwa 300°C beginnt theoretisch die Kalzinierung des MgCOs, bei ca.
880°C die des im Magnesit enthaltenen CaCO3 [70]. Die Brennzone befindet sich am Ende
des Brennrohrs (2 - 30 m), wo der Magnesit bei Temperaturen um 1.800°C zu Sinter gebrannt
wird. In Abbildung 5-9 ist die Erdgasbrennerlanze des Drehrohrofens abgebildet.

Abbildung 5-9: Erdgasbrennerlanze mit feuerfester Ummantelung zur Befeuerung des Langdrehrohrofens DO3 [70]

Der notwendige Sauerstoff fur die Verbrennung wird in Form von Sekundarluft, welche Gber
das Kuhlrohr vorgewarmt wird, eingebracht. Die fur die Luftvorwdrmung erforderliche Warme-
menge stammt vom Sinter, welcher am Ende des Brennrohrs in das 35m lange Kuhlrohr fallt.
Uber die Lange des Kiihlrohrs erwarmt sich die Sekundarluft auf ca. 600°C und die Sintertem-
peratur sinkt auf 200°C. Das Kuhlrohr des DO3 ist in Abbildung 5-10 dargestellt.
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Es existieren zwei Formen von Branden: Kauster- und Schotterbrdnde. Bei den Kausterbran-
den wird als Input-Material Sand und Kauster, bei den Schotterbranden Schotter und Sand
aufgegeben.

Die Menge an angesaugter Sekundarluft wird Gber das Saugzuggeblase durch Messung des
CO/0,-Gehaltes im Rauchgas geregelt. Die Messung erfolgt im Ubergangsbereich Drehroh-
rofen zu Rauchgaskammer (siehe Abbildung 5-8). Die Ubrigen Parameter wie Aufgabemenge,
Mischungsverhaltnis des Rohmaterials, Drehzahl des Ofens, etc. werden vom Ofenfahrer ab-
hangig von der geforderten Qualitat bestimmt.

Nach dem Brennrohr des Drehofens gelangt das Rauchgas in die Rauchgaskammer, wo es
mittels Wasser von ca. 630°C auf etwa 500°C abgekuihlt wird (siehe Abbildung 5-8). Die Ver-
ringerung der Rauchgastemperatur ist notwendig, da in der Schlauchfilteranlage (siehe Abbil-
dung 5-12) eine Temperatur von 260°C nicht Uberschritten werden darf. Um die Bildung von
Stickoxiden (NOx) mdglichst niedrig zu halten, wird in der Brennzone des DO3 das Erdgas
unterstochiometrisch (A<1) verbrannt. Dadurch resultiert eine unvollstandige Verbrennung,
wodurch das Abgas einen Anteil an Kohlenstoffmonoxid (CO) aufweist. Um den CO-Gehalt zu
limitieren, wird eine gestufte Verbrennung durchgefihrt. Auf zirka der Halfte der Lange des
Drehrohrofens (Temperatur ~ 1.000°C) wird zusatzliche Luft Uber einen Satelliten-Ventilator
eingebracht um das CO zu CO, nachzuverbrennen (siehe Abbildung 5-11).

Satelliten-Ventilator

ey
JAntrieb Brennrohr
(Zahnkranz)

Abbildung 5-11: Lufteinbringung fiir die CO-Nachverbrennung [70]

5.4 Rauchgasreinigung von DO3

In Abbildung 5-12 ist die Rauchgasreinigung fiur die Rauchgase des DO3 abgebildet. Die
Hauptbestandteile des Rauchgases sind Staub, Stickstoff, Kohlenstoffdioxid, Wasserdampf
und Sauerstoff.
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i . w
.
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Abbildung 5-12: Schematische Darstellung der Rauchgasreinigung [70]

Das staubbeladene Rauchgas (ca. 100-150 g/Nm?) gelangt von der Rauchgaskammer in den
Zyklon 1 (siehe Abbildung 5-13), welcher die erste Stufe der Rauchgasentstaubung darstellt.
Zyklon 1 besitzt eine Gesamthohe von ca. 8,9 m. Der Konus ist 3,5 m lang und der Durchmes-
ser verengt sich von 3 m auf 0,5 m.

i S04 P
intritt Rauchgas

Abbildung 5-13: Ansicht des Zyklons 1 [70]

Nach dem Zyklon 1 gelangt das Rauchgas in den FlieRbettvorwarmer (siehe Abbildung 5-14).
Der Rohmagnesit wird Uber einen Kaskadenboden vertikal vom Rauchgas angestromt. Durch
dieses System gibt das Rauchgas einen Teil der Energie an den Rohmagnesit ab. Der Vor-
warmer ist konstruktionsbedingt mit einer maximalen Abgastemperatur von 400 - 450°C limi-
tiert. Durch die Schwingung des FlieRbettvorwarmers und die leichte Neigung des Bodens wird
das Material vorwarts transportiert. Der vorgewarmte Rohmagnesit gelangt anschliefiend in
den Drehrohrofen.
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Abbildung 5-14: Ansicht des FlieBbettvorwarmers [70]

Das Rauchgas gelangt nach dem FlieRbettvorwarmer in den Zyklon 2 zur weiteren Entstau-
bung. Der Zyklon 2 ist 7 m hoch, wobei der Konus eine Lange von 3,5 m besitzt und sich sein
Durchmesser von ca. 2,5 m auf 0,5 m verengt. Dem Zyklon sind die Schlauchfilter zur Ab-
scheidung des Feinpartikelanteils nachgeschalten. Die Temperatur vor der Filteranlage wird
laufend kontrolliert, da die zulassige Temperatur in der Schlauchfilteranlage auf 260°C limitiert
ist. Im Falle einer Uberschreitung der Temperatur wird eine Frischluftklappe gedffnet. Bei
Kausterbranden wird zusatzlich vor der Schlauchfilteranlage trockenes Natriumbikarbonat-
Pulver eingedist um den SOx-Anteil im Rauchgas zu senken, da sich SO, vom Rohstein vor-
wiegend in den Stauben der Magnesiaherstellung (Kauster) anreichert. Die abgeschiedenen
Staube aus der Rauchgaskammer, Zyklon 1 und 2 und der Schlauchfilteranlage werden in
Staubsilos gesammelt oder in den Ofen (bei Kausterbranden) wieder rickgefuhrt.

Am Ende der Rauchgasreinigung befindet sich ein Saugzuggeblase, welcher die Druckver-
luste des Rauchgases Uber die einzelnen Verfahrensschritte kompensiert. Das Rauchgas ver-
I&sst die Anlage Uber einen Kamin mit einer Temperatur von etwa 200°C. Am Austritt des
Kamins werden die Anteile der Schadstoffe im Rauchgas (CO, CO2, NO, NO2, NOx, SO3) lau-
fend gemessen.

5.5 Auswabhl einer geeigneten CO2-Abscheidemethode

Basierend auf der Literaturrecherche im Kapitel 3 wurden die unterschiedlichen Abscheideme-
thoden zur Abtrennung von CO; evaluiert, um eine geeignete Technologie fiir die Rauchgase
des DOS3 herauszufiltern. Von den drei unterschiedlichen Abscheidewegen zur Abtrennung
von CO; (Pre-, Oxy-, Post-Combustion-Carbon Capture, vgl. Kapitel 3.2) ist das Post-Com-
bustion die geeignetste Verfahrensroute. Pre-Combustion hat keine Relevanz, da nur das CO
aus dem Brennstoff, nicht jedoch der Anteil aus der Kalzinierung des Roherzes, aus welchem
sich 2/3 der CO2-Emmissionen ergeben [5], abgeschieden werden kann. Das Oxy-Combus-
tion Verfahren wére grundsatzlich mdglich, jedoch erfordert jenes fundamentale Anderungen
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im Verbrennungsprozess selbst. Das Post-Combustion Verfahren hat den Vorteil, dass die
CO2-Abscheidetechnologie der Rauchgasreinigung nachgeschaltet werden kann, ohne den
Verbrennungsprozess zu verandern. In Tabelle 5-1 sind die unterschiedlichen CO-
Abscheidemethode fiir Post-Combustion Verfahren gelistet.

Tabelle 5-1: Auswahl einer geeigneten Abscheidemethode zur Abtrennung von CO2 aus den Rauchgasen des DO3

Post-Combustion

CO,-Abscheidemethode
Capture

Chemische Absorption
Physikalische Absorption
Adsorption
Kryogen
Membran
Carbonate Looping
Biologische CO,-Fixierung
Kondensation einer Komponente

. Verfahren der Wahl
Verfahren mdglich, aber eher unwirtschaftlich
Verfahren in der Entwicklung
Verfahren nicht relevant

Die CO»>-Abscheidemethoden physikalische Absorption (siehe 3.3.1.1), Adsorption (siehe
3.3.2) und Kryogenverfahren (siehe 3.3.5) sind Verfahren, welche grundsatzlich realisierbar
sind, jedoch andere Prozessbedingungen erfordern, als jene, die am DO3 auftreten. Das
Rauchgas musste hierbei unter hdherem Druck, niedrigerer Temperatur, in geringeren Men-
gen oder mit einem CO2-Anteil Uber 90% anfallen. Daher muss davon ausgegangen werden,
dass jene Verfahren fur die hier beschriebene Anwendung unwirtschaftlich sein werden.
Membran-Verfahren (siehe 3.3.4), Carbonate Looping (siehe 3.3.3) und die biologische CO-
Fixierung (siehe 3.3.6) sind zum heutigen Zeitpunkt im Forschungsstadium. biologische CO--
Fixierung ist hierbei eine Technologie, fur die schon zahlreiche Demonstrations-und Pilotpro-
jekte existieren, und die im Vergleich zu den anderen beiden Verfahren den héchsten Entwick-
lungsgrad besitzt.

Die chemische Absorption besitzt von allen vorgestellten CO,-Abtrennverfahren die hdchste
Anwendungsreife durch zahlreiche Erfahrungen aus vielfaltigen Einsatzgebieten. Mit der Che-
misorption kdnnen einerseits hohe Abgasmengen behandelt werden, andererseits sind keine
hohen CO»-Partialdriicke erforderlich. Die Technologie bietet zudem eine hohe Flexibilitat be-
zuglich eines Teillastbetriebes.

Aufgrund von in der Literatur publizierten Daten und praktischen Erfahrungen kann im nun
folgenden Kapitel 6 eine chemische Absorptionsanlage fur den DO3 ausgelegt und die Eck-
daten einer solchen Anlage (z.B. Baugréfe, Energiebedarf, Investitionskosten etc.) theore-
tisch berechnet werden.
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6 Modellierung einer chemischen Absorptionsanlage zur
CO2-Abscheidung

In diesem Kapitel wird eine chemische Absorptionsanlage zur Abscheidung von CO; aus den
Rauchgasen des Langdrehrohrofens am Standort Breitenau modelliert. Die Anlage wird auf
das Waschmittel Monoethanolamin ausgelegt. Obwohl noch keine groRtechnische Umsetzung
dieses Prozesses existiert, kann aufgrund der Erfahrungen aus der Prozessreinigung, wo Mo-
noethanolamin ein haufig verwendetes Absorptionsmittel ist, das Verfahren gut charakterisiert
und bewertet werden. Die Auslegung der Anlage geschieht zunachst anhand eines Basis-Sze-
narios mit idealisierten Annahmen und wird in einem zweiten Schritt mit einer Prozesssimula-
tionssoftware modelliert und optimiert.

6.1 Referenzprozess mit Monoethanolamin

Monoethanolamin (MEA) gilt zurzeit als Standardabsorptionsmittel fur die CO2-Abtrennung
aus Rauchgasen von Kraftwerken. Es wird aus Ethylenoxid und Ammoniak hergestellt und
besitzt die Summenformel (C2H4OH)NH: (siehe Abbildung 6-1). Bei Umgebungsbedingungen
liegt es als farblose, hygroskopische, olige Flissigkeit mit ammoniakahnlichem Geruch vor.
Der Reinstoff ist atzend und darf nicht in die Kanalisation gelangen [73].

Ho/\
NH,

Abbildung 6-1: Strukturformel Monoethanolamin [74]

In Tabelle 6-1 sind die Stoffeigenschaften von reinem MEA dargestellt. Die Molmasse von
reinem MEA betragt 61,08 g/mol, die Dichte 1,03 kg/m? bei 20°C. Der Schmelz- und Siede-
punkt liegt bei 10°C und 172°C, der Flammpunkt bei 95°C und die Zindtemperatur ist mit
420°C angegeben. MEA ist vollstandig in Wasser I6slich. In einer Losung mit der Konzentration
von 20 g MEA/I besitzt es bei Standardbedingungen einen pH-Wert von 12. Der Dampfdruck
betragt 48 Pa bei 20°C [73].

Tabelle 6-1: Stoffeigenschaften von Monoethanolamin, adaptiert nach [15] und [75]

Reines Monoethanolamin

Dichte bei 20°C 1016 [kg/m3]
Molare Masse 61 [kg/kmol]
Siedepunkt bei
100 kPa 171 [°C]
6,7 kPa 100 [°C]
Dampfdruck bei 20°C 48 [Pa]
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Verdampfungsenthalpie
bei 100 kPa 826 [kJVkgl
mittlere Losungswarme® 1918 [kJ/kgCO;]
dynamische Viskositat n
bei 40°C 9,94 [mPas]
spezifische Warmekapazitat 39 [kJ/(kg*K)]

cp bei 25°C

30 Gew.-% MEA-Losung in Wasser
Siedepunkt 102 [°C]

mittlere Reaktionsenthalpie
bei CO2-Absorption AHaps

-82 bis -84 [kJ/molCO;]

dynamische Viskositat n

bei 40°C 1,65 [mPas]
spezifische Warmekapazitat .
cp bei 25°C 3,75 [kJ/kg*K]

*) fiir eine CO2-Aufnahme von 0 bis 0,4 MolCO2/MolAmin

Die Vorteile von MEA als Waschmittel sind die hohe Reaktivitat und Absorptionskinetik, die
niedrigen Losungsmittelkosten, die Wasserloslichkeit und die schlechte Loslichkeit von Koh-
lenwasserstoffen. Zudem besitzt es von allen Alkanolaminen die niedrigste molare Masse
(siehe Tabelle 3-4), wodurch sich die Gesamtmenge an Ldsung, welche durch die Anlage zir-
kulieren muss, reduziert. Nachteilig genannt werden eine hohe Degradationsrate, die korrosive
Wirkung, die hohen Regenerationskosten und die gro3en Verdampfungsverluste aufgrund des
hohen Dampfdrucks von MEA. Weiters besitzt MEA eine hohe Reaktionsenthalpie mit CO,,
was jedoch nicht zur Ganze als Vor- oder Nachteil gewertet werden kann.

