Experimentelle Untersuchung
des Calcium-Looping-Verfahrens

im Pilotmaf3stab

Von der Fakultdt Energie-, Verfahrens- und Biotechnik
der Universitéit Stuttgart zur Erlangung der Wiirde eines
Doktors der Ingenieurwissenschaften (Dr.-Ing.)
genehmigte Abhandlung

vorgelegt von

Heiko Dieter

aus Bietigheim-Bissingen

Hauptberichter: Univ.-Prof. Dr. techn. Giinter Scheffknecht
Mitberichter: Prof. Dr.-Ing. Ulrich Nieken

Tag der miindlichen Priifung: 25.11.2022

Institut fiir Feuerungs- und Kraftwerkstechnik der Universitdt Stuttgart

2022






Vorwort

Die vorliegende Arbeit entstand wihrend meiner Tétigkeit als wissenschaftlicher Mitar-
beiter und Leiter der Abteilung Dezentrale Energieumwandlung am Institut fiir Feuer-
ungs- und Kraftwerkstechnik der Universitat Stuttgart.

Mein besonderer Dank gilt Institutsleiter Univ.-Prof. Dr. techn. Giinter Scheffknecht
fiir sein Vertrauen, die wissenschaftliche Betreuung meiner Arbeit, seine beratende
Expertise beim Aufbau der Calcium-Looping-Pilotanlage als Grundlage fiir die Durch-
fiihrung meiner Arbeit und die Ubertragung von Verantwortung in vielerlei Hinsicht.

Fiir die Ubernahme des Mitberichts und das Interesse an meiner Arbeit bedanke
ich mich herzlich bei Prof. Dr.-Ing. Ulrich Nieken, Leiter des Instituts fiir Chemische
Verfahrenstechnik der Universitit Stuttgart, sowie Prof. Ph.D. Carsten Mehring, Lei-
ter des Instituts fiir Mechanische Verfahrenstechnik der Universitdt Stuttgart fiir die
Ubernahme des Vorsitzes.

Den damaligen Leitern der Abteilung Dezentrale Energieumwandlung (DEU) Dr.-
Ing. Anja Schuster und Dr.-Ing. Mariusz Zieba mo6chte ich fiir Thr Vertrauen und den
Freiraum zur erfolgreichen Gestaltung meiner Projekte und wissenschaftlichen Arbeit
danken.

Forschungs- und Entwicklungsarbeit in signifikanter technischer Skala bedarf ein
nachhaltiges finanzielles Engagement, welches durch das Land Baden-Wiirttemberg
sowie die Energie Baden-Wiirttemberg AG fiir den Aufbau der experimentellen An-
lagentechnik und die Durchfithrung der Forschungsarbeit erbracht wurde.

Ein besonderer Dank gilt dabei den begleitenden Projektleitern Dr.-Ing. Sven Un-
terberger und Dr.-Ing. Anja Schuster von der EnBW Kraftwerke AG sowie Dr.-Ing.
Giinter Gronald von der Andritz AG fiir wertvolle Beratung und aktives Mitwirken am
gemeinsamen Forschungsvorhaben.

Bei allen Arbeitskollegen bedanke ich mich fiir bereichernde fachliche Diskussionen
und freundschaftliche Kollegialitéit als Grundlage fiir eine motivierende Arbeitsatmo-
sphéire am Institut. Speziell méchte ich mich bei meinen Kollegen und Freunden der
Abteilung Dezentrale Energieumwandlung bedanken - bei Norman Poboss und Craig
Hawthorne fiir den intensiven Austausch zu jeglichen Fragestellungen und beim gesam-
ten Anlagen- und Versuchsteam Heiko Holz, Tobias Eder, Marc Hein, Carola Lepski,
Tommy Pfeifer, Alexander Schulze, Theo Beisheim, Gerrit Hobauer, Gebhard Waiz-
mann, Ajay Bidwe, Marcel Beirow, Daniel Schweitzer, Max Schmid, Matthias Horn-
berger und Dragisa Ristic ohne deren Beitrag keine Anlagentechnik und kein Versuch
entstanden wére sowie Michael Miiller und Gosia Stein. Ein besonderer Dank gilt mei-
nem Biirokollegen Alexandros Charitos und meiner Biirokollegin Nina Rothermel sowie
Andreas Gredinger und Max Weidmann, die mir durch die souveréine Ubernahme der
Koordination Ihrer Projekte Freiraum zum Fortschritt an meiner Arbeit gaben.

Fiir ihren Beitrag auf dem Weg zur erfolgreichen Umsetzung der Calcium-Looping-



ii

COs -Abscheidung im Pilotmafistab danke ich allen Studenten - Christin Schulz, Sina
Vojacek, Georg Schwab, Jiirgen Steiner, Bjorn Krasser, Wolfgang Flaig, Harald Grof3,
Primoz Kekec, Mario Ruiz und TAESTE-Praktikanten - Yu Okamonto, Pavel Matyska,
Jan Gorski, Asala Mahajna, und Vladyslav Milshyn.

Ganz besonders bedanke ich mich beim Werkstatt-Team - Herbert Holl, Ralf Nollert
und Thomas Froschmeier. Ohne ihren Beitrag wére der Aufbau der Calcium-Looping-
Pilotanlage nicht moglich gewesen. Ebenso wenig wie ohne die Kolleginnen des Insti-
tutssekretariats - Ursula Docter, Renate Klein, Antje Radszuweit, Marja Steinlechner
und Beate Koch sowie den Kollegen des Labors - Wolfgang Ross und Kai Mechling bei
denen ich mich ebenfalls fiir Thre grole Unterstiitzung bedanke.

Den Abteilungsleiterkollegen, welche mich mit Rat und Tat in dieser Aufgabe be-
gleitet haben mochte ich herzlich danken. Insbesondere die partnerschaftliche Zusam-
menarbeit mit Jorg Maier erméglichte mir immer wieder auch Freirdume um mit dieser
Arbeit weiter zu kommen. Prof. Dr.-Ing. Uwe Schnell méchte ich nicht nur fiir seine
grofle Unterstiitzung und Ratschlige wiahrend meiner Zeit am Institut, sondern auch
fiir seine abschlieende Korrektur im Umlaufverfahren meinen Dank aussprechen.

Meinen Eltern, danke ich fiir Thre Unterstiitzung auf meinem gesamten Studien- und
Berufsweg, angefangen bei der Begeisterung fiir das Ingenieurfach durch meinen Vater.
Von Herzen danke ich meiner Mutter Beate, die mir mein ganzes Leben schon zur Seite
steht und die mich und meine Familie besonders wéihrend der Fertigstellung dieser
Arbeit immerzu unterstiitzt hat.

Inge und Manfred Kissling danke ich besonders fiir Ihre Unterstiitzung bei der Kor-
rektur meiner Arbeit.

Mein herzlichster Dank gilt meiner Familie, allen voran meiner Frau Kathrin, die
mich wéhrend der Erstellung bis zur Korrektur dieser Arbeit so sehr unterstiitzt hat
und mir Freirdiume geschaffen hat diese Arbeit zum Abschluss zu bringen. Genauso
danke ich meinen drei Kindern, die in der letzten Zeit allzu oft auf mich verzichtet
haben und denen ich nichts mehr wiinsche als eine lebenswerte Zukunft. Moge diese
Arbeit einen Beitrag leisten dem Klimawandel zu begegnen und unseren Kindern diesen
Planeten zu bewahren.

Besigheim, November 2022
Heiko Dieter



Kurzfassung

In dieser Arbeit wird durch experimentelle Untersuchungen an einer 200 kWyy,-Pilot-
anlage mit realitdtsnahen Prozessbedingungen eine Datengrundlage fiir das Calcium-
Looping (CaL)-Verfahren geschaffen. Auf dieser Grundlage kann eine CalL-Anlage be-
stehend aus gekoppelten Wirbelschichten ausgelegt, skaliert und betrieben werden.

Einfithrend werden das Verfahren und seine charakteristischen Parameter fiir die Ver-
suchsdurchfithrung definiert und theoretische Hintergriinde erldutert. Die Umsetzung
der Anlagentechnik mit verschiedenen Moglichkeiten der Reaktor- und Verschaltungs-
auslegung und die Mo6glichkeiten hinsichtlich Betriebsflexibilitéit werden als wesentlicher
handwerklicher Baustein der Arbeit thematisiert. Als Grundlage fiir die experimentelle
Arbeit werden Hauptaspekte des Anlagen- und Prozessverhaltens erldutert. Diese sind
das hydrodynamische, thermische und dynamische Verhalten im Betrieb mit prozess-
technisch vorteilhaften und betrieblich anzustrebenden Druck- und Temperaturprofilen
der Reaktoren und des Gesamtsystems.

Die experimentellen Untersuchungen umfassen die Felder Karbonator- und Rege-
neratorbetrieb sowie Erkenntnisse zum Sorbensverhalten. Zum erreichten Ziel eines
Karbonatorabscheidegrads deutlich iiber 90 % COs tragen vielschichtige Faktoren bei,
welche im einzelnen untersucht und charakteristische Betriebsfenster abgeleitet wer-
den. Wesentliche Einflussfaktoren des Karbonatorprozessbetriebs sind die spezifischen
Parameter zur Sorbenszirkulation, dem Reaktorinventar sowie der Zufuhr an frischem
Kalkstein, gekoppelt mit dem Temperaturbetriebsfenster, der Zusammensetzung des
Rauchgases - insbesondere dem Effekt der Feuchte sowie Schwefeleinfliisse. Als wesent-
licher Einflussfaktor auf die Giite der COg2-Abscheidung wird der Sorbensregenera-
tionsprozess hinsichtlich des Kalzinierungsverhaltens unter Luft- sowie realen Sauer-
stoffverbrennungsbedingungen bis 50 Vol.-% mit COs -Rezirkulation vergleichend un-
tersucht. Hieraus werden Temperaturfenster fiir das Erreichen eines hohen Kalzinie-
rungsgrads bei realen Gasatmosphéren erarbeitet und dariiber hinaus der Einfluss auf
die Sorbenskapazitdt im Reaktorbett untersucht. Als zweites i{ibergeordnetes Ziel ei-
nes CCS-Verfahrens wird die Anreicherung von COs auf Volumenanteile deutlich iiber
90 % dargestellt sowie Spurenstoffe wie Schwefel und Stickstoffoxide untersucht. Fiir
ein detailliertes Verstédndnis von sorbensspezifischen Effekten werden Untersuchungen
mittels TGA Analyse und SEM durchgefiihrt sowie Partikelgréflenuntersuchungen zur
Bestimmung von Abrieb unter realen Prozessbedingungen.

Mittels Prozesssimulation wird eine energetische Bewertung und Optimierung des
Verfahrens durchgefiihrt. Hierzu wird ein bestehendes Prozessmodell durch ein Reakti-
onsmodell sowie eine realitdtsnahe Anlagenmodellierung mit COs5 -Rezirkulationsstrang
erweitert. Mittels simulativer Berechnung von Betriebsfenstern wird das Verfahren an-
hand seiner charakteristischen Parameter optimiert und Effizienzpotentiale anhand des
Nettowirkungsgradverlusts durch COs -Abscheidung aufgezeigt. Abschlieend wird eine
Methode zur simulationsgestiitzten Verfahrensauslegung und -skalierung entwickelt.






Abstract

In this work, a data basis for the Calcium Looping (CaL) Process is established by
experimental investigations on a 200 kWy, pilot plant with realistic process conditions.
On this foundation, a Cal plant consisting of coupled fluidized bed reactors can be
designed, scaled and operated.

Initially, the process and its characteristic parameters for carrying out the experi-
mental investigations are defined and theoretical backgrounds are outlined. The imple-
mentation of the plant technology with different variants of reactor and interconnection
design as well as possibilities with regard to operational flexibility are discussed as an
essential technical part of the work. As a basis for the experimental work, main aspects
of the plant and process behavior are explained. These are, the hydrodynamic, thermal
and dynamic behavior in operation with process-technically advantageous and ope-
rationally desirable pressure and temperature profiles of the reactors and the overall
system.

The experimental investigations cover the fields of carbonator and regenerator ope-
ration as well as findings on sorbent behavior. Many factors contribute to the achieved
goal of a carbonator separation efficiency significantly above 90 % COs . These are in-
vestigated in detail and characteristic operating windows are derived. The main factors
influencing the carbonator process operation are the specific parameters for sorbent
circulation, the reactor inventory and the supply of fresh limestone, coupled with the
temperature operating window, the composition of the flue gas - in particular the effect
of moisture, and the influence of sulfur. As a major affecting factor on the quality of
COg, capture, the sorbent regeneration process is comparatively analysed with regard to
calcination behavior under air and real oxygen combustion conditions up to 50 vol.-%
with COq recirculation. From this, temperature windows for achieving a high degree of
calcination at real gas atmospheres will be worked out. In addition, the influence on the
sorbent capacity in the reactor bed will be investigated. As a second primary objective
of a CCS process, the accumulation of CO3 to volume fractions significantly above 90 %
is presented and trace substances such as sulfur and nitrogen oxides are investigated.
For a detailed understanding of sorbent-specific effects, investigations using TGA and
SEM will be carried out, as well as particle size analysis to determine attrition under
real process conditions.

Using process simulation, an energetic evaluation and optimization of the process
is carried out. For this purpose, an existing process model is extended by a reaction
model and a realistic plant modeling with COg recirculation train. By means of the
simulative calculation of operating windows, the process is optimized on the basis of
its characteristic parameters and efficiency potentials are shown on the basis of the net
efficiency loss by COs capture. Finally, a method for simulation-based process design
and up-scaling is developed.
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1. Einleitung

Im Pariser Klimaabkommen [212] von 2015 verpflichtet sich die Weltgemeinschaft zu
einem gemeinsamen Vorgehen um dem von Menschen gemachten Klimawandel entgegen
zu wirken. Die Vertragspartner verpflichten sich darin Mafinahmen zu ergreifen, die den
jeweils eigenen Ausstofl von Treibhausgasen mindern, um gemeinsam einen Anstieg der
durchschnittlichen Erdtemperatur auf 1,5°C zu begrenzen.

Das Abkommen sieht fiir die jeweiligen Mitgliedsstaaten individuelle Mafinahmen auf
nationaler Ebene zur Minderung von Treibhausgasemissionen vor. Alle fiinf Jahre sol-
len die Klimaschutzpléine {iberpriift und ambitioniert angepasst werden. Entwickelten
Léndern kommt bei der Umsetzung des Vertrags eine aus verschiedenen Gesichtspunk-
ten erhohte Verantwortung zu. Finanzielle Mittel zur Unterstiitzung von Mafinahmen
sowie die technologische Unterstiitzung nicht entwickelter Lander sind wichtige Be-
standteile des Vertrags zum Erreichen der Ziele. Neben der Européischen Union und
den Vereinigten Staaten von Amerika ist vor allem auch China als grofiter Emittent
von Klimagasen ein Schliisselstaat fiir die erfolgreiche Umsetzung des Vertrags [225].

Wihrend der Treibhausgasausstoff von Entwicklungs- und Schwellenldndern meist
noch deutlich ansteigt, haben Industrienationen, wie die Ladnder der Européischen Uni-
on oder die Vereinigten Staaten von Amerika, den Scheitelpunkt ihrer Klimagasemissio-
nen bereits durchlaufen [225]. Dennoch kommt gerade diesen Emittenten die Aufgabe
zu ihre Klimagasemissionen weiter stark zu reduzieren, da sie sowohl wirtschaftlich als
auch technologisch dazu in der Lage sind. Die ergriffenen Mafinahmen unterscheiden
sich dabei aufgrund struktureller Gegebenheiten teils deutlich.

Die von der Bundesrepublik Deutschland beschlossenen Mafinahmen zielen in al-
le Bereiche von der Energiewirtschaft und Industrie, dem Geb&udebereich, Verkehr,
Land- und Forstwirtschaft bis hin zur Abfallwirtschaft. Insbesondere im Verkehrsbe-
reich ist die Transformation von fossil betriebenen hin zu strombetriebenen Fahrzeugen
nachhaltig angestoflen. Bei der notwendigen Erzeugung klimaneutraler Elektrizitiat geht
Deutschland mit dem Erneuerbare Energien Gesetz (EEG) einen fokussierten Weg hin
zu erneuerbar erzeugtem Strom welcher im Jahr 2020 bereits einen Anteil von iiber 50 %
ausmachte. Mit dem verabschiedeten Klimaschutzgesetz von 2019 strebt Deutschland
eine Minderung der Treibhausgasemissionen um 50 % bis 2030 sowie vollstindige Kli-
maneutralitidt bis 2050 an [42]. Hierzu beitragen soll der Beschluss zum Kohleausstieg
von 2020, in welchem sich Deutschland verpflichtet aus der Verstromung von Kohle bis
2038 vollsténdig auszusteigen [43].

Andere Lander verfolgen teils unterschiedliche Strategien. Wahrend Frankreich oder
Japan mit einem historisch hohen Anteil von Atomstrom weiterhin auf Nutzung von
Nukleartechnologie zur Erreichung der Klimaziele setzen, bauen die Vereinigten Staaten
von Amerika ihre Energieerzeugung aus Kohle zugunsten von effizienteren Gaskraftwer-
ken um. Gleichzeitig verbleiben nukleare Kraftwerke am Netz oder werden erneuert.
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Aufgrund der giinstigen geografischen Lage bauen auch die USA erneuerbare Energien
in Form von Wind und Solar sukzessive aus [213].

Am Beispiel der Elektromobilitét ist abzulesen, dass ambitionierte Schritte zum Kli-
maschutz realisierbar sind. BloombergNEF prognostiziert im Bereich der Personen-
kraftwagen bis 2035 einen weltweiten Marktanteil von iiber 40 %, fiir China allein 60 %.
Bis 2040 soll dieser Wert auch weltweit erreicht werden [39]. Eine Betrachtung des
aktuellen Energie-Mixes in der Stromerzeugung weltweit wirft die Frage auf, ob die Be-
reitstellung klimaneutral erzeugter elektrischer Energie der dynamischen Entwicklung
der Elektromobilitéit folgen kann.

Im Jahr 2019 betrug der Anteil fossil erzeugter elektrischer Energie weltweit 62 %, der
Anteil auf Kohlebasis 35 %. Eine Substitution von Fliissigkraftstoffen im Verkehrsbe-
reich durch elektrische Energie wiirde, kurz- und mittelfristig gesehen, aller Voraussicht
nach {iberwiegend durch Kohle- und Erdgasverstromung kompensiert. Dies gilt insbe-
sondere fiir den weltweit groften Kohleférderer China, der mit einem Anteil von 50 % an
der Weltjahresproduktion und einem Kohlestromanteil von 60 % mit Abstand gréfter
Emittent von Treibhausgasen ist [99], [213], [225], [125].

Eine Moglichkeit die COg2-Emissionen fossiler Kraftwerke zu reduzieren sind soge-
nannte COs-Abscheidetechniken. Mit ihnen ist es moglich, klimaschédliches CO9 aus
den Kraftwerksabgasen abzutrennen und einer Speicherung oder stofflichen Nutzung
zuzufiithren.

1.1. Carbon-Capture-Technologien

Verfahren zur Abtrennung von COgaus Verbrennungsabgasen werden allgemein als
Carbon-Capture-Technologien bezeichnet. Sie lassen sich im Wesentlichen unterschei-
den durch die chemische Art der Abtrennung des COsund zusétzlich aufgrund des
Zeitpunkts der Abscheidung innerhalb des Prozessflusses. Als Sorbentien zur Abtren-
nung eignen sich Fliissigkeiten wie Amine oder Feststoffe wie Kalkstein. Ein drittes
Verfahrensprinzip ist die membranbasierte Abscheidung welche ohne Hilfsmedien zur
Adsorption auskommt.

Weiterhin wird zwischen Pre- und Postcombustion-Abscheidung sowie Verbrennungs-
prozessen, welche direkt konzentriertes CO4 erzeugen, unterschieden. Pre-Combustion-
Abscheidung findet sich hauptséichlich im Bereich der Vergasungsprozesse. Dort wird
COq aus dem noch unverbrannten Produktgas abgetrennt. Post-Combustion Capture
Verfahren gehen Verbrennungsprozesse voraus.

Allen Verfahren ist gemein, dass Verbrennungsabgase, die in die Atmosphére ent-
lassen werden, kein oder nur noch geringe Mengen COsenthalten. Bei den meisten
Verfahren sind nach dem eigentlichen Abtrennungsschritt noch weitere Reinigungsstu-
fen vorgesehen um Verunreinigungen zu beseitigen. Das abgetrennte COs liegt nach der
abschliefenden Behandlung in konzentrierter Form fiir eine weitere stoffliche Nutzung
oder als speicherbares Gas vor [96].
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1.2. Die Technologiepfade CCS und CCU

Abhéngig von der Verwendung von COswird zwischen Carbon-Capture-and-Storage
(CCS), der Speicherung in tiefen geologischen Schichten und Carbon-Capture-and-
Utilization (CCU), der stofflichen Nutzung z.B. in der chemischen Industrie, unter-
schieden. COs -Abscheidung, Speicherung oder Nutzung sind im Kontext der Namens-
gebung CCS oder CCU eng miteinander verbunden. Die prozesstechnische Umsetzung
der jeweiligen Technologien ist aus technologischer Sicht jedoch nur gering verkniipft.
Aus diesem Grund soll innerhalb dieser Arbeit zur Speicherung und Nutzung lediglich
eine kurze Einfithrung gegeben werden.

1.2.1. Speicherung von CO,

Am Ende der CCS-Technologiekette steht die Speicherung des COsim geologischen
Untergrund in Tiefenbereichen von etwa 1000 bis 4000 Metern. Geeignete Speicherge-
steine sind zum Beispiel ehemalige Ol- oder Gaslagerstétten und Salzwasser fithrende
Gesteinsschichten. In zahlreichen Léndern (zum Beispiel USA, Kanada, Australien,
Algerien, Norwegen) liegen bereits mehrjéhrige Erfahrungen mit der Speicherung von
COgq vor [44].

Die kommerzielle Realisierbarkeit von CCS wurde auf dem norwegischen Sleipner-
Gasfeld der weltweit ersten kommerziellen CCS-Anlage bereits im Jahr 1996 aufgezeigt.
Dort wird anstelle der Freisetzung in die Atmosphére jéhrlich etwa eine Million Tonnen
COg3 aus der Erdgasforderung abgetrennt und unter dem Meeresboden gespeichert [176],
[104]. Gleichzeitig liefert die Sleipner-Anlage wichtige wissenschaftliche Erkenntnisse
zur CCS-Technologie und dient damit als wichtiges Pilotprojekt zum Nachweis von
technischer Realisierbarkeit und Sicherheit der Speicherung [123].

Projekte fiir die Speicherung von COxs finden sich in weiteren Lindern wie den USA
und Kanada. Hier wird die CO3 -Speicherung meist in Kombination mit der Férderung
von Erdsl und Erdgas praktiziert. Bei Ol- und Gaslagerstiitten kann COs zusitzlich
genutzt werden, um das bisher nicht aus den Lagerstétten forderbare Erdol oder Erdgas
zu gewinnen (so genannte Enhanced Oil bzw. Gas Recovery EOR/EGR) [44]. Beispiele
sind das Boundary Dam Projekt in Kanada sowie das Petra Nova Projekt in den USA
[104].

1.2.2. Nutzung von CO,

Eine vielversprechende Alternative zur Speicherung ist der sogenannte Carbon-Capture-
and-Utilization Pfad. Hier ist Kohlenstoffdioxid nicht Abfallprodukt, sondern wird als
Ressource genutzt und kann sinnvoll in alternative Wertschopfungsketten eingebunden
werden. Neben der Anwendung bei der Erdsl- und Erdgasgewinnung wird COs bereits
heute in verschiedenen Anwendungen stofflich genutzt, weltweit etwa 110 Millionen
Tonnen zur Herstellung von Rohstoffen (unter anderem Harnstoff, zyklische Karbona-
te, Salizylsdure) und ca. 20 Millionen Tonnen als Industriegas [44]. Dariiber hinaus
gibt es Losungsansdtze COgals sogenannte C1-Quelle, unter anderem fiir Polymere
und Dadmmstoffe, Chemikalien, Kraftstoffe, Mineralkarbonate, photokatalytische Akti-
vierung oder auch als Grundstoff fiir biologische Synthesen zu nutzen.
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Lehner et al. [T41] geben in ihrer Arbeit einen breiten Uberblick iiber Verfahren zur
Nutzbarmachung von COs, deren Potentiale und Limitierungen. Im Bereich der che-
mischen Verwendungswege bieten die Wege der Methanisierung, Kraftstofferzeugung
und Synthese von Chemiegrundstoffen erhebliche Potentiale zur COs-Nutzung. Fiir
samtliche Synthesen gilt, dass COs-neutraler Wasserstoff bendtigt wird, welcher zur
Erzeugung eine breite Verfiigbarkeit iiberschiissiger elektrischer Energie erfordert. Me-
than als Erdgassubstitut und Kraftstoffe sind bilanziell betrachtet keine dauerhaften
Senken fiir COz [28], kénnten jedoch durch Substitution fossiler Quellen zur Stabilisie-
rung des COs9-Gehaltes in der Atmosphére beitragen. Ein erhebliches Mengenpotential
wird der Karbonatisierung von COq zugeschrieben. Die Karbonatisierung mineralischer
Rohstoffe als reine Speicheroption stellt einen sicheren Speicherpfad mit hohem Verwer-
tungspotential, jedoch ohne Wertschopfungspotential dar. In hochreiner Form kénnen
mineralische Wertstoffe auch zur stofflichen Nutzung interessant sein [141], jedoch mit
geringen Mengenpotentialen.

Biologische Verfahren zur COs-Nutzung durch Photosynthese sind weltweit in der
Entwicklung. Im Fokus steht insbesondere die Produktion chemischer Grundstoffe und
Spezialchemikalien mit erhohtem Wertschopfungspotential [97]. Der Einsatz im Ener-
giebereich mit entsprechendem Mengenpotential zur COs-Bindung ist aufgrund des
Flachen- und Energiebedarfs bisher limitiert [141].

Zusammenfassend bieten sich in verschiedenen Bereichen vielversprechende Moglich-
keiten zur Nutzung von COsunter dem Uberbegriff CCU. Aus heutiger Sicht ist es
bei allen Optionen notwendig eine ganzheitliche Betrachtung der Prozesse mit Beriick-
sichtigung der Gesamtenergie- und COs -Bilanz, der Wirtschaftlichkeit sowie des Men-
genpotentials durchzufithren [164]. Global betrachtet, kann die ausschliefliche stoffliche
Nutzung von COg bei den heutigen weltweiten CO9 -Emissionen aufgrund des limitier-
ten Mengenpotentials nur eine Ergéinzung zur COg-Speicherung sein [141], [122].

1.3. Carbon-Capture im politischen Spannungsfeld

In diesem Kapitel soll der Versuch unternommen werden, die Carbon-Capture-Tech-
nologie im Spannungsfeld politischer Rahmenbedingungen einzuordnen und deren Not-
wendigkeit zu analysieren. Politische Ziele zur Reduzierung von CO3 -Emissionen unter-
scheiden sich in ihrer Ausgestaltung global gesehen stark. Die Bundesrepublik Deutsch-
land, mit ihrer Klimastrategie 2030 und 2050, begeht konsequent eine Transforma-
tion hin zu erneuerbaren Energien. Der politisch beschlossener Ausstieg aus Kohle-
kraft zur Energiegewinnung stellt national gesehen die Nutzung von Carbon-Capture-
Technologien im Energiebereich in Frage. Fiir weitere grofie COg -Emittenten im Indus-
triebereich wie zum Beispiel der Stahl- und Zementindustrie, die in ihrer Wertschépfungs-
kette nicht ohne COs-Emissionen auskommen, existiert jedoch weiter eine Notwendig-
keit zur Abtrennung von COg aus Abgasstromen. Ebenso wird COg als Industriegas und
Rohstoff fiir die Synthese von erneuerbaren chemischen Grundstoffen oder Kraftstoffen
benotigt [4].

Abgesehen von der bis heute sehr ineffizienten Direct Air Capture Technologie E] wel-

'An dieser Stelle sei angemerkt, dass in einem postfossilen Zeitalter die Abscheidung aus der Luft
einen elementaren Baustein zur Realisierung einer nachhaltigen COx -Kreislaufwirtschaft darstellt.
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che COsqdirekt aus der Luft abscheidet, kann der Bedarf von industriell benttigtem
COg am effektivsten aus Industrieabgasen durch COg-Abscheidung gewonnen werden
[54]. Deshalb sind Carbon-Capture-Verfahren in Deutschland weiterhin auf der politi-
schen Agenda und auch von Umweltverbénden als Teil einer pragmatischen Abwégung
befiirwortet [44], [110].

Durchaus strittig ist jedoch die Speicherung von COszum Zweck der Ausbeutung
von Erdsl- und Gasvorkommen (EOR/EGR). Wihrend Befiirworter die Speicherung
von COgy als Beitrag zur Treibhausgasreduktion anfithren [I67], betrachten Kritiker und
Umweltverbdnde CCS in Verbindung mit EOR als eine Rechtfertigung zur Verlangerung
und Ausweitung des fossilen Energiezeitalters [28], [172], [171].

Mit Blick auf Entwicklungs- und Schwellenléinder, welche einen iiberwiegenden Anteil
des weltweit emittierten CO9 ausstoflen und dies aufgrund ihres wirtschaftlichen Wachs-
tums nicht reduzieren kénnen, existiert im politischen Diskurs eine Ubereinstimmung
zwischen Politik, Experten und auch Umweltverbénden, die als pragmatische Abwiagung
bezeichnet werden kann und die Notwendigkeit zur Abtrennung von COs mangels Al-
ternativen anerkennt [104], [110].

Entscheidend fiir eine erfolgreiche Umsetzung von CCS wird es sein weltweit geniigend
Anreize zu schaffen, welche CCS entweder wirtschaftlich attraktiv oder zumindest not-
wendig machen. Im Bereich EOR ist dieser Anreiz beispielsweise durch ein erhdhtes
Wertschopfungspotential vorhanden, was als Chance zur technischen Weiterentwick-
lung, breiten Kommerzialisierung und Kostenreduktion positiv zu sehen ist [134]. Zur
Erreichung des Ziels der weltweiten Klimaneutralitdt miissen jedoch vor allem Speicher-
projekte, welche mit keiner direkten Wertsch6pfung verbunden sind, umgesetzt werden.
Die notwendigen Mafinahmen wiren politische Vorgaben, beispielsweise durch direkte
Gesetze (siehe Norwegen), Besteuerung von Emissionen (auch die Zahl der Liander mit
direkter COq-Steuer ist stark zunehmend) oder einem Emissionshandel wie er z.B.
innerhalb der Européischen Union praktiziert wird [224].

In Entwicklungsldandern kann die Umsetzung einer COs -Steuer besondere Schwierig-
keiten aufwerfen, da hier oft ineffektive Strukturen zur Steuererhebung zu finden sind.
Auch Kompensationsmafinahmen als Mafinahme zur Entlastung, insbesondere von ar-
men Haushalten, kénnen hier Schwierigkeiten verursachen, da Steuersysteme und eine
durchgéngige Erfassung von Erwerbstétigen oft Defizite aufweisen [133].

Die Realisierung einer nachhaltigen Energiewirtschaft fallt Entwicklungs- und Schwel-
lenléndern jedoch insbesondere deshalb schwer, da deren Riickstand im Wohlstands-
und Technologieniveau in vielen Féllen die Nutzung klimaschonender Techniken ver-
hindert oder deren Energichunger die Nutzung auch klimaschédlicher Energiequellen
notwendig macht [I0I]. Der Forderung aus iiberwiegend wohlhabenden Nationen nach
einem globalen Ausstieg aus fossilen Energien muss deshalb schon aufgrund der globa-
len und lokalen Unterschiede eine Absage erteilt werden. Vielmehr sind die Industrie-
nationen in der Pflicht die einst exportierten fossilen Technologien durch erneuten Tech-
nologietransfer fiir einen Ubergangszeitraum klimafreundlicher zu gestalten.



6 1. FEinleitung

1.4. Ausgangssituation der Arbeit

Bis zum Beginn dieser Arbeit wurden am Institut fiir Feuerungs- und Kraftwerkstech-
nik der Universitdt Stuttgart (IFK) in Zusammenarbeit mit verschiedenen nationa-
len und internationalen Forschungsprojekten kalksteinbasierte Verfahren zur sorptions-
gestiitzten Reformierung von Biomassen (SER), Braunkohlen (LEGS) sowie zur COsq-
Abtrennung (CaL) durchgefiihrt [33], [32], [34], [152], [I57]. Allen Verfahren gemein ist
das sogenannte Calcium-Looping-Prinzip, mit welchem aus Synthese- oder Rauchgasen
CO4 abgetrennt werden kann.

Die Entwicklung dieser Verfahren befand sich zu diesem Zeitpunkt in der Phase der
Prozessvalidierung zu deren Zweck eine elektrisch beheizte dual zirkulierende 10 kWyy,-
Wirbelschichtversuchsanlage gebaut wurde. Innerhalb der zugehorigen européischen
Projekte (AER-Gas II und C3-Capture) konnte das Verfahrensprinzip erstmalig mit
dieser DFB-Technikumsanlage erprobt werden [53], [221].

Eine weiterfithrende nationale Initiative innerhalb des Cooretec-Programms sollte
auf den positiven Ergebnissen der Verfahrensvalidierung aufbauen und das Verfah-
ren in ein nichstes Entwicklungsstadium fithren. Zur Uberpriifung der wirtschaftli-
chen Potentiale wurde jedoch vorab eine Machbarkeitsstudie durchgefiihrt, die noch
im Jahr 2007 abgeschlossen wurde [174]. Die positiven Ergebnisse wurden von der
Energie Baden-Wiirttemberg AG (EnBW) als Chance erkannt, den eigenen Kohle-
kraftwerkspark mittels Calcium-Looping COs-neutral zu gestalten. Aufgrund dessen
miindete die Cooretec-Machbarkeitsstudie spéter direkt in ein vollsténdig durch die
EnBW finanziertes Industrieprojekt mit dem Namen CATS (CaO als COs-Triger-
material zur COs-freien Stromerzeugung aus Kohle), dessen Inhalte auch die Ziele
dieser Arbeit definieren.

1.5. Aufgabenstellung und Zielsetzung

Das Ziel dieser Arbeit ist es, mittels einer Pilotanlage unter industrienahen Prozess-
bedingungen, das Calcium-Looping-Verfahren zur COs-Abtrennung aus Kohlekraft-
werksabgasen zu demonstrieren, wichtige Auslegungsparameter zu identifizieren und
zu analysieren und fundierte Auslegungsgrundlagen fiir eine kommerzielle Calcium-
Looping-Demonstrationsanlage zu erarbeiten. Aus dieser Zielsetzung lassen sich fol-
gende Aufgaben ableiten:

1. Auslegung, Konstruktion und Inbetriebnahme einer Calcium-Looping-Pilotanlage

2. Identifikation der abhéngigen und unabhéngigen Verfahrensparameter und deren
FEinfluss auf die Zielgrofien im Verfahrensbetrieb

3. Erarbeitung einer Betriebs- und Versuchsstrategie fiir den Pilotanlagenbetrieb

4. Organisation und Durchfithrung der experimentellen Untersuchungen im Drei-
schichtbetrieb

5. Analyse von Sorbensproben zur Bewertung des Bettverhaltens

6. Auswertung und Bewertung der Versuchsergebnisse
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7. Simulationsgestiitzte Verfahrensoptimierung fiir die Auslegung einer kommerziel-

len Demonstrationsanlage

Im Rahmen der experimentellen Verfahrensdemonstration sollen grundlegende Zu-
sammenhénge zum Verfahren und dem Verfahrensbetrieb untersucht und verstanden
werden. Hierunter wird insbesondere der Betrieb unter realen Bedingungen verstanden,
welcher sich durch eine direkte Beheizung mit Brennstoff (Kohle), d.h. ohne zusitzliche
externe elektrische Heizung, definiert. Hieraus ergeben sich bisher unbeantwortete Fra-
gen zum Verfahren wie das Verhalten mit echtem Rauchgas und z.B. der Einfluss von
Schwefel auf den Prozess und das Sorbens. Sorbensdegenerationseffekte sollen hierbei
ebenso untersucht werden wie die Stabilitdt des Verfahrensbetriebs unter diesen realen
Prozessbedingungen.

Ein breiter Auslegungsbereich der Pilotanlage hinsichtlich moglicher Verfahrensbe-
triebspunkte ist im Hinblick auf die Verfahrensoptimierung und Identifikation der op-
timalen Betriebsweise ein duflerst wichtiger Aspekt. Eventuelle Limitierungen, die bei
Anlagen in diesem Groflenmafstab mit direkter Beheizung voraussichtlich trotz allem
gegeben sein werden, sollen spéater durch ergdnzende Prozesssimulationen kompensiert
werden. Die Ergebnisse der Simulation andererseits kénnen durch experimentelle Er-
gebnisse der Pilotversuche validiert werden.

1.6. Methodisches Vorgehen

Ubergeordnetes Ziel der Arbeit ist die Schaffung von Know-how und Erfahrung fiir eine
erfolgreiche zukiinftige Umsetzung eines kommerziellen Betriebs von Calcium-Looping.
Wiéhrend aller Phasen der Arbeit soll deshalb stets ein verstiarktes Augenmerk auf die
folgenden Kriterien gelegt werden:

e Vermeidung von Komplexitdt im Sinne eines einfachen Anlagenbetriebs sowie
einer einfachen und wirtschaftlichen spéteren Umsetzung

e Erarbeitung einer Verfahrensauslegung mit hoher Effizienz und geringen Kosten
im Verfahrensbetrieb

e Beriicksichtigung umweltschutztechnischer Aspekte fiir eine hohe Akzeptanz der

Technologie

Die Kriterien sollen sicher stellen, dass das methodische Vorgehen zu jedem Zeit-
punkt den iibergeordneten Zielen folgt. In der ersten Phase der Arbeit kommt der
korrekten und zielfithrenden Auslegung der Anlage eine grofie Bedeutung zu. Eine er-
folgreiche zweite Phase ldsst sich an einer korrekten und zielfithrenden Planung und
Durchfithrung des experimentellen Pilotbetriebs messen. In der abschliefflenden Phase
liegt der Fokus auf einer entsprechend der Ziele angelegten Analyse mit darauf aufbau-
enden Prozessoptimierungen.
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1.7. Bereits veroffentlichte Teile der Arbeit

Die in dieser Arbeit aufgezeigten Ergebnisse wurden vom Autor dieser Arbeit zum
Teil an anderen Stellen als Hauptautor vertffentlicht und werden im Folgenden deut-
lich gemacht: Erste experimentelle Ergebnisse zur Demonstration von Calcium-Looping
im Pilotmafstab zu den Einflussgrofien Karbonatisierungstemperatur, Rauchgasfeuchte
und Sorbensabrieb wurden als Konferenzbeitriige [75)] [74], [76] [77] veroffentlicht. Nach-
folgend wurden Moglichkeiten zur Flexibilisierung von Calcium-Looping-Anlagen [79],
Effizienz- und Flexibilitdtspotentialen, sowie simulative Auslegung und Optimierung
des Verfahrens verdffentlicht [72]. Im Rahmen der Berichterstattung zum Projektab-
schluss des Forschungsvorhabens CATS wurden Ergebnisse zur Auslegung und Betrieb
von Pilotanlagen sowie experimentelle Ergebnisse zur Prozessdemonstration, charak-
teristischen Betriebsfenstern, Prozessoptimierung und Flexibilisierung an den Projekt-
tréger berichtet [69]. Ausziige der simulativen Bewertung von Calcium-Looping wurden
im Abschlussbericht zum EU-Forschungsvorhaben Cal-Mod berichtet [45].

In diesen Arbeiten hat der Hauptautor die Versuche geplant und mit Hilfe der auf-
gefiihrten Co-Autoren durchgefiihrt. Der Hauptautor hat hierbei die Versuchsergebnisse
ausgewertet und wissenschaftliche Folgerungen daraus abgeleitet. Des Weiteren hat der
Hauptautor die Veroffentlichung ausgearbeitet, dokumentiert und eingereicht. Ausziige
der Forschungsarbeit wurden ebenfalls in Buch- [68] und Journalversffentlichungen [73]
publiziert.



2. Grundlagen und Stand der Technik des
Calcium-Looping-Verfahrens

Die Sorption und Desorption von COgan Calciumoxid (gebranntem Kalk) stellt die
Grundlage fiir die sogenannten Calcium-Looping-Verfahren dar. Die Grundidee Cal-
ciumoxid (CaQ) zu verwenden um Kohlenstoffdioxid zu absorbieren, geht bis in das
Jahr 1967 zuriick [61]. Die Idee zur kontinuierlichen CO3-Abscheidung in einem dual-
zirkulierenden-Wirbelschichtsystem stammt aus dem Jahr 1999 von Shimizu et al. [198].
Dieses Kapitel beschéftigt sich mit den Grundlagen des Verfahrens, den Eigenschaften
und Anforderungen an das natiirliche Sorbens Kalkstein, den anlagentechnischen Um-
setzungsmoglichkeiten sowie verschiedenen Modellierungsansétzen.

2.1. Kalkstein als natiirliches CO,-Tragermaterial

Kalkstein ist ein natiirlich vorkommendes Sedimentgestein, das iiberwiegend aus Cal-
ciumkarbonat (CaCOs3 ) besteht. Auf seine Entstehung ist es zuriickzufiihren, dass Kalk-
stein in verschiedensten Formen auftritt. Dies beeinflusst neben seinem Aussehen auch
seine Materialeigenschaften und daraus abgeleitet seine wirtschaftliche Nutzung. Die
meisten genutzten Kalksteine sind biogener Herkunft. Es existieren jedoch neben bio-
genen Sedimenten, welche sich durch Mikroorganismen, Korallen, Muscheln oder Schne-
cken bilden, auch chemisch ausgefillter Kalkstein oder klastischer Kalkstein, welcher
aus der mechanischen Zerstérung anderer Kalksteine hervor geht [I51].

Die am haufigsten vorkommenden Strukturformen von Kalkstein sind Calcit, Aragonit
und Vaterit, welche sich nur durch ihr Kristallgitter unterscheiden. Oberhalb von 400 °C
wandeln sich Aragonit und Vaterit in Calcit um, sodass Calcit die einzige temperatur-
stabile Form von Kalkstein darstellt [169], [9]. Calciumkarbonat weist eine Dichte von
2,73 g/cm?, eine molare Masse von 100 g/mol sowie (als Calcit) eine Héirte von 3 Mohs auf
[124]. Eine wirtschaftliche Anwendung findet Kalkstein unter anderem in der Baustof-
industrie als Bestandteil von Zement, in der Eisenverhiittung, der Glasindustrie oder
als Sorbens fiir die Entschweflung von Rauchgasen. Ein neues Anwendungsfeld stellt
die COg-Abscheidung durch das Calcium-Looping-Verfahren dar. Fiir diese technische
Nutzung werden einige Anforderungen an die Beschaffenheit des Kalksteins gestellt.
Neben einer hohen COs-Aufnahmekapazitéit ist eine schnelle Reaktionskinetik, aber
auch mechanische und thermische Stabilitidt von Bedeutung (vgl. Kapitel .
Calciumoxid (CaO) tritt in natiirlicher Form nicht auf. Es entsteht durch die Zerset-
zung von Calciumkarbonat oder Calciumhydroxid (Ca(OH), ) unter Einfluss von hohen
Temperaturen. Calciumoxid weist eine Dichte von 3,37g/cm®, eine molare Masse von
56 g/mol sowie eine Hérte von 3,5 Mohs auf. Der Schmelzpunkt von Calciumoxid liegt
bei 2570-2580°C [124]. Aufgrund seiner starken hygroskopischen Eigenschaft reagiert
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CaO unter atmosphérischen Bedingungen unmittelbar mit Luftfeuchte und bildet Cal-
ciumhydroxid (Ca(OH), ). Nachgelagert formt sich aus Ca(OH), durch Einbindung von
CO2und Verdringung von Wasser CaCOg3. CaO weist im Laborversuch eine groflere
Hérte auf als CaCOs . In der Praxis ist CaO jedoch aufgrund seiner Entstehungsart aus
Kalkstein hochporos. Genau diese grofie Porositét stellt die Grundlage fiir das Calcium-
Looping-Verfahren dar, da COan dieser Oberfliche reagieren kann. Mit ca. 20-60 %
Porositéit und einer spezifischen Oberfléiche von 0,3-5,3 m%/¢ ist CaO nicht nur sehr re-
aktiv, sondern ebenso sensibel fiir mechanischen Abrieb, was bei der Prozessumsetzung
in Wirbelschichten beachtet werden sollte. Der Prozessbetrieb des Calcium-Looping-
Verfahrens findet somit im Spannungsfeld zwischen Abrieb, Porositidt und Versinterung
statt [162], [56], [189] [57].

2.2. Das Reaktionssystem des Calcium-Looping-Verfahrens

Die Grundidee des Calcium-Looping-Verfahrens ist die Nutzung der Sorption und
Desorption von COg an Calciumoxid zur Abscheidung von COgin einem Kreislaufpro-
zess. Dabei wird COg in einem ersten Prozessschritt in CaO eingebunden und in einem
zweiten Schritt wieder ausgetrieben. Dieses Prinzip ermoglicht die Aufkonzentrierung
von COq , was fiir die Weiterverwendung oder Speicherung von CO notwendig ist [198],

3], .

2.2.1. Das Verfahrensprinzip

Das Calcium-Looping-Verfahren basiert auf der reversiblen Gleichgewichtsreaktion von
gebranntem Kalkstein (CaO) mit Kohlenstoffdioxid (COz) zu Calciumkarbonat
(CaCOs3)

C(ZO(S) + COgy(g) = CaCO&(S). (2.1)

In einem ersten Schritt reagiert Calciumoxid (CaO) zusammen mit COzzu Calcium-
karbonat (Ahg = -170kJ/mol). Im zweiten Schritt gibt das bei der Karbonatisierung
entstandene Calciumkarbonat das COsin einer endothermen Reaktion unter Zufuhr
von Wirme wieder frei. Wird das COs bei ausreichend hohen Temperaturen wieder
ausgetrieben, besteht erneut die Moglichkeit CO2 durch CaO zu binden. Die Kalzinie-
rungsreaktion benttigt abhéingig von der Gasatmosphére im Regenerationsschritt ein
Temperaturniveau zwischen 850°C und 950 °C. Eine kontinuierliche Zirkulation des
Sorbens CaO bzw. CaCQOs zwischen diesen zwei Prozessstufen stellt die Grundlage des
Calcium-Looping-Verfahrens dar [198].

2.2.2. Die Karbonatisierungsreaktion

Eine begrenzende Grofe fiir die CO4 -Abscheidung ist das chemische Reaktionsgleich-
gewicht der Karbonatisierung nach Baker [23]. Das chemische Gleichgewicht der CO -
Adsorption mit CaO als Adsorptionsmittel ist stark von der Prozesstemperatur abhéngig.
Baker beschreibt das Gleichgewicht der Reaktion durch

(2.2)

38000
log pg82 =7,079 — < ) .

4,574 (273,15 + T)
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Abbildung 2:T]stellt den Gleichgewichtsverlauf grafisch in Abhéngigkeit der Tempera-
tur und der COq -Gleichgewichtskonzentration dar. Bei atmosphérischem Druckniveau
lduft die COg2 -Abscheidung bevorzugt in einem Temperaturbereich zwischen 600 °C und
650 °C ab. Ebenso entscheidend fiir den Ablauf der Reaktion ist die CO5 -Konzentration
in der Gasatmosphire. Danach ist eine CO5-Einbindung wesentlich einfacher bei ho-
hen CO3-Konzentrationen moglich. Das jeweilige Limit stellt die Gleichgewichtskon-
zentration bei der jeweiligen Temperatur dar. Das theoretische Limit fiir eine 90 %-ige
COg3 -Abscheidung bei einer fiir Kraftwerksabgase repriasentativen COq -Konzentration
von 15 vol.-% liegt demnach bei maximal 670 °C. Dariiber ist die Abscheidung aufgrund
des Gleichgewichts limitiert. Mit sinkender Temperatur steigt die maximal erreichbare
Abscheidung. Je weiter die Reaktionsbedingungen von den Gleichgewichtsbedingungen
entfernt liegen, desto besser kann die Reaktion ablaufen.

10,000 5

1,000 1 Oxy-Fuel Regeneration

CaCO,
0,100 A
i 90% co,-

1 Abscheidung CaO

0,010 4

CO,-Gleichgewichtspartialdruck in bar

0,001 T T T T T T T T T T T T T T T T T T
600 700 800 900 1000

Temperatur in °C

Abb. 2.1.: Reaktionsgleichgewicht der reversiblen Karbonatisierungsreaktion nach Ba-
ker [23].

Die Karbonatisierungsreaktion unterliegt neben Gleichgewichtslimitierungen auch
der Reaktionskinetik, welche im Wesentlichen vom Partialdruck und der Tempe-
ratur beeinflusst wird. Vor allem im Bereich niedriger Temperaturen kann diese einen
Einfluss auf die Abscheidung von COs haben, da sich die Reaktionsgeschwindigkeit mit
sinkender Temperatur verlangsamt. Dariiber hinaus verlangsamt sich mit sinkender
Temperatur auch die Diffusionsgeschwindigkeit von COs in die porésen Sorbenspartikel.
Diese Effekte konnen in der Prozessumsetzung zu einer verminderten Einbindung und
Abscheidung von COs fithren. Ab welchen Temperaturen sich diese Effekte auf den
CO2 -Abscheideprozess auswirken und dem gegenlidufigen Effekt eines giinstigeren Re-
aktionsgleichgewichts entgegen wirken, ist eines der Ziele der Untersuchungen dieser
Arbeit.
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2.2.3. Die Kalzinierungsreaktion

Die Zersetzung von CaCQOj3zu CaO und CO2 wird Kalzinierung genannt. Sie unterliegt
ebenfalls dem chemischen Gleichgewicht (vgl. Gleichung und kann in fiinf Einzel-
schritte unterteilt werden [142]:

(i) Wirmeiibergang von Gas auf CaCOg -Partikel

(ii) Wérmeleitung durch eine CaO-Schicht zur Reaktionszone

)

)
(iii) Zersetzung von CaCO3 unter Warmeverbrauch
(iv) Diffusion von COg durch eine wachsende CaO-Schicht zur Oberfliche und
)

(v) Massenstrom von COg iiber die Partikeloberfliche in die Gasphase

Die Kalzinierungsreaktion benétigt die Zufuhr von Warme, um COs aus seinem Git-

terverbund zu 16sen. Dieser Prozess beginnt in technisch relevanten Anwendungen bei
circa 800°C, da die Kalzinierung meist durch direkte Befeuerung realisiert ist. Die sich
im Kalzinierer einstellende CO5 -Konzentration definiert die notwendige Kalzinierungs-
temperatur. Bei atmosphérischer Verbrennung mit Luft ergeben sich fiir eine ausrei-
chend schnelle Kalzinierung Temperaturen oberhalb von 850°C. Die Art und Weise
der Kalzinierung, d. h. Brenntemperatur und Dauer, hat einen direkten Einfluss auf die
spateren Eigenschaften des Calciumoxids. Dariiber hinaus beeinflusst die Partikelgrofie
des Kalksteins mafigeblich die Reaktion. Wéhrend der Kalzinierungsvorgang bei feinen
Partikeln reaktionslimitiert ist, stellt bei groberen Partikeln der Warmeiibergang die
limitierende Grofle dar [128]. Ein weiterer weniger untersuchter Einflussparameter auf
die Kalzinierung stellen Verunreinigungen des Kalksteins dar. Murthy et al. konnten
feststellen, dass geringe Mengen an Verunreinigungen den Kalzinierungsvorgang ver-
bessern [163].
Weisweiler et al. beschreiben, dass Wasserdampf einen positiven Einfluss auf die Kal-
zinierungsgeschwindigkeit hat [222]. Hierzu wurde unter verschiedenen Wasserdampf-
atmosphéren in einer Laborwirbelschicht kalziniert. Sie zeigten, dass Wasserdampf die
Kalzinierung im gesamten Umsatzbereich verbessert und der Effekt mit zunehmen-
dem Wasserdampfgehalt weiter zunimmt. Mit steigender Temperatur wird der Einfluss
des Wasserdampfs geringer. Als Grund fiir die Erhchung der Reaktionsgeschwindigkeit
wird die kurzzeitige Teilnahme von HT bzw. OH™ -Ionen an der Oberfliichenreaktion
herangefiihrt, welche die Abspaltung von CO2von der CaO-Oberfliche fordert [222].
Eine fiir Partikel geeignete Berechnungsmethode stellten Wuhrer et al. vor [227]. Sie
berechneten die Kalzinierungsdauer fiir Kalksteinpartikel durch folgende Gleichung

CaCOs3 2
tCaCO;), _ PCaCOs - AI_IR “TPart

Kalz (2 3)
o rcao (T8, 1)

unter Verwendung der Partikeldichte von Kalkstein, der Reaktionsenthalpie zur Zer-
setzung von Kalkstein, den Partikelradius, die Warmeleitfahigkeit von CaO sowie die
Oberflichentemperatur des Partikels und die Zersetzungstemperatur von Kalkstein.
Fiir Partikel mit einer Grofle von 20-400 um bietet diese Formel gute Ergebnisse bei
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Luftverbrennung.

Prozesstechnisch relevant ist fiir das Calcium-Looping-Verfahren der Bereich hoher
COg, -Partialdriicke zwischen 700-800 mbar bei atmosphérischem Druck. Dies entspricht
COs -Konzentrationen von 70-80 % im Regenerationsschritt, welche sich bei der Kalzi-
nierung durch Oxy-Fuel Verbrennung mit Sauerstoff in einem Regenerationsreaktor er-
geben (vgl. Kapitel. In diesem Bereich sind Temperaturen von 900 °C und dariiber
erforderlich. Auch bei der Kalzinierung gilt, dass mit dem Abstand vom chemischen
Gleichgewicht der treibende Gradient der Reaktion steigt und die Reaktionsgeschwin-
digkeit dadurch zunimmt [2], [12].

Mit einer erhohten Kalzinierungsgeschwindigkeit steigt dariiber hinaus der Wérme-
bedarf an, was im Fall eines limitierten Warmetransports wiederum eine Beschréinkung
der Kalzinierungsgeschwindigkeit zur Folge hat. Fiir technische Anwendungen sollte
deshalb der Warmeeintrag in den Kalzinierer bzw. die homogene Durchmischung der
Partikel und der Gasphase im Kalzinierer gewéhrleistet sein.

2.2.4. Von der Reaktion zum Verfahren

Die Nutzung des Prinzips der Karbonatisierung und anschlieender Kalzinierung ermog-
licht die Realisierung eines zweistufigen Kreislaufprozesses zur Abscheidung von COs
und anschliefender Wiederfreisetzung. Hierzu muss die Gleichgewichtskurve des Reak-
tionsgleichgewichts (siehe Abbildung jeweils iiberschritten werden, was bei gleich-
bleibendem Druck durch die Variation der Temperatur méglich wird. Die Verkniipfung
der Reaktionen mittels zweier Verfahrensschritte und Zirkulation des Sorbens zwischen
zwei Reaktoren ist in Abbildung [2.2] dargestellt. Nach diesem Prinzip erfolgt die Ein-
bindung von CO3 aus einem Verbrennungsabgas mittels CaO in einem ersten Reaktor,
genannt Karbonator, bei Temperaturen von 600-700°C. Das abgeschiedene CO2 wird
als CaCOgzeinem zweiten Reaktor, dem Regenerator, zur erneuten Kalzinierung des
Sorbens zugefiihrt, wihrend das Verbrennungsabgas den Karbonator vom COs befreit
verlasst.

CO,-armes Rauchgas CO, zur Speicherung

Sorbenszirkulation

CaO
Kalkstein
Karbonator Regenerator = Zufuhr
T = 600-650°C T = 850-950°C
CO, + Ca0 & CaCO, CaCO; > CO,+Ca0 | =m=f Abzug
1 W 1 1
CO,-reiches Rauchgas 0, +CO, Brennstoff

Abb. 2.2.: Schema des Calcium-Looping-Verfahrensprinzips [73]
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Die Freisetzung des COg erfolgt bei Temperaturen im Bereich von 850°C-950°C.
Diese ist abhéngig vom COq-Partialdruck innerhalb des Regenerators. Die Aufheizung
des einstromenden kélteren Sorbens auf Kalzinierungstemperatur sowie die Kompensa-
tion der endothermen Kalzinierungsreaktion wird durch eine gleichzeitige Verbrennung
von z.B. Kohle realisiert. Um eine Aufkonzentration des COszu erreichen, ist eine
Verbrennung mit Luft ausgeschlossen, da der Stickstoffanteil eine erneute Verdiinnung
des Regeneratorabgases herbeifithren wiirde. Stattdessen wird die Verbrennung mit
Sauerstoff, einer sogenannten Oxy-Fuel Verbrennung, durchgefiihrt. In der Prozess-
umsetzung wird zur Begrenzung von Temperaturspitzen, welche bei der Verbrennung
mit dem sehr reaktiven Sauerstoff einhergehen, CO2 aus dem Abgasstrom rezirkuliert
und mit dem Sauerstoff gemischt. Dies ermdoglicht eine kontrollierte Wéarmefreisetzung
zur Kalzinierung bei gleichzeitiger Erzeugung eines COq -reichen Abgases, welches einer
weiteren Verwendung oder Speicherung zugefiihrt werden kann. Das kalzinierte Sorbens
kann nun in einem letzten Verfahrensschritt wieder dem Karbonator zugefithrt und der
Kreislaufprozess damit geschlossen werden. Aufgrund von Versinterungserscheinungen
des Sorbens iiber die Zeit bzw. der Deaktivierung durch Schwefel muss dem Prozess
ein kontinuierlicher Strom an frischem Kalkstein zugefithrt werden, um die Abschei-
dekapazitit des Sorbens auf einem ausreichend hohen Niveau zu halten (siehe Kapitel

23).

2.2.5. Anlagenkonzepte zur Umsetzung des Calcium-Looping-Verfahrens

Zur Umsetzung des Verfahrens werden Anlagen benétigt, welche eine Zirkulation von
Feststoffen ermoglichen. Ebenso muss die Reaktion von Feststoff und Gas bei vergleichs-
weise hohen Temperaturen gewéhrleistet sein. Zur Umsetzung dieser Anforderungen
kommen Wirbelschichtreaktoren in Betracht. Diese werden in technischen Prozessen
vielseitig eingesetzt, um einen optimalen Kontakt von zwei oder mehreren Medien ver-
schiedener Aggregatzustinde zu erzeugen, beispielsweise zur Darstellung von guten
Stoff- und Warmeiibergangsbedingungen oder homogenen Temperaturverteilungen im
Reaktorsystem. Typische Anwendungsgebiete fiir Wirbelschichten sind z.B. katalytische
Reaktionen, Trocknungs-, Misch-, Vergasungs- und Verbrennungsverfahren [62].

Wirbelschichtreaktoren weisen abhéngig von der Fluidisierungsgeschwindigkeit ver-
schiedene Fluidisierungszustinde auf. Prozesstechnisch von Bedeutung sind fiir das
Calcium-Looping-Verfahren Zusténde hoher Bettexpansion mit turbulenten bis zirku-
lierenden Fluidisierungsbedingungen. In vorangegangenen Projekten am IFK konnte
dies bestétigt werden. Charitos et al. konnten in Calcium-Looping-Versuchen im Tech-
nikumsmafistab bei verschiedenen Fluidisierungszustédnden (stationér, turbulent und
zirkulierend) zeigen, dass turbulente und zirkulierende Bedingungen gute bis sehr gute
COg3 -Abscheidung erméglichen, wihrend blasenbildende Wirbelschichten deutlich ge-
ringere Abscheideraten erreichen [5I]. Die verschiedenen Fluidisierungszustinde von
Wirbelschichten sind zur Ubersicht in Abbildung dargestellt.

Basierend auf dem dargestellten Verfahrensschema und den Ergebnissen aus Vorar-
beiten hinsichtlich Fluidisierungsbereich sind verschiedene Anlagenkonzepte denkbar
[50]. Abbildung zeigt zwei Moglichkeiten der Reaktorverschaltung und Karbona-
torauslegung.
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Abb. 2.3.: Schematische Darstellung unterschiedlicher Fluidisierungsregime in Fest-
stoffsystemen, Grace et al. angepasst [106].

Konzept 1 zeigt eine Verschaltung zweier zirkulierender Wirbelschichtreaktoren. Ein
Karbonator als zirkulierende Wirbelschicht verspricht einen optimalen Stofftransport
zwischen Gas und Feststoff fiir hohe COs9 -Abscheideraten sowie geringe Reaktordurch-
messer, aufgrund der héheren Gasgeschwindigkeit. Nachteile bestehen hinsichtlich Last-
flexibilitdt, da bei zirkulierenden Wirbelschichtreaktoren mit gegenseitiger Verkopp-
lung iiber den Feststoffaustrag am oberen Ende des Reaktors die Gasgeschwindigkeit
nur in geringerem Mafle variiert werden kann. Mafinahmen wie eine Rezirkulation von
bereits abgereinigtem Rauchgas sind zur Losung dieses Problems denkbar, erfordern
aber zusétzlichen anlagentechnischen Aufwand. Dariiber hinaus wird hierbei die CO4 -
FEintrittskonzentration am Karbonator durch bereits abgereinigtes Rauchgas gesenkt,
was zu einer erschwerten Abscheidung fithrt. Dieses Konzept wird deshalb fiir Anlagen
mit geringer Anforderung an Lastflexibilitit favorisiert.

Konzept 2 verwendet einen Karbonator mit turbulenter Wirbelschicht, der mit ei-
nem zirkulierenden Wirbelschichtreaktor als Sorbensregenerator verschaltet ist. Der
Karbonator ist in diesem Fall kiirzer als der Regenerator, um den Sorbensabzug am
unteren Reaktorende des Karbonators zu realisieren. Die Zufuhr an frischem Sorbens
erfolgt auf hoherem Niveau direkt in das Karbonatorbett. Am Karbonator selbst ist
eine Zyklonabscheidung mit Riickfithrung von ausgetragenen Partikeln realisiert. Auf
diese Weise ermoglicht dieses Konzept einen breiten Betriebsbereich hinsichtlich der
Rauchgasvolumenstréome, was insbesondere bei flexibler Fahrweise des Referenzkraft-
werks von Bedeutung ist. Grundsétzlicher Nachteil dieses Konzeptes sind die etwas ge-
ringere Kontaktzeit zwischen CO5und Sorbens aufgrund der geringeren Reaktorhthe
bzw. des niedriger expandierten Bettinventars, ein etwas schlechterer Stoffaustausch im
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CO,-armes CO, reiches Gas

Rauchgas

CO, reiches Gas

CO, armes
Rauchgas

Rauchgas
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Karbonator
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0, + CO, T
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Abb. 2.4.: Unterschiedliche Anlagenkonzepte zur Umsetzung des Calcium-Looping-
Verfahrens, links durch Kopplung zweier zirkulierender Wirbelschichtreak-
toren, rechts durch Kopplung eines turbulenten Karbonators mit einem zir-
kulierenden Regenerationsreaktor.

turbulenten Fluidisierungsbetrieb sowie der infolge der geringeren Gasgeschwindigkei-
ten groflere Reaktordurchmesser des Karbonators.

Grundsétzlich muss fiir die effiziente Realisierung des Calcium-Looping-Verfahrens
eine Minimierung der Sorbenszirkulation zwischen den Reaktoren auf ein erforderliches
Minimum angestrebt werden, da dies erhebliche Mengen an Brennstoff zur Aufheizung
des vom Karbonator kommenden Sorbens einspart. Aus diesem Grund muss fiir die
zirkulierenden Reaktoren eine Aufteilung und teilweise Riickfiihrung des ausgetragenen
Sorbensstroms gegeben sein.

Abbildung zeigt, neben den Anlagenkonzepten, Stellen an denen Warme aus dem
Verfahren ausgekoppelt und genutzt werden kann. Diese Auskopplung von Wirme ist
notwendig um das Calcium-Looping-Verfahren effizient zu betreiben und damit den
spezifischen Energieaufwand zur Abscheidung des CO3 gering zu halten. Aufgrund sei-
nes hohen Arbeitstemperaturniveaus ist es moglich die anfallenden Exergiestrome ef-
fizient zur Erzeugung von Prozessdampf zu nutzen. Insbesondere die Abwirme aus
dem Karbonator sowie aus den beiden Abgasstromen kann in einem Dampfprozess zur
Erzeugung zusétzlicher elektrischer Energie genutzt werden.

Die Warmebereitstellung zur Sorbenskalzinierung muss in einem industriellen Maf3-
stab durch in situ Verbrennung von Kohle im Regenerator erfolgen. Als Oxidant wird
zur Erzeugung eines konzentrierten CO4 -Abgases Sauerstoff verwendet. Dieser wird mit
einer eigens dafiir vorgesehenen Luftzerlegungsanlage (LZA) erzeugt. Verglichen mit der
reinen Oxy-Fuel Verbrennung bei der die gesamte Brennstoffmenge des Kraftwerks mit
Sauerstoff verbrannt wird, wird im Calcium-Looping-Verfahren lediglich ein Teil der
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gesamten eingesetzten Kohlemenge (aus Kraftwerk und Calcium-Looping-Anlage) mit
Sauerstoff verbrannt, was aufgrund des hohen Energieaufwands fiir die Sauerstoffgewin-
nung dem Gesamtprozess Kraftwerk inklusive COs-Abtrennung deutliche energetische
Vorteile verschafft.

Im Rahmen einer ersten Wirtschaftlichkeitsstudie konnten Poboss und Hawthorne die
Effizienz- und Wirtschaftlichkeitsvorteile des Calcium-Looping-Verfahrens gegeniiber
alternativen Verfahren wie der Aminwésche oder Oxy-fuel-Verbrennung zeigen und da-
mit die Relevanz des Verfahrens als COg-Abscheidetechnologie belegen [115], [174].
Innerhalb dieser Arbeit soll auf der Grundlage von belastbaren experimentellen Daten
aus dem Pilotbetrieb des Verfahrens eine fundierte Aussage zur Effizienz und damit
verbundenen Wirtschaftlichkeit des Verfahrens erfolgen (siche Kapitel @

2.3. Beschreibung der Haupteinflussparameter durch
charakteristische Kennzahlen

Das allgemein angestrebte Ziel fiir COs-Abscheideverfahren ist das Erreichen eines
hohen COs-Abscheidegrads von 90%. Dieser gibt an, welcher Anteil des im Gesamt-
prozess entstandenen COsabgetrennt wird. Geringere Abscheideraten werden unter
okologischen Gesichtspunkten als fiir nicht sinnvoll erachtet. Abscheideraten hin zu
100% sind sowohl technisch als auch wirtschaftlich schwierig zu realisieren.

Zur Charakterisierung des COs -Abscheidegrads von Abscheidetechnologien wird bei
reinen Post Combustion Capture-Verfahren (z.B. bei der Aminwiésche) im Allgemeinen
die abgeschiedene und zur Speicherung bereitgestellte CO3-Menge gegeniiber der im
Kraftwerksabgas enthaltenen COg-Menge bilanziert, oder, bei der Oxy-Fuel Verbren-
nung entsprechend, die eingesetzte Kohlenstoffmenge des Brennstoffs.

Calcium-Looping als CO4 -Abscheidetechnologie erfordert eine weitergehende Defini-
tion des Abscheidegrads, da dieses Verfahren im Prozessbetrieb zuséatzlich Brennstoff
benotigt. Dariiber hinaus wird bei der erstmaligen Kalzinierung des kontinuierlich zu-
gefiihrten frischen Kalksteins COg freigesetzt, welches in die Bilanzierung einbezogen
werden muss (siehe auch Kapitel - Ubersicht der Bilanzierungsgréfen). Aus die-
sem Grund wird fiir die Berechnung des Gesamtabscheidegrads folgende Definition
eingesetzt
Ges _thZLRG + hggilBs + NG, P — hggﬁze

COx — . K,ein . R.ein > ein
NC0y,RG T C0O,,B8 T 1CO, FIK

(2.4)

Die Berechnung bilanziert die vom Kraftwerk zugefiihrte CO2-Menge, die vom Kal-
zinierungsbrennstoff zusétzliche entstehende COs-Menge und die bei der ersten Kal-
zinierung des kontinuierlich zugefithrten Kalksteins freigesetzte COo-Menge auf der
Quellenseite sowie die im Karbonator nicht abgeschiedene COs-Menge, welche in die
Atmosphére gelangt. Wird in den Bilanzraum zusétzlich die Kompression und Ver-
fliissigung von COg einbezogen, muss ein COz -Schlupf durch das Verfliissigungssystem
angenommen werden, da in den einzelnen Trennstufen der Verfliilssigung keine ideale
Trennung der enthaltenen Gase erreicht werden kann. Damit stellt sich die Gesamt
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CO2 -Bilanz wie folgt dar

. K,ein . R,ein ( K,aus . Komp )
Ges _n002 RG T O BS T N0, FK NC0y kG T NCO, Vent 95
Nco, = . K,ein . R.ein ' ( ' )

NeoeRG T M0y BS + N0, FK

Waihrend die Verwendung des Gesamtabscheidegrads fiir die gesamtenergetische und
okonomische Bewertung des Verfahrens eine notwendige Grofle darstellt, wird in der
Forschungspraxis iiberwiegend mit dem Karbonatorabscheidegrad gearbeitet:

K ein . K,aus K,ein K,aus
Karb  'COs,RG ”002730 Yc0s,rG — YC0s,RG 26
Nco, = . K,ein —  Kein 1— K,aus ' ( : )
NGO, RG Ycos,RG - ( yCOz,RG)

Dieser betrachtet, verglichen mit dem Gesamtabscheidegrad, nur die Bilanzgrenze um
den Karbonator und gibt Auskunft dariiber wie effizient die Abscheidung von COgim
Karbonator ablduft. Der Vorteil dieser Betrachtung ist die bestmoégliche Vergleichbar-
keit der Abscheidegiite bei verschiedenen Verfahrensbetriebspunkten, da in die Berech-
nung ausschliefllich Bilanzgrofien des Verfahrens selbst einbezogen werden.

2.3.1. Die spezifische Zirkulationsrate

Die Sorbenszirkulation zwischen den beiden Prozessschritten stellt eine wichtige Pro-
zessgrofe dar. Zur Charakterisierung der Sorbenszirkulation ist es sinnvoll diese auf
eine Bezugsgréfle zu normieren. Hierfiir wird die Menge an COq herangezogen, welche
dem Karbonator zugefithrt wird. Damit beschreibt die spezifische Sorbenszirkulations-

rate A (engl. Sorbent Looping Ratio) das molare Verhéltnis des Sorbensstroms ng"k

zum Karbonator und dem einstrémenden COg-Strom (ngoemRG) in den Karbonator

[52]

. Zirk ng 87'()
A= KCa = 2 _—. (2.7)
ein XK,aus . XK,ezn
OOy, RG CaCOs CaCOs

Mit diesem dimensionslosen Verhiltnis kann die zur Einbindung von CO3 zur Verfiigung
stehende Menge an Sorbens vom Regenerator aussagekriftig verglichen werden. Eine
hohe Zirkulationsrate ist gleichbedeutend mit einem grofien Zustrom an frisch kalzinier-
tem Sorbens vom Regenerator. Vorausgesetzt im Regenerator findet eine vollstdndige
Kalzinierung des Sorbens statt, wird durch einen hohen Zustrom von CaO der mittlere
aktive Anteil von CaO im Karbonator erhéht und somit die Abscheidebedingungen
verbessert. Vorangegangene experimentelle Arbeiten [50], [I77] konnten zeigen, dass
spezifische Sorbenszirkulationsraten im Bereich zwischen 9 und 18 molca/molco, Karbo-
natorabscheideraten von grofler 90 % ermoglichen (siehe Abbildung [2.5)).

Der Einfluss der spezifischen Zirkulationsrate auf das Calcium-Looping-Verfahren
wird als eine der wichtigsten Prozessparameter gesehen, da sie nicht nur Einfluss auf
die CO3-Abscheidung, sondern aufgrund des erheblichen Wirmeiibertrags vom heifien
Regenerator zum Karbonator erheblichen Einfluss auf den Gesamtenergieverbrauch des
Verfahrens hat. Ziel der Untersuchungen im Pilotmaflstab ist deshalb unter anderem
eine Verbesserung der Abscheidung bei geringer spezifischer Zirkulation zu erreichen,
um Brennstoff- und Sauerstoffbedarf im Regenerator zu minimieren (siehe Kapitel .
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Abb. 2.5.: Verlauf der gleichgewichtsnormierten CO2 -Abscheidung in Abhéngigkeit der
spezifischen Zirkulationsrate n(Z;fl’"k / hgg;nRG sowie dem spezifischen Karbo-
natorinventar 7, aufgenommen in kontinuierlichen Versuchen an einer elek-

trische beheizten 10 kWy,-Anlage aus Charitos [52], iibersetzt.