Je hoher die Konzentration an MEA, umso weniger Absorptionsmittel muss im Kreis gefuhrt
werden und umso geringer ist der Energiebedarf fir die thermische Regeneration. Der MEA-
Gehalt der wassrigen Losung wird zu einem Grofteil von den Korrosionseigenschaften be-
stimmt. Reine Aminldsungen und reine wassrige Aminlésungen wirken grundsatzlich nicht kor-
rosiv. Diese Eigenschaft andert sich jedoch durch die Absorption von sauren Gaskomponen-
ten. Korrosionsprobleme treten vor allem an den Stellen im Prozess auf, an denen die Sauer-
gasbeladung bzw. die Temperatur hoch ist (siehe Abbildung 6-4). Um dennoch hohe Bela-
dungskapazitaten und somit hohe Abscheideraten zu erreichen, lasst sich die Waschmittel-
Konzentration unter gleichzeitiger Verwendung von Korrosionsinhibitoren anheben. Korrosi-
onsinhibitoren verstarken die Schaumbildung, daher ist die Zugabe weiterer Hilfsmittel not-
wendig. Als Referenzwaschmittel fir den Einsatz in der Kraftwerkstechnik wird eine MEA-
Konzentration von 30 Gew.-% (8 Mol MEA pro kg Wasser) angegeben. Die Eigenschaften
einer 30 Gew.-% MEA-L6sung in Wasser sind in Tabelle 6-1 gelistet [75, 76].
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6.1.1 Reaktionen bei der CO2-Absorption

Das gasférmige CO; kann Uber die Gleichungen (Formel 6-1 und Formel 6-2) von der wassri-
gen MEA-L6sung im Absorber aufgenommen werden. Dabei reagiert das CO- in der wassri-
gen Phase zu Carbamat (RNHCOOQO") und/oder zu Hydrogencarbonat (HCOs), wobei jeweils
ein protoniertes MEA-Kation (RNHs*) entsteht [77].

2RNH, + CO, & RNH + RNHC0OO0~ Formel 6-1

RNH, + CO, +H,0 & RNH} + HCO; Formel 6-2

Die Reaktion nach Formel 6-1 benétigt zur chemischen Absorption von einem Mol CO; zwei
mol MEA. Dabei fungiert ein Mol MEA zur Carbamat-Bildung und eines als Base. Demnach
liegt die max. mogliche CO,-Beladung bei der Carbamat-Bildung bei 0,5 mol CO2/mol MEA.
Uber die Gleichung nach Formel 6-2 sind hohere Beladungen (iber die Bildung von Hydrogen-
carbonat méglich. Eine signifikante Hydrogencarbonat-Bildung findet erst ab héheren CO»-
Beladungen und langeren Verweilzeiten statt [77].

6.1.2 Absorber

In Abbildung 6-2 ist das VerfahrensflieRschema des Aufbaus der chemischen Absorptionsan-
lage fur CO2 schematisiert. Das Rauchgas muss vor dem Eintritt in den Absorber auf eine
Temperatur von ca. 40°C gekuhlt werden. Dies geschieht im Vorwascher, in welchem mit zir-
kulierendem Wasser das Rauchgas abgekuhlt wird. Weiters kann eine zusatzliche Entschwe-
felung in dem Vorwascher installiert werden, um die Degradation des Absorptionsmittels zu
reduzieren (siehe 6.1.4). Um die Druckverluste in der Absorptionskolonne zu tiberwinden, wird
ein Geblase im Rauchgaskanal vor oder nach dem Absorber geschalten. Kommt es vor dem
Absorber zum Einsatz, muss es den gesamten Rauchgasstrom auf einen leichten Uberdruck
verdichten. Wird das Geblase nach der Absorptionskolonne installiert, bedarf es nur der Ver-
dichtung des CO.-befreiten Rauchgasstroms auf einen Druck knapp oberhalb des Umge-
bungsdrucks. Das Rauchgas wird im Gegenstrom zum Waschmittel geflhrt. Kolonneneinbau-
ten, wie strukturierte Packungen oder regellose Flullkdrperschittungen, ermdglichen eine
groRe Kontaktflache zwischen Gas- und Flissigphase. Abhangig vom Dampfdruck des
Waschmittels finden sich am Kolonnenkopf des Absorbers Restmengen des Absorbens. Ge-
setzliche Vorgaben begrenzen die MEA-Emissionen auf eine Konzentration von 20 mg/m? (be-
zogen auf trockenes Gas im Normzustand). Zur Einhaltung der Emissionsgrenzen und zur
Minimierung der Waschmittelemissionen ist daher eine zusatzliche Gasreinigung erforderlich.
Der austretende CO2-arme Gasstrom aus dem Absorberkopf wird im Gegenstrom mit Wasch-
wasser in Kontakt gebracht, welches im Kreislauf gefuihrt wird. Am Kopf der Kolonne sind De-
mistereinbauten installiert. Demister bestehen aus einem Drahtgewebe und werden zur Trop-
fenabscheidung eingebaut, um Waschmittelverluste durch Aerosoltransport zu verhindern [7].
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Abbildung 6-2: VerfahrensflieRschema fiir eine chemische Absorptionsanlage fiir CO2

Der Temperaturverlauf des Waschmittels im Absorber ist in Abbildung 6-3 flr zwei Rauchgase
mit unterschiedlichem CO2-Gehalt dargestellt. Das regenerierte Waschmittel (,Lean Solvent®)
vom Desorber wird mit einer Temperatur von 40°C in den Absorberkopf eingespriht. Aufgrund
der CO,-Absorptionsenthalpie erwadrmt sich das Waschmittel im oberen Bereich der Kolonne
auf Temperaturen von 70-80°C. Hohe Temperaturen begtinstigen die Reaktionskinetik, wirken
sich jedoch negativ auf die Aufnahmefahigkeit des Absorbens aus [78]. Daher ist es eventuell
von Vorteil, eine Zwischenklhlung in den Absorber zu integrieren, um eine optimale Absorp-
tion zu gewahrleisten. Das Rauchgas, welches im unteren Teil der Kolonne mit einer Tempe-
ratur von 40°C eintritt, kiihlt das erhitzte Waschmittel wiederum ab. Das beladene Waschmittel
(,Rich Solvent”) im Absorbersumpf besitzt eine Temperatur von ca. 55 + 5°C [7].
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Kolonnenkopf
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Kolennensumpf

Waschmitteltemperatur

Abbildung 6-3: Absorbens-Temperaturprofile fir Rauchgase mit unterschiedlichem CO2-Gehalt [78]

6.1.3 Desorber

Die Regeneration des Waschmittels und die Gewinnung des reinen CO»-Stroms erfolgt im
Desorber durch die Aufheizung des Absorbens auf ein héheres Temperaturniveau. Das bela-
dene Waschmittel wird zuvor in einem Warmeubertrager mit dem heiflden, regenerierten Ab-
sorbens vom Desorbersumpf erwarmt (siehe Abbildung 6-2). Hierbei wird eine geringe Gra-
digkeit (Temperaturdifferenz zwischen Austritt Sekundar und Eintritt Primar) angestrebt. Ein
vorzeitiges Ausgasen von CO. im Warmetauscher und der nachfolgenden Rohrleitung wird
Uber ein Drosselventil am Desorbereintritt verhindert. Beim Entspannen in den Desorber wird
bereits ein bestimmter Anteil an CO. desorbiert. Die Energiezufuhr im Desorber erfolgt durch
partielles Verdampfen des Waschmittels im Reboiler (siehe Abbildung 6-2), welches aus dem
Desorbersumpf enthommen wird. Durch den Verdampfungsprozess werden bereits wesentli-
che Mengen an CO; freigesetzt. Der erzeugte Dampf bzw. Strippdampf besteht aufgrund des
héheren Siedepunkts von Aminen zum Grofdteil aus Wasser. Durch den Temperaturgradien-
ten und die freiwerdende Energie der Wasserdampfkondensation des Strippdampfes wird der
Waschmittelstrom aufgeheizt und CO; aus dem Absorbens desorbiert [7].

Die maximale Temperatur im Desorber ist durch die Verdampfungstemperatur der niedrig sie-
denden Komponente (MEA) determiniert. Hohe Temperaturen und Dricke verschieben das
chemische Gleichgewicht zugunsten der Desorptionskinetik und der Regeneration des Absor-
bens. Die Steigerung der Temperatur ist begrenzt durch die Zersetzung des Absorbens und
der Korrosion. Typische Prozessbedingungen mit wassrigen Aminlosungen sind Desorberdru-
cke zwischen 1-3 bar und Sumpftemperaturen von 120-135°C. Abhangig vom Dampfdruck
des verwendeten Absorbens finden sich neben den Hauptbestandteilen CO, und Wasser auch
Restkonzentrationen an Aminen im aufsteigenden Gasstrom. Zur Minimierung der Waschmit-
telemissionen befindet sich am Desorberkopf eine zusatzliche Waschsektion, welche mit
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Waschwasser betrieben wird. Nach der Waschsektion wird der Wasseranteil aus dem CO»-
reichen Gas durch Kondensation bis auf eine geringe Restfeuchte abgetrennt. Das im Kon-
densator entfernte Wasser wird in den Waschmittelkreislauf zurtickgefihrt. Die Reinheit des
CO,-Stroms betragt zwischen 95 und 99,99%. Bevor der CO2-Strom dem Transport und letzt-
lich einer Verwertungsmoglichkeit zugefuhrt werden kann, muss es zuvor noch auf hohen
Druck verdichtet werden. [7].

Aus dem Desorbersumpf wird kontinuierlich regeneriertes Waschmittel abgezogen und in die
Absorberkolonne zurlickgefiuhrt. Das Waschmittel muss zuvor gekuhlt werden, um einen opti-
malen Stoffubergang sicherzustellen. Das regenerierte Waschmittel passiert zuerst einen War-
meubertrager, wo es einen Teil seiner Energie an das beladene Waschmittel Gbertragt. In ei-
nen nachgeschaltenen Oberflachenkuhler wird das Waschmittel auf die gewunschte Eintritts-
temperatur in den Absorber temperiert.

6.1.4 Degradation

Neben der reversiblen chemischen Absorption von CO» treten auch unerwiinschte Reaktionen
auf. Mit zunehmender Zeit verandern sich die Qualitat und Eigenschaften des Waschmittels.
Durch die Zersetzung des Waschmittels entstehen Degradationsprodukte, welche sich im
Waschmittelkreislauf (Absorber-Desorber) anreichern. Diese Degradation flihrt neben der ir-
reversiblen Veranderung von Stoffeigenschaften des Waschmittels (Viskositat, Schaumbil-
dung), zu einem erhdhten Waschmittelverbrauch und zu Emissionen an flichtigen Komponen-
ten. Die gebildeten Degradationsprodukte konnen zudem ein potentielles Korrosionspotential
gegenuber metallischen Werkstoffen darstellen. Die Degradation des Absorbens hat im
Grunde zwei Ursachen, welche nachfolgend behandelt werden [77]:

e Zusammensetzung des Rauchgasstroms (02, SOz, NOx, HCI)
e Prozesseigenschaften (hohe Temperatur, CO»-Beladung)

Der im Rauchgas befindliche Sauerstoff beeinflusst die oxidative Degradation des Absorbens.
Oxidative Degradation findet vorwiegend im Absorber statt. Als Degradationsprodukte entsteht
beispielsweise Ammoniak. Die oxidative Degradation wird durch die Steigerung der Tempera-
tur und des CO2-Partialdrucks begunstigt [79]. Geloste Metallionen wie Eisen und Kupfer ka-
talysieren die oxidative Degradation [80]. Andere Waschmittel wie Alkalikarbonate werden we-
der thermisch noch oxidativ abgebaut [7].

Bestandteile wie NO;, oder SO, werden als saure Gaskomponenten vom Waschmittel absor-
biert und reagieren irreversibel. SO ist in wassriger Lésung starker 16slich als CO., zudem ist
die Reaktionsgeschwindigkeit zwischen Wasser und SO, schneller als vergleichsweise zwi-
schen CO2 und einem Amin [81]. Dadurch kommt es zu einer Anreicherung von Sulfiten/Sul-
faten im Waschmittel. Es wird daher empfohlen, den SO,-Gehalt im Rauchgas auf max. 10mg
SO,/m3, bzw. auf weniger als 10 ppm zu limitieren, eventuell mit einer vorgeschalteten Rauch-
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gasentschwefelungsanlage (REA) [82]. Fir diese zusatzliche Rauchgaskonditionierung ist ne-
ben den Zusatzaggregaten in Folge zusatzliche elektrische Energie notwendig, um den Strom-
bedarf der REA zu decken.

Organische Sauren, welche durch die oxidative Degradation gebildet werden, reagieren zu-
sammen mit den bei der Absorption von NO2 und SO:2 gebildeten Sauren, mit dem Waschmittel
zu ,Heat-Stable Salts* (HSS) [13]. Diese Reaktionen sind irreversibel, das Waschmittel kann
im Desorber nicht mehr regeneriert werden. Zur Vorbeugung gegen die Bildung von HSS wird
in einem Reclaimer (siehe Abbildung 6-2) diskontinuierlich NaOH zudosiert. Durch die Bildung
von Na-Salze wird das Amin regeneriert, das Salz muss anschlieend aus dem Waschmittel
entfernt werden [7].