2.3.2. Die spezifische Frischkalkzugabe

Die kontinuierliche Zugabe von frischem Kalkstein ist nach dem aktuellen Stand der
Technik notwendig, [52] um die fiir die COg2-Abscheidung wichtige mittlere Aktivitét
des Bettmaterials in der Anlage auf einem ausreichend hohen Niveau zu halten. Durch
die Zugabe von frischem Kalkstein wird die zeitliche Degradation des Sorbens durch
Versinterung oder Deaktivierung durch Schwefeleinbindung ausgeglichen. Gleichzeitig
zur Zugabe von Kalkstein muss ein dquivalenter Anteil benutztes Sorbens aus dem
Prozess entnommen werden, um das Anlageninventar konstant zu halten. Neben dem
ohnehin durch den Zyklon ausgetragenen Anteil von Sorbensabrieb sowie Flugasche aus
dem Brennstoff wird {iblicherweise Bettmaterial am Boden der Reaktoren entnommen.
Hierdurch kénnen gleichzeitig grobere Aschepartikel aus dem Brennstoff, welche nicht
an der Fluidisierung und Reaktion teilnehmen aus dem System ausgeschleust werden.
Die spezifische Frischkalkzugabe ® (engl. Make-Up Ratio) wird als weiterer dimensions-
loser Parameter fiir die Verfahrenscharakterisierung genutzt. Er beschreibt das molare
Verhiltnis an zugefithrtem Frischkalk bezogen auf die COs-Menge im Rauchgasstrom
zum Karbonator [112]
NCaCOsFK
=" (2.8)

. K,ein

ooy, RG
Eine grofle Frischkalkzugabe fithrt im Prozess zu einem hoheren Anteil von aktivem
Sorbens und damit einhergehend zu einer besseren COg-Abscheidung. Dieser Effekt
stellt sich aufgrund der langsam ablaufenden Degradationseffekte erst nach mehreren
Stunden ein. Da bisherige elektrisch beheizte Anlagen im Technikumsmafstab keinen
stationédren Dauerbetrieb zulielen, wurde der Einfluss der spezifischen Frischkalkzugabe
in bisherigen Arbeiten [52], [I79] nicht untersucht. Im Rahmen dieser Arbeit sollen
Erkenntnisse zum Einfluss der spezifischen Frischkalkzugabe gewonnen werden.
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2.3.3. Das spezifische Karbonatorinventar

Ein weiterer charakteristischer Prozessparameter stellt das spezifische Reaktorinventar
7 dar. Es ist definiert als die molare Menge an Sorbens im Karbonator bezogen auf die
CO32-Menge im Rauchgasstrom zum Karbonator
K
Ncq

. K ein
"co,,RG

(2.9)

T =

Im Unterschied zu den vorab beschriebenen Parametern ist dieser Wert nicht dimen-
sionslos, sondern stellt eine , Raumzeit® mit einer bevorzugten Angabe in Minuten
dar. Je grofler die COg9-Beaufschlagung am Karbonator, desto geringer ist das spezi-
fische Karbonatorinventar. Im Prozess geht eine Vergréflerung der Sorbensmenge im
Karbonator bei gleichbleibendem COg-Strom mit einer erhchten COsg-Abscheidung
einher. Anschaulich ldsst sich dies durch die groflere Menge an Sorbens und der da-
mit verfiigharen Reaktionsfliche erkldren. Der Einfluss des spezifischen Karbonator-
inventars wurde zuerst durch verschiedene Modellierungsarbeiten [5], [112] gezeigt.
Spéter wurde der Einfluss des spezifischen Reaktorinventars an einer elektrisch beheiz-
ten 10 kWiy-Technikumsanlage experimentell nachgewiesen [52]. Abbildung zeigt
den Einfluss des spezifischen Karbonatorinventars deutlich. Wéhrend bei einem gerin-
gen Inventar zur Abscheidung von 90 % COs eine spezifische Zirkulationsrate von bis
zu 17 notwendig ist, konnte diese bei einem doppelt so hohen Inventar mehrfach auf

ca. 8-10 reduziert werden [52].

2.3.4. Prozesstechnische Zusammenhange charakteristischer Parameter

Das Erreichen eines optimalen Calcium-Looping-Betriebspunktes erfordert eine best-
mogliche Kombination der charakteristischen Prozessparameter, was in vielen Féllen
jedoch einen Zielkonflikt bedeutet. Das iibergeordnete Ziel stellt in allen Fillen das
Erreichen eines 90 %-igen Karbonatorabscheidegrads dar. Jeder charakteristische Pro-
zessparameter hat dabei spezifische Auswirkungen, welche zum Erreichen der Ziele
genutzt werden kdnnen.

Die spezifische Zirkulationsrate stellt einen wichtigen Stellhebel dar, um der CO, -
Abscheidereaktion ausreichend frisch kalziniertes Sorbens zur Verfiigung zu stellen. Eine
hohe Zirkulationsrate ermdglicht deshalb direkt hohe Abscheideraten, gleichzeitig je-
doch trégt sie zu einem deutlich erhéhten Brennstoff- und Sauerstoffbedarf bei, welcher
sich negativ auf die Gesamtenergiebilanz und den Wirkungsgrad der Gesamtanlage
auswirkt.

FEine weitere Moglichkeit die verfiighare Menge an aktivem Sorbens bereit zu stel-
len ist, dessen mittlere CO9-Kapazitdt zu erhdhen. Dies ldsst sich z.B. durch eine
Erhohung der spezifischen Frischkalkzufuhr bewerkstelligen. Direkte Auswirkung einer
erhohten Frischkalkzufuhr ist ein erhohter Anfall von verbrauchtem Sorbens (Purge),
welcher anderweitiger Verwendung zugefithrt werden muss. Zusétzlich entsteht durch
die Frischkalkzufuhr ein erhohter Anteil Abrieb im Kalzinierer, welcher den Prozessbe-
trieb negativ beeinflussen kann.

Das spezifische Reaktorinventar ist ein weiteres Stellglied zur Erhohung des fiir die
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COs -Abscheidung zur Verfiigung stehenden aktiven Bettinventars und kann in der
Prozessumsetzung entweder durch eine Erh6hung der Sorbensmenge erfolgen oder durch
eine Reduzierung der Fluidisierungsgeschwindigkeit erreicht werden. Daraus ergeben

sich entweder erhéhte Druckverluste zur Fluidisierung oder hohere Investitionskosten

aufgrund des grofler zu dimensionierenden Karbonators.
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Abb. 2.6.: Zusammenhang zwischen den charakteristischen Prozessparametern spezi-

fische Sorbenszirkulationsrate und spezifische Frischkalkzugabe anhand der

80 %-COs3 -Abscheidekurven fiir verschiedene Sorbensinventare des Karbona-
tors, dargestellt als Reaktordruckverlust [112].

Die Definition eines optimalen Betriebs kann deshalb nicht speziell von einem Betriebs-
punkt abhéngig sein, sondern variiert abhéngig von den Zielen des Anlagenbetriebs. Im
Kraftwerksbetrieb liegt es nahe die Calcium-Looping-Anlage auf einen moglichst gerin-
gen Kalksteinverbrauch zu optimieren. Der so minimierte Aufwand fiir das Kalkstein-
management erfordert jedoch fiir einen gleichbleibenden COg-Abscheidegrad héhere
Sorbenszirkulationsraten, welche mit einem steigenden Brennstoffaufwand einher ge-
hen. Wird Calcium-Looping in einem Zementwerk eingesetzt, kann der anfallende Pur-
ge direkt als Rohmaterial im Zementprozess verwendet werden. In diesem Fall kann

eine geringere Zirkulationsrate gewahlt werden.
Abbildung zeigt die Zusammenhédnge der charakteristischen Prozessparameter
beispielhaft. Eine Optimierung des Prozessbetriebs fiir Kraftwerksanwendungen wird

auf Basis dieser Zusammenhiinge durchgefiihrt und in Kapitel [f] gesamtheitlich bewer-
tet.

2.4. Storkomponenten und ihre Auswirkungen

Storkomponenten spielen eine wichtige Rolle fiir die technische Umsetzung des Calcium-
Looping-Verfahrens. Calciumsulfatbildung initiiert durch schwefelhaltigen Brennstoff
fithrt zur Deaktivierung des Sorbens. Calciumhydroxid kann als Quelle fiir Abrieb be-
triebstechnische Schwierigkeiten verursachen. Ascheanreicherung im Bett und die Bil-
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dung von Schmelzphasen stellen ebenfalls Herausforderungen fiir den Anlagenbetrieb
und das Design von Calcium-Looping-Anlagen dar.

2.4.1. Calciumsulfat

Calciumsulfat (CaSQOy4 ) entsteht durch die Einbindung von Schwefeldioxid und Sau-
erstoff in Calciumoxid. Diese Reaktion ist analog zur Karbonatisierungsreaktion mit
COg eine Gleichgewichtsreaktion. Im Gegensatz zu dieser ist die Bindungsenergie der
Sulfatisierung deutlich hoher, was zu einer Verschiebung der Gleichgewichtskurve in
einen hoheren Temperaturbereich fithrt [I06]. Bei Atmosphéirendruck zersetzt sich CaSOy
ab einer Temperatur von 1200 °C in seine Ausgangsbestandteile [30]

CCLO(S) + 5027@) + 1/202’(9) = CCLSO47(S). (2.10)

Aufgrund seines hervorragenden Reaktionsverhaltens mit Schwefeloxiden wird Kalk-
stein verbreitet zur Entschwefelung von Rauchgasen genutzt [25], [11]. In Wirbel-
schichtfeuerungen erfolgt in der Regel eine trockene Entschwefelung direkt in der Wir-
belschichtbrennkammer, da in der Wirbelschicht optimale Reaktionsbedingungen und
Temperaturen zur Sulfatisierung vorliegen [25]. Bei luftbefeuerten Wirbelschichten lauft
die Sulfatisierung iiber den indirekten Mechanismus ab, welcher als Zwischenschritt die
Kalzinierung zu CaO durchlauft. Diese Reaktion lduft optimal im Temperaturbereich
von 800-850°C [25], [10]. Bei niedrigeren Temperaturen wird aufgrund der geringe-
ren Reaktionsgeschwindigkeit eine ldngere Verweilzeit notwendig. Oberhalb von 900°C
tritt aufgrund der steigenden Reaktionsgeschwindigkeit verstidrkt Porenverschluss auf.
Dieser resultiert aus der unmittelbar eintretenden Reaktion auf der &ufleren Partikel-
oberflache, ohne dass SOs in die Poren diffundieren kann.

Im Oxy-Fuel Fall bei Atmosphéren mit hohen COs-Partialdriicken verschiebt sich
der optimale Bereich zur Einbindung von SOs zu Temperaturen zwischen 850-900 °C.
Dies erkldrt sich durch ein ebenfalls verdndertes Gleichgewicht der Kalzinierungsre-
aktion im Oxy-Fuel Fall zu hoheren Temperaturen. Erst in diesem Bereich dominiert
der schnellere indirekte Reaktionsmechanismus. Darunter lduft die Reaktion nach dem
langsameren direkten Mechanismus ab, welcher eine Verdriangung von CO2 und direkte
Einbindung von SO darstellt [27], [127].

Aufgrund der hohen Verfiigbarkeit an CaO im Reaktionssystem ist fiir das Calcium-
Looping-Verfahren davon auszugehen, dass Schwefel aus dem Regeneratorbrennstoff
oder im Rauchgas enthaltenes SO9 nahezu vollstindig eingebunden wird. Ohne konti-
nuierliche Frischkalkzufuhr fiihrt dies zur Anreicherung von CaSO,4im Bett und einer
Verminderung der fiir die COs-Abscheidung zur Verfiigung stehenden Sorbensmenge.
Die Zufuhr von Frischkalk, speziell bei hohen Schwefelgehalten im Brennstoff, ist aus
technischer Sicht noch unverzichtbar, um eine sukzessive Deaktivierung des Sorbens auf-
zuhalten, da ausgereifte Methoden zur Regeneration des Sorbens nicht zur Verfiigung
stehen [14§], [127], [66], [196]. Eine zumindest theoretische Moglichkeit hierzu stellt
die Zersetzung von CaSO4 unter reduzierender Atmosphére mit CO und Hs dar, wel-
che bereits bei Temperaturen von 960 °C beginnt [I137]. Dies wurde im Labormafstab
durch TGA Versuche gezeigt. Auch die Realisierung eines kontinuierlichen Verfahrens
zur Regeneration eines Sorbensteilstroms scheint zumindest theoretisch méglich [206],
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[207], [208], [223], [199]. Praktisch stellt sich die Frage ob die beschleunigte Versinte-
rung oberhalb von 930 °C einen Gewinn an Sorbenskapazitit nicht direkt auffrisst [60],
[149], [188], [203).

2.4.2. Calciumhydroxid

Calciumhydroxid (Ca(OH), ) ist ein viel verwendetes Produkt, welches in der Baustoff-,
Chemie- oder Lebensmittelindustrie Einsatz findet. Calciumhydroxid bildet sich durch
die Reaktion von Calciumoxid mit Wasser oder Wasserdampf, auch bekannt als Loschen
von Kalk [41], [30]. Allerdings tritt Ca(OH), in natiirlicher Form sehr selten auf, da es
an der Atmosphéire mit COz langsam zu Calciumkarbonat (CaCOs3 ) reagiert [41]

CaO + H2O = Ca (OH), . (2.11)

Die Bildung von Ca(OH),ist stark exotherm und weist eine Reaktionsenthalpie von
AHp = -985kJ/mol auf [41]. Die Umwandlung von Calciumhydroxid erfolgt nach dem
Prinzip der Losung und Féllung und l&uft vollsténdig ab. Das CaO 16st sich bei der Re-
aktion mit Wasserdampf als sogenannte pseudo-Fliissigphase und formt Ca(OH), [117].
Dieser Mechanismus zerstort das vorherige Kristallgitter von CaO und bildet eine neu
ausgerichtete Kristallstruktur (Portlandite) ausgehend von der CaO-Oberfliche. Diese
Umwandlung 1duft in der Regel schnell und ausgehend von einer Vielzahl an Molekiilen
ab, wodurch die mechanische Stabilitdt des Kristallgitters verloren geht und sich ein
feines Pulver bildet [41]. Das molare Volumen von Ca(OH), wichst im Vergleich zu
CaO von 16,6 auf 33,2 ¢m*/mol an, was dieses Verhalten zusitzlich belegt [87], [166]. Die
Bildung von Calciumhydroxid wiirde fiir den Betrieb des Calcium-Looping-Verfahrens
ein erhebliches Problem darstellen.

Das chemische Gleichgewicht der Ca(OH),-Bildung mit Wasserdampf ist in Abbil-
dung[2.7/in dem fiir das Calcium-Looping-Verfahren relevanten Temperaturbereich dar-
gestellt. Ahnlich wie bei der Zersetzung von CaCOj zerfillt Ca(OH), oberhalb einer
bestimmten Temperatur in seine Ausgangsbestandteile. Die Temperatur hangt dabei
vom Wasserdampfpartialdruck im System ab. Fiir Calcium-Looping typische Wasser-
dampfpartialdriicke, die 15vol.-% H2Oim Karbonator und 25vol.-% im Regenerator
entsprechen, beginnt die Zersetzung bzw. Bildung von Ca(OH), bei Temperaturen von
350°C bzw. 370°C [165].

Dieser Temperaturbereich schliefit, streng nach den chemischen Gleichgewichten der
beteiligten Reaktionen betrachtet, die Bildung von Ca(OH), im Calcium-Looping-Pro-
zessbetrieb bei Temperaturen von 900 °C im Regenerator und 650 °C im Karbonator
aus. Dennoch wird die Bildung von Ca(OH), als Quelle fiir Partikelabrieb nach wie vor
néher untersucht. Zum einen wird vermutet, dass Ca(OH), als temporér auftretendes,
instabiles Molekiil Abrieb verursacht [I147], [146]. Zum anderen spielt Ca(OH), als Zwi-
schenschritt bei verschiedenen Verfahren zur Reaktivierung von Sorbens eine zentrale
Rolle [58], [145], [150], [155], [154], [16]. Dariiber hinaus besteht bei der technischen
Umsetzung des Verfahrens in Wirbelschichten die Mo6glichkeit, dass Temperaturen un-
terhalb von 400°C, z.B. unmittelbar nach Zugabe des Rauchgases am Diisenboden
auftreten und die Bildung von Ca(OH), temporar moglich ist.
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Abb. 2.7.: Reaktionsgleichgewicht der Calciumhydroxidbildung (Gleichung [2.11]) aus
Calciumoxid als Funktion des Wasserdampfpartialdrucks und der Tempe-
ratur aus FactSage-Gleichgewichtssimulation.

2.4.3. Asche und Schmelzphasen von CaO

Kohle beinhaltet neben seinen Hauptbestandteilen Kohlenstoff, Wasserstoff, Sauerstoff,
Stickstoff und Schwefel signifikante Mengen an Asche. Die Menge und Zusammenset-
zung hingt vorwiegend von Herkunft und Qualitdt der Kohle ab. Typische Aschekom-
ponenten sind Na, Mg, Al, Si, P, K, Ti, Mn und Fe [98]. Einzelne dieser Komponenten
konnen sowohl den Betrieb des Calcium-Looping-Verfahrens als auch die Sorbenseigen-
schaften beeinflussen [102].

Abhéngig von der zugefithrten Menge an Frischkalk und Entnahme von Purge stellt
sich im stationéren Prozessbetrieb ein spezifischer Anteil Asche im Bettmaterial ein.
Dieser fiir die COs3-Abscheidung inerte Anteil verringert zum einen das aktive spe-
zifische Sorbensinventar und erhéht zum anderen den zwischen den Reaktoren zirku-
lierenden Feststoffstrom, wodurch der Bedarf an Brennstoff im Regenerator und die
abzufithrende Wirme im Karbonator erhoht wird. Dariiber hinaus beeinflusst grobe
Bettasche die Fluidisierungseigenschaften des Wirbelbetts. Eine Moglichkeit zur Mi-
nimierung des Ascheanteils im Bett stellt die Wahl eines aschearmen Brennstoffs dar.
Durch einen hohen Anteil feiner Flugasche im Brennstoff in Kombination mit einer pas-
senden Zyklonauslegung kann eine Klassierung und ein Austrag von Flugasche aus den
Reaktoren angestrebt werden [143], [232] um den Ascheanteil im Bett zu minimieren.
Grobe Bettasche hingegen setzt sich im Allgemeinen in der Bodenregion der Reaktoren
ab und kann bei ausreichendem Dichte- bzw. Grofienunterschied von Aschepartikeln zu
Sorbens am Boden abgezogen werden [31]. Die Hohe des Ascheanteils im Sorbens wur-
de bisher noch unzureichend untersucht, da hierfiir der Dauerbetrieb von Pilotanlagen
notwendig ist [102].

Weitere Beeinflussungen des Calcium-Looping-Betriebs sind durch die Reaktion von
Aschekomponenten mit dem Sorbens moglich. Hierbei wird zwischen dem Einfluss auf
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das Wirbelbett und Auswirkungen auf den nachgeschalteten Abgasstrang sowie dem
Wairmeiibertrager unterschieden. Als kritisch fiir den Reaktorbetrieb werden binére
oder ternire Schmelzphasen von Aschekomponenten mit CaO betrachtet, da sie Ag-
glomerationen im Bett verursachen kénnen [210], [I80], [55], [92]. Entscheidend hier-
bei sind die Schmelztemperaturen der entstehenden Komponenten. Liegt die Betriebs-
temperatur vor allem im Regenerator iiber diesen, ist die Bildung von Agglomeraten
moglich. Zusétzlich besteht durch Schmelzphasenbildung die M6glichkeit der Sorbens-
degeneration und Abnahme der fiir die CO2-Abscheidung notwendigen aktiven spe-
zifischen Oberfliche. Wichtige Elemente, die zur Bildung von Oxiden, Karbonaten,
Halogeniden oder Sulfaten fiithren konnen, sind Si, Fe, Al, K [3I]. Oberhalb einer Tem-
peratur von 725°C kann CaO mit SiOszu Silikaten reagieren und einen Verlust an
aktivem CaO herbeifiihren [196], [I75]. Ein weiterer Aschebestandteil, der zur Verrin-
gerung von aktivem CaOQ fiithren kann ist KO , welches zusammen mit SiOq , FeO oder
CaO niedrig schmelzende Glasphasen bilden kann. Eine Unterbindung dieser Reakti-
on kann durch Aluminium erfolgen, welches zur Bildung von Phosphoraluminat oder
Siliziumaluminaten fithrt [196], [I75]. Weiterhin sind Chloride (MgCl,, CaCly, NaCl)
fiir den Prozessbetrieb, aber auch fiir die Sorbensaktivitdt, eine zu beachtende Pro-
blematik. Deren Schmelztemperaturen liegen mit 714 °C, 675 °C und 800 °C unterhalb
der Betriebstemperatur des Regenerators und ermoéglichen Bettagglomeration sowie
Porenverschluss am Sorbenskorn [207].

FEin weiterer zu beachtender Parameter ist die Gasatmosphére in den jeweiligen Reak-
toren. Reduzierende Atmosphéren kénnen Ascheschmelzpunkte signifikant erniedrigen.
Aus diesem Grund ist auf die Auslegung des Regenerators besonderes Augenmerk zu
legen [194], [196], [55], [92].

FEine weitere Problematik ist die Gefahr von Deposition, Verschlackung und Ver-
krustung. Diese stellt eine technische Herausforderung fiir die Anlagentechnik (z.B.
fiir Wéarmeiibertrager etc.) dar, wurde jedoch in einer Vielzahl weiterer Arbeiten unter-
sucht und stellt nicht den Kern dieser Arbeit dar [132], [22], [21], [168]. Die Verkrustung
von FlieBbettwirmeiibertragerrohren durch Karbonate gilt als eine wichtige Fragestel-
lung fiir den Betrieb von Calcium-Looping-Anlagen, welche zukiinftig sicherlich weitere
Untersuchungen erfordert [27].

2.5. Prozesstechnische Anforderungen an das Sorbens

Die erfolgreiche Demonstration des Calcium-Looping-Verfahrens im Pilotmafistab héingt
sehr stark mit der Auswahl eines geeigneten Sorbens zusammen. Eine hohe COs-
Kapazitit ist dabei genauso wichtig wie eine schnelle Reaktionskinetik sowie die me-
chanische und thermische Stabilitét des Sorbens. Verschiedene Forschungsgruppen ar-
beiten an der Charakterisierung von Kalksteinen. Zuberbiihler beschéftigte sich mit der
Auswahl von Kalksteinen abhéingig von ihrer Herkunft und Entstehung sowie der Stan-
dardisierung von Methoden zur Charakterisierung [233]. Grundlegende Untersuchungen
zur Karbonatisierung von CaO wurden von Curran und Barker durchgefiihrt und dienen
als Basis fiir weiterfithrende Forschungsarbeiten [61], [24]. Grasa und Abanades unter-
suchten den maximalen COs -Umsatz sowie die Abnahme der CO4 -Kapazitit von CaO
iiber ihre Zyklenzahl [I], [108]. Bhatia untersuchte die Kinetik der COg-Einbindung
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[35]. Grasa, Alvarez und Schiippel beschiftigten sich mit der Porenstruktur von Kalk-
steinen [109], [196], [8], [7]. Verschiedene Gruppen arbeiten an der Charakterisierung
von Abrieb [233], [195], [154], [I89]. Alle Autoren lieferten einen wichtigen Beitrag
zur Charakterisierung des Sorbens Kalkstein. Eine Methode zur ganzheitlichen Cha-
rakterisierung eines optimalen Verhaltens fiir den Prozessbetrieb konnte bisher noch
nicht gefunden werden und gestaltet sich aufgrund der Vielschichtigkeit der Thematik
schwierig. Die wichtigsten Anforderungen an das Sorbens werden deshalb nachfolgend
zusammenfassend erldutert.

2.5.1. Hohe CO,-Kapazitat

Die technisch nutzbare CO4-Kapaziit eines CaO-Sorbens unterscheidet sich deutlich
von der theoretischen COs-Kapazitdt. Die Ursache dafiir liegt in der Struktur des
Sorbens begriindet. CaO entsteht durch Kalzinieren von Kalkstein bei hohen Tempe-
raturen, wodurch sich ein hochporéses Partikel bestehend aus Makro- und Mikroporen
bildet. Diese Porenstruktur stellt die fiir Gas-Feststoff-Reaktionen notwendige hohe spe-
zifische Oberflache bereit. Bei der Rekarbonatisierung eines Partikels zur Abscheidung
von COs wird an der zur Verfiigung stehenden Oberflache frisches Calciumkarbonat ge-
bildet. Die Karbonatisierung lauft dabei zu Beginn schnell ab und verlangsamt sich ab
einem gewissen Punkt wie in Abbildung E (links) dargestellt. Die Begriindung hierfiir
ist die zuerst dominant ablaufende kinetisch limitierte Oberflaichenreaktion. Diese lduft
zunéchst parallel zu einer langsameren diffusionsbestimmten Reaktion durch eine Pro-
duktschicht mit hoher Aktivierungsenergie ab [35]. Mit der kontinuierlichen Bildung
von Karbonat und der damit einhergehenden vollstéindigen Oberflaichenbelegung und
Volumenvergroflerung verschlieen sich die Mikroporen zunehmend, wodurch die lang-
samere Produktschicht-Diffusion die einzig geschwindigkeitsbestimmende Grofle wird
[156]. Bei frischen Kalksteinen findet dieser Ubergang bei bis zu 60 % Rekarbonatisie-
rung statt [35].
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Abb. 2.8.: (a) Prozesstechnisch verfiighare COg-Abscheidekapazitit des Sorbens defi-
niert am Ubergang vom kinetischen zum diffusionslimitierten Reaktionsbe-
reich [52]; (b) Degradation der technisch verfiigharen COg-Kapazitét ver-
schiedener Kalksteine iiber 30 TGA-Zyklen [196].

Grasa und Abanades definierten den Ubergang vom schnellen zum langsamen Re-
aktionsbereich als X 4., basierend auf der Begriindung, dass die prozesstechnisch re-



2.5. Prozesstechnische Anforderungen an das Sorbens 27

levante Reaktionszeit ungefihr der Dauer des schnellen Reaktionsbereichs entspricht.
X paz entspricht somit nicht der maximalen Rekarbonatisierung sondern der maxima-
len Karbonatisierung im schnellen Reaktionsbereich. Die Verwendung dieses Wertes hat
sich in weiten Teilen der Forschung und Modellierung des Calcium-Looping-Verfahrens
durchgesetzt. [3], [1].

Die Grundlage fiir eine hohe CO;-Kapazitét des Sorbens ist damit technisch gese-
hen ein hoher Xj7,,-Wert, der sich durch eine hohe Porositét und eine grofie spezifische
Oberfléche des Sorbens ergibt. Abbildung (links) zeigt diese Porenstruktur nach der
ersten Kalzinierung [109]. Hieraus resultiert eine gute Zugénglichkeit fiir COg zur Reak-
tionsfliiche sowie hohe Reaktionsgeschwindigkeiten [I56]. Jedoch existieren im Prozess-
betrieb z.B. durch vielfaches Durchlaufen der Karbonatisierung/Kalzinierung, durch
Abrieb oder durch Stérkomponenten mit einhergehendem Porenverschluss (siehe Ka-
pitel Faktoren, die einer hohen CO3-Kapazitit entgegen wirken und nachfolgend
im Ansatz beschrieben werden.

2.5.2. Degradation der CO,-Kapazitit

Die Abnahme der COs-Kapazitdt wird als Degradation bezeichnet. Die Quantifizie-
rung von Degradation wird im Allgemeinen durch den Parameter X, ausgedriickt,
da dieser vergleichsweise einfach durch TGA-Messungen bestimmt werden kann. Hierzu
werden eine Vielzahl an Karbonatisierungs- /Kalzinierungszyklen hintereinander durch-
gefithrt, um das Durchlaufen von realen Zyklen im Prozess zu simulieren. Untersuchun-
gen zur Degradation wurden von verschiedenen Gruppen durchgefithrt [3], [1], [108],
[109], [149]. Grasa fithrte Degradationsversuche mit bis zu 500 Zyklen durch und konnte
zeigen, dass die Sorbenskapazitit auf einen residualen Wert hinausléuft. Die Degradati-
onskurve beschreibt sie durch Gleichung[2.12]und misst fiir den untersuchten spanischen
Kalkstein eine Residualkapazitit von 7,5 % [108].

Abb. 2.9.: Struktur von Calciumoxid-Partikeln nach der ersten Kalzinierung (links) und
nach 30 Karbonatisierungs-/Kalzinierungszyklen (rechts) [109].

Schiippel konnte durch seine Untersuchungen zeigen, dass sich die residuale COg -
Kapazitat abhéngig vom Kalkstein deutlich unterscheiden kann. Abbildung b) zeigt
die Degradation der CO5-Kapazitit dreier Kalksteine der Fa. Rheinkalk in den ersten
30 Zyklen, welche eine spitere Residualkapazitit von 3,7 %, 10,0 % und 23,6 % errei-
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chen. Diese Ergebnisse zeigen deutlich, dass in der Wahl des Kalksteins ein signifikantes
Potential fiir das Calcium-Looping-Verfahren steckt und sollte Motivation zur Erfor-
schung, bzw. Exploration besserer Sorbentien sein [196].

Im realen Calcium-Looping-Betrieb liegt die Zyklenzahl bei einer realistischen Frisch-
kalkzugabe zwischen 20 und 200. Dieser Bereich ist bekannt fiir eine deutliche Abnahme
der CO9-Kapazitdt von Zyklus zu Zyklus und wird von Grasa durch den Parameter k
definiert [I08]. Der Gradient der Degradation ist wie Schiippel zeigt ebenfalls sorbens-
spezifisch und lésst weiteren Raum fiir verbesserte Sorbentien [196].

Die Ursache fiir Degradation liegt in der Porenstruktur des Sorbens. Abbildung
2.9 zeigt zwei mikroskopische Aufnahmen eines Sorbenspartikels nach einem Zyklus
(links) sowie nach 30 Zyklen (rechts) [109]. Deutlich zu erkennen ist die Umwand-
lung der Porenstruktur von kleinen Mikroporen zu wesentlich groberen Poren und
erhohten Wandstérken des CaO-Geriists, hervorgerufen durch wiederholte Karbona-
tisierung und Kalzinierung. Der Umwandlungsprozess verringert die spezifische Ober-
fliche des Sorbens und bedingt dadurch einen schnelleren Ubergang in den diffusions-
limitierten Reaktionsbereich. Alvarez untersuchte die Porenstruktur nach 100 Zyklen
und erhielt dhnliche Ergebnisse [8]. Durch eine dickere Karbonatschicht wird die Dif-
fusion bei groberen Porenstrukturen erschwert und die Kalzinierungsreaktion deutlich
verlangsamt. Fine Karbonatschicht von 50 nm wird als maximale Schichtdicke fiir eine
Reaktion im technisch relevanten Bereich bezeichnet [7]. Porenverschluss, wie er bei
Reaktionen von SO mit CaO verstirkt auftritt, ist bei der Karbonatisierungsreaktion
nach Ergebnissen von Schiippel nicht festzustellen [196].

Die Reaktivierung stellt eine Mdoglichkeit dar den Bedarf an Frischkalk zu verrin-
gern und die COg-Kapazidt des Sorbens zu erhéhen. Reaktivierung wird im Rah-
men dieser Arbeit nicht untersucht, da hier die Kernaspekte der Prozessdemonstra-
tion untersucht werden sollen. Dennoch sollen die Mé&glichkeiten der Reaktivierung
zur Vervollstdndigung angesprochen werden. Montagnaro und Coppola verfolgen den
Reaktivierungsansatz iiber Hydrierung des CaO zu Ca(OH), und erreichen hierdurch
eine signifikante Verbesserung der CO9-Kapazitit [59]. Um eine Integration des Re-
aktivierungsprozesses in das Calcium-Looping-Verfahren zu ermoéglichen wird gleich-
zeitig die Wasserdampf-Reaktivierung verfolgt, welche bei deutlich héheren Tempera-
turen ablduft und &hnlich gute Ergebnisse liefert [58]. Weitere Gruppen, die sich mit
Wasserdampf-Reaktivierung beschéftigen sind Manovic und Laursen [139], [145]. Wie
in Kapitel beschrieben, fithrt die Reaktivierung iiber Ca(OH),zur Schwéchung
des Sorbenskorns. Aufgrund des zu erwartenden Abriebs scheint eine Verwendung des
Verfahrens aus heutiger Sicht nicht geeignet fiir den Einsatz im Calcium-Looping-
Verfahren. Aus diesem Grund verfolgte Materic den Ansatz hydratisiertes CaO in einer
reinen COs-Atmosphére bei hohen Temperaturen zu {iberhitzen um eine direkte Kar-
bonatisierung des Sorbens zu erreichen. Dieser Weg soll deutlich verringerten Abrieb
ermdoglichen, ist aber noch nicht in einer Calcium-Looping-Umgebung untersucht [155].
Arias fand einen Weg der Reaktivierung ohne Hydrierung, indem er kalziniertes Sorbens
unter hohen COs-Konzentrationen stark rekarbonatisierte. Diese Methode verbessert
die CO4 -Kapazitit und erhoht die Zyklenfestigkeit des Sorbens. Untersuchungen zu die-
ser Methode miissen ebenfalls noch in einer Calcium-Looping-Umgebung durchgefiihrt
werden [13], [1§].
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2.5.3. Mechanische Stabilitit

Mechanische Stabilitéit des Sorbens ist fiir den Prozessbetrieb in Wirbelschichten von
grofler Bedeutung, da CaO-Abrieb in Verbindung mit Stérkomponenten (siehe Kapitel
2.4) zu Ablagerungen und Betriebsproblemen fiithren kann. Die Abriebfestigkeit von
CaO wurde deshalb von mehreren Gruppen niher untersucht [189], [192], [195], [233],
[226], [49], [105], [126], [216].

Genau betrachtet muss neben Abrieb, der Abrasion von feinsten Partikeln an der
Oberflache eines Partikels, auch die Fragmentierung, welche die Zerteilung oder Zer-
triimmerung von Partikeln beschreibt, betrachtet werden. Scala beschreibt dies durch
Einteilung in drei Klassen: (i) Primére Fragmentierung die wihrend der ersten Kalzinie-
rung des Kalksteins auftritt, (ii) Abrieb an der Partikeloberfliche und (iii) sekundére
Fragmentierung durch mechanische Beanspruchung im Betrieb [I89]. Primére Frag-
mentierung tritt aufgrund von thermischen Spannungen bei der ersten Aufheizung und
schneller COq-Freisetzung beim Kalzinieren in Kombination mit mechanischen Ein-
wirkungen in der Wirbelschicht auf, weswegen diese Form der Fragmentierung stark
von der Art der Prozessfithrung und Anlagentechnik abhéngt [I91]. Die Charakterisie-
rung von Abrieb wird deshalb innerhalb dieser Arbeit noch detailliert betrachtet (siche
Kapitel .

Ziel der Sorbensuntersuchung sollte jedoch nicht die Charakterisierung des Abrieb-
verhalten mittels Pilotanlagen sein, da ein Betrieb fiir diesen Zweck schlicht zu teuer
ist. Aus diesem Grund haben Scala und Materic Testanlagen im Labormaflstab ent-
wickelt, welche den Beanspruchungen in einer Wirbelschicht mdglichst nah kommen.
Scalas [189] Aufbau untersucht mit einer schréigen Prallplatte eine Beanspruchung wie
sie am Kopf eines Wirbelschichtreaktors oder bei Partikelkollisionen zu finden sind.
Materic [154] geht einen Schritt weiter und untersucht das Abriebverhalten in einer La-
borwirbelschicht mit kontinuierlicher Ansaugung und radialem Beschuss der Partikel
auf eine zylindrische Behélterwand.

Beide Autoren konnten zeigen, dass Abrieb und Fragmentierung mit der Beanspru-
chung (Geschwindigkeit) steigt (siehe Abbildung[2.10](a) und (b)). CaO ist im Vergleich
zu Rohkalkstein deutlich anfilliger fiir Abrieb und Fragmentierung. Scalas Untersu-
chungen zeigen ein 4-faches an Abrieb bei wirbelschichttypischen Geschwindigkeiten von
4-6 m/s von CaO im Vergleich zu Rohkalkstein. Bei Geschwindigkeiten grofer 10 m/s, wie
sie im Bereich des Diisenbodens oder Zyklonen auftreten, wurde ein iiberproportional
starker Anstieg von Abrieb gemessen. Ein interessantes Ergebnis ist zudem, dass teil-
sulfatisiertes CaO im Wirbelbett ein dhnliches Abriebverhalten zeigt wie Rohkalkstein.

Schiippel benutzt als Kriterium der Sorbensstabilitit die Abriebbestindigkeit des
Materials und bringt sie mit der Partikelporositét in Zusammenhang [196]. Er konnte
eine klare Abhéangigkeit zwischen der Abriebfestigkeit des Materials und der Porositét
herstellen (siche Abbildung a). Dartiber hinaus konnte er zeigen, dass die Abrieb-
besténdigkeit des Sorbens durch wiederholte Karbonatisierung/Kalzinierung zunimmt
(siehe Abbildung b).

Séamtliche Untersuchungen tragen zu einem besseren Gesamtverstéindnis der Thema-
tik Abrieb und Fragmentierung bei. Dennoch héngt das Abriebverhalten in allen Fillen
stark vom verwendeten Kalkstein ab. Vor dem Einsatz im Verfahren sollten Kalkstei-
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ne deshalb individuell auf ihre Eigenschaften hin getestet und kategorisiert werden.
Bestrebungen zu einer weiteren Standardisierung der Testmethoden mit méglichst rea-
listischen Testbedingungen, wie von Schiippel und Zuberbiihler vorgeschlagen, sind fiir
den Betrieb von Pilotanlagen und Anlagen im néchstgroffieren Maflistab daher anzustre-
ben [195], [233].