NO: ist in wassriger Losung schlechter |6slich als CO2 oder SO,. In MEA-Proben einer CO»-
Capture Anlage konnten karzinogene Nitrosamin-Konzentrationen nachgewiesen werden [83].
Diese Verbindungen entstehen aus der Reaktion zwischen Stickoxiden und Aminen. Auch CO:
kann mit dem Waschmittel irreversibel reagieren. Die gebildeten Carbamat-lonen (Formel 6-1)
reagieren bei erhdhten Betriebstemperaturen im Desorber mit weiteren Aminmolekilen zu l1an-
gerkettigen, organischen Molekulen [13].

Thermische Degradation findet im Desorber bei hohen Temperaturen und CO.-Beladungen
statt. Durch die thermische Beeinflussung von MEA bilden sich Abbauprodukte wie Oxazo-
lidone, Imidazolidone oder (2-Hydroxyethyl) Ethylendiamin Uber eine Kombination aus Cycli-
sierung und Dimerisierung [84]. Ergebnisse in Versuchsanlagen verdeutlichten, dass die oxi-
dative Degradation gegenuber der thermischen Zersetzung die dominierende Form der De-
gradation darstellt [77].
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Abbildung 6-4: Flielschema einer chemischen Absorption mit den Orten erhdhter Korrosion und Degradation
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6.2 Modellierung der CO2-Absorptionsanlage

In diesem Unterkapitel wird eine chemische Absorptionsanlage zur Abtrennung von CO; aus
den Rauchgasen des DO3 mittels einer Prozesssimulationssoftware modelliert. Es wurde ein
Basis-Szenario definiert, fur welches folgende Annahmen getroffen wurden:

e Entfernung des CO2-Anteil aus dem Rauchgas zu 90%
e Verwendung einer wassrigen 30 Gew.-% MEA-LOsung als Lésungsmittel
o Temperatur des Kiihlwassers beim Eintritt: 10°C

Die Abscheidung von CO:2 kann auf zwei Arten in der Prozesssimulationssoftware modelliert
werden: Thermodynamisches Modell und Rate-based-Modell. In dieser Arbeit wird das ther-
modynamische Modell zur Simulation verwendet, da der Fokus hauptsachlich in der Minimie-
rung des Warmebedarfs fur den Reboiler beruht und die notwendigen Berechnungen der Si-
mulation schneller konvergieren. Das thermodynamische Modell verwendet die E-NRTL-
Theorie fir gemischte Losungsmittelelektrolyt-Systeme. Die E-NRTL-Theorie beruht darauf,
dass der Gesamtprozess im Gleichgewicht stattfindet, obwohl die Absorption von CO; einen
Nicht-Gleichgewichtsprozess darstellt. In jeder Stufe des Absorbers stellt sich ein Gleichge-
wichtszustand zwischen Dampf- und Flissigphasen ein. Das thermodynamische Modell bein-
haltet die Bildung von lonen und polaren Molekilen wahrend Reaktionen. lonen sind nicht
flichtig und nur in der flissigen Phase l6slich [85].

In Abbildung 6-5 ist das Verfahrensschema der CO.-Absorptionsanlage mit der Prozesssimu-
lationssoftware visualisiert. Der Losungsmittelkreislauf ist nicht geschlossen um die Simulation
schneller und fehlerhaftfreier konvergieren zu lassen. Der Strom ,LEANABS2* besitzt die glei-
che Zusammensetzung und Durchfluss wie der Strom ,LEANABS*, womit der Lésungsmittel-
kreislauf geschlossen ist.

6.2.1 Materialstrom-Spezifikationen

Fir die Simulation wurden 2 Materialstrome spezifiziert: das eintretende Rauchgas des DO3
(in Abbildung 6-5 mit ,RG" bezeichnet) und das Losungsmittel (,LEANABS®). Die eintretenden
Stréme sind in Tabelle 6-2 rot dargestellt. Die Zusammensetzung des Rauchgases ist in Ta-
belle 6-2 abgebildet. Die Daten stammen von der Massen-und Energiebilanz fur den DO3 aus
dem Jahre 2014 [71]. Das Rauchgas besitzt nach Austritt aus der Schlauchfilteranlage eine
Temperatur von zirka 230°C und einen Druck von 1 bar. Der Massendurchfluss betragt im
feuchten Zustand 42,7 t/h. Um eine Abscheidung von 90% CO. im Rauchgas zu erreichen
missen 11,65 Tonnen CO; pro Stunde abgeschieden werden.

Tabelle 6-2: DO3 Rauchgasmenge und Zusammensetzung

Anteil MM Molenstrom Massenstrom
Zusammensetzung 1y o1 [gimol]  [kmol/h] [kg/h]
CO; 20,24 44 01 294,27 12950,68
CcoO 0,02 28,01 0,27 7,58
VTiU S
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N2 61,63 28,01 895,82 25091,87

O2 3,81 15,99 55,34 884,94

H20 14,30 18,01 207,83 3743,07
MRauchgas,feucht 100,00 1453,53 42678,14

Die molare Zusammensetzung des Losungsmittels ist in Tabelle 6-3 gelistet. Das Waschmittel
tritt mit einer Temperatur von 40°C in den Absorber ein. Die bendtigte Menge an Lésungsmittel
ist abhangig von der abzuscheidenden Menge an COa.

Tabelle 6-3: Molare Zusammensetzung des Losungsmittels verwendet in der Simulation

Komponente Molanteil Molenstrom [kmol/h]
H20 88,57% 6547,13
CO2 0,00% 0,00016
MEA 6,96% 515,20
HCOs 0,01% 0,87
MEA* 2,25% 165,67
COs* 0,03% 1,75
MEACOO" 2,18% 161,26

Eine wichtige GroRe flr das Losungsmittel ist die CO2-Beladung. Sie beschreibt das Verhaltnis
von Komponenten welche CO; beinhalten zu jenen welche das Lésungsmittel (MEA) inneha-
ben. Die CO2-Beladung ist nach Formel 6-3 definiert.

Komponente die CO2 beinhalten Formel 6-3
Komponenten die MEA beinhalten

Loading =

[CO,] + [HCO3] + [CO2™] + [MEACOO™]
[MEA] + [MEA*] + [MEACO0]

Loading =

Die CO2-Beladung fiir das unbeladene Lésungsmittel ergibt sich wie folgt:

1,61%107* + 0,868 + 1,753 + 161, 26 molCO2
515,2 + 165,67 + 161,26 moIMEA

Loading =

In Abbildung 6-5 sind die Kuhlwasserstrome mit blauen Pfeilen gekennzeichnet. Kihlwasser
tritt in folgende Apparate ein: Vorwascher (,VW*), Kahler (,COOLER®) und Kondensator
(,LCOND®) und besitzt eine Eintrittstemperatur von 10°C. Das Kuhlwassersystem ist als ein
offenes System ausgefuhrt. Mit der Farbe Grin sind die Austrittsstrome aus der Absorptions-
anlage gekennzeichnet. Dies ist einerseits das vom CO; gereinigte Rauchgas (,CLEANGAS®),
welches am Kopf des Absorbers austritt und der CO2-Produktstrom (,CO2PURE®). Der CO»-
Produktstrom verlasst den Kondensator und wirde theoretisch im nachsten Schritt in eine
Verdichterstation gelangen, um das Gas zu komprimieren.
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6.2.2 Apparate-Spezifikation

In Tabelle 6-4 findet sich eine Auflistung der verwendeten Apparate in der Simulation mit deren
Bezeichnungen in Abbildung 6-5 wieder. Im Folgenden wird auf die Spezifikationen der ein-
zelnen Apparate naher eingegangen.

Tabelle 6-4: Verwendete verfahrenstechnische Apparate in der Prozesssimulationssoftware

Bezeichnung In Abbildung 6-5 Apparat
COMPRESS Verdichter
VW Vorwascher
ABSORBER Absorber
PUMP1 Pumpe ,Rich*
HEATEX Warmetauscher ,Lean/Rich*
HEATEX2 Warmetauscher ,Rich/RG*
DESORBER Desorber
COND Kondensator
PUMP2 Pumpe ,Lean*
COOLER Warmetauscher
Verdichter

Um den Druckverlust im Vorwascher und Absorber zu kompensieren wird das Rauchgas mit-
hilfe eines Geblases verdichtet. Der Austrittsdruck betragt 1,2 bar.

Vorwascher

Im Vorwascher wird das eintretende Rauchgas im Gegenstrom mit Wasser auf eine Tempe-
ratur von 40°C abgekuhlt. Die Eintrittstemperatur des Wassers wird mit 10°C festgelegt und
die Austrittstemperatur mit 50°C limitiert. Die Rauchgasmenge reduziert sich im Vorwascher,
da der Grolteil des Wassergehalts auskondensiert.

Absorber

Die Absorbereinheit in der Prozesssimulationssoftware besitzt weder Kondensator noch
Reboiler. Die Absorbersaule ist ein mit Fullkdrper gepackter Turm mit 25 Stufen, welche ver-
wendet werden, um die Oberflache zwischen Rauchgas und Losungsmittel zu vergréern Die
Anzahl der Stufen ist direkt proportional zur Absorptionsqualitat. Je mehr Stufen, desto besser
ist das Ergebnis der Absorption. Wenn jedoch zu viele Stufen vorhanden sind, kdnnen einzelne
Stufen austrocknen. Als Fullkdrper werden metallene Raschig-Ringe mit 15mm Dimension
verwendet. Das Rauchgas tritt in der Mitte der Absorptionssaule, das Waschmittel am oberen
Ende mit einer Temperatur von 40°C ein. Die Absorption ist ein exothermer Prozess, daher
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wird sowohl die Temperatur des austretenden Gases (,CLEANGAS®), als auch des Losungs-
mittels erhéht (,RICHABS®). Im Basis-Szenario betragt die Temperatur des austretenden Ga-
ses 71°C, jenes des Losungsmittels 49°C.

Pumpe

Um die Druckverluste und Hohenunterschiede zur Absorber- und Desorbereinheit zu kompen-
sieren wird das Losungsmittel mittels 2 Pumpen umgewalzt. Pumpe ,Rich” verdichtet das be-
ladene Lésungsmittel nach der Absorbersaule auf einen Druck von 6 bar, um die Druckverluste
in den beiden nachgeschaltenen Warmetauschern zu tUberwinden. Das beladene Lésungsmit-
tel tritt in den Desorber mit einem Druck von 2 bar ein. Pumpe ,Lean” fordert das unbeladene
Lésungsmittel zum Absorber um den Kreislaufprozess zu schlie3en. Der Druck des Losungs-
mittels am Austritt von Pumpe ,Lean® betragt 4 bar und am Eintritt zum Absorber 1,4 bar.

Warmetauscher

Das beladene Lésungsmittel passiert 2 Warmetauscher um den Warmebedarf im Reboiler zu
minimieren. Warmetauscher ,Lean/Rich” fihrt das beladene vom Absorber und das unbela-
dene vom Desorber kommende Losungsmittel im Gegenstrom. Die Gradigkeit betragt 5 Kelvin.
Dadurch wird das beladene Waschmittel auf eine Temperatur von ca. 100°C angehoben. Im
Warmetauscher ,Rich/RG" wird das beladene Lésungsmittel mit dem heif3en Rauchgas von
der Schlauchfilteranlage im Gegenstrom geflihrt, um einerseits das Lésungsmittel zusatzlich
aufzuheizen und andererseits die bendtigte Kihlwassermenge im Vorwascher zur Temperie-
rung des Rauchgases zu limitieren. Das beladene Waschmittel tritt mit einer Temperatur von
113°C in den Desorber ein.

Desorber

Die modellierte Desorbereinheit besitzt keinen Kondensator, jedoch einen Reboiler. Die Reboi-
ler-Leistung ist direkt von der abzuscheidenden Menge an CO-, abhangig. Analog zum Absor-
ber ist die Desorbereinheit mit metallenen Raschig-Ringen geflllt und besitzt in Summe 30
Stufen. Die Anzahl der Stufen in dem Desorber ist direkt proportional zu der Verweilzeit im
Desorber. Der Druck im Desorber betragt 2 bar und das beladene Waschmittel wird der Desor-
bersaule mittig zugeflhrt. Der CO2-Strom mit Wasserdampf gemischt tritt oben aus der Ko-
lonne aus. Das unbeladene Waschmittel gelangt mit einer Temperatur von 115°C zur Pumpe
.Lean®.

Kondensator

Im Kondensator wird der CO2-Strom vom Wasserdampf getrennt indem die Temperatur des
Stroms auf 50°C mittels Kihlwasser gesenkt wird. Das austretende Kihlwasser besitzt eine
Temperatur von 30°C. Das auskondensierte Wasser wird dem Desorber von oben zurickge-
flhrt.
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Kihler

Das vom Desorber kommende, unbeladene Lésungsmittel wird vor dem Eintritt in den Desorber mittels Kihlwasser auf eine Temperatur von 40°C
temperiert. Das austretende Kihlwasser besitzt eine Temperatur von 30°C. Der Strom ,LEANABS2“, welcher den Kihler verlasst (vergleiche Abbil-
dung 6-5) ist gleichzeitig der Strom ,LEANABS*, welcher somit den Losungsmittelkreislauf schlief3t.

RG2

COOLER

COMPRESS

DESORBER

PUMP1

Abbildung 6-5: FlieRschema zur CO2-Abscheidung in der Prozesssimulationssoftware
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6.2.3 Chemische Reaktionen

Im CO2-Abscheidungsprozess laufen in der Elektrolytldsung verschiedene chemische Gleich-
gewichtsreaktionen ab:

2H,0 & H;0% + OH™ Formel 6-4

CO, + 2H,0 & HCO3 + H;0% Formel 6-5
MEA + HCO3; & MEACOO™ + H,0 Formel 6-6
MEA + H;0% & MEA* + H,0 Formel 6-7
HCO3 + Hy0 <> CO%™ + H;0* Formel 6-8

Die Berechnung der Gleichgewichtskonstanten erfolgt Gber die allgemein fur alle Reaktionen
geltende Gleichung Formel 6-9. Die in der Prozesssimulationssoftware verwendeten Konstan-
ten A bis D fur die Reaktionen Formel 6-4 bis Formel 6-8 sind in Tabelle 6-5 zusammengestellit.
Die Konstanten sind in Molenbriichen angegeben, K ist dimensionslos.