2.6. Modellierung der Calcium-Looping-CQO,-Abscheidung

Die wichtigste Kennzahl des Calcium-Looping-Verfahrens stellt der Gesamt-COs -Ab-
scheidegrad dar. Das Erreichen eines Karbonatorabscheidegrads (ngg;b) von 90 % ist
dabei ein wichtiges Teilziel der Calcium-Looping-Entwicklung. Bilanzieren lésst sich
die Abscheiderate, wie bereits in Kapitel dargestellt, zusédtzlich durch den Gesamt-
abscheidegrad 7786052, welcher im Allgemeinen hoher liegt als der Karbonatorabschei-
degrad. Wichtigste Grofle fiir den Karbonatorabscheidegrad ist eine moglichst geringe
COs -Austrittskonzentration ygg:s (siehe Gleichung . Fiir den Gesamtabscheide-
grad gehen zusétzlich das erzeugte COs aus dem Brennstoff sowie aus dem zugefiithrten
Frischkalk in die Berechnung ein (siehe Gleichung [2.5).

Das im Karbonator abgeschiedene COs wird als Karbonat (nZ"* - Xé{;ggg) in den
Regenerator iibertragen und dort durch Kalzinierung wieder frei gesetzt und ergibt

. . Rein . . ei
zusammen mit dem CO3 aus Brennstoff (10, ko) und Frischkalk (n¢i, px) den ab-

geschiedenen Gesamtstrom an COq (ngoags) Mit dieser Art der Bilanzierung kénnen die
experimentellen Ergebnisse hinsichtlich Abscheidegrad effektiv ausgewertet werden. Ziel
dieser Arbeit ist jedoch nicht nur die Demonstration und Optimierung des Verfahrens
im Pilotmaflstab, sondern ebenso die experimentellen Ergebnisse durch Modellierung
abzubilden um damit ein Auslegungsinstrument fiir die Skalierung des Verfahrens zu
entwickeln. Verschiedene Ansétze fiir die Modellierung des Calcium-Looping-Verfahrens
und seiner Teilaspekte wurden von einer Reihe an Autoren beschrieben. In Verbin-
dung mit TGA Untersuchungen zum Sorbensverhalten wurden von Abanades et al.
bereits 2002 erste Ansitze zur Modellierung der COs-Aufnahmekapazitit und Um-
satzlimitierungen durchgefiihrt [3], [1], [I09]. Nachfolgend wurden weitere Arbeiten zur
Abnahme der COg-Aufnahmekapazitét durch Calciumsulfat [66] sowie zur Zunahme
der COg-Aufnahmekapazitit durch die Priasenz von Wasserdampf veroffentlicht [16].
Thermodynamische Modellierungsansitze wurden von Martinez et al. erarbeitet [153].
Die 1-D Modellierung und Simulation des Karbonators sowie des Regenerators wurde
von Ylétalo et al. vorangetrieben [229], [231], [230], [228]. Reaktormodelle, welche die
charakteristischen Verfahrensparameter einbeziehen wurden von Hawthorne et al. ent-
wickelt und spéter zu Prozessmodellen prizisiert [112], [52], [65]. Diese Modelle konnten
bereits durch erste experimentelle Ergebnisse an einer elektrisch beheizten DFB Anlage
validiert werden. Prozesssimulationen zur Bilanzierung von Energie- und Stoffstromen
wurden im Rahmen einer Machbarkeitsstudie mit ASPEN Plus Simulationen durch-
gefithrt [I15], [204]. Spéter fiihrte Romano weiterfithrende Prozesssimulationen durch
[181] [182]. Als erste Ergebnisse aus Pilotanlagenversuchen (siche Kapitel |5|) verfiighar
wurden, konnten Reaktor- und Prozessmodelle weiter angepasst und validiert werden.
Innerhalb des EU-Projekts Cal.-Mod wurden erstmals Simulationsmodelle erstellt wel-
che eine Berechnung der COg-Abscheidung basierend auf den charakteristischen Ver-
fahrensparametern erméglichten [45].
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In diesem Kapitel werden Modellierungsansitze, welche im Rahmen dieser Arbeit
aufgegriffen werden, zusammenfassend dargestellt. Grundlegend fiir die Modellierung
des Verfahrens ist die Abnahme der CO5 -Aufnahmekapazitidt des Sorbens iiber zuneh-
mende Karbonatisierungs- und Kalzinierungszyklen N nach Grasa et al. (siche auch
Kapitel , welcher durch den Umsatz im kinetisch limitierten Reaktionsbereich
XN definiert ist [T08]

X = 1; + Xkg. (2.12)
—x; tk-N

Dabei beschreibt Xi den aktiven Restanteil an CaO der bei hoher Zyklenzahl N
im kinetisch limitierten Reaktionsbereich reagiert. K ist die Deaktivierungskonstan-
te und definiert die Abnahme der COs-Aufnahmekapazitidt. Beide Konstanten sind
sorbensspezifisch und in der Regel fiir verschiedene Kalksteine unterschiedlich. Unter

Standardbedingungen (im TGA) bestimmte Residualaufnahmekapazititen Xp liegen
fiir viele Kalksteine zwischen 5 und 10 mol.-%.

Im realen Prozessbetrieb, welcher sich durch eine kontinuierliche Zugabe von frischem
Kalkstein auszeichnet, verhalt sich die Partikelverweilzeit im Reaktorsystem &hnlich der
eines kontinuierlichen Riihrkesselreaktors (CSTR), d.h. die Partikel im Wirbelschichtre-
aktor weisen eine annadhernd ideale Durchmischung auf. Das Alter eines Einzelpartikels
kann basierend auf der Verteilungskurve eines CSTR modelliert werden und ist eben-
falls abhéngig vom zugefiihrten Frischkalkstrom. Dies bedeutet, dass einzelne Partikel
eine Vielzahl an Zyklen N zwischen den Reaktionsstufen durchlaufen, andere nur ei-
ne geringe. Der Anteil Sorbenspartikel, die das System N-Mal durchlaufen haben wird
durch

N NEeco, - (RGN

(n&hco, + RGN

(2.13)
beschrieben [I77]. Dieser setzt sich zusammen aus der Zirkulationsrate nZir* sowie der
zugefithrten Frischkalkmenge hgffcos. Eine hohere Frischkalkzufuhr fithrt demzufolge
zu einem Anstieg des Anteils an Partikeln mit geringer Zyklenzahl. Gleiches gilt fiir
kleiner werdende Zirkulationsraten.

Gleichung beschreibt die durchschnittliche CO3 -Kapazitéit des Sorbens in einem
realen System [177]

=00
XMG$ = Z TN : X]\]\/A]faz' (214)
N=1

Diese ergibt sich aus der Summe von X ]\]\47%, der maximalen Karbonatisierung im reak-
tionslimitierten Reaktionsbereich des N-ten Zyklus und V. Bei der Modellierung wird
davon ausgegangen, dass jeder Partikel eine vollstédndige Kalzinierung im Regenerator
erfahrt und im Karbonator vollstandig bis X ﬁax karbonatisiert wird. Die Beschreibung
des Verhaltens fiir eine unvollstéindige Reaktion wurde von Rodriguez et al. hergeleitet
und ist unter [I77] beschrieben.

Fiir die Modellierung des Prozesses in ASPEN Plus (siehe Kapitel ist die Imple-
mentierung eines CO2-Abscheidemodells erforderlich. Dieses liefert abhéngig von den
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gewihlten Randbedingungen und Verfahrensparametern die Berechnung der zu erwar-
tenden COg-Abscheidung. Dies definiert den Reaktionsumsatz an COs und damit die
im Karbonator frei werdende Reaktionswiarme der Karbonatisierung. Auf diese Weise
sind alle fiir die Simulation relevanten Verfahrensdaten bekannt und eine vollstéindige
stoffliche und energetische Berechnung des Prozesses ermoglicht.

Als CO3-Abscheidemodell wird das Modell von Charitos et al. gewihlt [52]. Dieses
ermoglicht eine Validierung anhand experimenteller Daten aus den Pilotversuchen und
soll an dieser Stelle beschrieben werden. Der Kinetikansatz

({25)3 = kSB X]\]\}aa: (yCOQ - yggg) (215)
beschreibt die Reaktionsgeschwindigkeit der Karbonatisierungsreaktion in Abhéngig-
keit von der kalksteinspezifischen Reaktionskonstante ks;p, dem maximalen Karbo-
natumsatz im kinetisch limitierten Reaktionsbereich X J\]}ax und der Konzentrations-
differenz zwischen tatséichlicher Konzentration und der Gleichgewichtskonzentration.
Weiterhin wird angenommen, dass nach diesem Ansatz nur ein aktiver Anteil f,.; im
Karbonatorbett reagiert, welcher eine Reaktionsdauer dhnlich der Sorbensverweilzeit
im Karbonator mit der Bedingung X(I,‘(acog < Xraz besitzt. Die Giiltigkeit dieser
Annahme wurde von Charitos et al. fiir allgemein verwendete Wirbelschichtreaktoren
nachgewiesen. In Verbindung mit der COs -Bilanz zwischen Gasphase und Sorbens am
Karbonator ergibt sich Gleichung

Ué%gb = ksB YT fact XMa:(: (gé{OQ - yggg) (2‘16)

als Formel fiir den COs -Abscheidegrad, welcher eine Verkniipfung zwischen der mittle-
ren Aktivitdt des Sorbens und der Verweilzeitverteilung im Reaktorbett herstellt [52].
Diese Annahme kann getroffen werden, da der Anteil an aktivem Sorbens fu.:, wel-
ches im schnellen (kinetisch limitierten) Reaktionsbereich reagiert mit dem Anteil an
Sorbens mit einer Verweilzeit geringer als t* einhergeht. Die Modellgleichung bein-
haltet als weitere Parameter die Kinetikkonstante ksp, einen fiir den effektiven Gas-
Feststoftkontakt ¢, das spezifische Sorbensinventar im Bett 7 und den mittleren maxi-
malen Karbonatumsatz des Sorbens. Die Reaktionszeit t* beschreibt den Ubergang von
kinetisch zu diffusionslimitierter Reaktion bei welcher die Reaktionsgeschwindigkeit in
technischer Hinsicht vernachléssigbar klein wird

_ R _ "
o XMaz = XCucos _ XMaz — XCuco, (2.17)
N dX - X oK GG Y- .

(E)Reaktor kSB ¥ XMa,x (yCOz - yCOQ)

Die Zeit t* errechnet sich dabei aus dem mittleren maximalen Karbonatumsatz X yzqz,
dem Karbonatanteil XgaC% nach der Kalzinierung, der Reaktionskonstante ks;p, dem
effektiven Gas-Feststoffkontakt ¢ und der Konzentrationsdifferenz zwischen tatséchlicher
Konzentration und der Gleichgewichtskonzentration. Sie beschreibt die Zeit, welche bei
einer mittleren CO4 -Konzentration im Bett benotigt wird, um den Karbonatgehalt des
frisch kalzinierten Sorbens auf X4, zu erhthen. Der Anteil an aktivem Bettinventar
fact bestimmt sich deshalb ebenfalls aus t* sowie dem Verhiltnis aus Sorbensinventar

des Karbonators n, und Sorbenszirkulation 1"
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N
foct =1— e(n&/ﬁéff’“), (2.18)

Ausgehend von Gleichung (2.16]),(2.17) und (2.18) definiert sich das aktive spezifische

Karbonatorinventar 7,. zu

Tact = fact T XMax- (219)

Diese Kennzahl definiert den aktiven Anteil des Sorbensinventars im Karbonator be-
zogen auf die abzuscheidende Menge an COsdes Rauchgasstroms und stellt sowohl
fiir die Modellierung, als auch die Bewertung der experimentellen Ergebnisse einen
Schliisselparameter dar [52].

2.7. Wirkungsgradberechnung fiir ein
Calcium-Looping-Kraftwerk

Ziel dieser Arbeit ist neben der erfolgreichen Prozessdemonstration, auch die Optimie-
rung der Verfahrenseflizienz. Die Basis fiir eine Bewertung der Effizienz stellt die Berech-
nung des Wirkungsgrads bzw. des Wirkungsgradverlusts durch Calcium-Looping dar.
Der Gesamtwirkungsgrad eines Kraftwerks mit Calcium-Looping-COs -Abscheidung be-
rechnet sich entsprechend aus zwei Bausteinen: (i) dem Wirkungsgrad des Kraftwerks
ohne CO;-Abscheidung und (i) dem Wirkungsgrad des Calcium-Looping-Teils nf; ,
der aufgrund seiner Eigenerzeugung ebenfalls als eigenstdndiger Kraftwerkswirkungs-
grad gerechnet wird. Der Gesamtwirkungsgrad lésst sich durch eine gewichtete Mitte-
lung der beiden Einzelwirkungsgrade interpretieren.

Eine weitere wichtige Berechnungsgrofie fiir die COo-Abscheidung stellt der Wir-
kungsgradverlust durch Calcium-Looping-COs -Abscheidung dar. Er ergibt sich aus der
Differenz des Gesamtwirkungsgrads inklusive Calcium-Looping-COs -Abscheidung und
dem Einzelwirkungsgrad des Calcium-Looping-Kraftwerks. Der Einzelwirkungsgrad der
Calcium-Looping-Anlage nthLWird aus der elektrischen Bruttoleistung des Calcium-
Looping-Kraftwerks ngj-f abziiglich der Eigenverbrauche fiir die Luftzerlegung Prz 4,
CO2 -Kompression Pk omp,co,, der Verdichterleistung des Karbonators Pé‘ibl und Re-

generators Pgebl sowie dem Eigenverbrauch des Dampfprozesses Ppp bestimmt

brut K R
net __ PC’ZUL — Prza— PKomp,COQ - PGebl — PGebl — Ppp (2 20)
Ncar = s . .
QCaL

Der Leistungsbedarf der LZA hingt dabei stark vom Bedarf an Sauerstoff ab. Analog
verhélt sich der Leistungsbedarf der CO5-Kompression. Beide Grofien sind wiederum
abhéngig vom Verbrauch an Brennstoff, welcher den Sauerstoffbedarf und die Men-
ge an freigesetztem COs definiert. Die Verdichterleistung des Karbonators héingt bei
gegebenem Sorbensinventar einzig vom Rauchgasstrom ab, welcher im Vollastbetrieb
konstant bleibt. Die Verdichterleistung des Regenerators ergibt sich durch den rezir-
kulierten COq-Strom. Damit ergeben sich einige Freiheitsgrade zur Optimierung des
Energiebedarfs des Calcium-Looping-Verfahrens. Diese Moglichkeiten werden in Kapi-
tel [6.3] thematisiert.
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Der Gesamtwirkungsgrade niity,, +car, Von Referenzkraftwerk mit Calcium-Looping-
CO2 -Abscheidung berechnet sich zu

et net
net _ Prrw + Pégr (2.21)
NRKW+CaL = ~ AGes  ° :
QRKW+CaL

Hierzu wird die elektrische Nettoerzeugungsleistung des Referenzkraftwerks Ppst,,, mit
der Nettoerzeugungsleistung des Calcium-Looping-Kraftwerks P2S% addiert und durch
die Summe aus thermischer Leistung des Referenzkraftwerks und des Calcium-Looping-
Kraftwerks geteilt.



3. Anlagentechnische Umsetzung von
Calcium-Looping im Pilotmalistab

Zur Durchfithrung der Verfahrensdemonstration im Pilotmafstab war es notwendig vor-
ab die erforderliche Anlagentechnik aufzubauen. Zu diesem Zweck wurde innerhalb des
4 1/2-jahrigen Industrieprojektes ,, CATS - CaO als CO, -Triagermaterial zur CO4 -freien
Stromerzeugung aus Kohle* eine 200 kWyy, Pilotanlage ausgelegt, konstruiert, geplant
und aufgebaut und konnte nach 3-jahriger Bauzeit in Betrieb genommen werden [90].
Die Herausforderung bei der technischen Umsetzung der Pilotanlage bestand unter
anderem darin realitéitsnahe Prozessbedingungen zu schaffen, wie z.B. die hydrodyna-
mische Kopplung zweier Wirbelschichtreaktoren bei hohen Prozesstemperaturen von
600-950°C und der Sorbensregeneration unter Oxy-Fuel Verbrennungsbedingungen.
Anforderungen des Verfahrens, notwendige Vorarbeiten, Auslegungs- und Planungsde-
tails sowie das gewéhlte Design der Pilotanlage werden im folgenden Kapitel vorgestellt
[74], [114], [113].

3.1. Bestehende Calcium-Looping-Labor- und
Technikumsanlagen

Weltweit existieren eine Reihe Calcium-Looping-Labor- und Technikumsanlagen in ver-
schiedenen Mafstéiben und Konfigurationen (siehe Tabelle[3.1]). Die kleinste Anlage zur
Untersuchung des Calcium-Looping-Verfahrensprinzips stellt die 3 kWy,-Laboranlage
des ITRI Forschungsinstituts in Taiwan dar [47], welche fiir Forschungsarbeiten im
Zementbereich genutzt wird. Die Tsinghua University, China betreibt eine 10 kWyy
Forschungsanlage bestehend aus zwei stationdren Wirbelschichten (BFB) [93].

Die 10 kWyy,-Anlage der Universitiat Stuttgart und 30 kWyy,-Anlage des INCAR-CSIC
sind zwei elektrisch beheizte Technikumsanlagen mit bereits signifikanter Reaktorlédnge
zur detaillieren Untersuchung des Calcium-Looping-Verfahrens. Die 75 kW;y-Anlage des
CANMET Forschungsinstituts in Kanada definiert sich iiber ihre elektrische Heizleis-
tung und wird ebenfalls fiir Laborversuche verwendet [144]. Die Technikumsanlage der
Ohio State University nutzt zur Umsetzung des Verfahrens keine Wirbelschichttechnik,
sondern Anlagentechnik aus der Zementindustrie [218].

3.1.1. Forschungsarbeiten im Labor- und TechnikumsmaBstab

Mittels zweier Technikumsanlagen konnte die Entwicklung des Calcium-Looping-Ver-
fahrens mafigeblich vorangebracht werden. Dies ist zum einen die 10 kWy;, Anlage der
Universitdt Stuttgart und zum anderen die 30 kWy, Anlage des Forschungsinstitutes
INCAR-CSIC. Beide Anlagen unterscheiden sich in ihrer Konfiguration, sodass jeweils
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Tabelle 3.1.: Calcium-Looping-Anlagen im Labor- und Technikumsmafistab weltweit,
Charitos et al., ergénzt [52].

Grofle & Standort

Reaktorart

Feststoffzirkulation

Anlagenbezogene
Forschungsarbeiten

3 kwth
ITRI Taiwan

BFB-Karbonator
Drehrohr-Kalzinierer

Zellradschleuse/
Pneumatisch
Kein Feststoffsplit

Prozessentwicklung
zementspezifisch [47], [46]
>90 % CO2 -Abscheidung

10kW¢p
Tsinghua University

BFB-Karbonator
BFB-Kalzinierer

Pneumatische Diise
Kein Feststoffsplit

Parameteruntersuchung
>90 % COg2-Abscheidung [93]

10kWn BFB/CFB-Karbonator  Siphon/Spiefiventil Parameteruntersuchung
Universitédt Stuttgart ~ CFB/BFB-Kalzinierer >90 % COg -Abscheidung [50]
Modellvalidierung [51], [179]
30 kWin CFB-Karbonator Siphon Parameteruntersuchung
INCAR-CSIC CFB-Kalzinierer Kein Feststoffsplit >90 % CO3-Abscheidung [17§]
Modellvalidierung [178], [179],
[51], Abriebsuntersuchung [105]
75 kWth* MB/BFB-Karbonator Pneumatisch Parameteruntersuchung
CANMET CFB-Kalzinierer Kein Feststoffsplit >90 % CO2-Abscheidung [144]
" elektrische Heizleistung
120 kW EF-Karbonator Pneumatisch Parameteruntersuchung

Drehrohr-Kalzinierer
BFB-Steam-Hydrator

Ohio State University zementspezifisch

>90 % COg2-Abscheidung [218]

anlagenspezifische FErkenntnisse gewonnen werden konnten, die zusammen einen um-
fangreichen Datensatz fiir die grundlegende Charakterisierung des Verfahrens darstel-
len.

Mit Hilfe der 30 kW¢,-Anlage, welche aus zwei zirkulierenden Wirbelschichtreaktoren
(CFB) besteht, jedoch keine Steuerung der Zirkulationsrate unabhéingig von der Re-
aktorfluidisierung zulésst, wurde das Calcium-Looping-Verfahren demonstriert sowie
Erkenntnisse in einem CFB-Fluidisierungsregime mit vorwiegend geringer Sorbenspar-
tikelgrofle gewonnen [I78]. Die 10 kWi,-Anlage verfiigt iiber einen BFB- sowie einen
CFB-Reaktor welche nach Bedarf als Karbonator oder Regenerator betrieben wurden
und besitzen die Moglichkeit die Zirkulationsrate zu steuern. Damit konnten einzelne
Parameter spezifisch untersucht werden [50]. Die Ergebnisse beider Gruppen wurden
genutzt um das Calcium-Looping-Verfahren zu modellieren und zu validieren [51], [179],
[88].

Weitere internationale Gruppen konnten das Calcium-Looping-Verfahren ebenfalls
erfolgreich experimentell darstellen, bestehende Ergebnisse bestétigen sowie den Stand
des Wissens erweitern [47], [93], [144]. Hervorzuheben sind die Arbeiten der Ohio State
University, welche zur Umsetzung des Verfahrens einen Drehrohr-Regenerator nutzt.
Die COs9 -Abscheidung wurde in dieser Forschergruppe mit einem Flugstromreaktor als
Karbonator untersucht und so die Nihe des Verfahrens zur Zementherstellung erstmals
experimentell aufgezeigt. Dariiber hinaus kann dort mittels eines Hydrierungsreaktors
die Wasserdampfregeneration untersucht werden [218].

3.1.2. Prozesstechnische Limitierungen bestehender Anlagen

Labor- und Technikumsanlagen haben trotz ihrer zum Teil signifikanten Reaktorldnge
von iiber 10m (10 kWyy,-Anlage der Universitit Stuttgart [49]) entscheidende Nachtei-
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le, die auf den Reaktordurchmesser zuriickzufiihren sind. Mit einem Durchmesser des
CFB-Reaktors von 7 cm spielen Wandeffekte eine iiberproportional starke Rolle und be-
einflussen die Stromungsprofile, das Fluidisierungsregime und damit den Gas-Feststoff
Kontakt erheblich, sodass ein Scale-Up auf Basis dieser Daten mit Unsicherheiten ver-
bunden ist.

Im Rahmen hydrodynamischer Untersuchungen an der 10 kW;,-Anlage wurden zu-
dem Instationarititen im Betrieb festgestellt, welche einen stabilen Versuchsbetrieb
erschwerten [36], [48]. Diese gehen auf geringe Reaktor- und Fallrohrdurchmesser ober-
halb des Siphons zuriick und bilden eine pfropfenartige Stromung des Sorbensinventars
aus. Hieraus entstehen sogenannte ,,Cycling“-Effekte, welche die Ursache fiir zyklisch
wiederkehrende Inventarschwankungen im Reaktorsystem sind. Diese Ergebnisse stel-
len zwar die experimentellen Ergebnisse im Technikumsmafistab nicht in Frage, zeigen
aber Unsicherheiten auf, die im Bereich kleinskaliger Versuchsanlagen bestehen [38].

Fin weiteres Defizit von Labor- und Technikumsanlagen stellt die externe Behei-
zung der Reaktoren durch elektrische Heizungen dar. Hierdurch muss die Energie zur
Kalzinierung iiber die meist metallische Reaktorwand eingetragen werden, was den
Waérmeeintrag aufgrund von limitierter Warmeiibertragung und Wirmeiibertragungs-
flache begrenzt [215] [89]. Resultierende Temperatursenken im Regenerator fiithren zu
einer unvollstdndigen Kalzinierung des Sorbens und limitieren so den Prozessbetrieb.
Frithere Untersuchungen zur Kalzinierung von Zement zeigten bereits, dass die direkte
Beheizung durch Verbrennung die Kinetik der Kalzinierung deutlich verbessert. Dies
liegt an der direkten bettinternen Warmefreisetzung, welche die einzelnen Partikel deut-
lich effektiver aufheizt als ein Wirmeeintrag tiber Reaktorwéande [24], [40] [220] [219].

Eine weitere Limitierung liegt ebenfalls im elektrischen Energieeintrag begriindet,
da der Einfluss von Brennstoff-Schwefel auf das Sorbens aufgrund der fehlenden Ver-
brennung nicht untersucht werden kann. Der Versuch einer Simulation von Schwefel
durch die Zudosierung von SO in den Regenerator war in Technikumsversuchen nicht
erfolgreich, da ein stabiler Anlagenbetrieb nicht realisiert werden konnte [215].

Da diese Aspekte jedoch Schliisselfragen fiir den weiteren Scale-Up von Calcium-
Looping sind besteht an dieser Stelle ein Bedarf an direkt befeuerten Pilotanlagen
zur Charakterisierung des Prozessbetriebs unter realen Betriebsbedingungen. Dies ist
gleichzeitig der Beweggrund fiir den Aufbau von Pilotanlagen, welche im folgenden
beschrieben werden [52].

3.1.3. Anlagen fiir die Verfahrensdemonstration im PilotmaBstab

Prozesstechnische Unsicherheiten einerseits und positive Ergebnisse einer Machbarkeits-
studie [174], [204] andererseits sind die wesentlichen Treiber der weiteren Verfahrens-
entwicklung und Ausgangspunkt dieser Arbeit. Aus diesem Grund wurde bereits in
Jahr 2007 mit den Uberlegungen fiir eine Pilotanlage am Institut fiir Feuerungs- und
Kraftwerkstechnik begonnen. Zur Durchfithrung dieser Arbeit wurde die 200 kWyy-
Pilotanlage des IFK geplant, aufgebaut und in Betrieb genommen [90]. Ziel der Aus-
legung waren die Darstellung realitdtsnaher Betriebsbedingungen und eine hohe Flexi-
bilitdt. Zum Erreichen einer hohen Betriebsstabilitit wurde die Anlage, bestehend aus
drei Reaktoren und zwei moglichen Karbonatorkonzepten (siehe Kapitel , mit be-
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reits industriell erprobten Losungen fiir die Sorbenszirkulation ausgestattet. Mit dieser
Strategie konnte eine Untersuchung breiter Betriebsfenster bei hoher Anlagenflexibilitét
realisiert werden [74], [75].

Spéter im Jahr 2011 und 2012 wurden zwei weitere Pilotanlagen im Mafistab von
1 MWy, an der Universitat Darmstadt [205] und 1,7 MWy, in La Pereda, Spanien [14]
fertig gestellt. Beide Anlagen decken einen etwas hoheren Leistungsbereich ab und
bestehen aus zwei zirkulierenden Wirbelschichten. Threr Gréfle geschuldet weisen die
Anlagen eine geringere Betriebsflexibilitéit auf und sind insbesondere zur Langzeitun-
tersuchung des Verfahrens interessant.

Im Jahr 2014 wurde vom ITRI, Taiwan eine weitere Pilotanlage mit 1,9 MWy, Leis-
tung in Betrieb genommen. Diese Anlage stellt die derzeit grofite Cal. Anlage dar,
verfolgt jedoch ein alternatives Konzept durch Kalzinierung des Sorbens in einem Dreh-
rohrofen. Damit zielt diese Anlage auf eine Anwendung in der Zementherstellung ab.
Auch mit dieser Anlage konnte das Calcium-Looping-Verfahren erfolgreich demonstriert
werden [46].

Ebenfalls auf die Anwendung im Zementbereich zielt der Bau einer integrierten
Calcium-Looping-Anlage in Vernasca, Italien ab. Diese Anlage soll, aufgebaut aus Flug-
stromreaktoren zur Sorbenskarbonatisierung und -regeneration, einen Teilrauchgas-
strom des bestehenden Zementwerks behandeln [202], [13§].

Tabelle gibt einen Uberblick zu den Anlagentypen in Stuttgart, Darmstadt, La
Pereda und Taiwan und deren technische Eigenschaften. Detaillierte Infos zur im Bau
befindlichen Anlage in Vernasca sollen auf der Projektwebseite veroffentlicht werden
[138].

3.2. Motivation fiir den Aufbau der 200 kW,-Pilotanlage

Aufbauend auf den zuvor beschriebenen Grundlagen und Vorarbeiten am IFK im Rah-
men des C3-Capture Projekts mit einer elektrisch beheizten 10 kWyy, dual zirkulierenden
Wirbelschicht-Technikumsanlage, wurde im Rahmen des Projekts CATS eine Pilotanla-
ge aufgebaut und betrieben. Zielsetzung war die Demonstration und Weiterentwicklung
des Calcium-Looping-Verfahrens in einem prozesstechnisch relevanten Mafistab und die
Erarbeitung einer zuverlissigen Datenbasis fiir die weitere Skalierung des Verfahrens
[91]. Detaillierte Ziele dieses Vorhabens waren:

e der Betrieb des Calcium-Looping-Verfahrens bei realistischen Prozessbedingun-
gen

¢ die Realisierung des Verfahrens ohne elektrische Beheizung
e die Erprobung des Sorbens unter realen Bedingungen im mehrtédgigen Betrieb

e die Ubertragung der Ergebnisse und Skalierung in den kommerziellen Demons-
trationsmafistab

e die simulationsgestiitzte Verfahrensoptimierung fiir die Auslegung einer kommer-
ziellen Demonstrationsanlage
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Tabelle 3.2.: Calcium-Looping-Anlagen im Pilotmafstab, Dieter et. al ergénzt [68]

Universitét Universitét La Pereda ITRI Taiwan
Stuttgart Darmstadt
Grofle 200 kW 1 MWqp 1,7 MWy 1,9 MW¢y,
Anlagenart CFB-Karbonator CFB-Karbonator CFB-Karbonator BFB-Karbonator
TFB-Karbonator CFB-Regenerator CFB-Regenerator Drehrohr-
CFB-Regenerator Regenerator
Feststoff- Siphon/ Forderschnecke/ Doppel-Siphon/ Pneumatisch
Zirkulation Spiefiventil Siphon Spief3 Siphon
L-Ventil
Reaktor- CFB-Karbonator CFB-Karbonator CFB-Karbonator BFB-Karbonator
Dimensionen D:22cm H: 10m D: 0,6 m H: 8,6 m D: 0,65m H: 15m D:3,3mH:42m
TFB-Karbonator CFB-Karbonator CFB-Karbonator Drehrohr-Reg.
D:33cm H: 6 m D:0,4m H: 11,5m D: 0,75m H: 15m D: 0,83m L: 8m
CFB-Regenerator
D:21lcm H: 10m
Fluidisierungs-  CFB-Karbonator CFB-Karbonator CFB-Karbonator BFB-Karbonator
geschwindigkeit  4-6 m/s 2,2-3,3m/s 2-5m/s ca. 0,1m/s
TFB-Karbonator CFB-Regenerator CFB-Regenerator
1-4 m/s 3,0-4,1 m/s 3-6 m/s
CFB-Regenerator
4-6m/s
Regenerator- Oxy-Fuel Kohle Oxy-Fuel Kohle Oxy-Fuel Kohle Oxy-Fuel Kohle
Feuerung und Biomasse und Propan Simulierte COx - und Propan
CO3 -Regzirkulation Simulierte COs - Rezirkulation Brenner
Rezirkulation
Rauchgas Simuliert (Feucht) Simuliert Reales Rauchgas Reales Rauchgas
Reales Rauchgas Reales Rauchgas aus Kraftwerk aus Zementwerk
Messung Online und - - -
Zirkulation Messstrecke
Calcium- Prozess- Prozess- Prozess- Prozess-
Looping demonstration, demonstration demonstration demonstration
Forschung Charakterisierung 80 % CO2 -Absch. Schwefelanreicherung  zementspezifisch
und Optimierung >90 % CO2 -Absch.
>90 % CO2-Absch. Reaktivierung durch
Abriebsverhalten Rekarbonatisierung
Langzeitverhalten
Weitere DFB-Vergasung Chemical-Looping - -
Forschung SER-Vergasung
Oxy-fuel CFB
Verbrennung
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3.2.1. Anforderungen an das Pilotanlagendesign

Ziel der Auslegung war die Pilotanlage moglichst flexibel zu gestalten, damit eine grofie
Bandbreite an Prozessparametern (Karbonator- und Regeneratortemperatur, spezifi-
sche Zirkulationsrate, spezifische Reaktorinventar sowie spezifische Frischkalkzufuhr)
variiert werden kann. Aus den formulierten Arbeitszielen leiten sich detaillierte Anfor-
derungen an die 200 kW, Pilotanlage ab:

e Geringer Wirmeverlust der Gesamtanlage

o Breite Betriebsfenster zur Charakterisierung und Optimierung des Verfahrens
e Hydrodynamische Optimierung und reduzierte Wandeffekte

¢ Einsatz eines sicheren Prozessleitsystems zur Anlagensteuerung

e Ausmauerung der Reaktoren mit abriebfestem Feuerfestbeton

e Untersuchung verschiedener Karbonatorkonzepte

e Direkte Beheizung des Regenerators durch Oxy-Fuel-Verbrennung von Kohle
¢ Kiihlung und Rezirkulation von Abgas fiir die Oxy-Fuel-Verbrennung

e Messtechnische Ausriistung zur Bilanzierung aller Warme- und Stoffstrome

3.3. Das Design der 200 kW,,-Pilotanlage — zwei alternative
Anlagenkonzepte

Basierend auf dem dargestellten Verfahrensschema und der Ergebnisse aus Vorarbeiten
hinsichtlich der Fluidisierungsregime kommen zur Realisierung eines ausreichend hohen
COg -Abscheidegrads zwei verschiedene Reaktorkonzepte zur Umsetzung des Calcium-
Looping-Verfahrens in Betracht: (i) zirkulierende Wirbelschichtreaktoren oder (ii) tur-
bulente Wirbelschichtreaktoren [51]. Abbildung zeigt beide Konzepte der Anlage,
welche im Rahmen dieser Arbeit entwickelt und aufgebaut wurden.

3.3.1. Konzept des zirkulierenden Wirbelschichtkarbonators

Konzept 1, besteht wie in Abbildung dargestellt, aus der Verschaltung zweier zir-
kulierender Wirbelschichtreaktoren. Ein zirkulierender Wirbelschicht-Karbonator (R2)
verspricht einen optimalen Stofftransport zwischen Gas und Feststoff fiir hohe CO4 -
Abscheideraten sowie geringe Reaktordurchmesser aufgrund der héheren Gasgeschwin-
digkeit. Nachteile bestehen in Bezug auf das Lastwechselverhalten. Bei zirkulierenden
Wirbelschichtreaktoren findet der Feststofftransfer zum kommunizierenden Reaktor
iiber den Feststoffaustrag am oberen Ende des Reaktors statt. Ein stabiler Verfahrens-
betrieb erfordert deshalb eine Mindestfluidisierungsgeschwindigkeit zur Gewéhrleistung
des Sorbenstransfers. Prozessbedingt ist somit der Betriebsbereich des CFB-Reaktors
hinsichtlich Rauchgasmenge eingeschriankt auf den Betriebsbereich mit Feststoffaus-
trag. Mafinahmen wie eine Rezirkulation von bereits abgereinigtem Rauchgas sind



42 3. Anlagentechnische Umsetzung von Calcium-Looping im Pilotmafstab

zur Steigerung der Flexibilitit dieser Anlagenkonfiguration denkbar, erfordern jedoch
zusétzlichen anlagentechnischen Aufwand und verschieben das chemische Gleichgewicht
der Abscheidung aufgrund der Verdiinnung des COs -Anteils in einen ungiinstigeren Be-
triebsbereich.

3.3.2. Konzept des turbulenten Wirbelschichtkarbonators

Dieses Konzept verwendet einen Karbonator mit turbulentem Fluidisierungsregime
(R3), der mit einem zirkulierenden Regenerator (R1) gekoppelt ist. Der Karbonator
ist in diesem Fall kiirzer als der Regenerator, um den Sorbensabzug am unteren Re-
aktorende des Karbonators zu ermoglichen. Die Zufuhr des frischen Sorbens erfolgt
auf hoherem Niveau direkt in das Karbonatorbett. Am Karbonator selbst ist ein Zy-
klon zur Abtrennung und Riickfiihrung von ausgetragenen Partikeln vorgesehen, der
jedoch im Vergleich zur CFB/CFB-Variante nicht zur Zirkulation beitrigt. Auf die-
se Weise ermdglicht dieses Konzept einen breiten Auslegungsbereich hinsichtlich der
Rauchgasvolumenstrome, was im Grofimaflstab insbesondere bei Lastschwankungen
des Referenzkraftwerks Vorteile bietet. Voraussichtlich nachteilig wirkt sich bei diesem
Konzept die geringere Kontaktzeit zwischen COsund Sorbens aufgrund der geringe-
ren Reaktorhdhe bzw. des niedriger expandierten Bettinventars aus. Dariiber hinaus
ist der Gasdurchsatz im turbulenten Regime infolge der geringeren Gasgeschwindigkeit
geringer. Da ein solcher Karbonatortyp auch in einem zirkulierenden Betriebsmodus
gefahren werden kann bietet es gegeniiber dem CFB/CFB-Konzept deutliche Vorteile
an Flexibilitét.

Umgesetzt wurden beide Konzepte wie in Abbildung dargestellt. Zentraler Re-
aktor ist der Sorbensregenerator (R1), welcher als zirkulierender Wirbelschichtreaktor
ausgefiihrt ist. Das Reaktorkonzept ist so entworfen, dass eine mdglichst stabile Ver-
brennung mit homogener Temperaturverteilung iiber die gesamte Reaktorhdhe reali-
sierbar ist. Dies ist zur Sorbensregeneration wichtig, da eine beschleunigte Sinterung
des Sorbens und damit einhergehende Abnahme der COs-Abscheidekapazitdt durch
Temperaturspitzen verhindert werden soll. Temperaturspitzen kénnen insbesondere im
Bereich der Brennstoffzufithrung auftreten, wenn Brennstoff und Sauerstoff als Brenn-
gas zusammentreffen. Aufgrund dessen wurde der Regenerator mit insgesamt 3 Brenn-
gasdosierungen ausgestattet - Primérluft iiber den Diisenboden, sowie Sekundér- und
Tertidrluft iiber Gaslanzen im unteren Drittel des Reaktors.

3.3.3. Feststoffseitige Kopplung der Reaktoren

Die feststoffseitige Kopplung der Reaktoren wurde aufgrund der komplexen Hydro-
dynamik als eine zentrale Herausforderung identifiziert, wobei die Prioritéit bei der
Auslegung auf maximale Flexibilitat bei der Zirkulationsratensteuerung gelegt wurde,
so dass sowohl kleine als auch grofie Zirkulationsraten realisiert werden kénnen. Um
diese Flexibilitdt zu erreichen, muss die Zirkulationsrate zwischen den Reaktoren vom
Feststoffaustrag des Regenerators entkoppelt werden. Beim CFB/CFB-Konzept wird
dies iiber eine Aufspaltung des Feststoffaustrags in einen Feststoffstrom zum Karbo-
nator (R2) sowie eine Rezirkulation des iibrigen Feststoffstroms zuriick in den Regene-
rator (interne Zirkulation) realisiert. Die Steuerung des Feststoffstroms zwischen den
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Verschaltung CFB/CFB Verschaltung TFB/CFB

CO,-armes
Rauchgas

CO,-reiches
Abgas

CO,-armes
Rauchgas

L-Ventil

Rauchgas Primérgas / O,+CO,

(a) Reaktorlayouts beider Verschaltungen mit CFB- und TFB-Karbonator

Saugzug

Asche/ Asche/
Staub Staub
— — —_—

Filter

Rezirkulation

Zyklon Zyklon

Brennstoff

Kalkstein

(b) Anlagenschema CFB/CFB (c) Anlagenschema TFB/CFB

Rezirkulation

<= Brennstoff
4= Kalkstein

0, Rauchgas Purgel | 0,/CO,

Saugzug

Abb. 3.1.: Reaktorlayout mit turbulentem und zirkulierendem Karbonator (a) und
Flieischemata beider Anlagenkonzepte mit allen Hauptkomponenten (b, c)

[73].
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Reaktoren wird durch ein Spiefiventil im Siphon realisiert. Aufgrund der Symmetrie
des Konzepts findet die Riickzirkulation des Feststoffstroms in den Regenerator ebenso
iiber einen Siphon mit Spief3ventil statt.

Beim TFB/CFB-Konzept sind Regenerator (R1) und Karbonator (R3) durch ein
traggasgesteuertes Ventil, ein sogenanntes L-Ventil verkoppelt. Die Aufteilung des Fest-
stoffstroms wurde so konzipiert, dass das L-Ventil vorrangig mit Sorbens gespeist wird
und die Zirkulation so immer aufrechterhalten werden kann. Uberschiissiges Sorbens
vom Regeneratorzyklon iiberstrémt einen Uberlauf und zirkuliert intern zuriick in den
Regenerator. Der Riickfluss des karbonatisierten Bettmaterials vom Karbonator zum
Regenerator ist iiber einen Siphon am unteren Reaktorende realisiert, hat jedoch keine
Steuerungsfunktion. Die Verwendung eines L-Ventils bei dieser Verschaltung ist geome-
trischen Limitierungen geschuldet. Eine grofierskalige Anlage mit ausreichender Stand-
rohrléinge wiirde ebenfalls auf die im Grofimafistab etablierte Lésung mit Siphon und
SpieBventil zuriickgreifen.



4. Prozess- und Anlagenverhalten im
Pilotbetrieb

Mit dem Bau der 200 kW;y-Pilotanlage wurde anlagen- und prozesstechnisches Neu-
land betreten. Aufgrund dessen wurde im Rahmen dieser Arbeit das Anlagenverhalten
im dual zirkulierenden Betrieb ausfiihrlich untersucht. Grundlage fiir den erfolgreichen
Betrieb von Calcium-Looping war iiber sdmtliche Versuchsreihen hinweg ein stabiles
hydrodynamisches Verhalten der Versuchsanlage, wovon sdmtliche weiteren Prozess-
und Betriebsparameter abhéingig sind. Die Schliisselaspekte eines stabilen, dual zirku-
lierenden Anlagenbetriebs werden in diesem Kapitel aufgezeigt.

4.1. Hydrodynamische Stabilitit der Pilotanlage

Ziel der hydrodynamischen Untersuchungen war das charakteristische Anlagenverhal-
ten genau zu erfassen, um ein Verstidndnis fiir das hydrodynamische Verhalten der
Pilotanlage aufzubauen. Bereits in der Auslegungsphase wurden hierzu von Bidwe et
al. das Hilfsmittel eines skalierten Kaltmodells genutzt, welches eine Untersuchung des
Anlagenverhaltens nach den Ahnlichkeitsgesetzen zulisst [37]. Das reale Betriebsver-
halten der Anlage bei Prozesstemperatur mit Quellen und Senken von Prozessgasen
sowie Sauerstoffverbrennung im Regenerator fiithrt zu weiterer Komplexitit im Zusam-
menspiel der Einzelprozesse. Aus diesem Grund wurde die erste einwtchige Versuchs-
kampagne hauptséchlich verwendet, um das hydrodynamische Verhalten der Anlage
zu erfassen und in spéteren Kampagnen konstante Betriebsbedingungen, d.h. einen
sogenannten stationdren Betrieb, gewéhrleisten zu konnen. Stationére Betriebspunkte
sind notwendig, um eine zuverlissige Prozesscharakterisierung zu realisieren. Dabei
werden die Betriebsparameter (z.B. Reaktortemperaturen, Zirkulationsraten, Reaktor-
inventare, Frischkalkstrome, Rauchgasstrom, usw.) fiir einen bestimmten Zeitraum je-
weils konstant gehalten. Im Rahmen der Forschungsarbeiten wurden beide Anlagenver-
schaltungen insgesamt mehr als 1000 Stunden betrieben.

4.1.1. Verhalten der CFB/CFB-Verschaltung

Die zirkulierende Wirbelschicht zeichnet sich durch einen guten Gas-Feststoffkontakt
aus. Die Gasgeschwindigkeiten liegen beim vorliegenden Feststoffsystem im Bereich 4,5-
6m/s. Dies ermoglicht im Betrieb hohe Durchsiitze an Rauchgas und infolgedessen ein
kompaktes Design des Reaktors.

Fiir ein gutes Reaktionsverhalten ist weiterhin eine ausreichende Menge an Sorbens
im Karbonator notwendig. Diese wird im Fall des CFB-Karbonators iiber eine Erwei-
terung im unteren Teil des Reaktors erreicht. So ist im Bereich bis 1m Reaktorhéhe
der Durchmesser des Karbonators auf 33 cm erweitert und verringert sich oberhalb der
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Feststoffriickfiihrung auf 21 cm. Hydrodynamisch betrachtet, soll diese Erweiterung das
Gesamtbettinventar der Anlage zum Karbonator hin verschieben, um einen hohen Um-
satz an COs zu erreichen.

Abbildung zeigt den charakteristischen Betriebszustand der gekoppelten zirkulie-
renden Anlage. Die durchgezogenen Linien charakterisieren den Druckverlauf iiber die
Hohe der Reaktoren. Der Regeneratorkreis (1a-1d) weist ein fiir CFB-Reaktoren typi-
sches Druckprofil mit charakteristischer Bettverteilung iiber die Hohe des Reaktors auf.
Im Karbonator (2a-2d) konzentriert sich wie vorgesehen das Reaktorinventar aufgrund
der Erweiterung im unteren Bereich. Die jeweils gestrichelten Linien beschreiben den
Druckverlauf in den Feststoffzirkulationsstrangen vom Zyklonauslauf iiber die Siphone
(1c, 2¢) zuriick in die Reaktoren. Dieser Pfad wird als interne Rezirkulation bezeichnet.
Die grauen Linien repriisentieren die Zirkulationswege zwischen den Reaktoren (1le, 2e)
iiber das Spiefiventil zum jeweils gegeniiberliegenden Reaktor.

A I:)Reg/ Karb

=
=

[E
o
1

Reaktorhohe in m
o N w N (0] (e)] ~ (0] (e}

20 0 20 40 60 80 100 120
Reaktordruck in mbar

Abb. 4.1.: Charakteristische Druckprofile des Anlagenbetriebs mit zwei gekoppelten zir-
kulierenden Wirbelschichtreaktoren [73].

Der dargestellte Zustand mit nahezu iibereinander liegenden Druckprofilen entspricht
anndhernd der Zielvorstellung fiir einen stabilen hydrodynamischen Betrieb. Im Rah-
men der Versuche wurde erkannt, dass die Druckdifferenzen iiber die Spiefiventile, dar-
gestellt als Apreg—Karb SOWie Apgarb—Reg, entscheidend fiir die Steuerung der Zirku-
lationsraten zwischen den Reaktoren sind. Dies ist ein Baustein fiir konstante Zirku-
lationsraten und folgt der Theorie, wonach sich der Durchfluss durch ein Spieventil
proportional zum Produkt aus der Druckdifferenz iiber das Spiefiventil und der durch-
stromten Fliche (Ggy = K x Agy * ApL,) verhilt. Der Exponent n liegt entsprechend
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verschiedener Autoren [48], [64] zwischen 0,5 und 1. Auch im Rahmen der Kaltmo-
delluntersuchungen konnte ein linearer Zusammenhang zur Druckdifferenz iiber das
Spiefiventil erkannt werden [37].

Fine optimale Steuerung der Zirkulationsrate zwischen den Reaktoren ist jedoch nur
dann méglich, wenn sich die Druckverhéltnisse dhnlich den in Abbildung [4.1] gegebenen
Driicken darstellen. Sind die Druckdifferenzen iiber die beiden Spiefiventile in derselben
Groflenordnung und in Feststoffflurichtung positiv, stellt sich ein konstanter Feststoff-
strom ein und die Zirkulation lisst sich {iber den Offnungsgrad der beiden Spieventile
préazise und linear steuern. In diesem Zustand verhélt sich die Anlage hydrodynamisch
sehr stabil. Weichen die Druckdifferenzen stédrker voneinander ab, ist das System zu-
nehmend schwieriger zu steuern, da beide Feststoffstrome nun iiber einen zunehmend
asymmetrischen Offnungsgrad der Spiefiventile konstant gehalten werden miissen. Fiir
die Zirkulationsratensteuerung dominant verhélt sich jeweils das Spiefiventil mit dem
zum selben Zeitpunkt grofferen Druckabfall. Eine Verdnderung des gegeniiberstehenden
SpieBventils hat in diesem Zustand nur geringen Einfluss auf die Zirkulationsrate.

Ein weiterer wichtiger Faktor fiir einen stabilen Betrieb ist die Bettinventarvertei-
lung zwischen den Reaktoren. Die Auslegung der Pilotanlage sieht eine Verteilung des
Bettinventars im Verhéltnis 1 zu 3 zwischen Regenerator und Karbonator vor. Den-
noch kann die Inventarverteilung iiber die Spieventile in bestimmten Mafle beeinflusst
werden, um Flexibilitéit fiir den Versuchsbetrieb zu gewinnen. Dies wirkt sich aller-
dings auch auf das hydrodynamische Gleichgewicht, speziell im Bereich der Spiefiven-
tile, aus und stellt deshalb keinen dauerhaft stabilen Betriebspunkt dar. Eine fiir den
Versuchsbetrieb vorteilhafte Moglichkeit zur Steuerung der Bettinventarverteilung ist
deshalb die Steuerung des Druckniveaus der Reaktorstrédnge zueinander, hier darge-
stellt als Apgreg/Karb- Diese Vorgehensweise hat sich in der Praxis als sehr prézise und
praktikabel herausgestellt. Wird beispielsweise das Druckniveau eines Reaktors erhoht,
verschiebt sich das Reaktorinventar zugunsten des gegeniiberliegenden Reaktors bis ein
neues stabiles hydrodynamisches Gleichgewicht erreicht ist.

Entgegen anfinglicher Annahmen zeigte sich das hydrodynamische System im oben
beschriebenen Betriebsfenster sehr robust und stabilisierte sich auch bei Stérungen,
welche z.B. durch abreinigende Gewebefilter im Abgasstrang oder automatisch regeln-
den Ventilen auftraten, d&uflerst schnell und selbstéindig. Damit konnte im Rahmen der
Versuche gezeigt werden, dass ein stabiler Dauerbetrieb eines Systems bestehend aus
zwei liber Spiefiventile gekoppelte Wirbelschichtreaktoren méglich ist. Das in Abbildung
dargestellte Druckdiagramm empfiehlt sich zudem als Hilfsmittel zur dynamischen
Uberwachung der Hydrodynamik und wurde deshalb zur Online-Betriebsiiberwachung
in der Anlagensteuerung visualisiert.

4.1.2. Verhalten der TFB/CFB-Verschaltung

Eine turbulente Wirbelschicht liegt beim verwendeten Feststoffsystem bei Gasgeschwin-
digkeiten im Bereich von 1-3m/s vor. Dies ermoglicht im Betrieb noch vergleichsweise
hohe Rauchgasvolumenstréme und ein nach wie vor kompaktes Design des Reaktors bei
gutem Gas-Feststoff-Kontakt. Im Gegensatz zum zirkulierenden Wirbelschichtreaktor
wird eine turbulente Wirbelschicht bodenseitig mit dem Regenerator verkoppelt und
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ist so unabhéngig vom Rauchgasdurchsatz im Karbonator zu betreiben.

Abbildung zeigt die TFB/CFB Calcium-Looping-Verschaltung, bestehend aus
einem turbulenten Karbonator (3a-3c) in Verschaltung mit einem zirkulierenden Re-
generator (la-1d), welche eine weitere anlagentechnische Méglichkeit zur Umsetzung
des Calcium-Looping-Prozesses darstellt. Diese Art der Verschaltung liasst im Vergleich
eine deutlich erhohte Flexibilitdt des Kraftwerksbetriebs zu und ist damit ein Anla-
gendesign fiir Anlagen, welche in einem flexiblen Betrieb mit hiufigen Lastwechseln
betrieben werden.

Der charakteristische Betriebszustand einer gekoppelten TFB/CFB-Anlage ist darge-
stellt in Abbildung[4.2] Die durchgezogenen Linien charakterisieren den Druck im Reak-
tor. Der Regenerator weist ein fiir CFB-Reaktoren typisches Druckprofil mit charakte-
ristischer Bettverteilung iiber die Hohe des Reaktors auf. Im etwas kiirzeren Karbonator
konzentriert sich das Reaktorinventar aufgrund der geringeren Gasgeschwindigkeit im
unteren Reaktorbereich. Die gestrichelten roten Linien beschreiben den Druckverlauf in
den internen Zirkulationspfaden des Regenerators iiber den Siphon (1c) zuriick in den
Reaktor (1d). Die grauen Linien reprisentieren die Zirkulationswege vom Regenerator
iiber das L-Ventil (1f) zum Karbonator. Ausgehend vom Karbonatorboden wird das
Reaktorinventar iiber einen Siphon (3e) zuriick in den Regenerator geleitet.
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Abb. 4.2.: Charakteristische Druckprofile des Anlagenbetriebs mit gekoppeltem turbu-
lentem und zirkulierendem Wirbelschichtreaktor [73].

Im Rahmen der Versuche wurde erkannt, dass die Steuerung der Zirkulationsraten
zwischen den Reaktoren mittels variabler L-Ventil Fluidisierung vergleichsweise gut
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gesteuert werden kann. Im Vergleich zur CFB/CFB-Verschaltung mit Zirkulationsra-
tenregelung iiber Spiefiventile verhilt sich das System anfilliger fiir Druckschwankun-
gen zwischen den einzelnen Reaktorstrangen. Voraussetzung fiir einen stabilen Betrieb
sind daher stabile Druckniveaus in beiden Reaktorstrangen. Entsprechend wichtig sind
moglichst geringe Einfliisse von z.B. abreinigenden Gewebefiltern oder Regelventilen.
Druckschwankungen in einem einzelnen Reaktorstrang wirken sich im Vergleich stérker
auf die Zirkulationsrate aus, da die Druckdifferenz zwischen den Reaktoren als trei-
bende Kraft auf den Feststofffluss iiber das L-Ventil wirkt. Im stabilen Betrieb ist
das Regelverhalten des L-Ventils allein von der Fluidisierungsgasmenge abhéngig. Der
Druckabfall iiber das L-Ventilfallrohr verhélt sich dabei linear zur Fluidisierungsgas-
menge.

Bei sehr hohen Zirkulationsraten wurde im Rahmen der Versuche festgestellt, dass der
Feststofffluss im vertikalen Teil des L-Ventils von einer bewegten Feststoffsiule (,,Mo-
ving Bed“) zu einer fluidisierten Schiittung umschligt. In diesem Fall wirkt die Fluidi-
sierungsluft nicht mehr als Fordermedium wodurch sich die Regelbarkeit des Feststoft-
flusses verliert. Generell kann dies, wie auch in Kaltmodellversuchen gezeigt, durch eine
Erhohung von Fallrohr- bzw. Schiittungshdhe vermieden werden. An der Pilotanlage
musste jedoch aufgrund geometrischer Limitierungen ein Kompromiss eingegangen wer-
den. Dennoch konnte auch mit dieser Einschrinkung ein fiir die Versuchsdurchfithrung
ausreichendes hydrodynamisch stabiles Verhalten erreicht werden [135].

Jedoch soll an dieser Stelle erwahnt werden, dass fiir eine Umsetzung des Konzeptes
in Gromaflstab eine Kopplung von Regenerator und Karbonator durch Siphon mit
Spieventil empfohlen wird, welche die deutlich betriebsstabilere Technik darstellt. In
diesem Fall sollte der Zirkulationsstrom zum Karbonator iiber das Spiefiventil sowie
der interne Zirkulationsstrom iiber den Siphon erfolgen.

Die Bettmassenverteilung zwischen den Reaktoren ist analog zur CFB/CFB-Ver-
schaltung im Verhé&ltnis 1 zu 3 zwischen Regenerator und Karbonator ausgelegt. Die
Inventarverteilung kann jedoch auch in diesem Fall mittels Eingriff in das jeweilige
Druckniveau des Reaktorstrangniveaus gesteuert werden und hat sich in der Praxis als
sehr praktikable Methode herausgestellt. Wird das Druckniveau eines Reaktors erhoht,
verschiebt sich das Reaktorinventar zugunsten des gegeniiberliegenden Reaktors bis ein
neues hydrodynamisches Gleichgewicht erreicht ist. Das in Abbildung dargestell-
te Druckdiagramm als Hilfsmittel zur dynamischen Uberwachung der Hydrodynamik
wurde ebenfalls zur Online-Betriebsiiberwachung in der Anlagensteuerung visualisiert.

4.2. Prozessspezifisches Anlagenverhalten

Uber das hydrodynamische Verhalten hinaus wurden innerhalb der Inbetriebnahme-
kampagnen sowie des Versuchsbetriebs weitere Charakteristiken des Anlagenverhaltens
analysiert, welche fiir die Interpretation der experimentellen Untersuchungen sowie ein
spateres Scale-Up in den Demonstrationsmafistab von Interesse sind. Diese werden in
den nachfolgenden Abschnitten behandelt.
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4.2.1. Dynamisches Verhalten bei Lastwechseln

Der Ubergang zwischen zwei hydrodynamischen Betriebszustinden liuft in der Re-
gel binnen 3-5 Minuten ab. Geénderte Parametereinstellungen werden daher erst zeit-

verzogert sichtbar, was vom Betreiber zu berticksichtigen ist. Beispielhaft soll die Sprung
antwort nach Erhchen der COg-Eintrittskonzentration im simulierten Rauchgas zum
Karbonator erldutert werden (siehe Abbildung. Uber die Zeit von ca. 20 min darge-
stellt sind in diesem Diagramm der Verlauf der COs -Ein- und Austrittskonzentration,
die Karbonatortemperatur sowie der CO3-Abscheidegrad. Links des Konzentrations-
sprungs von 10 auf 15 Vol.-% befindet sich ein stationirer Betriebszustand mit ca. 84 %
COs -Abscheidung. Nach Erhoéhen der COs-Eintrittskonzentration auf 15 Vol.-% ist
deutlich zu sehen wie der Gleichgewichtsabscheidegrad aufgrund des verdnderten COsq -
Partialdrucks ansteigt. Dieser Anstieg ermoglicht, aufgrund des nun gréfleren Gradi-
enten zwischen COq -Eintritts- und Gleichgewichtskonzentration (siehe Gleichung ,
einen weiteren Anstieg des COq-Abscheidegrads, der dem Gleichgewichtsabscheidegrad
folgt. Nach dem unmittelbaren Anstieg des Abscheidegrads fillt dieser im zeitlichen
Verlauf iiber ca. 4 Minuten wieder ab. Dieses Verhalten ldsst sich auf die gesteiger-
te Warmefreisetzung aufgrund der zusétzlichen exothermen Karbonatisierungsreaktion
zuriickfithren was einen Anstieg der Temperatur im Karbonator bewirkt. Im Verlauf
sinkt der Abscheidegrad aufgrund des sich verdndernden Gleichgewichtes wieder ab und
es stellt sich ein neuer stationérer Betriebszustand auf hoherem Temperaturniveau ein.
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Abb. 4.3.: Ubergangsverhalten von einem stationiren Betriebspunkt in einen zweiten
nach Verénderung der COg -Eintrittskonzentration [114].

Dieses Beispiel kann stellvertretend fiir den Wechsel zwischen Betriebspunkten be-
trachtet werden und verdeutlicht anschaulich, dass ein flexibler Wechsel des Betriebs-
punktes innerhalb kurzer Zeit zwischen 3 und 5 Minuten moglich ist. Innerhalb des Ver-
suchsbetriebs war es aufgrund dessen moglich eine Vielzahl stationérer Betriebspunkte
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anzufahren. Diese stationéren Betriebspunkte bilden die Grundlage fiir die nachfolgen-
den Parameteruntersuchungen.

4.2.2. Storeinfliisse und ihre Auswirkungen

Schnelle oder umfangreiche Anderungen bestimmter Betriebsparameter, insbesondere
der Sorbenszirkulationsrate, der Rauchgasstrome sowie des Brennstoffstroms, kénnen
ein hydrodynamisch stabiles System storen, Gleichgewichtszusténde verschieben und im
ungiinstigsten Fall zum Prozessausfall fithren. Die Untersuchungen an der Pilotanlage
zeigen deutlich, dass Calcium-Looping zwar sehr stabil betrieben werden kann, jedoch
aufgrund seiner feststoffseitig gekoppelten Reaktoren in hydrodynamischer Hinsicht
anfillig fiir Stérungen ist.

Beispielhaft soll an dieser Stelle gezeigt werden, wie verschiedene Betriebsgrofien der
Pilotanlage miteinander verkoppelt sind: Durch Druckluftstéfle abreinigende Gewebe-
filter verursachen in regelméifigen Abstinden Druckschwankungen in den einzelnen
Reaktorstringen, welche kurzzeitige Storungen auf die Hydrodynamik ausiiben.

FEin Druckimpuls, zum Beispiel auf den Regenerator, erhcht die fiir den Sorbens-
durchfluss am Spiefiventil treibende Druckdifferenz (vgl. Kapitel [3.3.1)), was zu einem
temporér erhohten Inventarfluss zum Karbonator fiihrt. Hieraus ergibt sich aufgrund
der Zunahme an Sorbensinventar ein ansteigender Gesamtdruckverlust im Karbona-
tor sowie, in Konsequenz, ein ebenfalls temporér geringerer Rauchgaszustrom aus dem
gegendrucksensiblen Rauchgasgeblidse. Die Regelung des Gebléses steuert den Rauch-
gasvolumenstrom als Reaktion auf dieses Ereignis zuriick auf den vorgegebenen Wert.
Parallel regelt jedoch ebenfalls das Strangdruckventil des Karbonators nach, um den
temporér verringerten Reaktorstrangdruck zu kompensieren. Obwohl beide Regelkreise
getrennt betrachtet stabil funktionieren, kann das Gesamtsystem aufgrund der Ver-
kopplung verschiedener Betriebsparameter zu schwingen beginnen. Ob die Schwingung
gedampft wird oder sich das System aufschwingt, hingt im Wesentlichen von der Stérke
der Storung ab. Aus den Erfahrungen des Pilotanlagenbetriebs wurden deshalb folgende
Erfahrungen und Empfehlungen fiir den Betrieb der Calcium-Looping-Anlage abgelei-
tet:

o AuBere Einfliisse auf das Reaktorsystem, beispielsweise durch abreinigende Fil-
ter, sollten minimiert werden. Zur Uberwachung sensibler Parameter sollten in
der Anlagensteuerung entsprechende Mechanismen zur Problemerkennung, wie
zeitliche Verlaufskurven, implementiert sein.

e Schnelle Sollwerténderungen der Betriebsparameter sollten vermieden werden.
Als Beispiel seien die Anderung des Brennstoffmassenstroms, der Kalksteinzufuhr
oder die Anderung des CO,-Anteils im Rauchgas beim Anfahren des Prozessbe-
triebs genannt.

o Als sensible Komponente sollten die Spiefiventile in jeweils gleichen Schritten von
nicht mehr als 2% Offnungsgrad bewegt werden. Damit dies mdglich ist, wird
eine ebenfalls identische treibende Druckdifferenz von mindestens 20 mbar iiber

die Spiefie benotigt (vgl. Kapitel 3.3.1]).
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e Anlagenkomponenten, welche insbesondere zu Schwingungen im Betrieb neigen
(Geblise, Regelventile, usw.), sollten zur Betriebsgiiteiiberwachung genutzt wer-
den. Mechanismen zur temporéren, ggf. automatisierten Soll- und Istwertfeststel-
lung sind ein geeignetes Mittel um Schwingungen im Gesamtsystem zu beseitigen.

Unter Beriicksichtigung der genannten Punkte konnte in allen Versuchskampagnen
ein hydrodynamisch stabiler Betrieb erreicht werden. Fiir eine grofitechnische Realisie-
rung des Calcium-Looping-Verfahrens sind jedoch weiterfithrende Uberlegungen hin-
sichtlich Betriebsstabilitdt notwendig. Die Erstellung einer modellbasierten Regelung
fiir Calcium-Looping-Anlagen in Zusammenarbeit mit der Abteilung Stromerzeugung
und Automatisierungstechnik am IFK kann ein Ziel zukiinftiger Entwicklungsprojekte
darstellen.

4.2.3. Regelbarkeit der Zirkulationsrate

Eine hinsichtlich Prozessstabilitéit zentrale Herausforderung ist die Regelung der Zirku-
lationsrate zwischen den beiden zirkulierenden Wirbelschichtreaktoren. Diese hat direk-
ten Einfluss auf die Reaktortemperaturen, die COs -Abscheidung und damit indirekt auf
die Gasvolumenstréme durch die einzelnen Reaktoren (siehe Kapitel [4.2.2). Aufgrund
dessen wurde die Regelbarkeit der Zirkulationsrate im Rahmen der Inbetriebnahme
detailliert, zuerst im kalten und spéter im heiflen Betrieb, getestet. Hierbei wurden die
beiden gekoppelten Wirbelschichten zirkulierend betrieben. Zur Evaluierung des Be-
triebsfensters wurden verschiedene Fluidisierungsgeschwindigkeiten und Bettinventare
in den Reaktoren angefahren. In allen hydrodynamisch stabilen Betriebsfenstern (sieche
Kapitel konnten konstante Zirkulationsraten erreicht werden.
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Abb. 4.4.: Regelbarkeit des Feststoffstroms mit Spiefiventil: Linearer Verlauf der spezi-
fischen Sorbenszirkulationsrate iiber den Offnungsgrad der Spiefiventile.

Fiir die Durchfiihrung der Verfahrenscharakterisierung stellte dariiber hinaus die
Regelbarkeit der Zirkulationsrate eine zentrale Herausforderung dar. Hierzu wurden
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spezifische Tests zum Regelverhalten durchgefiihrt. Abbildung [4.4] zeigt die erreichte
spezifische Sorbenszirkulationsrate in einem Bereich von 2-16 molcao/molco, als Funkti-
on des Spiefventil6ffnungsgrads. Die Spieiventile wurden in diesem Fall synchron mit
dem jeweils gleichen Offnungsgrad betrieben, was hinsichtlich hydrodynamischer Sta-
bilitdt den Idealfall darstellt. Die Tests zeigten ein prizises, lineares Regelverhalten
der Zirkulationsraten zwischen den Reaktoren im Bereich von 10-45 %. Dies entspricht
ebenfalls dem angestrebten Betriebsbereich des Spiefiventils, welcher hinsichtlich Regel-
barkeit idealerweise kleiner 50 % betragen sollte. Die Ergebnisse dieser Untersuchungen
zeigten damit, dass die fiir die Verfahrensdemonstration aufgebaute Pilotanlage zur
Charakterisierung des Verfahrens in einem breiten Betriebsfenster optimal ausgelegt
ist.

4.2.4. Temperaturprofile im Prozessbetrieb

Kalkstein, als Sorbens zur chemischen Bindung von COs an der pordsen Partikelober-
fliche, stellt besondere Anspriiche an die Temperaturfithrung in den Reaktoren, da die-
se sowohl die Reaktionskinetik als auch das chemische Gleichgewicht direkt beeinflusst
(siehe auch Kapitel . Die Sorbensporositéit als wesentliche Eigenschaft zur Bindung
von COg; erfordert insbesondere vom Regenerator schonende Behandlung um Versinte-
rung und die damit verbundene Abnahme aktiver Oberfliche zu vermeiden. Hieraus
leiten sich Anforderungen an die Temperaturfithrung der Reaktoren ab:

e Regenerator: Ein homogener Temperaturverlauf iiber die Reaktorhche ohne Tem-
peraturspitzen mit leicht ansteigendem Gradienten zum oberen Reaktorende

e Karbonator: Ein homogener Temperaturverlauf {iber die Reaktorhthe mit leicht
abfallendem Gradienten zum oberen Reaktorende

Temperaturspitzen beschleunigen die Versinterung. In dieser Hinsicht ist vor allem
eine homogene Temperaturverteilung im Regenerator ohne Temperaturspitzen, wie sie
vor allem bei der Verbrennung mit hohen Sauerstoffkonzentrationen auftreten kénnen,
von Bedeutung. Nach oben leicht ansteigende Temperaturen im Regenerator erhitzen
und kalzinieren den Sorbenspartikel sukzessive beim Durchlaufen der Reaktorh6he und
reduzieren gleichzeitig die Verweilzeit in der Zone maximaler Temperatur.

Etwas abfallende Gradienten im Karbonator erméglichen im unteren heifleren Reak-
torbereich hohe CO,-Umsiitze bei guter Reaktionskinetik. Beim Durchlaufen der Re-
aktorhohe hin zu geringeren Temperaturen verschiebt sich das Reaktionsgleichgewicht
in einen Bereich maximaler Abscheidung.

Abbildung zeigt die Temperaturprofile des Regenerators fiir beide Anlagenver-
schaltungen iiber die Reaktorhthe. Beide Regeneratorprofile weisen ein charakteristi-
sches Profil mit nur geringen Unterschieden auf. Im oberen Teil des Reaktors entwickelt
sich ein sehr konstanter Temperaturverlauf auf hohem, leicht ansteigenden Tempera-
turniveau. Dieser Temperaturverlauf stimmt damit sehr gut dem Anforderungsprofil
iiberein, um das Sorbens moglichst schonend und ohne Temperaturspitzen zu kalzinie-
ren. Im unteren Teil des Reaktors tritt aufgrund des kilteren einstromenden Sorbens
vom Karbonator ein Temperaturabfall ein, welcher abhéngig von der Zirkulationsrate
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bis zu 150 K betragen kann. Fiir die Kalzinierung des Sorbens ist dies positiv zu bewer-
ten, da in der kiihleren dichten Bettzone eine vergleichsweise langsame Aufheizung des
Sorbens ablduft und so interpartikuldre Spannungen sowie Gasdruck aus dem Inneren
der Partikel reduziert werden.

Im Rahmen der Versuche wurde dariiber hinaus gezeigt, dass die Sorbenskalzinierung
durch direkte Verbrennung von Kohle mit hohen Sauerstoffeingangskonzentrationen von
iiber 50 Vol.-% ohne Temperaturspitzen realisiert werden kann. Detailliertere Ergebnis-
se zur Oxy-Fuel-Verbrennung werden in Kapitel vorgestellt.

Im Vergleich weist das Temperaturprofil des zirkulierenden Karbonators einen um-
gekehrten Verlauf auf. Im unteren Bereich, in dem der groite Anteil Inventar vorliegt,
ist die Temperatur aufgrund des heiflen vom Regenerator zuflieBenden Sorbens sowie
durch Reaktionswirme am hochsten. Nach oben hin sinkt die Temperatur, wie prozess-
technisch vorteilhaft, kontinuierlich ab, was auf erwiinschte Warmeverluste im oberen
Bereich des Reaktors zuriickzufiihren ist. In grofitechnischen Calcium-Looping-Anlagen
sollte dieser Aspekt zum Beispiel durch die Integration von Kiihlflichen, entsprechend
berticksichtigt werden.
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Abb. 4.5.: Charakteristische Temperaturprofile iiber die Reaktorhthe fiir beide Reak-
torverschaltungen (links: CFB/CFB, rechts: TFB/CFB).

Das Profil des turbulenten Karbonators weist im Vergleich aufgrund der geringeren
Expansion des Bettes einen deutlich starkeren Abfall der Temperatur iiber die Hohe
auf. Es zeigt sich, dass in diesem Betriebsfall, wie bei turbulenter Betriebsweise zu er-
warten, ein geringerer Feststofftransport in den oberen Reaktorbereich stattfindet. Die
Reaktionstemperatur von ca. 650 °C liegt in diesem Fall bis zu einer Reaktorhéhe von
ca. 2,5m vor, was dem dichten Bereich des Bettes entspricht. Bei einer prozesstechnisch
moglichen Erhohung der Fluidisierungsgeschwindigkeit hin zu einer zirkulierenden Wir-
belschicht, wire ein Temperaturprofil &hnlich zum CFB-Karbonator zu erwarten. Die
Temperaturspitze auf ca. 2m Reaktorhohe resultiert durch das heifle einstrémende Sor-
bens aus dem Regenerator, welches an dieser Stelle direkt auf eine Temperaturmessstelle
trifft.



5. Experimentelle Untersuchung im
PilotmaBstab

Dieses Kapitel behandelt die experimentellen Ergebnisse, welche im Rahmen von ins-
gesamt 7 einw6chigen Versuchskampagnen bei der Verfahrensdemonstration im Pi-
lotmaBstab erarbeitet wurden. Ziel der Untersuchungen war die Demonstration und
moglichst detaillierte Charakterisierung des Verfahrens in einem Betriebsbereich, der
fiir den spéteren Scale-Up des Verfahrens in den kommerziellen Demonstrationsmaflstab
bendtigt wird. Als iibergeordnete Grofle zur Bewertung der experimentellen Ergebnis-
se dient der Karbonatorabscheidegrad, welcher gut bilanziert werden kann, und der
einen aussagekriftigen Vergleich der verschiedenen Ergebnisse ermoglicht. Weitere Be-
wertungsparameter des Karbonators, des Regenerators sowie des Sorbens sind meist
direkt mit der Abscheidung verkniipft.