B ]
InK =A+=+C*In(T)+ D *T Formel 6-9

Tabelle 6-5: Konstanten zur Berechnung der chemischen Gleichgewichte Formel 6-4 bis Formel 6-8 mithilfe von
Formel 6-9 [86]

Reaktion A B C D
Formel 6-4 132,89888 -13445,9 -22,4773 0
Formel 6-5 231,46544 -12092,1 -36,7816 0
Formel 6-6 216,05043 -12431,7 -35,4819 0
Formel 6-7 -3,038325 -7008,357 0 -0,0031348
Formel 6-8 1,86999355 -3340,7888 0 0

6.2.4 Ergebnisse des Basis-Szenarios

Zur Beurteilung der Modellierung sind folgende Ergebnisse von Relevanz:

e Losungsmittelbedarf [m®/tcoz]
e Reboiler-Leistung [GJ/tcoz]
e Menge an Kihlwasser [m3/tcoz]

Alle Ergebnisse werden auf eine abgeschiedene Tonne CO; bezogen um, unabhangig von der
behandelten Rauchgasmenge, mit Resultaten aus der Literatur fir analoge Projekte verglei-
chen zu kénnen. Die Ergebnisse fur das Basis-Szenario sind in Tabelle 6-6 gelistet.
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Tabelle 6-6: Ergebnisse des Basis-Szenario

Abgeschiedene Menge an CO; 11,66 [tcoz/h]
Beladung des unbeladenen Losungsmittel 0,195 [molcoz/molvea]
Beladung des beladenen Losungsmittel 0,508 [molcoz/molvea]
Losungsmittelbedarf 14,68 [Mm3/tcoz]
Energiebedarf Reboiler 3,84 [GJltcoz]
Kihlwasserbedarf 26,47 [m3/tcoz]
Vorwascher 3,81 [m3/tcoz]
Kihler 9,28 [m3/tcoz]
Kondensator 13,39 [m3/tcoo]

Die Beladung des beladenen Ldsungsmittels betragt 0,508 molcoz/molvea. Das Waschmittel
wird zu 61% regeneriert auf eine Beladung von 0,195 molco2/molvea. Die Regeneration ist in
Formel 6-10 definiert. Der Rauchgasstrom besitzt einen CO»-Gehalt von 12,95 tcoo/h. Im Ba-
sis-Szenario wird der CO2-Anteil zu 90% abgeschieden, daher ergibt sich insgesamt eine ab-
zuscheidende Menge von 11,66 tcox/h. Um diese Menge abzuscheiden sind 14,68 m3, oder
ca. 15 Tonnen an Lésungsmittel pro abgeschiedene Tonne CO, notwendig. Das Verhaltnis
von Lésungsmittel- zu Rauchgasmenge betragt 5,08. Zur Regeneration des Ldsungsmittels
bendtigt der Reboiler eine thermische Energiemenge von 3,84 GJ/tcoz. Der Kihlwasserbedarf
betragt 26,47 m3/tco2, davon entfallt der groRte Anteil an den Kondensator mit 13,39 m3/tcos.

Formel
R tiom — Beladung des unbeladenen Losungsmittels 0,195 6-10
egeneration = Beladung des beladenen Losungsmittels ~ 0,508
= 61[%]

In Tabelle 6-7 ist die Zusammensetzung des gereinigten Abgases dargestellt. Mengenmalig
dominiert der Stickstoffanteil im Abgas mit 64,83%, gefolgt vom Wasseranteil mit 28,97% und
einen Sauerstoffanteil von knapp 4%. Der Kohlenstoffdioxid-Anteil reduzierte sich von ur-
sprunglichen 20,24% (siehe Tabelle 6-2) auf einen Molanteil von 2,18%. Der MEA-Gehalt im
Abgas betragt 0,02%. Bei einer gesamten, trockenen Abgasmenge von 37530,09 m®h, ent-
spricht der MEA-Anteil bei einer Menge von 16,87 kg/h, 428,94 mg/m?und (berschreitet somit
den vorgegebenen Grenzwert von 20 mg/m?® deutlich. Es ist daher nach der Absorbersaule die
Integration einer Gegenwaschanlage erforderlich um den MEA-Gehalt im gereinigten Abgas
unterhalb des Grenzwertes zu reduzieren.

Tabelle 6-7: Zusammensetzung des gereinigten Abgases, ,CLEANGAS*

) Molenstrom
Komponente Molanteil [kmol/h]
H,O 28,97% 398,35
CO; 2,18% 29,99
CcO 0,02% 0,27
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N2 64,83% 891,36
0} 3,98% 54,65
MEA 0,02% 0,28

In Tabelle 6-8 ist die Zusammensetzung des CO.-Produktgases angefuhrt. Den mengenma-
Rig groBten Anteil macht CO, mit 92,73% aus, gefolgt von einem Wasseranteil in Héhe von
6,30%. Dieser Wasseranteil kann durch weitere Abkuhlung des Produktgases auskondensiert
werden um eine héhere Reinheit an CO, im Produktgas zu erreichen. Neben CO, und H>O
sind auch geringere Anteile von Stickstoff und Sauerstoff vorhanden, welche, abhangig von
der Verwendung des Produktgases, eventuell abgeschieden werden missen.

Tabelle 6-8: Zusammensetzung des CO2-Produktgases, ,CO2PURE"

Komponente Molanteil M?Ii?c?ltl';\c])m
H.O 6,30% 17,97
CO; 92,73% 264,47
CcO 0,00% 0,00

N2 0,84% 2,40
02 0,13% 0,37
MEA 0,00% 0

6.2.5 Vergleich der Ergebnisse

Zur Uberprifung der Resultate auf Plausibilitat wird als Referenz die Arbeit von Abu-Zhara et
al. [87] herangezogen, in welcher eine gleichartige Anlage fir ein Kohlekraftwerk mit dem glei-
chen Simulationsprogramm ausgelegt wurde. Die Vorgaben fir das Basis-Szenario sind ident
mit jener in dieser Arbeit. Es wird eine CO.-Abscheidung von 90% mit einer 30 Gew.-% MEA-
Lésung in Wasser vorgegeben. Das behandelte Abgas in der Referenz hat einen CO2-Gehalt
von 13,30 Vol.-% und somit einer geringeren als jener in dieser Arbeit (20,24%, vergleiche
Tabelle 6-2). In der Arbeit von Abu-Zhara wird eine Abgasmenge von 616 kg/s behandelt. Zum
Vergleich, die Rauchgasmenge des DO3 betragt 11,86 kg/s, daher ist die gesamte Abgas-
menge um einen Faktor >50 hoher als jene in dieser Arbeit. Die Ergebnisse der Arbeit von
Abu-Zhara sind in Tabelle 6-9 abgebildet.

Tabelle 6-9: Vergleich der Ergebnisse der Arbeit von Abu-Zhara et al mit jener des Basis-Szenarios [87]

Basis- Referenz

Szenario Abu-Zhara Einheit
Beladung des unbeladenen Waschmittels 0,195 0,242 [molcoz/molviea]
Beladung des beladenen Waschmittels 0,508 0,484 [molco2/molvea]
Waschmittelbedarf 14,68 20,00 [m3/tcoz]
Energiebedarf Reboiler 3,84 3,89 [GJ/tcor]
Kihlwasserbedarf 26,47 92,50 [m3/tcoz]
Vorwascher 3,81 9,00 [m3/tcoz]
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Kiihler 9,28 42,00 [m3/tcoo]
Kondensator 13,39 41,50 [M3/tcoz]

Die Beladungen der Losungsmittel unterscheiden sich in den beiden Arbeiten. In der Arbeit
von Abu-Zhara wird das Lésungsmittel zu 50% regeneriert, im Basis-Szenario jedoch zu einen
Anteil von 61%. Eine niedere Regeneration des Waschmittels erméglicht grundsatzlich einen
geringeren Energiebedarf fur den Reboiler bei gleichzeitiger Steigerung der Waschmittel-
menge. Der Energiebedarf fir den Reboiler ist beinahe ident zu jenen in der Referenz mit 3,89
GJ/tcoz. Die Plausibilitat jenes Werts wird ebenso durch den CO2-Abscheideprozess von Flour
Econamine FG™ gestiitzt, welcher einen thermischen Energiebedarf von 4,2 GJ/tco, erfordert
[88].

Die erforderliche Menge an Lésungsmittel ist fiir die Referenz mit 20 m3/tco, angegeben und
weicht somit vom Basis-Szenario um Uber 5 m®/tcoz ab. Die Ursache hierflr liegt einerseits in
der abweichenden Regeneration des Lésungsmittels. Andererseits wird in der Arbeit von Abu-
Zhara die Absorber-und Desorberkolonne mit einem geschwindigkeitsbasierenden Modell
(Rate-based-Modell) und nicht, wie im Basis-Szenario angewendet, mit einem thermodynami-
schen Modell simuliert. Bei dem geschwindigkeitsbasierten Modell folgt die Absorption von
COg; einer bestimmten Kinetik, welche abhangig von Temperatur und Zusammensetzung ist.
Ein Gleichgewichtszustand wird auf den einzelnen theoretischen Stufen nie erreicht, was im
Grunde den Absorptionsprozess realitdtsnaher wiederspiegelt.

In der Arbeit von Abu-Zhara ist die Menge an bendétigten Kiihiwasser mit einer Gesamtmenge
von 92,50 m3/tco2 um einem Faktor von 3-4 hoher als in jener des Basis-Szenarios. Analog zu
dem Basis-Szenario wird die grofdte Kuhlleistung im Kondensator und Kuhler benétigt. Die
Abweichung basiert auf mehreren Grinden: Es wird eine h6here Waschmittelmenge im Kreis-
lauf geflhrt was in Folge zu einem hoéheren Kihlbedarf im Kuhler fuhrt. Des Weiteren ist in der
Referenz nicht definiert, mit welcher Temperatur das Kuhlwasser aus den Kihlaggregaten ein-
, oder austritt oder die Temperatur auf welches das Produktgas im Kondensator abgekuhlt
wird. Als letzte Ursache kann genannt werden, dass das Kiihlwassersystem als geschlossen
ausgefuhrt wurde im Gegensatz zu dem offenen System des Basis-Szenarios. Dadurch ist in
Bezug auf die Kiihlwassermenge keine exakte Vergleichbarkeit der beiden Arbeiten gegeben.
Die Arbeit von Abu-Zhara gibt Kihlwassermengen fir eine Gegenwaschanlage (der Absorbe-
reinheit nachgeschalten) und fiir die Kiihlung einer CO.-Verdichterstation mit 0,2 m3/tco. und
13,16 m3/t002 an.

Zusatzlich zur Modellierung wurde die CO.-Abscheideanlage rechnerisch ausgelegt. Die rech-
nerische Auslegung basiert auf idealen Vorgangen und bertcksichtigt beispielsweise keine
chemischen Gleichgewichte oder Ineffizienzen. Die Rechnungen im Detail sind Anhang A zu
entnehmen. In Tabelle 6-10 werden die Ergebnisse der rechnerischen Auslegung mit jener
des Basis-Szenarios gegentubergestellt.
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Tabelle 6-10: Vergleich der Ergebnisse der rechnerischen Auslegung mit jener des Basis-Szenarios

Basis- Rechnerische

Szenario Auslegung Einheit

Beladung des unbeladenen Waschmittels 0,195 0,195 [molco2/molvea]

Beladung des beladenen Waschmittels 0,508 0,508 [molco2/moluvea]
Losungsmittelbedarf 14,68 2,80 [M3/tcoz]
Energiebedarf Reboiler 3,84 4,01 [GJ/tcoz]
Kihlwasserbedarf 26,47 11,30 [m3/tcoo]
Vorwascher 3,81 1,73 [m3/tcoz]
Kuhler 9,28 4,49 [m3/tcoz]
Kondensator 13,39 4,41 [m3/tcoz]

Der Energiebedarf im Reboiler ist mit 4,01 GJ/tcozin einem ahnlichen Bereich zu dem Basis-
Szenario und der Arbeit von Abu-Zhara. Der Lésungsmittelbedarf ist mit einer Menge von 2,80
m?/tcoz signifikant niedriger als jener des Basis-Szenarios. Die Ursache hierfiir liegt darin, dass
in der rechnerischen Auslegung keine chemischen Reaktionen bertcksichtigt werden und die
Waschmittelmenge ausschlieBlich von den Beladungen der Gas- und Flissigphase abhangig
ist. Der Kiihlwasserbedarf ist mit einer Gesamtmenge von 11,30 m3/tco,um mehr als die Halfte
niedriger als das modellierte Ergebnis, was auf die geringere Lésungsmittelmenge rickzufih-
ren ist. Alle 3 Auslegungen bestatigen, dass Kondensator und Kiihler den gréf3ten Bedarf an
Kihlwasser besitzen.

6.2.6 Dimensionierung der Kolonnen

Die chemische Absorptionsanlage wird der Rauchgasreinigung des DO3 nachgeschalten und
vor dem Kamin integriert (siehe Abbildung 6-6).