5.1. Plausibilitatsuntersuchung

Die experimentellen Daten an der Pilotanlage wurde an zwei verschiedenen Karbonato-
ren gewonnen (siehe Kapitel . Dabei wurden eine Vielzahl Versuchspunkte angefah-
ren und alle Prozessparameter fiir mindestens 15-30 min in einem stationéren Betrieb
gehalten. Die Messwerte wurden iiber den Versuchszeitraum gemittelt. Die Sorbens-
zirkulation vom Regenerator zum Karbonator wurde gemessen und Sorbensproben an
Karbonator und Regenerator gezogen und nach ihrem Karbonatgehalt analysiert.

Zur Plausibilitédtiiberpriifung der Messergebnisse wurde eine COs-Bilanz um den
Karbonator durchgefiihrt. Diese bilanziert die ein- und ausgehenden COq-Strome auf
der Feststoffseite einerseits und auf der Gasseite andererseits. Abbildung zeigt die
zur anschaulichen Normierung jeweils auf die Reaktorquerschnittsfliche Ar bezogene
COs9 -Menge, welche durch das Sorbens bzw. aus dem Gasstrom abgeschieden wurde.
Die Werte der x-Achse errechnen sich aus dem Produkt des Sorbenszirkulationsstroms
ngg’“ und der Differenz aus dem mittleren Karbonatgehalt X g L’l‘g“gs des ausgetragenen
Sorbens und des Karbonatisierungsgrads des Sorbens bei Eintritt in den Karbonator
Xg C’fé%g. Auf der y-Achse aufgetragen ist die abgeschiedene CO9-Menge aus der Gas-
phase bezogen auf den Reaktorquerschnitt. Sie berechnet sich aus dem Produkt aus
Eintritts-COg -Strom hgg;?RG und dem Abscheidegrad nfSg°.

Liegen die Datenpunkte fiir alle stationéiren Betriebspunkte auf der Winkelhalbie-
renden ist die COs-Bilanz geschlossen, was jedoch nur fiir einen idealen Fall ohne
Messabweichungen zutrifft. Im Realfall tritt bei allen Messgrofien eine Messunsicher-
heit auf, sodass die Datenpunkte von der Winkelhalbierenden abweichen. Hauptursache
fiir Messunsicherheit ist im Calcium-Looping-Betrieb die Messung der Zirkulationsra-

te, welche mittels einer diskontinuierlich arbeitende Messstrecke erfasst wird (siehe
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Abb. 5.1.: Uberpriifung der Messergebnisse durch einen Vergleich der CO5-Menge, wel-
che aus dem Gas abgeschieden (y-Achse) und im Sorbens eingebunden wird
(x-Achse).

Kapitel und jeweils nur Momentaufnahmen des technologiebedingt instationéren
Wirbelschichtbetriebs aufnimmt. Diese lédsst lediglich eine Messung am Ende des stati-
ondren Betriebspunkts zu, da sie die Zirkulation selbst beeinflusst und voriibergehende
Schwankungen des Reaktorinventars verursacht. Um die notwendige Konstanz der Zir-
kulationsrate iiber den stabilen Betriebszeitraum zu iiberpriifen wurde zusétzlich der im
Rahmen dieser Arbeit entwickelte Hochtemperaturzirkulationsratensensor (siche Ka-
pitel herangezogen. Der Messung der Gaskonzentrationen und Laboranalysen
kann durch regelmiiBige Kalibrierung und Uberpriifung der Messgeriite eine gute Mess-
genauigkeit unterstellt werden. Abbildung [5.1] zeigt, dass die Messdaten im Rahmen
des technisch Moglichen eine sehr gute Genauigkeit aufweisen. Die Messpunkte liegen
gleichméBig verteilt um die Winkelhalbierende, wodurch ein systematischer Messfehler
ausgeschlossen werden kann. Die Streuung der Messdaten liegt zu groflen Teilen inner-
halb von 420 % was fiir die Messung an gekoppelten Wirbelschichten einen guten Wert
darstellt.

Abbildung unterscheidet dariiber hinaus zwischen den Versuchen der zirkulie-
renden Wirbelschicht sowie der turbulent betriebenen Wirbelschicht. Durch die reak-
torquerschnittsflichenbezogene Darstellung wird deutlich, dass zur COs-Abscheidung
mit einer turbulenten Wirbelschicht ein deutlich gréflerer Reaktordurchmesser benttigt
wird. Die zirkulierende Wirbelschicht erméglicht hingegen eine deutlich héhere flichen-
bezogene COs9 -Abscheidung. Betrachtet man die Messwerte fiir die zirkulierende Wir-
belschicht fillt auf, dass diese im Bereich 3-8 mol/m2s streuen. Dies erklért sich zum
einen durch die Breite gefahrener Parametervariationen, z.B. mit unterschiedlichen
CO2 -Konzentrationen, leicht variierten Gasgeschwindigkeiten, zeigt aber auch schlechte
Abscheidebedingungen auf, welche z.B. temperaturbedingt oder aufgrund von geringem
Bettinventar auftreten. Der Wertebereich der am turbulenten Reaktor durchgefiithrten
Versuche variiert mit Werten von ca. 0,5-2,5 mol/m? s prozentual gesehen dhnlich stark,
jedoch bei geringeren absoluten Werten.
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5.2. Demonstration des Verfahrens im PilotmaBstab

Die Demonstration des Calcium-Looping-Verfahrens im Pilotmafistab mit hoher CO4 -
Abscheidung stellte innerhalb des Forschungsvorhabens sowie in dieser Arbeit den ers-
ten wesentlichen Meilenstein dar. Abbildung zeigt die Ergebnisse einer stationdren
Betriebsphase von ca. 6 Stunden Betrieb. Innerhalb dieser Phase konnte ein COsg -
Karbonatorabscheidegrad von 90 % und grofler erfolgreich demonstriert werden. Die
ersten 3 Stunden zeigen einen sehr stabilen Betrieb, welcher sich durch sehr geringe
Schwankungen beim Abscheidegrad auszeichnet. Diese sind meist induziert durch wir-
belschichtspezifische Schwankungen (z.B. durch Druckpulsationen) oder Temperatur-
schwankungen in den Reaktoren, welche ebenfalls durch druckinduzierte Schwankungen
der Zirkulationsrate zwischen den Reaktoren zu erkléren sind.
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Abb. 5.2.: Stabiler Pilotanlagenbetrieb iiber 6 Stunden mit CO5-Abscheidegrad, Reak-
tortemperaturen sowie COs -Eintritts- und Austrittskonzentration.

Im weiteren Verlauf sind etwas grofiere Schwankungen der Zirkulationsrate zu erken-
nen, welche durch den Anstieg der Karbonatortemperatur und einer gleichgewichtsbe-
dingten Limitierung des Abscheidegrads zu erkléren sind. Es ist zu beobachten, dass die
Schwankungen des Abscheidegrads mit der Schwankungsamplitude der Temperaturen
einhergehen. Gleichzeitig zeigt sich, dass sich Karbonator und Regenerator gegenseitig
beeinflussen. Dies geht auf Schwankungen der Zirkulationsrate zuriick, welche bei einem
Anstieg zu einer Temperaturerhohung im Karbonator aufgrund des Zustroms an heiflem
Bettmaterial fithrt. Gleichzeitig stromt mehr kiihleres Bettmaterial vom Karbonator in
den Regenerator und fiithrt dort zu einem Temperaturabfall.

Mit diesen Ergebnissen wurde das Calcium-Looping-Verfahren zum Zeitpunkt der
Untersuchungen weltweit erstmalig im Pilotmafistab bei COs9-Abscheidegraden von
iiber 90 % demonstriert [74].
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5.3. Untersuchung und Charakterisierung des Karbonators

Der Karbonator stellt in Bezug auf die CO5-Abscheidung die wichtigste Komponente
des Verfahrens dar. Thm kommt deshalb eine zentrale Rolle bei der Verfahrenscha-
rakterisierung zu. Um eine vom Regenerator unabhéngige Untersuchung des Karbo-
nators zu gewahrleisten, wurde in den ersten Untersuchungen unter Luftbedingungen
bei Temperaturen um 900 °C kalziniert, was eine vollstindige Regeneration des Sor-
bens ermoglichte. Alle dargestellten Versuchspunkte stellen stationéire Versuchspunkte
dar, welche fiir mindestens 15-30 min konstant gehalten wurden und mit einer COs3 -
Eintrittskonzentration im Rauchgas von 15 Vol.-% durchgefiihrt wurden. Verschiedene
Parameter des zu untersuchenden Systems sind zudem miteinander verkoppelt. Die
Temperatur beispielsweise weist eine starke Kopplung mit der spezifischen Zirkulati-
onsrate auf, sodass es, teils trotz zusétzlicher Karbonatorkiihlung, nicht moéglich ist
alle Einflussparameter konstant zu halten. Eine Temperaturerh6hung geht aufgrund
dessen meist mit einem geringen Anstieg der Zirkulationsrate einher. Bei einer nicht
vermeidbaren Variation verschiedener Parameter ist diese fiir die jeweilige Untersu-
chung angegeben.

5.3.1. Einfluss der Temperatur auf die CO,-Abscheidung

Generell sollte beim Calcium-Looping-Verfahren eine moglichst hohe Karbonatortem-
peratur gewdhlt werden um die Temperaturdifferenz zwischen Karbonator und Rege-
nerator zu minimieren. Dies reduziert den Energiebedarf zur Aufheizung des zirkulie-
renden Sorbensstroms im Regenerator und verbessert damit die Energieeffizienz des
Verfahrens.

Die maximal mégliche Temperatur zur Erreichung eines hohen Karbonatorabscheide-
grads von grofier 90 % wird vom Gleichgewicht der Karbonatisierungsreaktion limitiert
und liegt bei ca. 670 °C (siehe Kapitel . Im Technikumsmaflstab wurde bereits ge-
zeigt, dass die CO2 -Abscheidung nah am Gleichgewicht moglich ist [52], [49]. Die Unter-
suchungen fanden jedoch meist in Parameterbereichen, z. B. bei sehr hohen spezifischen
Zirkulationsraten statt, die fiir eine grofitechnische Umsetzung aus energetischer Sicht
nicht sinnvoll sind. Die Untersuchungen im Pilotmafistab wurden dagegen mit dem Ziel
durchgefiihrt realistische und energetisch sinnvolle Betriebsbereiche zu demonstrieren.
Um dennoch eine Vergleichbarkeit mit den Ergebnissen aus dem Technikumsmaflstab
zu ermoglichen, wurde eine erste Versuchsreihe analog zu den Technikumsversuchen
mit simuliertem trockenem Rauchgas durchgefiihrt.

Ob ein hoher Abscheidegrad in einem entsprechenden Temperaturbereich erreicht
wird héngt, wie zuvor angemerkt, von weiteren Parametern ab, welche im Versuchs-
betrieb bestmoglich konstant gehalten wurden. Dies soll nachfolgend veranschaulicht
werden. Abbildung[5.3]zeigt die Ergebnisse einer Versuchsreihe, welche unter vergleichs-
weise ungiinstigen Rahmenbedingungen durchgefiihrt wurde, d. h. mit geringem spezi-
fischen Karbonatorinventar und moderaten Zirkulationsraten, was eine beschrinkte
Verfiigharkeit von aktivem CaO fiir die Abscheidung bedeutet. Hieraus resultierten im
Betrieb geringe Abscheidegrade zwischen 40 und 60 %, bei welchen das Temperaturver-
halten (ohne Erreichen der Gleichgewichtslimitierung) anschaulich dargestellt werden
kann. Mit steigender Temperatur steigt der CO -Abscheidegrad, was auf die Verbesse-
rung der Reaktionskinetik mit der Temperatur zuriickzufiihren ist.
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Abb. 5.3.: Stationdre Versuchspunkte des COy-Abscheidegrads aufgetragen {iber die
Karbonatortemperatur bei ungiinstigen Abscheidebedingungen. Spezifisches
Karbonatorinventar 20-30 min, spezifische Zirkulationsrate 6-8 molca/molco,,
spezifische Frischkalkzufuhr 0,09 molcacos/molco, .

Mit einer Erhchung des spezifischen Karbonatorinventars, der spezifischen Zirku-
lationsrate und der Frischkalkzufuhr verbessert sich die Abscheidung deutlich (siehe
Abbildung [5.4). Im Temperaturbereich um 650 °C erreicht die Abscheidung ein Maxi-
mum von knapp 90 %. Oberhalb von ca. 660 °C lduft die Reaktion in die Begrenzung
durch das chemische Gleichgewicht der Karbonatisierungsreaktion. Der Abscheidegrad
folgt der Gleichgewichtskurve. Im niedrigen Temperaturbereich fillt der Abscheide-
grad ebenfalls ab, was durch eine verlangsamte Reaktionskinetik erklarbar ist. D. h. die
Verfiighbarkeit von aktivem CaQ ist in diesem Temperaturbereich nicht ausreichend um
bei gegebener Reaktionsgeschwindigkeit eine Abscheidung nahe am Gleichgewichtsab-
scheidegrad zu erreichen.

Angemerkt sei an dieser Stelle, dass diese Versuchsreihe mit simuliertem trockenem
Rauchgas fiir die Demonstration eines realen Verfahrensbetriebs keine Relevanz hat,
jedoch eine gute Vergleichsbasis fiir die nachfolgenden Versuche darstellt.

5.3.2. CO,-Abscheidung mit realem Rauchgas

Rauchgas aus der Verbrennung von Kohle enthilt abhéingig von der Kohleart (Braun-
kohle, Steinkohle, Anthrazit, etc.) unterschiedliche Feuchteanteile. Dies liegt einerseits
am Grad der Inkohlung und dem Anteil von fliichtigem Wasserstoff im Brennstoff
und andererseits am Feuchtegrad der Kohle, wobei zwischen Inherentem- und Ober-
flichenwasser unterschieden wird. Der Feuchteanteil des Rauchgases kann sich dabei
zwischen kleiner 5 Vol.-%, bei Verbrennung von Anthrazit, bis iiber 50 Vol.-%, bei der
Verbrennung feuchter Braunkohlen bewegen. Abhingig von nachfolgenden Entschwef-
lungsverfahren (REA) stellen sich erneut unterschiedliche Feuchteanteile im Rauchgas
ein. Verbreitete Werte in deutschen Kohlekraftwerken (vor oder nach Rauchgasent-
schweflung) sind Werte zwischen 10 Vol.-% und 25 Vol.-% H2O [201], [193] [26], [129].
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Abb. 5.4.: Stationdre Versuchspunkte des COs-Abscheidegrads aufgetragen {iber
die Karbonatortemperatur bei giinstigen Abscheidebedingungen. Spe-
zifisches Karbonatorinventar 50-70 min, spezifische Zirkulationsrate 8-
12 molca/molco,, spezifische Frischkalkzufuhr 0,35 molcacos/molco,.

Da zum Zeitpunkt dieser Arbeit die Frage nach der Integration von Calcium-Looping
im Prozessfluss eines Kohlekraftwerks noch nicht geklirt war, bzw. Ergebnisse dieser
Arbeit erst Antworten auf die weitere Notwendigkeit einer vorausgehenden Rauchgas-
entschweflung geben sollen, wurde fiir die Untersuchung des Aspekts Rauchgasfeuchte
ein pragmatischer Mittelwert von 15 Vol.-% Feuchte gewihlt.

Der Feuchteanteil im Rauchgas bewirkt, bei der in Abbildung dargestellten Ver-
suchsreihe, eine deutliche Verbesserung des COs-Abscheidegrads um ca. 20 %-Punkte
im gesamten Temperaturbereich bei sonst vergleichbaren Prozessparametern. Wie be-
reits fiir trockenes simuliertes Rauchgas erkannt, steigt der Abscheidegrad mit der Tem-
peratur weiterhin an. Eine verbesserte Reaktionskinetik der Karbonatisierung kann
auch in diesem Fall als Begriindung heran gezogen werden, da die Abscheidung nach
wie vor nicht vom Gleichgewicht limitiert ist.

Abbildung zeigt Ergebnisse zum Karbonatorabscheidegrad einer Versuchsreihe
mit deutlich verbesserten Versuchsbedingungen. Im Vergleich zum simulierten tro-
ckenen Rauchgas ergibt sich fiir reales Rauchgas ein sehr hoher Abscheidegrad nah
am Gleichgewichtsabscheidegrad iiber den gesamten untersuchten Temperaturbereich.
FEine interessante Feststellung ist, dass gerade im niedrigen Temperaturbereich eine
deutliche Verbesserung der Abscheidung realisiert werden kann. Dies bedeutet, dass
eine Verbesserung der Reaktionskinetik durch reales Rauchgas vor allem in diesem Be-
reich zum Tragen kommt, wihrend die Kombination aus guter Kinetik und ausreichend
aktivem CaO im hohen Temperaturbereich bereits ohne Feuchte ausreichend ist.

Hieraus lésst sich ableiten, dass zum Erreichen einer hohen Abscheidung im Tempera-
turzielbereich um 650-660 °C ein verringerter Aufwand moglich ist. Dies kann entweder
zu einer geringeren spezifischen Zirkulationsrate, geringerer Frischkalkzufuhr oder auch
eines reduzierten spezifischen Karbonatorinventars fiihren, was in jedem Szenario ener-
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Abb. 5.5.: CO5-Abscheidegrad fiir Rauchgas mit 15 Vol.-% Feuchtegehalt im Vergleich
mit simuliertem trockenen Rauchgas. Spezifisches Karbonatorinventar 20-
35min, spezifische Zirkulationsrate 4-8 molca/molco,, spezifische Frischkalk-
zufuhr 0,09 molcacos/molco, -
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Abb. 5.6.: CO5-Abscheidegrad fiir Rauchgas mit 15Vol.-% Feuchtegehalt im Ver-
gleich mit simuliertem trockenen Rauchgas. Parameter reales Rauchgas:
spezifisches Karbonatorinventar 50-70min, spezifische Zirkulationsrate 5-
10 molca/molco,, spezifische Frischkalkzufuhr 0,35 molcacos/molco,.
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getisches Verbesserungspotenzial fiir das Gesamtverfahren verspricht. Aufbauend auf
diesen Erkenntnissen [75], [74], wurden auch im Technikumsmafistab weitere Untersu-
chungen durchgefiihrt welche die Mechanismen des Effekts weitergehend untersuchten
[89], [88]. In Kapitel werden dariiber hinaus weitergehende Laboruntersuchungen
mittels TGA zum Karbonatisierungsverhalten unter Wasserdampfatmosphére gezeigt.

5.3.3. Einfluss der spezifischen Sorbenszirkulationsrate

Die Zirkulation von Sorbens zwischen Karbonator und Regenerator ist fiir das Calcium-
Looping-Verfahren von zentraler Wichtigkeit, da sie den Transport des fiir die COq-
Abscheidung benétigten frischen CaO in den Karbonator realisiert. Mit steigender spe-
zifischer Zirkulationsrate erhoht sich, vollstdndige Kalzinierung vorausgesetzt, der An-
teil an frisch kalziniertem CaO im Karbonatorbett. Die steigende Verfiighbarkeit von
Ca0O im Karbonator wirkt sich damit positiv auf die COg-Abscheidung aus.
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Abb. 5.7.: Verlauf der Abscheiderate in Abhéingigkeit von der spezifischen Zirkulati-
onsrate mit simuliertem, trockenen Rauchgas (15 Vol.-% COq ). Karbonator-
temperatur 620-660 °C, spezifisches Karbonatorinventar 40-60 min, spezifi-
sche Frischkalkzufuhr 0,35 molcacos/molco, .

Abbildung zeigt diesen Zusammenhang deutlich bei einer Variation der spezi-
fischen Zirkulationsrate zwischen 5 und 15 molc,/molco,, ermittelt in einem ver-
gleichsweise engen Temperaturfenster, mit simuliertem trockenen Rauchgas. Ziel der
Untersuchungen im Pilotmafistab war jedoch Betriebsbereiche zu realisieren, welche im
industriellen Mafistab machbar und energetisch sinnvoll sind. Daraus leitet sich die An-
forderung nach moglichst geringen spezifischen Zirkulationsraten mit Werten geringer
als 10 molca/molco, ab. Dieser Betriebsbereich konnte mit realem Rauchgas erreicht
werden, da der hierfiir erforderliche hohere Karbonatisierungsgrad dank der verbesser-
ten Reaktionskinetik erreicht werden konnte.

Die Ergebnisse dieser Versuchsreihe sind in Abbildung[5.8|dargestellt. Es zeigt sich ein
auf den ersten Blick widerspriichlicher Zusammenhang. Entgegen einem zu erwartenden
Anstieg des Abscheidegrads mit der Zirkulationsrate, sinkt dieser mit zunehmender
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Zirkulation. Bei ndherer Betrachtung kann bei dieser Versuchsreihe jedoch aufgrund des
bereits hohen Abscheideniveaus eine Limitierung durch das chemische Gleichgewicht
erkannt werden, welche auf die Kopplung von Temperatur und Zirkulationsrate zuriick
geht.
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Abb. 5.8.: Einfluss der Rauchgasfeuchte (15 Vol.-%) auf die COg-Abscheidung, aufge-
tragen iiber die spezifische Sorbenszirkulationsrate. Karbonatortemperatur
620-680°C, spezifisches Karbonatorinventar 40-60 min, spezifische Frisch-
kalkzufuhr 0,35 molcacos/molco, .

Dieser Zusammenhang zeigt, dass bei ausreichender Verfiigbarkeit von CaO im Kar-
bonatorbett, guten Abscheidebedingungen im Reaktor, hoher Reaktionskinetik und ei-
nem damit verbundenen hohen Karbonatisierungsgrad des Sorbens die Zirkulationsrate
an Einfluss verliert. Diese liegt im vorliegenden Fall bei weniger als 5molca/molco, was
einen aus energetischer Sicht sehr effizienten Prozessbetrieb darstellt.

Mit Blick auf die gewéhlte Frischkalkzufuhr wird jedoch deutlich, dass in diesem
Bereich noch eine Optimierung des Betriebs erforderlich ist. Die spezifische Frischkalk-
zufuhr wird deshalb in Kapitel detailliert betrachtet. Angemerkt werden kann
hier jedoch, dass ein solcher Betriebspunkt fiir den Einsatz im Zementbereich sehr gut
geeignet wire, da das verbrauchte Sorbens unmittelbar als Ausgangsprodukt fiir die
Zementherstellung eingesetzt werden kann.

5.3.4. Einfluss des spezifischen Karbonatorinventars

Das spezifische Karbonatorinventar, als Verhéltnis aus molarem Sorbensinventar des
Karbonators nga und dem molaren COs2-Strom zum Karbonator hé{g;fLRG’ wird in
Minuten angegeben und kann anschaulich auch als COs-Verweilzeit im Reaktorbett
interpretiert werden.

Der Einfluss des spezifischen Karbonatorinventars ist in Abbildung[5.9|fiir alle gemes-
senen Versuchspunkte mit realem Rauchgas dargestellt. Es zeigt sich darin eine breite
Streuung des Abscheidegrads, was auf die Freiheitsgrade aller {ibrigen Prozesspara-
meter zuriickzufithren ist. Die dargestellte Wolke an Versuchspunkten zeigt dennoch
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einen klaren, mit dem Reaktorinventar ansteigenden, Trend fiir die CO5-Abscheidung
auf. Ab einem spezifischen Karbonatorinventar von ca. 50 min konnte zuverléssig ein
Karbonatorwirkungsgrad von 90 % erreicht werden. Unterhalb von 40 min sinkt die Ab-
scheidung zunehmend ab. Im Bereich von 40-50 min existiert nur eine geringe Anzahl
Versuchspunkte. Ausgehend von einem kontinuierlich ansteigenden Verlauf wird ein
ausreichender Abscheidegrad ab einem Inventar von ca. 40 min angenommen. Fiir die
Auslegung zukiinftiger Calcium-Looping-Anlagen wird jedoch aufgrund der geringen
Datenverfiigbarkeit in diesem Fenster ein spezifisches Reaktorinventar von ca. 50 min,
ab dem zuverlissig CO9-Abscheidegrade von 90 % erreicht wurden, als sicherer Min-
destwert empfohlen.
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Abb. 5.9.: Abhingigkeit der CO3-Abscheidung vom spezifischen Reaktorinventar.

Eine detailliertere Auswertung des Prozessverhaltens ist in Abbildung darge-
stellt, welche den COs-Abscheidegrad als Funktion der spezifischen Zirkulationsrate
fiir verschiedene spezifische Karbonatorinventare herausarbeitet. Trotz verschiedenar-
tiger Karbonatortypen mit unterschiedlichen Fluidisierungsregimen zeigen die jewei-
ligen Kurven zueinander einen, nach der Theorie erwarteten, parallelen Verlauf. Der
Abscheidegrad steigt jeweils mit der spezifischen Zirkulationsrate an. Gleichzeitig er-
gibt sich ein gestufter Verlauf der Einzelkurven, welche sich mit steigendem spezifischen
Karbonatorinventar hin zu hoheren Abscheidegraden und geringeren spezifischen Zir-
kulationsraten verschieben. Diese Ergebnisse stellen einen wichtigen Baustein fiir die
Verfahrensoptimierung dar. Ziel von Optimierungsbestrebungen ist es hohe Abscheide-
raten bei moglichst geringen Zirkulationsraten und Reaktorinventar zu erreichen.

Dass die Ergebnisse trotz erreichter hoher Abscheidegrade auch Verbesserungspoten-
tial aufzeigen, zeigt ein Blick auf die erreichten Abscheidegrade im CFB-Reaktor (eben-
falls Abbildung . Zwar ist aufgrund des im CFB geringen spezifischen Reaktorin-
ventars eine geringere COq-Abscheidung zu erwarten, jedoch konnten mit dem CFB-
Karbonator auch in weiteren Versuchen lediglich COs -Abscheidegrade von etwas iiber
80 % erreicht werden. Dieses Ergebnis entsprach nicht den Erwartungen, die an den
CFB-Reaktor gestellt wurden. Offensichtlich konnte in den durchgefiihrten Versuchen
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Abb. 5.10.: CO2-Abscheidegrad aufgetragen iiber die spezifische Zirkulationsrate fiir
verschiedene spezifische Karbonatorinventare. Karbonatortemperatur 620-
680 °C.

kein guter Gas-Feststoff-Kontakt, wie er in CFB-Reaktoren eigentlich typisch ist, her-
gestellt werden. Eine Analyse der Ursachen erbrachte hierzu einige aufschlussreiche
Ergebnisse zu den Defiziten im Betrieb des zirkulierenden Reaktors.

Schon die Auswertung des hydrodynamischen Verhaltens in Abbildung zeigte fiir
den CFB-Reaktor eine untypische Expansion des Reaktorbettes {iber die Reaktorhohe.
Als Grund hierfiir wurde die zur Bindung von Sorbens im Karbonator gedachte Erwei-
terung im unteren Reaktorsegment erkannt. Dieser Effekt wurde durch die Mainahme
zwar erreicht, es wurde jedoch auch aufgrund dieser Mafinahme zu wenig Sorbens in den
oberen Teil des Reaktors transportiert, wodurch letztlich gerade im Riser ein zu geringer
Anteil an CO4-Abscheidung vermutet wird. Vergleichsweise hohe Druckschwankungen,
speziell im unteren Segment des Karbonators, deuten zugleich auf ein stark blasenbil-
dendes Fluidisierungsverhalten hin, welches gleichzeitig als Erklarung fiir eine geringe
Abscheidung im dichten Bett dient.

Eine weiterfithrende Untersuchung von Bettproben aus dem Bodenbereich des Karbo-
nators liefl dariiber hinaus einen hohen Anteil grober Sorbens- und Aschepartikel erken-
nen. Die Querschnitterweiterung am Reaktorboden trug somit aufgrund der dort vor-
herrschenden reduzierten Fluidisierungsgeschwindigkeit zu einer Klassierung und An-
reicherung schwerer, teils inerter grober Aschepartikel bei. Es wird deshalb riickblickend
davon ausgegangen, dass das tatséchliche spezifische Sorbensinventar, welches aktiv an
der Abscheidung teilnimmt, um bis zu 20 % geringer war als das anhand von Fluidi-
sierungsdruckverlusten berechnete Inventar. Dieser Anteil an Inertmaterial konnte an-
hand von zusétzlichen Proben bestimmt werden, die am Kampagnenende genommenen
wurden. Innerhalb des Versuchsbetriebs wurden Karbonatorproben nur am jeweiligen
Siphon genommen, welcher durch den Reaktoraustrag gespeist wird.

Grobe Sorbenspartikel nehmen aufgrund ihrer hydrodynamischen Trigheit ebenfalls
nur zu einem reduzierten Anteil an der Gesamtzirkulation teil. Auch hierdurch reduziert
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sich die Abscheidefidhigkeit des Bettmaterials im dichten Bett, da grobe Partikel weniger
effektiv abscheiden und bei geringerem Zirkulationsanteil hcher karbonatisiert sind.
Diese Vermutung konnte jedoch von Analysen nicht belegt werden. Auch ein Umbau
des Karbonators fiir verbesserte Fluidisierungsbedingungen war innerhalb dieser Arbeit
nicht moglich.

An dieser Stelle sollen einige Mo6glichkeiten aufgezeigt werden die Effektivitdt der Ab-
scheidung mit dem vorhandenen zirkulierenden Karbonator in zukiinftigen Versuchs-
kampagnen zu verbessern:

(i) Die Verwendung von Sorbens mit einem engen PartikelgroBenspektrum kann eine
Klassierung der Sorbenspartikel im Karbonatorboden reduzieren.

(ii) Ein kontinuierlicher Abzug von Sorbens am Karbonatorboden kann die Anreiche-
rung von groben Aschepartikeln minimieren.

(iii) Eine Verringerung der verwendeten Sorbenspartikelgréfe auf ein Partikelgrofen-
spektrum von 150-300 um erleichtert die Bettexpansion und sollte Blasenbildung
im Bodenbereich reduzieren. Wird eine ausreichend hohe Fluidisierungsgeschwin-
digkeit verwendet, sollte sich eine Klassierung der Partikel vermeiden lassen.
Gleichzeitig erhoht sich die aktive spezifische Oberfldche, was sich ebenfalls posi-
tiv auf das Abscheideverhalten auswirkt.

(iv) Bei Nichterfolg beider Mafinahmen sollte die Querschnittserweiterung riickgebaut
und die negativen Effekte damit beseitigt werden.

5.3.5. Einfluss der spezifischen Frischkalkzufuhr

Die in einem schnellen, kinetisch limitierten Reaktionsbereich verfiighare Sorbenskapa-
zitét spielt fiir die Giite der CO9-Abscheidung eine zentrale Rolle. Die Degradation des
Sorbens iiber die Zeit und Zyklenzahl wirkt sich im Prozessbetrieb kapazitdtsmindernd
auf das Reaktorinventar aus (siehe Kapitel [5.5.2)). Aus diesem Grund wird dem Prozess
kontinuierlich frischer Kalkstein zugegeben, um das Kapazitdtsniveau des Sorbens auf
einem ausreichend hohen Niveau zu halten. Die detaillierte Untersuchung der Sorbens-
kapazitdt und deren Einfluss auf die COs-Abscheidung stellte eine sehr aufwendige
und zeitintensive Herausforderung im Prozessbetrieb dar, da sich ein stationérer Sor-
benszustand sehr langsam ausbildet. Es wird im Allgemeinen angenommen, dass das
Reaktorbett mindestens einmal komplett ausgetauscht werden sollte, um einen stati-
onédren Bettzustand zu erreichen. Abhéngig von der Frischkalkzufuhr ergeben sich fiir
die Pilotanlage Bettaustauschzeiten von Stunden bis zu Tagen. Aus diesem Grund konn-
te die Frischkalkzufuhr als Parameter innerhalb dieser Arbeit nicht speziell untersucht
werden.

Anhand der Gesamtzahl an Versuchspunkten konnen dennoch Aussagen iiber die
Auswirkung der Frischkalkzufuhr auf den Versuchsbetrieb getroffen werden. Abbildung
[.11]zeigt den gemessenen Abscheidegrad in Abhéingigkeit der spezifischen Frischkalkzu-
fuhr fiir alle verfiigbaren stationédren Versuchspunkte. Als stationér wird hierbei der Zu-
stand konstanter Betriebsparameter wie Temperaturen, Gaszusammensetzungen, Bet-
tinventar und Zirkulation bezeichnet, aufgrund seines trigen Verhaltens jedoch nicht
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der Zustand des Sorbens selbst. Da der Parameter Frischkalkzufuhr im Versuchsbetrieb
iiber lange Zeitrdume konstant gehalten wurde kann aber davon ausgegangen werden,
dass ein Hauptteil der Versuchspunkte bei konstanten Sorbensbedingungen statt gefun-
den hat und die Ergebnisse eine gute Indikation darstellen. Als wesentliche Erkenntnis
zeigt sich, dass hohe Abscheidegrade sowohl bei hoher als auch bei geringer spezifi-
scher Frischkalkzufuhr erreicht werden kénnen. Dies ist vor allem fiir Versuchspunkte
mit realem Rauchgas im turbulent betriebenen Karbonator der Fall. Beide Faktoren
beeinflussten die Abscheidung positiv.

100

O\o : ‘ ¢ . * ’:
£ 80 - LN . b4 " :
= -
© . . ¢
5 : 2
[} ‘ ’of ° *
S 60 A ! “ .
) i . ,
S : .
7 . $ *
o) *
< 40 A o
o
= $ 0t
5 .
2 20 +
©
X

O T T T T T T T T T T T T T T T T T T T

0,0 0,1 0,2 0,3 0,4

Spezifische Frischkalkzufuhr in mols,cqs/Molcg,

Abb. 5.11.: Abhéngigkeit des COs-Abscheidegrads von der spezifischen Frischkalkzu-
fuhr aller stationdren Versuchspunkte.

Im Weiteren ist zu erkennen, dass die jeweils minimalen Abscheidegrade mit steigen-
der Frischkalkmenge steigen und die COs-Abscheidung damit verbessern. Schlussfol-
gernd kann aus dieser einfachen Untersuchung die Erkenntnis abgeleitet werden, dass
zum Erreichen einer hohen COs-Abscheidung auch geringe spezifische Frischkalkraten
moglich sind. Es soll an dieser Stelle jedoch darauf hingewiesen werden, dass fiir die
verwendeten Versuchspunkte zum Teil kein stationéirer Sorbenszustand erreicht war.
Speziell gilt dies fiir Punkte unmittelbar nach der Umstellung der Frischkalkrate oder
unmittelbar nach Befiillen der Anlage. Aufgrund dieser Unsicherheiten wird angeraten
das Langzeitsorbensverhalten zukiinftig noch detaillierter zu untersuchen.

5.3.6. Auswirkung von Schwefel aus Brennstoff und Rauchgas

Analog zur thermischen Deaktivierung iiber die Zyklenzahl erfolgt durch die Einbin-
dung von Schwefel in das Sorbens eine irreversible Deaktivierung durch Calciumsulfat-
bildung (siehe Kapitel . Untersuchungen von Arias konnten zeigen, dass diese Art der
Deaktivierung zum Teil in Sorbensschichten erfolgt, welche nicht zur schnellen Reaktion
mit COg beitragen [14]. Hierdurch erfahrt das Sorbens zwar eine zusétzliche Deaktivie-
rung, die CO2-Kapazitéit sinkt jedoch nicht unter ein residuales Minimum. Welchen
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Wert die Sorbenskapazitéit im stationédren Betrieb annimmt, hingt von den Betriebs-
bedingungen ab. Wesentliche Einflussparameter sind die spezifische Frischkalkmenge
sowie die durch Rauchgas zugefiihrte oder prozessintern durch Kohleverbrennung frei-
gesetzte Schwefelmenge.

In dieser Versuchsreihe wurde davon ausgegangen, dass ein Rauchgas zuvor bereits
eine Rauchgasentschwefelung (REA) durchlaufen hat. Diese Annahme erscheint nach
derzeitigem Kenntnisstand auch aus Betreibersicht sinnvoll, da Entschwefelungsanla-
gen an Bestandskraftwerken bereits existieren. Damit kann in diesen Versuchen die
Deaktivierung des Sorbens durch Schwefel ausschliefllich anhand der zur Kalizinierung
verbrannten Kohle bilanziert werden. Innerhalb der Pilotversuche wurde die kolumbia-
nische Kohle ,,El Cerrejon“ mit einem Schwefelgehalt von 0,5 Gew.-% verwendet.

Aufgrund der langsamen Anreicherung von Schwefel als CaSO4im gesamten Anla-
geninventar ist dieser Versuch auf mehrere Stunden ausgelegt. Abbildung|[5.12]zeigt eine
ca. 6-stiindige Versuchsphase mit dem zirkulierenden Karbonator, in welcher die Zufuhr
von frischem Kalkstein voriibergehend unterbrochen wurde. Getrieben durch die zuneh-
mende Einbindung von SOs sinkt der Abscheidegrad von Werten zwischen 65 und 70 %
iiber die Versuchszeit um ca. 15 % auf Werte zwischen 50 und 55 %. Schwankungen im
Versuchsverlauf sind mit groffer Wahrscheinlichkeit auf betriebliche Aspekte mit dem
gekoppelten Wirbelschichtsystem zuriickzufithren und kénnen z.B. durch Fluktuationen
der Zirkulationsrate entstehen.
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Abb. 5.12.: Einfluss von Schwefel auf die COz-Abscheidung durch Sorbensdeaktivie-
rung aufgrund von CaSQOy-Bildung bei zwischenzeitlicher Abschaltung der
Frischkalkzugabe. Gemessener Schwefelanteil in Sorbensproben und COs -
Abscheiderate dargestellt iiber 6 Stunden Versuchszeit.

Auffallig am Verlauf des CO5 -Abscheidegrads ist der um ca. 1,5 Stunden verzogerte
Abfall des Abscheidegrads. Dies ldsst auf eine entsprechende Trigheit schlielen, wel-
che dann gegeben wire, wenn geniigend freies aktives CaO zur Aufrechterhaltung des
vorliegenden Abscheideniveaus zur Verfiigung steht. Die Untersuchung von Sorbens-
proben, welche regelméflig aus dem Bett entnommen und spéter im Labor analysiert
wurden, zeigen eine kontinuierliche Zunahme des CaSOy4-Anteils im Bett. Zum En-
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de der 6-stiindigen Versuchsperiode verlangsamt sich die Zunahme des CaSQO,4 -Anteils
geringfiigig. Hieraus ergeben sich zwei Fragen. (i) Wird aufgrund einer zunehmenden
Séttigung weniger SOs vom Sorbens eingebunden? Diese Frage lasst sich durch Aus-
wertung der gasseitigen SO -Konzentrationen ausschlieffen, welche iiber den gesam-
ten Versuchsverlauf unterhalb der Nachweisgrenze des Gasanalysators lagen. (ii) Wird
aufgrund von Abrieb CaSQy iiber die Feststoffphase aus dem Reaktorsystem ausgetra-
gen? Diese Vermutung setzt voraus, dass SOg sich iiberwiegend an der Oberflache der
Sorbenspartikel einbindet und somit im Partikelabrieb ein erhéhter CaSO4 Anteil ent-
halten ist. Die Analyse von Flugstaub aus den Filtern des Abgasstrangs zeigt, dass
die Konzentrationen von Schwefel im Flugstaub tatséchlich erhéht ist, ca. um einen
Faktor von 2,5 gegeniiber dem Reaktorinventar. Ob dieser Effekt jedoch einen signifi-
kanten positiven Einfluss auf die CO2-Abscheidung hat, bleibt eine Frage fiir spétere
Erprobungen, z.B. im Rahmen eines kommerziellen Pilotanlagenbetriebs.

5.3.7. Prozesstechnischer Vergleich zwischen Technikums- und
Pilotmalstab

Zur Einordnung und Bewertung der Ergebnisse soll an dieser Stelle ein Vergleich zur
Arbeit von Charitos gezogen werden. Charitos legte mit seinen Untersuchungen am
elektrisch beheizten, dual zirkulierenden Wirbelschichtsystem mit einem simulierten
Rauchgasdquivalent von 10 KW}y, entscheidende Grundlagen fiir die Entwicklung von
Calcium-Looping [52]. Zur Bewertung der Ergebnisse und Berechnung der Abscheide-
effizienz schlug Charitos ein Modell vor, welches den Abscheidegrad anhand des aktiven
spezifischen Karbonatorinventars berechnet. Das aktive spezifische Karbonatorinventar
definiert sich entsprechend Gleichung[2.19|durch den Anteil aktiver Sorbenspartikel, die
im kinetisch limitierten Reaktionsbereich reagieren f,., dem spezifischen Karbonator-
inventar 7 sowie der mittleren Sorbenskapazitit X p/q. (siehe Kapitel .

Die Darstellung des Karbonatorabscheidegrads als Funktion des aktiven spezifischen
Karbonatorinventars wurde von Charitos als Bewertungsmethode des Abscheidegrads
herangezogen, da sie eine Vielzahl an Parametern vereint. Dabei verhélt sich der nor-
mierte Karbonatorabscheidegrad mit der aktiven Raumzeit zuerst stark ansteigend und
flacht im Bereich hoher Abscheidegrade ab, was anschaulich den prozesstechnischen
Aufwand zum Erreichen einer hohen Abscheidung im Bereich 80-95 % widerspiegelt.

Abbildung zeigt die modellierten Ergebnisse aus dem Technikumsmafstab fiir
einen zirkulierenden und fiir einen stationdren Wirbelschichtreaktor, sowie die realen
und modellierten Ergebnisse der Abscheidung aus dem Pilotanlagenbetrieb. Die nor-
mierten Abscheidegrade der Pilotanlage liegen dabei oberhalb der Technikumsanlage.
Zuriickgefiihrt wird dies hauptséchlich auf verbesserte Reaktionsbedingungen im Reak-
torbett mit intensiverem Kontakt von Sorbens und COq aufgrund geringerer Dominanz
von Wandeffekten, wie sie im Technikumsmafstab vorherrschen [52].

Die Modellierung nach Charitos (Gleichung liefert gute Ubereinstimmung mit
den experimentell ermittelten Abscheidegraden beider Karbonatortypen. Die Spreizung
der experimentellen Werte um die Modellkurve zeigt jedoch auch Grenzen des Modells
auf. Wihrend im Technikumsmafistab eine Karbonatisierung des Sorbens iiber den ki-
netisch limitierten Bereich (Xjp/4,) hinaus iiberwiegend nicht auftrat, ist dies an der
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ventars. Vergleich der stationéren Versuchspunkte des turbulenten Karbo-
nators mit dem zirkulierenden Karbonator sowie mit den Ergebnissen aus
dem Technikumsmafistab von Charitos [52].

Pilotanlage bei hohem Reaktorinventar und geringen Zirkulationsraten der Fall. Es
wird angenommen, dass eine verbesserte Gasdiffusion aufgrund des Wasserdampfan-
teils im Rauchgas eine schnellere Karbonatisierung ermoglicht, wodurch eine anteilige
Karbonatisierung auch im diffusionslimitierten Regime ablaufen kann (siehe Kapitel
. Diese Reaktionsanteile beriicksichtigt das Modell nach Charitos nicht, wodurch
Messpunkte deutlich oberhalb der Modellkurve auftreten konnen.

Uberraschend scheint, dass mit dem turbulenten Karbonator eine geringfiigig bessere
Abscheidung erzielt wird als im zirkulierenden Reaktor. Dies muss jedoch auf die bereits
frither thematisierte Auslegungscharakteristik des zirkulierenden Karbonators zuriick
gefiihrt werden, welcher aufgrund der Durchmessererweiterung im unteren Reaktorbe-
reich keinen optimalen Gas-/Feststoffkontakt aufweist, gleichzeitig aber einen grofien
Anteil des Gesamtreaktorinventars bindet. Deshalb kommt der eigentliche Vorteil einer
grofleren Reaktorhohe mit erhohter Gas-/Feststoffkontaktzeit nicht so zum Tragen wie
dies bei zirkulierenden Wirbelschichten im allgemeinen zutrifft. Zudem fordert diese
Auslegung die Klassierung des Systeminventars mit Anreicherung grober Sorbens- und
Aschepartikel, die nicht an der Reaktion teilnehmen.

Im turbulenten Reaktor hingegen wird aufgrund einer vorteilhaften Diisenkonstruk-
tion eine sehr gute Durchmischung von Gas und Feststoff angenommen. Seine theoreti-
schen Nachteile aufgrund von geringerem Gas-/Feststoffkontakt gleicht der turbulente
Reaktor, wie innerhalb der Versuche gezeigt, insbesondere auch durch seine erhdhte
Flexibilitdt hinsichtlich Reaktorinventar und Rauchgasvolumenstrom aus. Steht also
der flexible Betrieb eines Kraftwerks im Vordergrund ist die COg-Abscheidung mit
turbulentem Regenerator dem zirkulierenden System sogar vorzuziehen.
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5.4. Untersuchung des Regenerators

Der Regenerationsreaktor erfiillt fiir das Calcium-Looping-Verfahren eine grundlegen-
de Aufgabe, indem er fiir die Kalzinierung und Bereitstellung von frisch kalziniertem
Sorbens fiir den Karbonator sorgt. Verlduft die Kalzinierung unvollstindig, sinkt in der
Konsequenz der Anteil an aktivem Sorbens im Karbonatorbett und verschlechtert die
COg3 -Abscheidung. Abbildung zeigt in einer Ubersicht alle Versuchspunkte und
verbindet dabei den COg-Abscheidegrad mit dem Sorbenskalzinierungsgrad. Es zeigt
sich deutlich, dass ein hoher Abscheidegrad nur bei hohem Kalzinierungsgrad, dem
Verhiltnis aus Karbonatisierung vor und nach der Kalzinierung, erreicht wird.
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Abb. 5.14.: Zusammenhang zwischen dem COs -Abscheidegrad und dem Kalzinierungs-
grad des Sorbens nach der Regeneration im Oxy-Fuel-Betrieb.

Ausgehend von dieser Erkenntnis wurde der Regenerationsprozess, speziell fiir die
Oxy-Fuel-Regeneration, detailliert untersucht. Gegenstand der Untersuchungen war es
grundlegende Daten zur Regeneratorauslegung zu erarbeiten. Die Hauptziele waren
zum einen eine vollsténdige Kalzinierung ohne Limitierung fiir den Gesamtprozess zu
ermoglichen und zum anderen einen hochkonzentrierten COs-Strom durch Sauerstoft-
verbrennung mit geringem nachfolgenden Aufbereitungsaufwand zu erreichen.

5.4.1. Oxy-Fuel-Verbrennung mit Rauchgasrezirkulation

Im Calcium-Looping-Betrieb konnte eine sehr gute Betriebsstabilitédt des Regenerators
erreicht werden, welcher im Oxy-Fuel-Betrieb mit teilweiser Rezirkulation des COxg -
Stroms betrieben wird. Mit dieser Funktion ist die Pilotanlage des IFK die weltweit
einzige Anlage die im Regenerator Verbrennungsbedingungen abbildet, wie sie auch
im industriellen Mafistab dargestellt werden. Die Stabilitdt der Verbrennung kann an-
schaulich in Abbildung (a) durch einen sehr stabilen Temperaturverlauf aufgezeigt
werden. In Kombination mit einem homogenen Temperaturprofil ohne Temperaturspit-
zen iiber die Reaktorhthe, wie in Kapitel in Abbildung [£.5] gezeigt, kann eine sehr
schonende Kalzinierung des Sorbens erreicht werden.
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Sehr homogene Konzentrationsverldufe des Regeneratorgases weisen dariiber hinaus
ebenfalls auf einen sehr stabilen Verbrennungsbetrieb hin. Von besonderer Bedeutung
fiir die Kalzinierung ist dabei der Wasserdampfanteil von ca. 20-30 Vol.-%, welcher sich
durch die Rezirkulation des CO; -Stroms ergibt (siehe Abbildung[5.15] b). Dieser senkt
den COs-Partialdruck im Reaktorsystem auf ca. 70-80 mbar bei atmosphérischer Be-
triebsweise und wirkt sich damit positiv auf die Kalzinierung des Sorbens aus. Desweite-
ren sind die {ibrigen Gaszusammensetzungen im Reaktoraustrittsbereich gegeben. Der
Stickstoff- bzw. Argonanteil liegt aufgrund der geringen Stickstoffanteile im Brennstoff
und der geringen Stickstoff/Argon Anteile im technischen Sauerstoff (Reinheitsklasse
2.5) bei ca. 1,6 Vol.-%. Anhand der Kohlenmonoxidkonzentration kann auf einen gu-
ten Ausbrand des Brennstoffs geschlossen werden. Der Restsauerstoffgehalt im COs mit
5,1 Vol.-% kann zukiinftig noch verringert werden, um die COs -Qualitit sowie den Auf-
wand fiir die Konditionierung weiter zu verringern. Da der Restsauerstoffgehalt jedoch
den Ausbrand und damit die Kohlenmonoxidbildung direkt beeinflusst stellt dies eine
Optimierungsaufgabe dar.

Fiir die Speicherung wird der Wasserdampfanteil im Abgas nachfolgend kondensiert
und das COq getrocknet. Dariiber hinaus miissen korrosive Komponenten wie SO, und
NOy aber auch der Sauerstoff- und Kohlenmonoxidgehalt reduziert werden, um Kor-
rosion in der Transportinfrastruktur zu vermeiden. Unter Abbildung [5.15 (c) sind die
trockenen Gasaustrittskonzentrationen des Karbonators dargestellt, welche besonders
fiir die weitere Verwendung des CO5 -Stroms relevant sind. SO9 im COs -Strom stellt fiir
das Calcium-Looping-Verfahren kein Problem dar. Durch die Présenz grofler Mengen
an CaO im Kalzinierer kann davon ausgegangen werden, dass SOs zumindest bis zur
Nachweisgrenze der Messtechnik abgeschieden wird. Der im System erfasste SO5 - Anteil
von 2,4 ppm liegt dabei unter der Detektionsgrenze des Messgeréts, weshalb nicht genau
gesagt werden kann, ob es sich hierbei um einen real gemessene Wert oder um einen
Offset in der Datenerfassung handelt.

Anders verhilt sich die Konzentration von NOy , welche im Oxy-Fuel-Betrieb im Mit-
tel bei 2360 ppm lag. Die NOy -Bildung wird durch die katalytische Wirkung von Cal-
ciumoxid geférdert. Zur Bildung hoher Konzentrationen reicht dabei die Prisenz von
Brennstoffstickstoff sowie im Sauerstoff enthaltener Stickstoff aus. Im realen Betrieb
ist zudem davon auszugehen, dass durch die Luftzerlegungsanlage aus energetischen
Griinden kein Sauerstoff der Reinheitsklasse 2.5 bereit gestellt wird, sodass ausrei-
chend Stickstoff fiir die Bildung hoher Stickoxidkonzentrationen im Prozessgas enthal-
ten ist. Moglichkeiten die Bildung von NOy durch verbrennungstechnische Mafinahmen
wie z.B. Oxidantstufung zu erreichen werden aufgrund der allseitigen Présenz von CaO
als begrenzt angesehen. Daher kommt der Nachbehandlung von NOy zur Erzeugung
eines speicherfahigen CO5 -Stroms durch geeignete Abscheide- oder Katalysatorverfah-
ren eine hohe Bedeutung zu. Technische Losungen zur NOy Nachbehandlung existieren,
weshalb diese Thematik nicht als Flaschenhals fiir die Umsetzung von Calcium-Looping
gesehen wird.

Da die Oxy-Fuel-Verbrennung zur Kalzinierung des Sorbens nicht in reiner Sauer-
stoffatmosphére durchgefiihrt werden kann, wird COs -reiches Abgas rezirkuliert und
mit Sauerstoff angereichert. Der Sauerstoffanteil im Verbrennungsgas stellt sowohl fiir
die Verbrennung und Kalzinierung als auch fiir die energetische Effizienz des Calcium-
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Abb. 5.15.: Stabiler Pilotbetrieb am Regenerator mit Temperaturprofil (a) und Gas-
konzentrationen des COs -Stroms feucht (b) und trocken (c).
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Looping-Verfahrens eine wichtige Grofie dar. Je grofier der Sauerstoffanteil gewéhlt
wird, desto grofler ist auch die Wahrscheinlichkeit fiir Temperaturspitzen, welche die
Sorbensdegradation beschleunigen. Dariiber hinaus steigen Risiken einer Beschiddigung
der Anlagentechnik aufgrund von lokalen Ubertemperaturen. Geringe Sauerstoffanteile
erfordern jedoch hohe Abgas-Rezirkulationsraten, was einen hohen Gesamtabgasvolu-
menstrom im Rauchgasstrang bewirkt, der zur Rezirkulation gekiihlt, gefiltert und nach
Rezirkulation im Regenerator erneut auf Prozesstemperatur aufgeheizt werden muss.
Dies bewirkt nicht nur einen hohen Brennstoffverbrauch, sondern erfordert auch eine
Groflerdimensionierung des Regenerators sowie der Komponenten im Abgasstrang wie
z.B. Dampferzeuger, Filter und Rezirkulationsgeblédse und der Turbine mit Generator.
Fiir eine industrielle Calcium-Looping-Anlage sollte deshalb ein Auslegungspunkt nahe
an der maximal moglichen Sauerstoffeintrittskonzentration gewahlt werden.

Dieses Ziel wurde in den Calcium-Looping-Pilotversuchen aufgenommen und eine
Maximierung der Sauerstoffeintrittskonzentration angestrebt. Dabei wurden bis dato
reale Eintrittskonzentrationen bis zu 48 Vol.-% ; ohne Auftreten von Temperaturspit-
zen iiber die gesamte Regeneratorldnge gefahren. Das zeigt einerseits die sehr guten Be-
triebseigenschaften von Wirbelschichtreaktoren mit einer sehr guten Warmeverteilung
durch das Bettmaterial auf. Andererseits tragt die endotherme Kalzinierungsreaktion
als Temperatursenke ebenfalls zu einer Homogenisierung der Temperaturen im Rege-
nerator bei. Es wird angenommen, dass sich die Reaktionszone von Kalzinierung und
Verbrennung aufgrund des schnellen Kalzinierungsprozesses ortlich iiberlagern und sich
somit gegenseitig positiv beeinflussen.
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Abb. 5.16.: Typische Gaseintrittskonzentrationen von Sauerstoff, Kohlenstoffdioxid
und Wasserdampf am Regenerator (feucht).

Beispielhaft sind in Abbildung die Eintrittsgaskonzentrationsverlaufe im Re-
generator in einem stationédren Versuchsbereich dargestellt. In diesem Fall wurde ein
Sauerstoffanteil am Eintritt von 43 Vol.-% sowie durch Rezirkulation ein COs-Anteil
von 37 Vol.-% bei einem Wasserdampfanteil von 14 Vol.-% messtechnisch bestimmt. Mit
diesen Versuchen konnte somit gezeigt werden, dass ein effizienter Betrieb des Regene-
rators mit hohen Sauerstoffanteilen moglich ist.

Aufgrund der bisherigen sehr guten Erfahrungen mit der Oxy-Fuel-Kalzinierung mit
hohen Sauerstoffanteilen wird davon ausgegangen, dass auch eine weitere Steigerung der
Sauerstoffanteile ohne Auswirkung auf die Temperaturhomogenitéit noch moglich ist.
Dies kann an der bestehenden Calcium-Looping-Pilotanlage durch Versuche mit sehr
hoher erforderlicher Feuerungsleistung in bestimmten Grenzen noch realisiert werden.
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Eine Steigerung hin zu deutlich hoheren Sauerstoffanteilen von 70 Vol.-% ist jedoch
anlagentechnisch nicht méglich, da keine ausreichende Wirmesenke fiir die proportional
zum Sauerstoffstrom steigende Verbrennungsleistung des Regenerators vorhanden ist.
Regeneratoren fiir extrem hohe Sauerstoffanteile im Verbrennungsgas, falls dies aus
verbrennungstechnischer Sicht iiberhaupt moéglich ist, miissten im Querschnitt kleiner
dimensioniert werden, damit die erforderliche Verbrennungsleistung zu den iibrigen
Prozessparametern passt.

5.4.2. Kalzinierungsverhalten unter Luft- und Oxy-Fuel-Atmosphare

Ein hoher Kalzinierungsgrad ist, wie in Abbildung[5.14]gezeigt, von zentraler Bedeutung
fiir hohe Abscheidegrade im Gesamtprozessbetrieb. Um den Karbonator unabhingig
vom Regenerator untersuchen zu kénnen, wurde die Kalzinierung im experimentellen
Versuchsbetrieb zuerst unter Luftatmosphére durchgefithrt. Dies ermoglichte eine si-
chere Kalzinierung bei vergleichsweise geringen Temperaturen. Abbildung zeigt
die Ergebnisse der Sorbensanalysen des Regenerators. Darin ist der CaCOs-Anteil im
Sorbens nach der Regeneration iiber die Temperatur sowie unterteilt nach Luft- und
Oxy-Fuel-Regeneration dargestellt.
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Abb. 5.17.: Karbonatanteil des kalzinierten Sorbens aus dem Regenerator in
Abhéngigkeit von der Kalzinierungstemperatur bei Luft- und Oxy-Fuel-
Kalzinierung.

Es zeigt sich ein deutlicher Unterschied im Kalzinierungsverhalten zwischen Luft-
und Oxy-Fuel-Atmosphére. Verantwortlich fiir den Effekt sind die verschiedenen COs -
Konzentrationen im Regenerator, wovon die reaktionsbestimmenden COs -Partialdrii-
cke mafigeblich abhéingen. Schon unter 900°C werden bei der Luftkalzinierung mit
ca. 30 Vol.-% COs in der Reaktionszone sehr geringe Restkarbonatgehalte erreicht. Im
Oxy-Fuel-Regenerationsfall, welcher den realen Prozessbetrieb darstellt, liegt die COx -
Konzentration zwischen 70 und 80 Vol.-%, wodurch sich der Betriebsbereich vom zu
iiberwindenden chemische Gleichgewicht entfernt. Es werden zur Kalzinierung héhere
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Temperaturen erforderlich. Die gemessenen Restkarbonatgehalte der Oxy-Fuel-Ver-
suchspunkte liegen deutlich tiber denen der Luftkalzinierung. Gleichzeitig zeigt die
Steilheit der Kurven eine weitaus groflere Temperaturabhéangigkeit der Reaktion auf. In
Oxy-Fuel-Atmosphire betragen die Restkarbonatgehalte bei 920 °C ca. 2 %. Aufgrund
der Bestrebung eine moglichst schonende Kalzinierung zu erzielen, wurden nur wenige
Versuchspunkte bei Temperaturen iiber 920 °C gefahren. Die wenigen Versuchspunkte
zwischen 930°C und 950°C deuten auf mogliche Restkarbonatgehalte von unter ei-
nem Prozent im Bereich von 930°C hin. Eine Temperatur von maximal 930-940°C
wird deshalb als Zieltemperatur fiir eine nahezu vollstéindige Kalzinierung identifiziert.
Gleichwohl ist dies ein fiir die Kalzinierung sensibler Temperaturbereich welcher einen
optimalen Regeneratorbetrieb erfordert. Temperaturen iiber 940 °C sollten vermieden
werden da zu erwartende Sinterungs- und Agglommerationsprozesse negative Auswir-
kungen auf die Abscheidefdhigkeit des Sorbens haben.

Der Kalzinierungsgrad, welcher neben dem Restkarbonatgehalt auch den Karbonat-
gehalt vor der Kalzinierung beinhaltet, ist in Abbildung dargestellt. Mit dieser
Auswertung sollte tiberpriift werden, ob der Karbonatgehalt vor der Kalzinierung und
die spezifische Kalzinierungszeit (tgeq/ Xgaco3) im Regenerator einen Einfluss auf die
Kalzinierung haben. Wie vermutet zeigte sich, dass ein Einfluss der Verweilzeit, also
die Kalzinierungsdauer, keinen nachweisbaren Einfluss auf den Kalzinierungsgrad hat.

Im Luftregenerationsfall zeigt sich erneut ein sehr guter Kalzinierungsgrad ab Tem-
peraturen oberhalb von 870°C, ohne Einfluss der Kalzinierungszeit. Gleichzeitig tritt
im Bereich geringer Temperaturen eine breitere Streuung des Kalzinierungsgrads auf,
welche auf die Ndhe zum chemischen Gleichgewicht und ggf. variierende COs -Konzen-
trationen im Regenerationsbetrieb, z.B. aufgrund verschiedener Feuerungsleistungen,
zuriickgefithrt wird.
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Abb. 5.18.: Kalzinierungsgrad des Sorbens aus dem Regenerator in Abhéngigkeit von
der Kalzinierungstemperatur bei Luft- und Oxy-Fuel-Kalzinierung sowie
verschiedene spezifische Verweilzeiten (tgeq/ XgaCO3) des Sorbens im Rege-
nerator.
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Ein dhnliches Verhalten wird bei der Oxy-Fuel-Kalzinierung beobachtet, welche auf-
grund hoherer COg -Partialdriicke erneut deutlich temperatursensitiver ist. Ein Einfluss
der Kalzinierungszeit kann fiir diesen Fall nicht erkannt werden. Es ist deshalb davon
auszugehen, dass die Kalzinierung bei spezifischen Kalzinierungszeiten oberhalb von
10 min, wie in Abbildung dargestellt, rein temperaturgetrieben ist und reakti-
onskinetische Einfliisse nur bei deutlich kiirzeren Reaktorverweilzeiten einen Einfluss
haben. Fiir die anlagentechnische Auslegung des Regenerators bedeutet dies, dass Re-
aktorverweilzeiten entsprechend der Ergebnisse so kurz wie moglich gehalten werden
sollten um gleichzeitig die thermische Alterung des Sorbens wihrend der Verweildauer
minimal zu halten.

5.4.3. Sorbensverhalten unter realen Kalzinierungsbedingungen

Die Ergebnisse der vorangegangenen Kapitel zeigen, dass das Erreichen hoher COs -
Abscheidegrade eine vollstéindige Kalzinierung des Sorbens erfordert und im Oxy-Fuel-
Betrieb erhohte Temperaturen notwendig sind. Gleichzeitig ist bekannt, dass hohe Kal-
zinierungstemperaturen eine beschleunigte Abnahme der Sorbenskapazitit zur Folge
haben, die auf ein beschleunigtes Porengroflenwachstum und eine damit verbundene
Abnahme der spezifischen Oberfliche des Sorbens zuriickgefiihrt werden kann (siehe
Kapitel .

FEine Untersuchung des Sorbensverhaltens im realen Verbrennungsbetrieb soll wei-
tere Auskiinfte iiber die Auswirkung der Kalzinierung aus Sorbensperspektive geben.
Abbildung zeigt die mittlere Sorbenskapazitatﬂ im kinetisch limitierten Reakti-
onsbereich X4, aller Sorbensproben aus stationiren Versuchspunkten. Dies gibt Auf-
schluss iiber die Temperaturabhingigkeit der Sorbenskapazitit bei realer Kalzinierung
in der Verbrennungswirbelschicht. Wie erwartet sinkt die maximal gemessene Sorbens-
kapazitit durch temperaturbedingt beschleunigte Degradation. Im Temperaturbereich
von 930°C liegt die maximal gemessene mittlere Sorbenskapazitit noch bei 7-8 %, bei
950 °C werden nur noch 6% erreicht. Die minimal gemessene Sorbenskapazitiit liegt
unabhingig von der Temperatur bei ca. 5 %.

Ziel der Regeneratorbetriebsstrategie sollte der Erhalt einer maximalen Sorbenska-
pazitit sein, damit eine bestmogliche Abscheidung erreicht wird. Gleichzeitig muss das
Sorbens jedoch durch die Wahl einer ausreichenden Kalzinierungstemperatur vollstindig
kalziniert sein. Innerhalb dieses Spannungsfelds eine optimale Betriebsstrategie zu fin-
den, stellt aufgrund des sehr engen Temperaturfensters eine besondere Herausforderung
dar. Uber die Temperaturwahl hinausgehende Moglichkeiten zur Maximierung der Kal-
zinierung und COs-Abscheidung sowie die Minimierung der Degradation wurden im
Rahmen des Versuchsbetriebs erkannt: (i) Eine Minimierung der zur vollsténdigen Kal-
zinierung bendttigten Verweilzeit des Sorbens im Regenerator durch die entsprechende
Dimensionierung des Regenerators stellt eine Moglichkeit dar, da hierdurch das tempe-
raturinduzierte Korngrofenwachstum verzogert werden kann. (i) kann eine schonende
Regeneration mit moglichst homogenen Temperaturen im Kalzinierer ohne lokale Tem-
peraturspitzen die Sorbenskapazitéit erhalten. Beide Strategien stellen jedoch lediglich

'Die Sorbenskapazitit wurde in Laboranalysen mittels TGA bei trockener Atmosphére und Partikel-
grofenklasse 300-600 um gemessen.
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Abb. 5.19.: Mittlere Sorbenskapazitéit im kinetisch limitierten Reaktionsbereich X ,,qz
aller Sorbensproben aus stationédren Versuchspunkten in Abhéngigkeit der
Kalzinierungstemperatur.

Optimierungsmoglichkeiten dar und vermogen nicht die physikalischen Grenzen zu ver-

schieben.

Eine weitere Moglichkeit, die mittlere Sorbenskapazitit zu verbessern, ist die erhdhte
Zugabe von frischem Kalkstein. Hierzu wurde bei der Auswertung der einzelnen Sor-
bensproben zwischen den Parametern Frischkalkzufuhr und Temperatur differenziert.
Abbildung [5.20] zeigt diese Auswertung und offenbart einen deutlichen Einfluss der
verschiedenen Parameter auf die Sorbenskapazitéit. Bei geringen Kalzinierungstempe-
raturen ist der Effekt der Frischkalkzugabe stérker ausgepriagt und wird mit hoherer Re-
aktortemperatur geringer. Somit ist diese Mainahme bei der Oxy-Fuel-Kalzinierung als
alleiniges Mittel zur Sorbensoptimierung ebenfalls nicht geeignet und kann nur zu einem
begrenzten Umfang eine Verbesserung der COq-Abscheidung herbei fithren. Dartiber
hinaus muss bei der Anwendung von Calcium-Looping in Kraftwerken stets der Ver-
brauch von Kalkstein beriicksichtigt werden, da bei hoher spezifischer Frischkalkzufuhr
ein erheblicher zusétzlicher logistischer Aufwand am Kraftwerk entsteht. Dass ein ho-
her Abscheidegrad auch bei geringen mittleren Sorbenskapazitdten moglich ist, konn-
te in verschiedenen Versuchspunkten nachgewiesen werden. Ein wichtiger Aspekt ist
die verbesserte Abscheidung von COy durch Wasserdampfprisenz welche insbesondere
im diffusionslimitierten Reaktionsbereich verbesserte Abscheidung erméglicht. Da die
mittlere Verweilzeit im Karbonator generell iiber der Reaktionszeit t* bis zum Errei-
chen von Xyrax liegt, kann die Sorbenskapazitéit in einer realen Anlage auch iiber den
Wert Xyax hinaus genutzt werden. Je grofler die Karbonatorverweilzeiten, entweder
durch geringe spezifische Sorbenszirkulationsraten oder aufgrund eines hohen spezifi-
schen Karbonatorinventars, desto relevanter wird der Anteil an Reaktion welcher im
diffusionslimitierten Bereich ablduft. Welche Potentiale dariiber hinaus bestehen die
mittlere Kapazitdat auch trotz limitierender Bedingungen im Regenerator zu erreichen,
wird in den nachfolgenden Kapiteln und [6.4] noch behandelt.
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Abb. 5.20.: Verlauf der Sorbenskapazitit verschiedener Proben in Abhéingigkeit der spe-
zifischen Frischkalkzufuhr sowie der Kalzinierungstemperatur.

5.5. Untersuchung der Sorbenseigenschaften

Kalkstein ist aufgrund seiner geringen Hérte und hohen Porositit anfillig fiir Abra-
sion, vor allem im kalzinierten Zustand. Dariiber hinaus weisen Kalksteine abhéngig
von ihrer Herkunft und Bearbeitung unterschiedliche Eigenschaften hinsichtlich Harte,
Groflenverteilung, Sorbenskapazitidt oder Umsatzgeschwindigkeit bei der Reaktion auf,
die fiir den Betrieb des Calcium-Looping-Verfahrens eine zentrale Rolle spielen. Diese
Aspekte werden nachfolgend durch Analysen von Sorbensproben aus dem Prozessbe-
trieb sowie Untersuchungen durch thermogravimetrische Analyse untersucht.

5.5.1. Charakterisierung von Abrieb

Sorbensabrieb wurde im Pilotanlagenbetrieb als sensibler Parameter zur Darstellung
eines stabilen Verfahrensbetriebs erkannt und wird deshalb in dieser Arbeit vertieft
untersucht. Abbildung links zeigt exemplarisch die PartikelgrofSenverteilungen der
in 5 verschiedenen Versuchskampagnen verwendeten Kalksteine. Es zeigt sich, dass
trotz identischer Herkunft und Groéflenklasse des Kalksteins C58 eine deutliche Abwei-
chung der Partikelgrofle auftritt. Der Grund hierfiir kann am Schichtenaufbau eines
Steinbruchs liegen, welche sich in Alter und Hértegrad unterscheiden. Dariiber hin-
aus spielen triviale Aspekte wie das Wetter am Tag der Sprengung eine Rolle. So
erhoht sich z.B. der Feinanteil bei regennassem Kalkstein durch anhaftende Staubpar-
tikel trotz identischer Siebmaschenweite. Dass geringe Mengen Staubpartikel aus dem
Herstellungsprozess im Rohmaterial vorhanden sind, zeigt Abbildung (a). Betrach-
tet wird ein Rohkalksteinpartikel, welchem feine Staubpartikel mit der Groéfle weniger
pm anhaften. Diese werden, wie in (b) dargestellt, im Betrieb vom Korn abgetrennt und
konnen bei Ablagerung in kritischen Reaktorbereichen, wie dem Zyklon, zu Betriebspro-
blemen fiihren. Zusétzlich erzeugt ein Wirbelschichtreaktor selbst Abrieb, welcher auf
vergleichsweise hohe mechanische und thermische Belastung zuriickzufiihren ist. Ziel
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der Verfahrensentwicklung war deshalb, sowohl Abrieb als auch die Auswirkung von
Abrieb zu minimieren.
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Abb. 5.21.: PartikelgroBenverteilungen der verwendeten Rohkalksteine (a) und von aus-
getragenem Kalksteinstaub aus den Reaktoren (b).

Ursachen fiir Abrieb sind stédndige Kollisionen zwischen einzelnen Partikeln, aber
auch Reibung mit den Reaktorwénden, insbesondere die in den Zyklonen verursachte
Abrasion und Fragmentierung. Aufnahmen mit dem Rasterelektronenmikroskop konn-
ten die Existenz beider Mechanismen zeigen (sieche Abbildung , wie aus Aufnahme
(b) hervorgeht. Dieses zeigt ein an den Korngrenzen durch Abrieb weitgehend glatt
geschliffenes Einzelpartikel, welches an der unteren Ecke eine frische Absprengung auf-
weist. Aufgrund der Aufnahmen des Rohkalksteins (c) wird vermutet, dass sich bereits
im Rohkalkstein existente Mikrorisse durch Betriebsbelastungen fortpflanzen und {iber
die Betriebsdauer zu Abplatzungen fithren. Abrieb an der Partikeloberfliche wird hin-
gegen aufgrund einer Schwéchung der Partikelstruktur vermutet. Wie der Vergleich
zweier Partikelschnitte zeigt, weist Rohkalkstein im Schnitt (e) eine kompakte und
wenig porose Gesteinsstruktur auf. Im Vergleich sind im Schnitt (f) eines kalzinierten
Partikels deutlich filigranere Porenstrukturen zu erkennen. Kalziniertes Sorbens ist auf-
grund dieser geschwichten Partikelstruktur weniger abriebsresistent als Rohkalkstein
bzw. karbonatisiertes Sorbens.

Abrieb bzw. Fragmente von Sorbenspartikeln werden abhéngig von der Partikelgrofie
entweder im System gehalten oder mit dem Rauchgas iiber die Zyklone ausgetragen.
Der ausgetragene Abrieb wurde in Abbildung (rechts) ebenfalls auf seine Partikel-
groenverteilung untersucht und liegt abhéngig vom Auffangort (Sekundérzyklon oder
Filter) im Bereich von 2-20 um. Sofern Partikel dieser Grofle im System verbleiben,
konnen diese, unterstiitzt von interpartikuldren Haftkriften, zu Ablagerungen fithren.
Im Pilotbetrieb wurden Ablagerungen verstéirkt im Primérzyklon des Regenerators auf-
grund ungiinstig gewéahlter Betriebsbedingungen, z. B. bei zu schneller Kalzinierung bei
hohen Temperaturen, und in Verbindung mit einer hohen spezifischen Frischkalkzufuhr
beobachtet. Ein erhohter Anteil groberer Staubpartikel im Regenerator weist zudem
darauf hin, dass schnelle Kalzinierung zu einer Fragmentierung bzw. einem Zerplatzen
von Sorbenspartikeln beitragt.