Sauggeblise
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Chemische Absorptionsanlage

i |

Abbildung 6-6: Position der chemischen Absorptionsanlage in der Rauchgasreinigung des DO3

Die verfigbare Flache zur Aufstellung der Anlage ist limitiert. Eigene Abmessungen haben
ergeben, dass eine Flache in der GréfRe von 130m? zur Verfiigung steht. Die Flache wird von
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der nordlichen Seite von einem Bach, von der sldlichen Seite durch einen steilen Hang mit
Wald und von der dstlichen Seite durch Staubsilos begrenzt. Auf jener Flache muissen fol-
gende Aggregate untergebracht werden: Absorber-/ Desorberkolonne, vier Warmetauscher
(Kondensator, Kihler, Warmetauscher ,Lean/Rich“ + ,Rich/RG*), zwei Pumpen (,Lean® +
»Rich®), ein Verdichter und ein Vorwascher. Unter anderem ist auch ein Lagerungsbehalter flr
das Lésungsmittel, eine Verdichter-Station und Lagerungsmaglichkeiten fir das Produktgas
und eine Pufferflache fur eventuell weitere Aggregate (z.B. Kihlwasserpumpen) zu berlck-
sichtigen. In diesem Unterkapitel werden die Dimensionen der Absorber-und Desorberkolonne
anhand der Ergebnisse des Basis-Szenarios kalkuliert.

Fullkdrperschittungen werden mit dem Konzept der Ubertragungseinheiten berechnet. Die
Hohe der gesamten Schiittung ergibt sich durch das Produkt der Anzahl der Ubertragungsein-
heiten (NTU) mit der Hohe einer Ubertragungseinheit (HTU). Uber das Modellierungspro-
gramm wurden die idealen NTU-Werte fiir die beiden Kolonnen bestimmt. Die Absorbersaule
besitzt 25, die Desorberkolonne 30 Einheiten. Der HTU-Wert lasst sich nach Formel 6-11 be-
stimmen, die H6he der Schittung nach Formel 6-12.

HTU G Formel 6-11
B apg * Ag * kCOZ,g
hschittung = HTU * NTU Formel 6-12

G ... gasférmiger Volumenstrom in der Kolonne [m3/h]
ark ... spezifische Austauschflache der Fullkdrper [m2/md]
Ao ... Grundflache der Kolonne [m?]

kco, g --- gasseitiger Stoffdurchgangskoeffizient [m/s]

Die Grundflache der Kolonne wird nach Formel 6-13 bestimmt. Die Durchmesser der Kolonnen
werden von dem Modellierungsprogramm vorgegeben:

d? =1 Formel 6-13
4

A0=

Fir die Absorberkolonne ergibt sich hierfir bei einem Durchmesser von 3,98 m folgende
Grundflache:

B 3,982 %11

0 = 12,43 [m?]

Als Fullkorper werden in beiden Kolonnen metallene Raschig-Ringe mit 15 mm Dimension
verwendet, mit einer spezifischen Austauschflache von 566 m?/m?3. Der gasseitige Stoffdurch-
gangskoeffizient wurde aus der Literatur entnommen und betragt 0,0056 m/s [76]. Die H6he
einer Ubertragungseinheit berechnet sich wie folgt:
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34924,15

HTU = =6+ 12,43+ 0,0056

= 0,246 [m]

Die Hohe einer Ubertragungseinheit der Absorberkolonne betrégt somit rund 25 cm. Bei einer
Gesamtstufenzahl von 25 ergibt sich folgende Schitthéhe:

hschittung = 0,246 * 25 = 6,14 [m]

Fir die Desorbersaule ergibt sich bei einer Flache von 5,99 m? und einem Volumenstrom von
13394,95 m®h ein HTU-Wert von 0,195 m. Die H6he der Schiittung betragt bei 30 Ubertra-
gungseinheiten demnach 5,86 m. Die Absorber-/Desorberkolonne sind in Abbildung 6-7 als
gruner und violetter Zylinder visualisiert. Die verfligbare Flache zur Erstellung der chemischen
Absorptionsanlage ist links unten in der Abbildung als grau hervorgehobene Flache dargestellt.
Rechts in der Abbildung sind die einzelnen, vorgeschalteten Aggregate der Rauchgasreini-
gung des DOS3 abgebildet.

Absorberkolonne

Desorberkolonne

Abbildung 6-7: Visualisierung der Absorber-/Desorberkolonne auf der verfligbaren Flache der RHI Magnesita am
Standort Breitenau
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7 Okonomische Perspektive

Anhand der Ergebnisse des Basis-Szenarios aus Kapitel 6 werden die Kosten zur Errichtung
und Betrieb einer chemischen Absorptionsanlage fur den Langdrehrohrofen am Standort Brei-
tenau kalkuliert. Die hierbei ermittelten Werte sollen als grobe Orientierungswerte dienen, wie-
derspiegeln jedoch nicht die genauen Kosten fiir eine chemische Absorptionsanlage, da jene
vom Anlagenbauer abhangig sind. Das Ergebnis sind die Kosten je abgeschiedene Tonne
CO,. Fur die 6konomische Abschatzung der Kosten wurden folgende Annahmen getroffen
(siehe Tabelle 7-1).

Tabelle 7-1: Annahmen fiir die 6konomische Perspektive

Projektzeitraum 20 [a]
Konstruktionszeitraum 3 [a]
Instandhaltungskosten 4 [% der Inv.-Kosten]

Verflugbarkeit 7740 [h/a]
MEA-Preis 1000 [€/tmeal

Kihlwasser-Preis 0,2 [€/m3]
Strompreis 0,12 [€/kWh]
MEA-Degeneration 1,5 [kg/tcoz]
Jahrliche Abscheidung 102103 [tcoz/a]
Energiebedarf Regeneration 3,84 [GJ/tcoz]
Preis Erdgas 0,04 [€/kWh]

7.1 Apparatekosten

Der erste Schritt zur Abschatzung der Investitionskosten besteht in der Kalkulation der Appa-
ratekosten. Die Kosten fir Warmetauscher, Pumpen und Verdichter wurden Uber die Netzseite
des Ingenieurbiros ,Matches® berechnet [89]. Hierfir sind die charakteristischen Werte der
Apparate vonnoten, welche Uber das Modellierungsprogramm gegeben werden. Die Warme-
tauscher (Warmetauscher ,Lean/Rich® + ,Rich/RG*, Kuhler, Kondensator) werden als Rohr-
bundelubertrager und die Pumpen (,Lean® + ,Rich®) als Kreiselpumpen angenommen. Als Ma-
terial wird Kohlenstoffstahl verwendet. Die Kosten wurden in der Einheit $ kalkuliert und auf €
umgerechnet (1$ sind 0,88€, Stand 16.08.2018).

Die Kosten fiir die beiden Kolonnen, Absorber und Desorber, wurden Uber deren Materialkos-
ten bestimmt. Dafur musste in einem ersten Schritt das Volumen der Kolonnen bestimmt wer-
den. Die Dimensionen sind in Unterkapitel 6.2.6 gegeben. Die Kolonnen werden als geschlos-
sene Hohlzylinder mit einer Wanddicken von 10 cm angenommen. Das Volumen fur den Hohl-
zylinder bestimmt sich nach Formel 7-1, jenes von Boden und Decke jeweils nach Formel 7-2.
Zusatzlich zum Volumen des Hohlzylinders wird eine Toleranz (T) einkalkuliert, welche den
Sumpf am Boden und eine Gegenwaschanlage am oberen Ende der Kolonne berucksichtigt.
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Die Toleranz wird mit einem Aufschlag von 25% der Schutth6he angenommen. Das Gesamt-
volumen der Kolonne ergibt sich durch die Summe der jeweiligen Volumina (siehe Formel 7-3).

(D2 —d?) *m Formel 7-1
VHohlzylinder = f * hSchﬁttung *T
D2« Formel 7-2
Veoden = Vpecke = 4 *Wp
qus = VHohlzylinder + VBoden + VDecke Formel 7-3

D ... AuRendurchmesser
d ... Innendurchmesser
wp ... Wanddicke

h ... Hohe

T ... Toleranz

Fir die Absorberkolonne ergeben sich somit folgende Volumina:

(3,982 — 3,78%) « 1t

VHonizylinder,abs = 2 * 6,14 * 1,25 = 9,35 [m3]
3,982 1 5
VBoden,Abs = VDecke,Abs = T *0,1=1,24 [m ]
Vges.abs = 9,35 + 1,24 + 1,24 = 11,84 [m?]

Als Material fir die beiden Kolonnen wird Edelstahl (1.4401) angenommen. Das Gesamtvolu-
men wird anschlielend Uber die Dichte von Stahl (pstwn)auf das Gesamtgewicht der Kolonne
umgerechnet (siehe Formel 7-4).

Mges = Pstanl * I(ges Formel 7-4
Fir die Absorberkolonne ergibt sich somit ein Gesamtgewicht von:
Mges.aps = 7900 * 11,84 = 93526 [kg] = 93,526 [t]

Der Stahlpreis betragt 3500 € pro Tonne [90]. Dadurch kann der Preis fir die leere Kolonne
berechnet werden. Um die verschiedenen Einbauten in der Kolonne zu bertcksichtigen (Full-
korper, Stufenbdden, ...) wird ein nochmaliger Aufschlag von 50% dazugegeben. Die Kosten
einer Kolonne ergeben sich nach Formel 7-5.

Preis £ Formel 7-5

Somit ergibt sich flr die Absorbersaule ein Gesamtpreis von:
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Kaps = 93,526 % 3500 * 1,5 = 491.011 [€]

Fir die Desorbersaule ergibt sich bei einem Gesamtvolumen von 7,33 m? Kosten in Héhe von
303.498 €. In Tabelle 7-2 sind die geschatzten Kosten fur die jeweiligen Apparate gelistet. Es
ergeben sich Apparatekosten in der Hoéhe von rund 2,2, Mio. €. Die teuerste Apparatur hierbei
ist mit 22% die Absorbersaule, die Kosten flir Desorberkolonne, Vorwascher und Verdichter
liegen in einen ahnlichen Bereich von rund 14% an den Gesamtkosten.

Tabelle 7-2: Apparatekosten

Art der Ausriistung Kosten [€]
Vorwascher 282.661
Warmetauscher "Lean/Rich" 149.718
Warmetauscher "Rich/RG" 124.936
Pumpe "Rich" 82.777
Pumpe "Lean" 82.777
Verdichter 305.702
Kondensator 82.435
Kihler 55.911
Absorber 491.011
Desorber 303.948
Reboiler 270.010

Summe 2.231.876

Es muss angemerkt werden, dass es sich hierbei nicht um alle notwendigen Aggregate der
Absorptionsanlage handelt, sondern nur um diejenigen welche in der Simulation von Unterka-
pitel 6.2 berlcksichtigt wurden. Neben den angeflihrten Aggregaten sind beispielsweise noch
ein Lagerungsbehalter fur das Losungsmittel, Pumpen zur Férderung des Kuhlwassers oder
eine Gegenwaschanlage fur den Absorber vonnéten. Zudem bedarf es eine aufwendige Ver-
dichtung, Kihlung und eventuell eine Abscheidung von Nebenkomponenten des Produktga-
ses, wodurch weitere Kosten entstehen wurden.

7.2 Investitionskosten

Der Investitionsaufwand zur Errichtung der chemischen Absorptionsanlage setzt sich aus fol-
genden Positionen zusammen [91]:

e Ausristung

e Robhrleitungen und Armaturen

e Mess- und Regeltechnik

e Elektrotechnische Einrichtungen

e Stahlkonstruktionen

e Bau inkl. Bauaufsicht

e Montage inkl. Montagelberwachung
e Ersatzteile
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e Personaleinschulung und Inbetriebnahme
e Lizenz und Engineering
e Abwicklung, Baustelle, Abnahme

Um diese Investitionsaufwendungen abschatzen zu kdnnen wird die Vorkalkulation mittels Zu-
schlagsfaktoren angewandt. Voraussetzung fur diese Kalkulationsform sind die Daten Uber
Kosten der installierten Apparate und Maschinen. Es wird differenziert zwischen Lang- und
Chilton-Faktoren:

7.2.1 Lang-Faktoren

Aus Kostenanalysen zahlreicher gebauter Anlagen wurden Zuschlagsfaktoren ermittelt, wel-
che es erlauben, ausgehend von den Kosten der Apparate und Maschinen, die Investitions-
kosten von Prozessanlagen innerhalb der Anlagengrenzen zu bestimmen. Diese Zuschlags-
faktoren sind abhangig von der Art der Anlage. Die Lang-Faktoren unterscheiden folgende 3
Typen, je nach dem Aggregatzustand von Rohstoff und Produkt [91]:

o Fest (Faktor 3,1)
o Fest-FlUssig (Faktor 3,63)
o Flussig-Flussig (4,74)

Die Kosten der Grundausristung werden mit 100% angenommen. Abhangig vom Typ der An-
lage ergeben sich die Gesamtkosten der Prozessanlage durch Multiplikation mit einem Faktor.
Im Falle der chemischen Absorption liegt ein flissig-flissig System vor. Daher mussen die
Kosten der Grundausristung mit einem Faktor von 4,74 multipliziert werden um zu den Ge-
samtkosten zu gelangen. Mit den kalkulierten Apparatekosten aus dem Unterkapitel 7.1 wir-
den die Investitionskosten folgenden Betrag annehmen:

Investitionskosten = 4,74 * Apparatekosten = 4,74 x 2.231.876 = 10.579.094 [€]

7.2.2 Chilton-Faktoren

Die Kalkulation anhand der Lang-Faktoren ist eine grobe Vorkalkulation und es wurden durch
Chilton weitere Kalkulationsgrundlagen geschaffen, die im Prinzip auf den Lang-Faktoren be-
ruhen. Hierbei werden individuelle Zuschlage zu den Kosten der Grundausrustungen gegeben.
In Tabelle 7-3 sind die Investitionskosten der Absorptionsanlage anhand von Chilton-Faktoren
gerechnet. Auf der Position 1 werden die kalkulierten Apparatekosten von Unterkapitel 7.1
eingesetzt. Es ergeben sich Gesamt-Investitionskosten von rund 11 Mio. €.

Tabelle 7-3: Kalkulation der Investitionskosten anhand von Chilton-Faktoren

. Benutzter
Position Faktor %-Anteil Kosten [€]
1. Apparatekosten 2.231.876
2. Apparate installiert 115 % von Pos.1 115 2.566.658
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3. Rohrleitungen
Anlagentyp: fllissig

4. Instrumentierung _1E0
Umfang automat. Steuerungen: weitgehend 10-15% von Pos.2 15 384.999

5. Gebaude und Baukonstruktion

10-30 % von Pos.2 30 769.997

_RNO,
Anlagentyp: Freianlage & Gebé&ude 20 e 2o a0 el
6. Versqrgun_gs- und §erwcebetr|eb 0-5% von Pos.2 25 64.166
Umfang: geringe Ergénzungen
7. Anschlussleitungen A
durchschnittlicher Umfang: mittel S VO Fo6.2 it 2155
8. Summe der technischen Einrichtungen Summe Pos.2-7 5.069.149
< [BTEEE Y L) 2E0 20-35% von Pos.8 30 1.520.745
Schwierigkeitsgrad: normal
10. Betrage fur Unvorhergesehenes 20-30% von Pos.8 25 1.267.287
Anlagentyp: mégliche Anderungen
Pl iz vl 0-5% von Pos.8 5 253.457
GréRe: gro3
Anlageninvestition 8.110.639
%-Anteil der Anla- Benutzter Kosten
geninvestition %-Anteil [Mio. €]
Anlageninvestition 100 100 8.110.639
IBN-Kosten + MEA-Kosten 8-10 10 811.064
Working Investment 12-28 25 2.027.660
Gesamt-Investitionskosten 10.949.363

7.3 Betriebskosten

Die Betriebskosten umfassen zwei Hauptkategorien:

¢ Die Produktionskosten, welche sich aus Betrieb, Wartung, Erdgas, Kuhlwasser, Che-
mikalien, Personal und lokalen Steuern zusammensetzen. Jene Kosten sind teilweise
abhangig von der jahrlich abgeschiedenen Menge CO..

¢ Die allgemeinen Ausgaben, einschlie3lich der Kosten fir Forschung und Entwicklung,
Verwaltung und Vertrieb.

In

Tabelle 7-4 sind die jahrlichen Betriebskosten flr die Absorptionsanlage kalkuliert. Es ergeben
sich jahrliche Betriebskosten in Hohe von rund 6,7 Mio. €. Davon entfallen allein 65% der
Kosten fur Erdgas, welches fur die thermische Energiebereitstellung im Reboiler genutzt wird.
In den ersten Betriebsjahren sind zudem zusatzliche Betriebskosten zu erwarten, beispiels-
weise durch den Betrieb einer Pilotanlage, durch Schulungen oder durch eventuelle Ineffizien-
zen der Anlage.
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Tabelle 7-4: Jahrliche Betriebskosten
o Benutzter
Position Faktor o%-Anteil Kosten [€]
Produktionskosten (PK) 6.322.549
Fixkosten 192.835
Steuer 1-4% Anl.Inv. 128.557
Versicherung 0,5-1% Anl.Inv. 1 64.278
Direkte Betriebskosten 5.766.466
Erdgas 0,04 €/kWh 4.358.295
Strom 0,12 €/kWh 35.692
Kuhlwasser 0,2 €/m3 540.514
MEA-Makeup 1,5 kg/ tCO2 153.155
Instandhaltung (M) 1-10% Anl.Inv. 4 257.113
Betriebslabor (OL) 2 Jobs per Schicht 45 €/h 348.300
Personal 15% M 15 38.567
Labor-Gebuhren 10-20% OL 10 34.830
Indirekte Betriebskosten 50-70% (M+OL) 60 363.248
Gemeinkosten 399.985
Administrative Kosten 15-20% OL 15 52.245
Vertrieb und Vermarktung 2-20% PK 0,5 31.613
R&D - Kosten 2-15% PK 5 316.127
Betriebskosten 6.722.534
7.4 Kosten pro abgeschiedener Tonne CO:
Die Kosten je abgeschiedener Tonne CO- kdnnen nach Formel 7-6 berechnet werden:
_ Betriebskosten + jahrliche Abschreibung Formel 7-6

Jahrlich abgeschiedene Menge an CO,

Die jahrliche Abschreibung ergibt sich hierbei aus den Investitionskosten dividiert durch die
Abschreibungsdauer, bzw. den Projektzeitraum (siehe Tabelle 7-1). Es ergibt sich eine jahrli-

che Abschreibung von:

Investitionskosten nach Chilton _ 10.949.363

jahrliche Abschreibung = Abschreibungsdauer = 20 = 547.468 [€]
Somit ergeben sich folgende Kosten pro abgeschiedener Tonne COy:
|
ALY S
Verfahranstaom

RHI MAGNESITA



Kapitel 7 - Okonomische Perspektive 93

_ 6.722.534 + 547.468
B 102.103

€

tcoz

=71

In der Literatur werden fiir die Zementindustrie mittels chemischer Absorption (vergleiche Un-
terkapitel 3.4.1) COz-Vermeidungskosten in einen Bereich von 50—100 €/tco2 (ohne Transport
und Speicherung) angegeben. Dies kann als Referenzwert herangezogen werden, da die Pro-
zessgase der Zementindustrie mit jener der Feuerfestproduktion vergleichbar sind. In Abbil-
dung 7-1 werden die Hauptkostenfaktoren mit deren Anteil an den CO2-Kosten pro Tonne ab-
gebildet.

5 €/tCO2 2 €/tC0O2
4 €/tCO2 Abschreibung Fixkosten
Gemeinkosten

4 €/tCO2
Indirekte Betriebskosten

56 €£/tC0O2
Direkte Betriebskosten

Abbildung 7-1: Zusammensetzung der Kosten pro abgeschiedene Tonne CO2

Der grofite Kostenfaktor entsteht durch die direkten Betriebskosten mit einem Anteil von 56
€/tco2. Die anderen Kostenfaktoren finden sich in einen ahnlichen Bereich von 2- 5 €/tco2 wie-
der. In Abbildung 7-2 werden die direkten Betriebskosten im Detail betrachtet.

Betriebslabor (OL) Personal Labor-Gebihren
6% 1% 1%
MEA- Instandh:;tung (M)
Makeup °
3%
Kuhlwasser
9%

Strom

Erdgas

1% 75%

Abbildung 7-2: Direkte Betriebskosten im Detail

»

AL

RHI MAGNESITA



Kapitel 7 - Okonomische Perspektive 94

75% der direkten Betriebskosten sind alleine abhangig von Erdgaspreis. Somit werden die
Kosten pro abgeschiedener Tonne CO» zu 60% von der thermischen Energiebereitstellung
bestimmt. In Abbildung 7-3 ist der Einfluss des Erdgaspreises auf die Kosten pro abgeschie-
dene Tonne CO; visualisiert. Es zeigt sich eine starke Abhangigkeit der Vermeidungskosten
vom Erdgaspreis. Bei einem Preis von 0,02 €/kWh wrden die Abscheidekosten einen Wert
von rund 49 €/tcoz erreichen, bei einer Steigerung des Erdgaspreises auf 0,07 €/kWh jedoch
einen Wert von Gber 100 €/tco2 annehmen.
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o]
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GJ —
T 8100
<
b
g«
kS 80
o
°
> 60
(]
B
2

40

0 0,02 0,04 0,06 0,08 0,1 0,12

Erdgas-Preis [€/kWh]

Abbildung 7-3: Sensitivitatsanalyse — Einfluss des Erdgaspreises auf die Kosten pro abgeschiedene Tonne CO:2

7.5 Optionale Annahmen

In diesem Unterkapitel werden unterschiedliche Annahmen getroffen bzw. alternative Szena-
rien definiert und deren Auswirkungen auf die Modellierung und Kosten der chemischen Ab-
sorptionsanlage dargestellt.

7.5.1 Veranderte Energiekosten und Projektzeitraum

In einem Alternativ-Szenario wurden zum Basis-Szenario unterschiedliche Annahmen fir die
chemische Absorptionsanlage getroffen (siehe Tabelle 7-5). Dabei wurde der Erdgas-und
Strompreis mit 0,02 €/kWh und 0,06 €/kWh (urspringlich 0,04 und 0,12 €/kWh) und die Amor-
tisationsdauer mit 7 Jahren (urspr. 20 Jahre) angenommen. Die veranderten Annahmen zum
Basis-Szenario sind in nachfolgender Tabelle fett markiert.

Tabelle 7-5: Annahmen fiir das Alternativ-Szenario ,Veranderte Energiekosten und Projektzeitraum®

Projektzeitraum 7 [a]
Konstruktionszeitraum 3 [a]
Instandhaltungskosten 4 [% der Inv.-Kosten]

Verflgbarkeit 7740 [h/a]
MEA-Preis 1000 €]
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Kihlwasser-Preis 0,20 [€/m3]
Strompreis 0,06 [€/kWh]
MEA-Degeneration 1,50 [kg/tcoz]
Jahrliche Abscheidung 102103 [tcoo/a]
Energiebedarf Regeneration 3,84 [GJ/tco2]
Preis Erdgas 0,02 [€/kWh]

Es ergeben sich Abscheidekosten in Héhe von 58€/tco,. Grolter Kostentrager ist analog zum
Basis-Szenario wiederum Erdgas fur die Energiebereitstellung mit einem Anteil von 60%
(35€/tcoz). Der zweitgroRte Faktor ist die Abschreibung mit 15€/tcoz (~26%). In Abbildung 7-4
werden die Hauptkostenfaktoren und deren Anteil an den CO.-Kosten pro Tonne abgebildet.

2 €/tCO2
Fixkosten

15 €/tC02
Abschreibung

35 €/tC02
Direkte Betriebskosten

3 €/tC0O2
Gemeinkosten

4 €/tCO2
Indirekte Betriebskosten

Abbildung 7-4: Kostenstruktur pro Tonne COz fiir das Alternativ-Szenario ,Veranderte Energiekosten und Projekt-
zeitraum*

7.5.2 Energieriickgewinnung aus Rauchgas

Um den thermischen Energiebedarf im Reboiler zu reduzieren, kénnte theoretisch der Ener-
giegehalt des austretenden Rauchgases aus dem Langdrehrohrofen genutzt werden. Nach
dem Brennrohr des Drehofens gelangt das Rauchgas in die Rauchgaskammer, wo es im nor-
malen Prozessverlauf mittels Kihlwasser von ca. 630°C auf etwa 420°C abgekuhlt wird. Dies
entspricht einer gesamten Energiemenge von 11,15 GJ/h, welche stindlich mittels Kiihlwasser
abgefihrt werden muss. Wird jene Leistung stattdessen zur Bereitstellung des thermischen
Energieverbrauchs im Reboiler Gber einen Warmetauscher genutzt, so kénnten bei einem er-
forderlichen Bedarf von 44,78 GJ/h theoretisch ca. 25% eingespart werden. Damit wirde sich
ein neuer Energiebedarf von 2,88 GJ/tco2 ergeben und infolge Abscheidekosten von einer
Tonne CO: fur das Basis-Szenario zu 60 €/tcoz und fur das Alternativ-Szenario zu 53 €/tcoz.
Hierflr sind jedoch bauliche Eingriffe in den existierenden Prozess vonndten, welche zusatz-
liche Kosten verursachen wirde. Zudem sind das Design und der Betrieb eines Heilkgaswar-
metauschers fur die staubbeladenen Abgase aus dem Drehrohrofen duf3erst schwierig.
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7.5.3 Einbindung des aus der Energiebereitstellung entstehenden CO:

Im Basis-Szenario werden 3,84 GJ/tco2, bzw. 44,78 GJ/h zur Energiebereitstellung bendtigt.
Als Energiequelle wird Erdgas (95% CHas, 5% H2) angenommen, welches mit Luft verbrannt
wird. Um die erforderlichen Energiemenge zur Verfugung stellen zu konnen, wird eine Ge-
samtmenge an Erdgas von 815,84 kg/h bendtigt. Es wird angenommen, dass die komplette
Energiemenge aus der Verbrennung an den Reboiler abgegeben wird. Die Rauchgase aus
der Energiebereitstellung werden anschlieffend mit den Rauchgasen aus dem Langdrehroh-
rofen gemischt. Somit verandert sich die Zusammensetzung des Rauchgases, welches in der
CO2-Abscheidungsanlage behandelt wird. Die Menge und Zusammensetzung des Rauchga-
ses aus der Erdgas-Verbrennung und aus dem Langdrehrohrofen und die der Mischung der
Rauchgase (,Mix"“) ist in Tabelle 7-6 visualisiert.

Tabelle 7-6: Menge und Zusammensetzung der Rauchgase

Erdgas-RG Rauchgas Mix-RG

H20 [Vol.-%] 10% 14% 12%

CO2 [Vol.-%] 5% 20% 14%

CO [Vol.-%] 0% 0% 0%

N2 [V0|.-°/o] 75% 62% 67%

02 [Vol.-%] 10% 4% 7%
Massenstrom [kg/h] 29666 43568 73235

Der Massenstrom im Mix-RG erhdht sich von urspriinglichen 43568 kg/h auf eine Gesamt-
menge von 73235 kg/h, was insgesamt einer Steigerung von 68 % entspricht. Die CO.-Menge
im Rauchgas steigert sich um 17,2% von 12950,68 kg/h zu 15174,14 kg/h. Um diese erhdhte
CO2-Menge in der chemischen Absorptionsanlage zu 90% abscheiden zu kénnen ist ein er-
hohter Losungsmittelbedarf von 201,42 m®/h (gegeniber urspriinglich 171,10 m®h; Steigerung
17,7%) erforderlich. Aufgrund der héheren Lésungsmittelmenge ist ein erhdhter Energiebedarf
von 52,09 GJ/h (Steigerung 14%) vonndten. Der Kihlwasserbedarf flr die unterschiedlichen
Klhlaggregate vermehrt sich von 308,51 m®h auf 389,62 m3/h (Steigerung 26,6%).

Durch die erhdhte Rauchgasmenge sind die Apparaturen der chemischen Absorptionsanlage dementsprechend
gréfRer zu dimensionieren. Dafir wurden folgende Annahmen getroffen. Aufgrund der erhdhten Lésungsmittel-
menge werden die Anlagenkosten (siehe Tabelle 7-2) mit einem zusatzlichen Aufschlag von 15% angenommen.
Um den erhdhten Kuhlwasser- und Energiebedarf (fiir Reboiler und Pumpen) zu kompensieren werden die Be-
triebskosten (siehe

Tabelle 7-4) mit einem zusatzlichen Faktor von 14% angenommen. Es ergeben sich dadurch
neuerliche Abscheidekosten in Héhe von 82 €/tcoo.

7.5.4 Erhohte CO2-Konzentration im Rauchgas

Es wird angenommen, dass die Verbrennung im Langdrehrohrofen mit einem erhéhten Sau-
erstoffanteil erfolgt und dass sich somit der Stickstoffmenge im Rauchgas zu 50% reduziert.
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Die CO2-Konzentration im Abgas steigert sich von urspriinglichen 20,24% (siehe Tabelle 6-2)
zu 29,26% (siehe Tabelle 7-7).

Tabelle 7-7: Zusammensetzung des Rauchgases mit verminderten Stickstoffanteil

Zusammensetzung Anteil [Vol.%] M([)I:ﬁ:fltlmm
CO: 29,26 294,27
CO 0,03 0,27
N2 44,54 447,91
O- 5,50 55,34
H20 20,67 207,83
mRauchgas,feucht 100,00 1005,62

Die spezifischen Werte zur Abscheidung einer Tonne CO, des Basis-Szenarios bleiben kon-
stant. Durch die Verminderung des Rauchgasstromes verandern sich die Dimensionen der
Apparaturen der chemischen Absorptionsanlage. Der Durchmesser der Absorber-/Desorber-
kolonne vermindert sich von ursprunglichen 3,98m und 2,76m zu 3,49m und 2,46m. Durch
Berlcksichtigung des reduzierten Rauchgasstromes und bei angenommener unveranderter,
theoretischer Stufenanzahl ergeben sich Schitthéhen flir Absorber-/Desorbersaule zu 7,47m
und 6,98m. Dadurch ergibt sich eine Reduktion der Stahimenge aufgrund der geringeren Bau-
grofie der Kolonnen und somit in Folge geringere Anlagenkosten und Abschreibung. Es resul-
tieren Abschreibungskosten in Hohe von 519.509 € und somit in Folge Abscheidekosten fur
eine Tonne CO; zu 70 €/tcoz.

7.5.5 Nachverbrennung von MEA im Reingas

Im Reingas befindet sich ein MEA-Anteil von 0,02%, bzw. eine Menge von 428,94 mg/m? (be-
zogen auf den trockenen Abgasstrom). Der vorgegebene Grenzwert von 20 mg/m? wird somit
deutlich Gberschritten. Es ist daher nach der Absorbersaule die Integration einer Gegenwasch-
anlage erforderlich, um den MEA-Gehalt im gereinigten Abgas unterhalb des Grenzwertes zu
reduzieren. In der Auslegung von Abu-Zhara wird ein spezifischer Kiihlwasserbedarf fir eine
Gegenwaschanlage mit 0,02 m3/tco. angegeben [87]. Die Kosten einer Gegenwaschanlage
wurden in der Modellierung und 6konomischen Bewertung des Basis-Szenarios nicht bertck-
sichtigt.

Alternativ kdnnte das Reingas als Sekundarluft im Langdrehrohrofen genutzt werden um den
MEA-Anteil in jenem Gas zu verbrennen (Flammpunkt zwischen 55 und 100 °C, Zindtempe-
ratur 410 °C [74]). Somit wirde sich die Notwendigkeit einer Gegenwaschanlage und einem
damit einhergehenden, zusatzlichen Bedarf an Kihlwasser ertbrigen. Die Kosten kdnnten so-
mit theoretisch reduziert werden, jedoch ist zu beachten, dass eine Ruckfihrung die Zusam-
mensetzung der Sekundarluft verandern wirde. Im Besonderen wirde sich der Sauerstoffan-
teil zur Verbrennung des Erdgases vermindern, da das Reingas einen O2-Anteil von 3,98%
besitzt (siehe Tabelle 6-7).
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7.6 Fazit

Fir die Realisierung einer chemischen Absorptionsanlage fur den Langdrehrohrofen am
Standort Breitenau sind zwei Faktoren von essentieller Bedeutung:

o Preise fur die Emissionszertifikate nach dem europaischen Emissionshandelsystem
¢ Verwendung des Produktgases CO-

Ein Emissionszertifikat ist ein Zertifikat, welches zur Emission von einer Tonne Kohlenstoffdi-
oxidaquivalent in einer bestimmten Handelsperiode berechtigt. Das Ziel des europaischen
Emissionshandelsystems ist die Schaffung eines Systems fir den Handel mit Treibhaus-
gasemissionszertifikaten, um auf kosteneffiziente und wirtschaftlich effiziente Weise Treib-
hausgasemissionen zu verringern [92]. Die Preise fur Emissionszertifikate liegen zurzeit in ei-
ner Hohe von 20,05 €/tco2 (Stand 24.08.2018 [93]). Eine Vorrausetzung um eine chemische
Absorptionsanlage wirtschaftlich betreiben zu koénnen ist, dass die Kosten der CO:-
Abscheidung, fir das Basis-Szenario mit 71 €/tco2 angegeben, unterhalb den Kosten fur die
ansonsten bendtigten Emissionszertifikaten liegen. Es ist jedoch juristisch zu klaren, ob eine
Abscheidung des CO, aus den Prozessgasen aquivalent ist zur Vermeidung von CO, gemalf
dem Emissionhandelgesetzes und somit der Erwerb von Emissionszertifikate dementspre-
chend minimiert werden kann.

Das Produktgas CO; aus der Absorptionsanlage kann in physikalischen, chemischen und bi-
ologischen Anwendungsverfahren (siehe Kapitel 4) genutzt werden. Abgesehen von den bio-
logischen Nutzungspfaden ist fur den Grof3teil der Anwendungsmadglichkeiten eine zusatzliche
Aufkonzentration des CO»-Anteils im Produktgas und somit eine Abscheidung von Nebenkom-
ponenten (Sauerstoff, Stickstoff, Wasser) vonnéten. Nach der Absorptionsanlage ist eine Ver-
dichter-Station essentiell um das CO, in den flissigen Zustand zu tberflihren und somit leich-
ter transportierfahig zu machen. Die Installation einer Verdichter-Station erhdht die Investiti-
onskosten um 20-25% (vgl. [94]) Der Marktpreis fir reines CO- liegt zwischen 10 und 80 €/t
[7]. Die Preisspanne ruhrt von den unterschiedlichen Transportsystemen her. Die niedrigen
Preise sind nur bei Transport via Pipeline oder Schiff zu realisieren und bedtrfen einer grolen
Abnahmemenge. Am Standort Breitenau ist theoretisch der Transport via Bahn, LKW oder
auch Pipeline realisierbar, wobei letzteres die gréfiten Investitions- und Instandhaltungskosten
hervorrufen wirde. Das Produktgas CO; kénnte aufgrund der hohen Kosten fur Abscheidung
und Transport nur im oberen Preissegment angeboten werden kénnen, jedoch ware im Vor-
hinein eine Marktstudie unerlasslich wie hoch der Bedarf an CO; ist und in welchen Mengen
er gebraucht wird.
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8 Zusammenfassung

Das Ziel der vorliegenden Arbeit war die Auslegung einer Anlage zur gezielten Abtrennung
von CO2 aus den Rauchgasen der Feuerfestproduktion am Standort der RHI Magnesita in
Breitenau. Der Fokus hierbei richtete sich auf die Prozessgase des Langdrehrohrofens. In ei-
nem ersten Schritt wurde eine umfassende Literaturrecherche tber den Stand der Technik zur
Abscheidung von CO; aus Rauchgasen erhoben, mit dem Ziel, eine geeignete Abscheidetech-
nologie fur die Prozessgase des Langdrehrohrofens zu eruieren. Zudem wurden unterschied-
liche chemische, physikalische und biologische Anwendungsmadglichkeiten zur Verwertung
von CO: evaluiert. Basierend auf dieser Literaturrecherche ist die chemische Absorption (Wa-
sche) in einer Post-Combustion-Verfahrensroute die geeignetste Technologie, da diese sich
vorteilhaft in den bestehenden Prozess integrieren lasst und zudem eine hohe Anwendungs-
reife aufgrund zahlreicher Erfahrungen aus vielfaltigen Einsatzgebieten besitzt. Die Auslegung
der chemischen Absorptionsanlage erfolgte mithilfe einer Prozesssimulationssoftware, ergan-
zend wurde eine rechnerische Auslegung mit idealisierten Annahmen vorgenommen, um Ein-
zelergebnisse der Simulation auf Plausibilitat zu Gberprifen.

Das Prozessgas aus dem Langdrehrohrofen besitzt einen CO»-Anteil von 20,24 Vol.-% bei
einer gesamten Rauchgasmenge von rund 43 Tonnen Abgas pro Stunde. Als Vorgabe flr die
Simulation soll der CO>-Gehalt im Abgas um 90% reduziert werden, als Lésungsmittel wurde
eine 30Gew.-% MEA-Ldsung in Wasser sowie eine Eintrittstemperatur des Kihlwassers von
10°C angenommen. Uber die Prozesssimulationssoftware wurden folgende Ergebnisse er-
zielt: das Lésungsmittel tritt mit einer Beladung von 0,508 molco2/molvea in den Desorber ein
und wird dort zu 61% regeneriert. Dabei wird das Funffache an Lésungsmittel (MEA) im Ver-
gleich zur Prozessgasmenge bendtigt, um die vorgegebene Menge an CO, zu absorbieren.
Der Waschmittelbedarf pro Tonne CO; betragt 14,63 m®/tcoz. Zur Abscheidung einer Tonne
CO. im Desorber ist ein gesamter thermischer Energieaufwand von 3,84 GJ/tco2 notwendig.
Dieser Wert wird durch die Literatur und die rechnerische Auslegung mit idealisierten Annah-
men bestatigt. Fur die Kihlung in der chemischen Absorptionsanlage ist Kihlwasser im Aus-
maf von 26,47 m®/tco, erforderlich, welches vor allem zur Abkiihlung des Lésungsmittels und
des Produktstroms CO; bendtigt wird. Die Absorber/-Desorbersaule werden als Fullkérperko-
lonnen (Raschig-Ringe) angenommen und besitzen einen Durchmesser von 3,98 m/ 2,76 m
bei einer Schiitthohe von 6,14 m/ 5,86 m.

Die Kosten der gesamten Anlage (Absorber-Desorberkolonne, Pumpen, Warmetauscher, Vor-
wascher und Verdichter), exklusive der Apparatur zum Verdichten des Produktgases, wurden
mit einem Wert von 2,23 Mio. € abgeschatzt. Auf Basis von Chilton-Faktoren wurden die In-
vestitionskosten der Gesamtanlage kalkuliert und belaufen sich auf rund 11 Mio. €. Die jahrli-
chen Betriebskosten liegen um die 6,7 Mio. €, wobei etwa 75% dieser Kosten auf Erdgas ent-
fallen, welches zur thermischen Energiebereitstellung verwendet wird. Bei einer angenomme-
nen Abschreibungsdauer von 20 Jahren ergeben sich rechnerisch Gesamtkosten in Héhe von
71 € fur die Abscheidung einer Tonne CO.. In der Literatur werden fur die Zementindustrie
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Abscheidekosten in einem Bereich von 50-100 €/tco2 (ohne Transport und Speicherung) an-
gegeben. Dies kann als Referenzwert herangezogen werden, da die Prozessgase der Zement-
industrie mit jener der Feuerfestproduktion vergleichbar sind.

In einem Alternativ-Szenario wurden flr eine Abreibungsdauer von 7 Jahren und einem Erd-
gaspreis von 0,02€/kWh Abscheidekosten in Hohe von 58 €/tco» kalkuliert. Um den thermi-
schen Energiebedarf im Reboiler zu reduzieren, konnte der Energiegehalt des austretenden
Rauchgases aus dem Langdrehrohrofen genutzt werden. Dadurch wurde sich ein neuer Ener-
giebedarf von 2,88 GJ/tco2 ergeben und infolge Abscheidekosten von einer Tonne COxflir das
Basis-Szenario zu 60 €/tcoz und fir das Alternativ-Szenario zu 53 €/tco..

Die Reduzierung des Stickstoffanteils im Rauchgas um 50% vermindert die Durchmesser der
Absorber-/Desorbersaule zu 3,49m und 2,46m bei einer Schitthohe von 7,47m und 6,98m.
Durch die Reduktion der BaugrofRe der Kolonnen ergeben sich in Folge geringere Anlagen-
kosten. Die Vermeidungskosten fir eine Tonne CO- belaufen sich auf 70 €/tco..

Durch die Einbindung der entstehenden Rauchgase aus der Energiebereitstellung (fir den
Reboiler) in der Rauchgasreinigung ergibt sich eine Steigerung des zu behandelnden Rauch-
gases zu 68%. Die CO2>-Menge im Abgas steigert sich um 17,2% und erfordert eine groliere
Dimensionierung der einzelnen Aggregate der chemischen Absorptionsanlage, bei gleichzeitig
hoheren Betriebskosten. Es ergeben sich dadurch geschatzte Abscheidekosten in Hohe von
82 €/tcoo.
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9.2 Abkirzungsverzeichnis

°C Grad Celsius

a Jahr

etc. et cetera

v.a. vor allem

z.Z. zur Zeit

°C Grad Celsius

K Kelvin

a Jahr

abh. abhangig

J Joule

\ Volumen

t Zeit

T Temperatur

c Konzentration
Pa Pascal

mi Milliliter

cm? Kubikzentimeter
m?3 Kubikmeter

g Gramm

R Ideale Gaskonstante
m Masse

w Wasseranteil

y Gasphasenanteil
I Liter

sec Sekunden

% Prozent

vol% Volumsprozent
Gew.-% Gewichtsprozent
min Minuten

p Dichte

A Differenz

2 Summe

CcoO Kohlenmonoxid
CO, Kohlendioxid
CHa4 Methan

NH; Ammoniak

H20 Wasser

SO: Schwefeldioxid
H, H2 Wasserstoff

Vil &
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N, N2 Stickstoff
0] Sauerstoff
S Schwefel
C Kohlenstoff
R Rest
H2S Schwefelwasserstoff
ha Hektar
ppm Parts per million
n Stoffmenge, Anzahl
rpm Umdrehungen pro Minute
CCS Carbon Capture and Storage
CCR Carbon Capture and Reuse
GWP Global Warming Potential
|
ViV &
Verfehransracie
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Anhang I

Anhang A: Rechnerische Auslegung (ideal)

Abkiihlung des Rauchgases

Das Rauchgas aus der Schlauchfilteranlage passiert einen Warmetauscher, in welchem es
einen Teil seiner Energie auf das beladene Waschmittel abgibt und auf eine Temperatur von
120°C abgekuhlt wird. Nachfolgend kommt das Rauchgas vor Eintritt in die Absorptionsko-
lonne in den Vorwascher, wo es im Gegenstrom mit Kiihlwasser auf eine Temperatur von 40°C
temperiert wird. Die abzufiilhrende Warmeenergie (Qx) im Vorwéscher berechnet sich geman
Formel 0-1.

QK = G * Cp,RG * (TRG - Tg’e) Formel 0'1

G ... Rauchgasstrom [kg/s]
Cpré --- SPez. Warmekapazitat Rauchgas [J/K*kg]

Tre --- Temperatur des Rauchgases nach dem Warmetauscher (2)

Tye -.- Temperatur des Rauchgases am Absorbereintritt

Die spez. Warmekapazitat (c, r) des Rauchgases setzt sich aus den spez. Warmekapazita-
ten der einzelnen Komponenten des Rauchgases zusammen:

CorG = 2 Cpi * Wi Formel 0-2

Cpi --- Spez. Warmekapazitat der jeweiligen Rauchgaskomponente
w; ... Gew.-% Anteil der jeweiligen Rauchgaskomponente

Die jeweilige spezifischne Warmekapazitat (c,;) der Rauchgaskomponenten kann Gber fol-
gende Beziehung bestimmt werden:

. T T \? 4 T \3 Formel 0-3
Cpi=at *(1000)+C*<1000) + *<1000)

Es wurde die spezifische Warmekapazitat fir die Ein-und Austrittstemperatur des Rauchgases
in den Vorwascher nach Formel 0-3 berechnet und anschlieRend der Mittelwert gebildet (siehe
Tabelle 0-1).

Tabelle 0-1: Berechnung der spezifischen Warmekapazitat der Rauchgaskomponenten

MM Cp Cp Cp Cp Mittelwert
Stoff la/mol] a b c d [J/mol*K] [kd/kg*K] [J/mol*K] [kd/kg*K] Cp

9 (120°C) (120°C) (40°C) (40°C) [kJ/kg*K]
CO, 44,01 21,57 63,74 -40,53 9,68 29,19 0,66 24,06 0,55 0,60
CO 28,01 27,63 5,02 0,00 0,00 28,28 1,01 27,83 0,99 1,00
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N> 28,01 2830 254 054 0,00 28,64 1,02 28,40 1,01 1,02
O, 1599 2796 4,18 -0,17 0,00 28,50 1,78 28,13 1,76 1,77
H.O 18,01 30,38 9,62 1,19 0,00 31,65 1,76 30,77 1,71 1,73

Aus den bestimmten Mittelwerten wird die spezifische Warmekapazitat nach Formel 0-2 ermit-
telt.

kj
cp.re = 0,97 [kg " K]
Fir das Rauchgas von DO3 ergibt sich somit eine notwendige Kuhlleistung von:

Qx = 11,86 % 0,97 x (120 — 40) = 918,70 [kW]

Um diese Kiuhlleistung zu erbringen wird Wasser mit einer Eingangstemperatur von 10°C und
einer maximalen Ausgangstemperatur von 50°C angenommen. Es ergibt sich ein Kiihlwasser-
bedarf von:

, B Qx __ 91870 .o [kg]
My asser,Vorwascher = Cpw * (TW,a _ TW,e) = 4,19 (50 — 10) =9 S

Die Menge wird anschliefsend auf den Volumenstrom bezogen und durch die abgeschiedene
Menge an CO; dividiert, um den Kiuhlwasserbedarf pro Tonne CO, zu bestimmen. Es wird pro
Sekunde eine CO2-Menge von 0,0032 Tonnen abgeschieden.

_ mWasser,Vorwéischer _ 5'48 =173 [m3]

VWasser Vorwascher — s - —_—
' Pwasser,25°c * Mco2 980 * 0,0032 tcoz

Absorption- und Desorptionsprozess

Zur Auslegung der Absorption/Desorptions-Kolonnen werden Molbeladungen verwendet. Die
Molbeladung des eintretenden Rauchgases ergibt sich nach Formel 0-4.

_ TNco2 Formel 0-4
YCOZ - .
G —Ncoz

Ycoz ... Beladung des Rauchgases [molCO2/molMEA]
Ncoz ... CO2-Molenstrom [kmol/h]

Fur das eintretende Rauchgas ergibt sich eine Beladung von:

Ncoze 294,27 molCO02
G —Nppye 14535329427 molMEA

Unter der Annahme dass der CO2-Anteil des Rauchgases um 90% vermindert wird ergibt sich
die austretende Molbeladung des Rauchgases:

»
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) ) kmol
Ncoza = Ncoze * (1 —0,9) = 29,427[ - ]
Y 0025 molCO2
coza =™ [molMEA]

Die Beziehung zwischen Waschmittel- und Rauchgasstrom ist abhangig von den jeweiligen
Beladungen der fllissigen-/ gasférmigen Phase und ist nach Formel 0-5 definiert:

L * (Xcoz,a; - XCOZ,e) =G * (YCOZ,e - YCOZ,a) Formel 0-5

L ... Waschmittelstrom [kmol/h]
Xcoz,a ... Beladung des beladenen Lésungsmittels [molCO2/molMEA]
Xcoze ... Beladung des unbeladenen Losungsmittels [molCO2/molMEA]

Der gesuchte Waschmittelstrom ergibt sich durch folgende Umstellung der Gleichung:
L — G % YCOZ,e - YCOZ,a

XCOZ,a - XCOZ,e

Als Molbeladung des beladenen Waschmittels werden die errechneten Beladungen mit dem

Simulationsprogramm verwendet (vergleiche Unterkapitel 6.2). Somit ergibt sich fur das bela-

dene Ldsungsmittel eine Beladung von 0,508 molCO2/molMEA und fir das unbeladene

Waschmittel eine Beladung von 0,195 molCO2/moIMEA. Der bendtigte Waschmittelstrom

ergibt sich somit zu:

L = 1453,53 0,254 — 0,025 1058,11 [kmOl] 9,093 [kg]
= * ——— = | = —_
’ 0,508 — 0,195 ’ h ’ s

Die Waschmittelmenge wird anschlief3end in einen Volumenstrom umgerechnet und auf die
abgeschiedene CO2-Menge bezogen. Die Dichte des Lésungsmittels wird nach Formel 0-6
berechnet und ist in Tabelle 0-2 kalkuliert.

Pges = Z D1 * W, Formel 0-6

Tabelle 0-2: Bestimmung der Dichte der Waschmittelldsung

Waschmittel Anteil [Gew.-%)] MM[g/mol] Dichte [kg/m?]

Wasser 70 18,01 998 (20°C)
MEA 30 61,08 1012 (20°C)
Gesamt 100 30,931 1003,2
9,093 m3
= = 2'8 -
1003,2 * 0,0032 tcon
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Fir den Desorber sind aufgrund der Absorber-Berechnungen sowohl die Eingangs-und Aus-
gangkonzentration (Xepes ; Xapes) als auch der Absorptionsmittelstrom L bekannt. Da es sich
um einen kontinuierlichen Kreisprozess handelt bleibt der Waschmittelstrom Uber den Prozess
konstant. Fir die Beladungen des Losungsmittels gilt folgender Zusammenhang:

Xe,Des = Xa,Abs
Xa,Des = Ae Abs
D (YD,a - YD,e) =L=* (Xe,Des - Xa,Des)

Es wird angenommen, dass der Strippdampf mit CO- nicht vorbeladen ist, und somit Yp s gleich
Null ist. Als Dampfmenge D wird der gesamte Wassergehalt im Waschmittelstrom L angenom-
men. Da das Waschmittel zu 70 Gew.-% aus Wasser besteht, wird jener Anteil angenommen.
Die Ausgangsbeladung des Dampfstroms ergibt sich durch Umstellung der Gleichung.

D=Lx07

Xy pos — Xa pes (0,508 — 0,195) molCO2
Y, = «-oRes _Zabes |y _ 105811 +0=0448 |———
Da = & * D De *71058,11+%0,7 molMEA

Energiebedarf zur Regeneration

Die gesamte bendtigte Leistung im Desorber setzt sich aus drei Einzelkomponenten zusam-
men:

e Erwarmung des Absorptionsmittels auf Desorber-Temperatur

Pgryw = My, * Pges * Cp ges * (Tpes — Tpes,in)
o Bereitstellung des Strippdampfs — Verdampfung des Wassers
Pyerq = D * AHyerg Formel 0-7
e Uberwindung der Reaktionsenthalpie zur CO2-Austreibung aus dem Waschmittel
Py.abs = D * (Yapes = Ye,pes) * AHaps Formel 0-8

AHy g -.. Verdampfungsenthalpie [kJ/mol]
AH,y, ... Reaktionsenthalpie [kdJ/mol]

Die bendtigte Gesamtleistung ergibt sich aus der Summe der Einzelbetrage:

Pges = Pgrw + Pyerg + PH,Abs Formel 0-9
|
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Der beladene Losungsmittelstrom wird Uber die Warmetauscher auf eine Temperatur von
113°C erhitzt und wird im Reboiler auf eine Temperatur von 120°C temperiert. Die spezifische
Warmekapazitat wurde fur eine 30%ige MEA Lésung aus der Literatur enthommen [76]. Zur
Erwarmung des Ldsungsmittels auf die gewlinschte Temperatur ist folgender Energiebedarf
notwendig:

Ppry = 9,09 % 1003,2 * 3,75 * (120 — 113) = 238,69 [kW]

Die Menge an Strippdampf wird als reiner Dampfstrom angenommen, es wird jedoch ange-
nommen dass nur 80% effektiv verdampfen. Die Verdampfungsenthalpie wird mit 40,66 kJ/mol
angenommen [95].

740,82 * 0,8
Prera = — 55— * 40,66 = 6693,21 [kWV]

Die Reaktionsenthalpie wird mit 82 kdJ/kmol angenommen [75]. Es ist folgende Energie not-
wendig um die Bindungsenergie zu Gberwinden und somit das CO, aus dem Ldsungsmittel
auszutreiben:

740,82 * 0,8
Praps = ——— 77— * (0,448 — 0) » 82 = 6051,00 [kW]

Es ergibt sich somit im Reboiler ein gesamter Energiebedarf:
Pyes = 238,69 + 6693,21 + 6051 = 12982,89 [kW]

Der bendétigte Energiebedarf zur Abtrennung von einer Tonne CO; ergibt sich wie folgt:

Pes 1298289 1 [ GJ ]
— — * —
Ccoz Meoz 106 0,0032

Kondensator

Der Dampfstrom aus dem Desorber wird auf eine Temperatur von 50°C abgekihlt um den
Wasseranteil zu kondensieren und somit einen reinen CO»-Strom zu gewinnen. Die Berech-
nung der Kihlleistung erfolgt nach Formel 0-1, als Warmekapazitat wird jene von reinen Was-
serdampf angenommen (2,01 kJ/kg*K). Der zu kiihlende Massenstrom im Kondensator ist das
Produkt aus Dampfstrom und CO2-Strom.

k
mD+C02 =D * 0,8 + mcoz = 6,37 * 0,8 + 3,23 = 8,33 I:?gil

Qxona = 8,33 % 2,01 % (120 —50) = 1174,32 [kW]

Das Kuhlwasser gelangt in den Kondensator mit einer Temperatur von 10°C und verlasst jenen
mit einer maximalen Temperatur von 30°C.
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. 1174,32 kg
My asser,Kond = 418 * (30 — 10) = 14,01 [?]

Der Massenstrom wird wiederum auf den Volumenstrom umgerechnet und auf die abgeschie-
dene Menge CO; bezogen.

4,41 |—

mWasser,KOnd — 14‘,01 _ m3 ]
Pwasser,25°C * mCOZ 980 * 0,0032 tcoz

VWasser,K ond —

Kiihler

Der Waschmittelstrom aus dem Warmetauscher passiert im nachsten Schritt einen Warme-
tauscher, wo die Waschflussigkeit durch Waschwasser auf die Absorber-Eintrittstemperatur
von 40°C gekuhlt wird. Die Eintrittstemperatur des Waschmittelstroms betragt 75°C. Das Kuhl-
wasser tritt mit einer Temperatur von 10°C in den Warmetauscher ein und verlasst jenen mit
30°C. Die bendtigte Menge an Wasser ist durch folgende Gleichung gegeben:

Lxcpp* (Towr = Teaps) _ 9,09 3,75 % (75 — 40)
cow* (Twe—Twa)  418%(30-10)

My asser Kithler =

k
1323 [
S

Bezogen auf die abzuscheidende Menge an CO; ergibt sich folgender Kihlwasserbedarf pro
Tonne COa:

4,49 |—

Pwasser,25°c * Mco2 ~980%0,0032 tcoz

: 3
V. _ My asser,Kihler _ 14,23 m
Wasser,Kihler —
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