Arbeiten von Mikulcic weisen zudem darauf hin, dass bereits bei Temperaturen von
900-930°C der Erweichungspunkt von CaO beginnt [158], [I59]. Speziell feine Partikel,



5.5. Untersuchung der Sorbenseigenschaften 81

m

WD=98mm Mag= X File Name = u40018.tif
ampl kall FELMI-ZFE-GRAZ

(a) Einzelpartikel Rohkalkstein

KV Detector

File Name = u40035 WD=100mm Mag= 2.00KX
FELM-ZI EHT = 5.00

File Name = u40134.tif

WD=73mm Mag= File Name = u0125
EH y i FELMI-ZFE-GRAZ

EHT= 700V Detector Sample D fang VP 0. Dampf  FELM

(e) Schnitt Rohkalkstein (f) Schnitt Regeneratorpartikel

Abb. 5.22.: Oberflichenbeschaffenheit des Rohkalksteins (a), Partikel aus stationérem
Betrieb in karbonatisiertem Zustand bei realem Rauchgas (b), Ober-
flachenansicht beider Partikel in Vergroferung (¢) und (d), Schnitte durch
Rohkalkstein (e) sowie voll kalzinierten Sorbenspartikel (f).
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welche im System verbleiben, neigen deshalb zum Anhaften im Zyklon. Unterstiitzt
wird dies durch hohe Gasgeschwindigkeiten im System welche die Energie fiir Partikel-
/Wandkollisionen liefern und dadurch zusétzlich zur Kompaktierung der Anhaftungen
beitragen. Bilden sich gréflere Anbackungen an den Zyklonwénden, kann dieser beim
Abfallen von Schollen verstopfen. Im Extremfall wachsen die Wénde oder das Tauchrohr
durch Anbackungen zu und fithren so zum Ausfall. Aufgrund dessen, ist ein hinsicht-
lich Temperatur aber auch Gasgeschwindigkeiten prézise betriebener Regenerator ein
Schliisselaspekt fiir reibungsfreien Prozessbetrieb.
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Abb. 5.23.: PartikelgroBenverteilungen im zeitlichen Verlauf fiir verschiedene Betriebs-
bedingungen: (a) Prozessbetrieb mit konstanter Frischkalkzugabe; (b) die
zeitliche Partikelgroffenabnahme bei ausgesetzter Zugabe von Frischkalk.

Auftretender Abrieb ldsst sich anhand von Abbildung analysieren. Dargestellt
ist die PartikelgroBenverteilung des Rohkalksteins aus Versuchskampagne 7 sowie des
Bettmaterials in einem stationdren Zustand bei konstanter Frischkalkzugabe (links)
sowie bei unterbrochener Frischkalkzugabe (rechts) jeweils im zeitlichen Verlauf iiber
mehrere Stunden.

Bei konstanter Frischkalkzugabe zeigt sich eine gleichbleibende Partikelgrofienverteil-
ung im zeitlichen Verlauf. Das Bett befindet sich in einem stationdren Zustand, in dem
sich eine représentative Mischung an Partikeln mit unterschiedlicher Verweildauer und
Abrieb einstellt. Die Verminderung des mittleren Partikeldurchmessers durch Abrieb
liegt damit bei ca. 60-70 yum. Da in der Partikelgréfienverteilung keine signifikanten
Feinanteile erkennbar sind, kann von einem Austrag dieser Fraktion ausgegangen wer-
den. Die Auslegung des Zyklons ist mit einer unteren Trenngrenze von ca. 100-150 pm
demnach ein guter Kompromiss zwischen ausreichender Riickhaltung von Bettinventar
und Austrag von Feinstpartikeln als potentielle Verursacher von Betriebsproblemen.

Abbildung (b) zeigt Partikelgrofenanalysen von Proben im zeitlichen Abstand
von 1,5 h bei unterbrochener Frischkalkzufuhr. Hieraus lésst sich der Abrieb der Sorbens-
partikel {iber die Zeit verfolgen. Es zeigt sich, dass die Abnahme des mittleren Parti-
keldurchmessers mit zunehmender Dauer geringer wird, d.h. die Partikel mechanisch
zunehmend stabil sind. Dies ldsst die Vermutung zu, dass eine Partikelfragmentierung
vor allem in der Phase unmittelbar nach Zugabe des Kalksteins in das Reaktorsystem,
d.h. wihrend der ersten Aufheizung bzw. den ersten Kalzinierungszyklen auftritt. Es
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wird vermutet, dass ein Teil der Partikel aufgrund der schnellen ersten Aufheizung im
Regenerator und der spontan ablaufenden Kalzinierung fragmentiert. Gleichzeitig wird
interpretiert, dass nach der ersten Kalzinierung ein mechanisch geschwéchter Partikel
vorliegt, dessen hochpordse Struktur nach der ersten Kalzinierung verstérkt zu Abrieb
neigt und sich erst mit zunehmender Versinterung stabilisiert. Diese Erkenntnis deckt
sich damit auch mit einer Vielzahl an Laborversuchen (vgl. [154], [29], [59], [140], [190],
[189]).

Abhdngigkeit des Abriebverhaltens von der spezifischen Frischkalkzugabe

Im Pilotbetrieb wurde erkannt, dass die Menge an Staubbildung stark von der zu-
gefithrten Frischkalkmenge abhéngt. Mit steigender Frischkalkmenge oder unmittelbar
nach dem ersten Befiillen der Anlage, konnte {iberdurchschnittlich viel Staubaustrag
am Regenerator erkannt werden. Um zu iiberpriifen ob sich Staub bei hohen Frischkalk-
mengen im System akkumuliert, wurden erneut Partikelgrofienverteilungen von Proben
verschiedener Versuchspunkte ermittelt. Der auftretende Abrieb lisst sich anhand von
Abbildungp.24]aufzeigen. Dargestellt ist die Partikelgrofienverteilung des Rohkalksteins
sowie des Bettmaterials bei einer spezifischen Frischkalkzugabe von 0,03 molcacos/molco,
und 0,08 molcacos/molco, von Karbonator- (a) sowie Regeneratorproben (b). Der Roh-
kalkstein dient in dieser Betrachtung als Referenz. Er weist einen mittleren Partikel-
durchmesser von 360 ym und einen minimalen Partikeldurchmesser von 140 ym auf.
Die Partikelprobe, entnommen bei hoher Frischkalkzugabe, weist einen mittleren Par-
tikeldurchmesser von 320 um im Karbonator sowie 310 pum im Regenerator auf, was
einen Abrieb von ca. 40-50 um bezogen auf den Rohkalkstein bedeutet. Die Reduzie-
rung der Frischkalkzugabe auf 0,03 molcacos/molco, ergab im Vergleich nur geringe Un-
terschiede. Die mittleren Partikelgrofien bei geringer spezifischer Frischkalkzugabe sind
im Vergleich ca. 10-15 pm kleiner. Dies ldsst sich auf die daraus resultierende grofiere
Verweilzeit im Reaktorsystem zuriickfithren und bestétigt damit indirekt die zuvor dar-
gestellten Erkenntnisse zum Abriebverhalten im Zeitverlauf.
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Abb. 5.24.: Partikelgroflenverteilungen verschiedener Feststoffproben aus stationéren
Betriebszusténden mit unterschiedlicher spezifischer Frischkalkzugabe.
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Im Bereich der kleineren Partikelgréfien, welcher hinsichtlich Staubbildung und deren
Akkumulation im System relevant ist, lédsst sich ebenso wie bei grofieren Partikelgrofien
kein grofler Unterschied feststellen. Speziell im Karbonator, in dem die Sorbensproben
am Siphon des turbulent betriebenen Reaktors entnommen werden, kann kein signifi-
kanter Staubanteil festgestellt werden. In der Regeneratorprobe ist zu erkennen, dass
ca. 9% der Partikelmasse des benutzten Kalksteins kleiner als der urspriingliche mini-
male Partikeldurchmesser des Rohkalksteins von 141 um ist. Dieser Anteil an Feinpar-
tikeln und der kleinere mittlere Partikeldurchmesser zeigen anschaulich die Existenz
von Abrieb, welcher bis zu einer Partikelgréfie von ca. 25 pm im System gehalten wird.
Allerdings unterscheiden sich sowohl Abrieb als auch Feinanteile im System zwischen
hoher und geringer Frischkalkzugabe nicht signifikant. Es wird daher auf eine moderate
Auswirkung der Frischkalkzugabe auf den Verfahrensbetrieb geschlossen.

Auswirkung der Rauchgasfeuchte auf das Abriebverhalten

In Kapitel wird der Einfluss der Rauchgasatmosphére auf die Eigenschaften von
Kalkstein hinsichtlich seiner Reaktionskinetik beschrieben. Reales Rauchgas, welches
abhéngig vom Brennstoff und der Art der Rauchgasbehandlung zwischen 10-30 Vol.-%
Wasserdampf enthélt, verbessert die Einbindung von COsin das Sorbens signifikant.
Ein weiterer Effekt von Wasserdampf im Rauchgas wurde im Rahmen der Pilotversu-
che erkannt und untersucht. Es wurde beobachtet, dass der Feinanteil im Karbonator
sowie die zugehorige Menge an Staubaustrag bei feuchter Rauchgasatmosphire deutlich
ansteigt. Zur weiteren Untersuchung wurden PartikelgroBenanalysen des Karbonators
und Regenerators bei verschiedenen Rauchgasfeuchtegehalten (trocken und 15 Vol.-%)
untersucht (siehe Abbildung . Am Karbonator zeigt sich, dass die mittlere Par-
tikelgrofe zwischen trockenem und realem Rauchgas nur geringfiigig abweicht. Aller-
dings tritt im kleinen Partikelgroflenbereich zwischen 20-140 um ein deutlich erhchter
Staubanteil bei realer Rauchgasatmosphére auf, wihrend bei trockenem Rauchgas nur
geringe Mengen Feinanteil festgestellt wurden.

Warum dieser Effekt auftritt, scheint auf den ersten Blick nicht nachvollziehbar, da
das Sorbens im normalen Betriebsbereich des Karbonators oberhalb von 600°C ent-
weder als CaO oder bereits karbonatisiert als CaCOg vorliegt. Fiir eine Schwéchung
des Partikels durch Wasserdampf miissten im Reaktorsystem Temperaturen von un-
ter 500 °C vorliegen, welche aufgrund der Messungen theoretisch ausgeschlossen sind.
Genauer betrachtet kann Calciumhydroxid (Ca(OH)sz) jedoch lokal, in messtechnisch
nicht erfassten Bereichen, auftreten. In Betracht kommt hierfiir der Bereich der Flui-
disierungsdiisen, durch die das Rauchgas mit ca. 150 °C eingeblasen wird. Es ist daher
denkbar, dass eine Partikelschwéchung durch Hydroxidbildung unmittelbar und sehr
schnell im Bereich der Diisen ablduft und in Verbindung mit den Abrasionskriften in
der Wirbelschicht Abrieb verursacht.

Laboranalysen konnten zeigen, dass in den Karbonatorproben ein Calciumhydroxid-
anteil von 4,4mol.-% enthalten war. Daher wird die Theorie lokaler Hydroxidbildung
als plausibel bewertet. Aus den Partikelgrofienverteilungen wird zudem geschlossen,
dass der Hydroxidanteil sich an der dufleren Partikelschale bildet, welche dann zwar
ein erhohtes Abriebspotential aufweist, jedoch nicht bis in die Tiefe der Partikel durch-
dringt.
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Abb. 5.25.: Partikelgroflenverteilungen verschiedener Feststoffproben aus stationéren
Betriebszustéinden mit simuliertem trockenen Rauchgas sowie realistischem
Rauchgas mit 15 Vol.-% H50O.

Spétestens im Regenerator wird der Ca(OH),-Anteil dann vollstandig kalziniert und
aufgrund thermischer und mechanischer Beanspruchungen vermutlich iiberwiegend ab-
gerieben. Dies kann im folgenden auch im Regenerator zu einem erhthten Staubanteil
fithren und somit die PartikelgrofSenverteilung des Bettmaterials verschieben. Anhand
von Abbildung [5.25| (b) wird deutlich, dass der mittlere Partikeldurchmesser im Re-
generator bei realem Rauchgas um ca. 30 yum absinkt. Auch der Staubanteil im Bett
steigt von etwa 7 auf 11,5 Gew.-% an.
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(a) Trockenes Rauchgas Regenerator (b) Reales Rauchgas Regenerator

Abb. 5.26.: Oberflachenbeschaffenheit der Partikel aus stationdrem Betrieb bei tro-
ckenem simuliertem Rauchgas (a) sowie bei realem Rauchgas mit 14 Vol.-%
H»0 im voll kalzinierten Zustand (b).

Weitere Bestétigung findet die angestellte Vermutung durch ergdnzende Rasterelek-

tronenmikroskopaufnahmen der Sorbensoberfliche mit 2000-facher Vergréflerung. Wihr
end das mit trockenem Rauchgas beaufschlagte Sorbens eine portse aber homogene
Oberflachenstruktur aufweist, ist die Oberfliche des mit realem Rauchgas betriebenen
Sorbens durchzogen von Rissen und Schollen, wie sie aufgrund des Kornvolumenwachs-
tums bei der Calciumhydroxidbildung entstehen. Aufgrund dieser Schwéichung der Par-
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tikelstabiliéit, ist ein erhohter Abrieb bei realem Rauchgas erkliarbar. Die abschlielende
Beantwortung der Frage nach der Beeinflussung des Verfahrensbetriebs durch erhéhten
Abrieb in Verbindung mit partieller Hydroxidbildung erfolgt nachfolgend durch Bilan-
zierung des Abriebs im Pilotanlagenbetrieb.

Gezielte Prozessoptimierung durch Hydroxidbildung und Abrieb

Die Erkenntnis der vorangegangenen Untersuchung wirft die Frage auf, ob sich iiber eine
gezielte Verfahrensstrategie von partieller Hydroxidbildung der Partikelschale in Ver-
bindung mit kontrollierbarem Abrieb eine Deaktivierung des Sorbens vermeiden oder
verlangsamen ldsst. In der Theorie startet Versinterung an der Oberfliche des Partikels
und pflanzt sich ins Innere des Partikels fort [I09]. Die rasterelektronenmikroskopische
Aufnahme (Abbildung belegt genau dieses Verhalten anhand von drei Beispiel-
partikeln aus dem Pilotanlagenbetrieb mit simuliertem trockenen Rauchgas.

Ausgehend von der Partikeloberfliche formt sich eine Schale, welche bei den drei
dargestellten Partikeln (links) unterschiedlich ausgepriigt ist. Es liegt die Vermutung
nahe, dass es sich um Partikel unterschiedlichen Alters bzw. unterschiedlicher Zyklen-
zahl im Prozess handelt. Gemein ist den Partikeln eine dhnliche Struktur im Kern,
welche auf den Zustand der urspriinglichen Porositéit hindeutet. An der Schale befindet
sich, insbesondere an den Partikeln rechts unten und oben eine Schicht, welche eine
deutlich verringerte Porositidt aufweist, was auch von der Detailansicht (b) bestétigt
wird. Diese Art Versinterungseffekt an der Partikelschale, welcher die Diffusion von
COg2 ins Partikelinnere hemmt, wird als eine Ursache fiir die mit zunehmender Zyklen-
zahl abnehmende COs -Kapazitiat X ;.. gesehen.

100 pm

Sample ID = CL-04-32 Regenerator Fi

(b) Detailansicht Partikelschale

(a) Versinteru;g Partikelschale
Abb. 5.27.: Partikel mit unterschiedlichem Versinterungsgrad in der dufleren Partikel-
schale (a) mit Detailansicht der Partikelschale (b).

Ein Losungsweg oberflichlich versinterte Partikel in zwei einfachen Schritten wieder
zu reaktivieren soll an dieser Stelle aufgezeigt werden:

(i) Eine partielle Reaktion der diffusionshemmenden &ufleren Partikelschale mit kal-
tem und feuchtem Rauchgas zu Ca(OH), kann diese gezielt schwéchen.
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(ii) Nachfolgender Abtrag der versinterten Partikelschale durch mechanische Bean-
spruchung setzt aktivere pordse Schichten an der Partikeloberfliche frei.

Dabei wird angenommen, dass Wirbelschichtsysteme, wie sie beim Calcium-Looping-
Verfahren zum Einsatz kommen, genau diese benotigten Bedingungen bereits erfiillen.
Zum Nachweis dieser Theorie werden in der Zukunft tiefergehende Untersuchungen not-
wendig sein. Im Rahmen dieser Arbeit konnte der vorgeschlagene Reaktivierungsprozess
nicht erprobt werden.

Quantifizierung des Abriebs im Reaktorbetrieb

Ein weiterer Baustein zur Bewertung von Abrieb ist, neben der Analyse von Parti-
kelgroBenverteilungen und Rasterelektronenmikroskopaufnahmen, die direkte Quanti-
fizierung im Prozessbetrieb. Fiir eine erfolgreiche Prozessdemonstration sowie die wei-
tere Entwicklung des Verfahrens in den Grof3imafistab, musste als Mindestanforderung
gezeigt werden, dass der Inventarverlust durch Abrieb quantitativ unterhalb der im
Verfahren minimal bendtigten Frischkalkzufuhr liegt. Dies wurde anhand von Inventar-
verlust an Sekundérzyklonen sowie Filtern dokumentiert und iiber die entsprechenden
Prozessbetriebszeitraume ausgewertet. Eine Quantifizierung des mittleren Abriebs {iber
einen Versuchszeitraum von 39 Stunden ist in Tabelle gegeben. Im Versuchszeit-
raum ergab sich ein Inventarverlust am Gesamtbett von ca. 3,1 % pro Stunde, was
einem Austausch von ca. 75 % des Bettinventars pro Betriebstag gleich kommt.

Tabelle 5.1.: Inventarverlust durch Staubaustrag als Maf fiir Partikelabrieb mit realem

Rauchgas.
‘ H Karbonator ‘ Regenerator | Gesamt
Zeitl. Inventarverlust Gew.-%/p 1.5 6,3 3,1
Spez. Inventarverlust | molcao/moloo, 0,007 0,029 0,036
Verlustanteil mol.-% 21 79 100

Definiert man den Staubaustrag in molcao/molco, analog zur spezifischen Frischkalkzu-
fuhr, ergibt sich ein Gesamtverlust von 0,036 Mol Sorbens pro abgeschiedener Molmenge
an CO9im Karbonator. Damit liegt der Verlust an Sorbens ca. 40 % unterhalb der im
Prozessbetrieb minimal zugefithrten Menge an Frischkalk von 0,05 molcao/molco, .

Weiterhin konnte anhand einer Massenbilanzierung iiber beide Reaktorabgasstrénge
bestéitigt werden, dass der Regenerator die Hauptquelle fiir Partikelabrieb darstellt.
Bezogen auf den Einzelreaktor gehen im Regenerator 6,3 % pro Stunde an Inventar
durch Abrieb und Staubaustrag verloren. Dies entspricht einem Anteil von ca. 79 %
des Gesamtsystemverlusts, wihrend dem Karbonator trotz hoherem Reaktorinventar
nur die restlichen 21 % zuzuordnen sind. Dies unterstreicht die Erkenntnisse der voran-
gegangenen Untersuchungen einer iiberproportionalen Schwéchung der Sorbenspartikel
im Regenerator durch Kalzinierung bei hohen Temperaturen und ggf. vorangegangener
partieller Hydroxidbildung.

Als Ergebnis der Untersuchung der Prozessfiihrung ergibt sich, dass ein stabiler An-
lagenbetrieb mit der verwendeten Sorbensgrofienklasse von 300-600 um unter den ge-
gebenen Verhéltnissen mit realem Kraftwerksabgas uneingeschrinkt moglich ist. Die
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Erkenntnisse zeigen zudem die Moglichkeit auf, das Verfahren auch mit reduzierter
Partikelgrofienklasse von 150-300 ym zu betreiben. Dies wiirde Potential fiir eine ver-
besserte Reaktionskinetik bieten (siehe [5.5.2)).

5.5.2. Charakterisierung der Sorbenseigenschaften im Labor

Die stofflichen Eigenschaften des Sorbens kénnen im Prozessbetrieb nur teilweise unter-
sucht werden (siehe Kapitel , da stets Laboruntersuchungen zur Analyse der Sor-
benskapazitit notwendig sind. Auch zur grundlegenden Charakterisierung des Sorbens
und einen Vergleich verschiedener Sorbentien kommen nur Untersuchungen durch Ther-
mogravimetrie in Betracht. Dieses Kapitel geht auf die Ergebnisse von TGA-Analysen
zur Sorbenscharakterisierung ein und gibt grundlegende Aufschliisse zu den fiir das
Verfahren wichtigsten Eigenschaften (Degradationsverhalten, Sorbenskapazitéit, Um-
satzgeschwindigkeit und den Effekt von Wasserdampf wihrend der Karbonatisierung)
des Sorbens.

Sorbensdegradation iiber Zyklenzahl

Die Degradation des Sorbens durch temperaturinduziertes Porenwachstum vermindert
die spezifische Sorbensoberfliche und einhergehend die zur Abscheidung im kinetisch
limitierten Reaktionsregime verfiighare Kapazitéit. Im TGA kann die Abnahme der Sor-
benskapazitit Xjprqr durch zyklische Karbonatisierung und Kalzinierung untersucht
werden. Ein Vergleich von TGA-Zyklen mit der mittleren Zyklenzahl im Calcium-
Looping-System kann nur eingeschrinkt erfolgen, da das TGA keine realen Bedingun-
gen in der Wirbelschicht abbildet. Dies liegt an einer anndhernd idealen Durchmischung
von Partikeln mit unterschiedlicher Verweilzeit im System. Deshalb lassen sich dem
Sorbens keine exakten Zyklen zuordnen, sondern lediglich eine theoretische Zyklenzahl
basierend auf der Zirkulationsrate und Frischkalkzufuhr (siehe Kapitel[2)). Dennoch sind
Untersuchungen im TGA eine wichtige Untersuchungsmethode von Sorbensproben aus
dem Prozessbetrieb, um verschiedene Kalksteine zu vergleichen und eine Vorauswahl
des Kalksteins zu treffen.

Zusétzlich zur Charakterisierung einer bestimmten Kalksteinart 1dsst sich im TGA
der Einfluss der Partikelgréfle anschaulich darstellen. Mit geringerer Partikelgrofe steigt
im Allgemeinen die fiir COs-Abscheidung verfiighbare Kapazitdt an, was im Wesentli-
chen an einem hoheren verfiigharen Oberflichenanteil liegt. In Abbildung wurde
das Degradationsverhalten des im Projekt verwendeten Kalksteins C58 fiir zwei in
der Wirbelschicht mogliche Partikelgrofenklassen (150-300 pm und 300-600 pm) unter-
sucht. Es zeigt sich das typische Degradationsprofil des Parameters X4, mit einem
vergleichsweise steilen Abnahme der Sorbenskapazitéit innerhalb der ersten 5 Zyklen
und einem residualen Verlauf fiir hohere Zyklenzahlen.

Die Degradation des C58 Kalksteins von der Schwébischen Alb verhélt sich dhnlich
zu anderen Kalksteinen, die von verschiedenen Gruppen untersucht wurden. Mittels
Gleichung wurde die Degradation mathematisch beschrieben und so die residuale
Sorbenskapazitidt X r ermittelt, was in der Pilotanlage einem Betrieb ohne Frischkalkzu-
fuhr nahe kommt. Fiir die in den Pilotversuchen verwendete Sorbensklasse 300-600 pm
ergibt sich eine residuale Kapazitit von 7,5 %. Sorbens mit kleinerer Partikelgréfie von
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Abb. 5.28.: Abnahme der Sorbenskapazitidt iiber die Zahl von Karbonatisierungs-
/Kalzinierungszyklen im TGA fiir verschiedene Partikelgrofienklassen.

150-300 pum weist eine hohere residuale Kapazitéit von 12 % auf. Dies bedeutet, dass
die Sorbenspartikelgrofie vor allem bei sehr geringer Frischkalkzufuhr (gleichbedeu-
tend mit hohen Zyklenzahlen) einen signifikanten Einfluss auf die Abscheidekapazitit
und letztlich auch auf die reale Abscheidung im Karbonator haben kann. Die theore-
tisch berechnete Zyklenzahl im Calcium-Looping-System bei realen Zirkulationsraten
und Frischkalkzugabemengen liegen mit 50-150 Zyklen noch entfernt von der residua-
len Sorbenskapazitéit. Der Einfluss auf die COs9-Abscheidung durch kleinere Partikel-
grofenklassen sollte in zukiinftigen Untersuchungen jedoch nicht aufler Acht gelassen
werden, da hierin ein erhebliches Verbesserungspotential gesehen wird.

Fine detailliertere Darstellung des Zusammenhangs von Partikelgréfie und Sorbens-
kapazitdtsabnahme ist in Abbildung fiir PartikelgréfSenklassen von 90-150 um,
150-300 pm, 300-600 um und 600-1000 wm gegeben und nach der TGA-Zyklenzahl un-
terschieden. Deutliche Unterschiede sind vor allem zwischen den Groéfienklassen 150-
300 pum, 300-600 pm und 600-1000 um zu erkennen.

Bei sehr kleinen Korngroflen war keine signifikante Verbesserung der Sorbenskapa-
zitdt zu verzeichnen, was auf die Bildung von Agglomeraten und entsprechend ver-
schlechterten Gas-Feststoffkontakt im TGA-Probentiegel zuriick gefithrt werden muss.
Sehr feine Partikelgrofienklassen werden auch deshalb fiir den Wirbelschichtbetrieb
nicht verwendet, da Agglomerationseffekte zur Beeinflussung der Fluidisierung fiihren.
Solche kohésive Schiittungen im Geldart B-Bereich liegen auflerhalb des in Wirbel-
schichten favorisierten Partikelgréfenbereichs. Aus anlagenbetrieblicher Sicht sollte da-
her die Verwendung der néichstgrofieren Partikelklasse zwischen 100-300 pm angestrebt
werden. Dies haben Voruntersuchungen zum Partikelabrieb und Betriebsverhalten be-
statigt.
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Abb. 5.29.: Zusammenhang von Sorbenskapazitit, Zyklenzahl und Partikelgréfie aus
TGA-Untersuchungen.

Untersuchung der Umsatzgeschwindigkeit im kinetisch limitierten Bereich

Das Calcium-Looping-Verfahren wird iiberwiegend im prozesstechnisch relevanten, ki-
netisch limitierten Reaktionsbereich betrieben, da die mittlere Partikelverweilzeit im
Karbonator und die Dauer der Karbonatisierung bis zum Ubergang in den diffusions-
limitierten Reaktionsbereich in #hnlichen GréSenordnungen liegt. Dieser Ubergang ist
wie in Abbildung[5.30] dargestellt abhéingig von der durchlaufenen Zyklenzahl sowie der
PartikelgroBlenklasse des Sorbens. Partikel mit gréfleren Zyklenzahlen weisen geringere
Karbonatisierungszeiten auf als frischer Kalkstein. Wie zu erwarten ist der Ubergang
zum diffusionslimitierten Reaktionsbereich bei kleinen Partikeln schneller erreicht, ob-
wohl wie in Abbildung dargestellt eine hohere X,,q,-Karbonatisierung erreicht
werden kann.

Dieser Zusammenhang zeigt, dass fiir die Karbonatisierung neben der Sorbenska-
pazitit X4, auch entscheidend ist, wie schnell die Reaktion ablauft. Mittels TGA-
Analysen wurde deshalb die Umsatzgeschwindigkeit des C58 Kalksteins ebenfalls fiir
verschiedenen Zyklen sowie fiir die schon zuvor genannten Partikelgrofienklassen be-
stimmt. Abbildung zeigt eine deutliche Verbesserung der Umsatzgeschwindigkeit
vor allem bei sehr kleinen Partikelgréfien und geringer Zyklenzahl. Im technisch re-
levanten Partikelgrofienbereich nimmt der Einfluss ab. Ebenso ist die Abnahme der
Umsatzgeschwindigkeit im Vergleich zur Abnahme der Partikelkapazitit {iber die Zy-
klenzahl gering.

Auf den Prozessbetrieb iibertragen, konnen aus den TGA-Untersuchungen damit ei-
nige Schussfolgerungen gezogen werden. Zum einen ist, falls betriebstechnisch moglich,
eine feinere Partikelgrofienklasse von minimal 100 ym zu bevorzugen. Hierdurch kann
die Sorbenskapazitit Xjr., maximiert werden. Gleichzeitig sinkt die Karbonatisie-
rungszeit bis zum Erreichen der maximalen Karbonatisierung, was vor allem auf die stei-
gende Umsatzgeschwindigkeit der Karbonatisierungsreaktion zuriickzufiithren ist. Als
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Abb. 5.30.: Zeit bis zur maximalen Karbonatisierung im schnellen Reaktionsbereich fiir
unterschiedliche Partikelgrofienklassen und Karbonatisierungszyklen.

Konsequenz lésst sich im Prozessbetrieb eine Verbesserung der COs-Abscheidung ab-
sehen. Alternativ erdffnet sich Potential zur Verringerung des erforderlichen spezifischen
Karbonatorinventars und Verwendung von kleineren Karbonatoren bei gleichbleibender
Abscheidung.
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Abb. 5.31.: TGA-Analyse des Zusammenhangs zwischen Umsatzgeschwindigkeit, Zy-
klenzahl und Partikelgrofle.

Einfluss von Rauchgasfeuchte auf die Sorbenskapazitat

Im Rahmen der Pilotanlagenversuche konnte bereits gezeigt werden, dass Wasser-
dampf im Rauchgas eine deutlich verbesserte COz-Abscheidung ermoglicht (siehe Ka-
pitel |5.3.2)). Anhand von TGA-Versuchen wird in diesem Kapitel untersucht, wor-
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auf die Verbesserung der Abscheidung zuriickzufiihren ist. Dabei stellte sich die Fra-
ge, ob eine verbesserte Abscheidung vor allem durch eine verbesserte Reaktionskine-
tik oder durch verbesserte Diffusion von COsin das Sorbenspartikel zuriickzufiihren
ist. Abbildung zeigt die TGA-Ergebnisse zweier Versuchsreihen mit jeweils fri-
schem Kalkstein und identischem Versuchsablauf iiber insgesamt 16 Karbonatisierungs-
/Kalzinierungszyklen. Es wird deutlich, dass sich zu Beginn der Versuche keine Ab-
weichung des Karbonatisierungsgrads zwischen feuchtem und simuliertem trockenen
Rauchgas ergibt. Erst mit zunehmender Zyklenzahl stellt sich ein Unterschied zwischen

beiden Versuchskurven ein.
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Abb. 5.32.: Thermogravimetrische Untersuchungen zur Abnahme der COs-Kapazitéit
des Sorbens iiber zyklische Karbonatisierung und Kalzinierung mit und
ohne Feuchtigkeit im Rauchgas.

Dabei wird deutlich, dass sich die Steigung beider Karbonatisierungskurven, d.h. die
Umsatzgeschwindigkeit zu Beginn der Karbonatisierung nicht signifikant unterschei-
det, was auch Arias et al. bestitigen [16]. Erst am Ubergang zum diffusionslimitierten
Reaktionsbereich werden héhere Karbonatgehalte erreicht, was auf eine Verbesserung
der Diffusion von COsin das Sorbenspartikel hindeutet. Da sich dieses Verhalten im
ersten Zyklus nicht einstellt wird folgende Erklarung herangezogen: Aufgrund der nach
der ersten Kalzinierung stark porosen Partikel kann COs oberflachlich sehr gut mit
CaO reagieren. Nach zunehmender thermischer Belastung und damit einhergehendem
Poren- sowie Porenwandstiarkenwachstum verringert sich die Oberfliche der Sorbens-
partikel so stark, dass COgnach vollsténdiger CaCOs-Belegung der Oberflichen in
tiefere Schichten der Porenwéinde vordringen muss. Die Diffusion durch bereits karbo-
natisierte Schichten lduft laut Literatur bis zu einer Schichtdicke von 50 nm schnell ab,
danach setzt die langsamere diffusionslimitierte Reaktion ein [§].

Warum die Diffusion von COs durch eine Karbonatschicht in Gegenwart von Was-
serdampf schneller ablduft, wurde von von Manovic und Anthony [147] aufgrund der
Theorie von Bhatia und Perlmutter [35] durch eine sequentiell ablaufende Zersetzung
von Karbonationen in der Karbonatschicht erklért. Eine prézisere Erklarung konnte von
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Sun et al. [209] durch die Verwendung der ., Inert Marker“-Methode gefunden werden. Er
beschreibt die Diffusion von COqin der Karbonatschicht als ionische Feststoffphasen-
diffusion in Form einer Gegendiffusion von CO%‘ und O%~ Tonen. CO; reagiert dabei an
der Karbonatoberfliiche mit O?~ Ionen zu CO2~, welches die Karbonatschicht durch-
dringt und an der CaCOg /CaO-Grenzschicht zu Karbonat reagiert. Bei Zugabe von
Wasserdampf reagieren O?~ und H*-Ionen zu OH~ welches eine deutlich hohere Dif-
fusionsgeschwindigkeit als O?~ besitzt und hierdurch auch den Transport von COs zur
CaCOj3 /CaO-Grenzschicht insgesamt erhoht.

Die im Rahmen dieser Arbeit durchgefithrten TGA-Untersuchungen stiitzen diese
Erkldrung, da ein positiver Effekt von Wasserdampf erst bei entsprechendem Poren-
groffenwachstum nach dem 5. Zyklus auftritt und die Reaktionsgeschwindigkeit beider
Gasatmosphiren im schnellen kinetisch limitierten Reaktionsbereich mit vorwiegender
Oberfldchenreaktion keine Unterschiede aufweist. Anhand der TGA-Untersuchungen
konnte damit auch gezeigt werden, dass der positive Effekt von Wasserdampf im Rauch-
gas die Karbonatisierungsreaktion genau im prozesstechnisch relevanten Bereich bei
mittlerer bis hoher Zyklenzahl unterstiitzt.

5.6. Bewertung des Gesamtprozessbetriebs

Im Rahmen dieser Arbeit konnte das Calcium-Looping-Verfahren weltweit erstmals in
einem prozesstechnisch relevanten Mafstab unter realen Betriebsbedingungen demons-
triert werden. Die Untersuchungen der Abschnitte bis zeigte deutlich, dass zum
Betrieb des Calcium-Looping-Verfahrens mit hoher COg-Abscheidung mehrere Pro-
zessbausteine erfiillt sein miissen. Diese sind neben den beiden Hauptprozessschritten
(i) Karbonatorprozessfithrung und (ii) Regenerationsbetrieb das vielschichtige Thema
des (iii) physikalisch-/chemischen Verhaltens des Sorbens.

Ein Hauptziel der experimentellen Arbeit, die vollstindige Charakterisierung und
Optimierung des Anlagen- und Prozessbetriebs, konnte in weiten Bereichen erreicht
werden. So konnten die Prozessparameter Karbonatortemperatur, spezifische Zirkula-
tionsrate, spezifisches Karbonatorinventar, Rauchgasfeuchte und Sorbenskalzinierungs-
grad detailliert untersucht und deren Auswirkung auf den Karbonatorabscheidegrad
evaluiert werden. Dariiber hinaus konnten wichtige Erkenntnisse zum Regeneratorbe-
trieb wie die Temperaturfithrung, die Auswirkung von echter Oxy-Fuel-Verbrennung
mit Rauchgasrezirkulation und die damit verbundenen Auswirkungen auf das Sorbens
durch die Regeneratoratmosphére sowie durch Schwefeleinbindung erzielt werden. Dar-
auf aufbauend wurde ein grundlegendes Verstéindnis zur spezifischen Frischkalkzufuhr
und Verweilzeiten zur Kalzinierung in Zusammenhang mit der Kalzinierungstemperatur
gewonnen. Sorbensdegradation und -abrieb spielen fiir die thermische und hydrodyna-
mische Auslegung von zukiinftigen kommerziellen Demonstrationsanlagen eine wichtige
Rolle.

Ein wesentliches Ergebnis dieser Arbeit ist, dass ein hoher Karbonatorabscheidegrad
innerhalb bestimmter Prozessgrenzen durch Variation verschiedener Parameter erreicht
werden kann. Die begrenzenden Parameter sind: (i) ein ausreichend hohes, spezifisches
Karbonatorinventar, welches grofer 50 Minuten liegen sollte. (ii) Es sollte ein hoher
Kalzinierungsgrad des Sorbens von mehr als 80 % vorliegen, um einen Karbonatorab-
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scheidegrad von 90 % zu erreichen. Dieser ist dabei stark temperaturgetrieben und
erfordert in Oxy-Fuel-Atmosphére Temperaturen von mindestens 920 °C fiir eine gute
Kalzinierung.

Unter diesen Gegebenheiten kann durch die entsprechende Kombination der spezifi-
schen Prozessparameter Zirkulationsrate und Frischkalkzufuhr die Abscheiderate ein-
gestellt werden, da beide Parameter die Verfiigbarkeit von reaktionsfiahigem Sorbens
im Karbonator beeinflussen. Dariiber hinaus ldsst sich durch die Wahl der Karbo-
natortemperatur die Reaktionskinetik der Karbonatisierung bzw. der Abstand zum
limitierenden Gleichgewicht wihlen. Grundsétzlich wirkt sich eine moéglichst hohe Kar-
bonatortemperatur energetisch giinstig aus, da sich hierdurch der Brennstoffbedarf zur
Aufheizung des Sorbens im Regenerator reduziert. Ein Feuchteanteil, wie im realen
Rauchgas ohnehin enthalten bewirkt unabhingig vom Temperaturbereich eine verbes-
serte Abscheidung, wie erstmals im kontinuierlichen Calcium-Looping-Prozessbetrieb
gezeigt werden konnte.

Die chemisch-/physikalischen Eigenschaften des Sorbens sind weitere bestimmen-
de Parameter fiir das Verfahren und durch die Wahl des Kalksteins gegeben. Neben
der Sorbenskapazitdt und den reaktionskinetischen Eigenschaften sind Degradations-
geschwindigkeit und Abrieb von zentraler Bedeutung. Zur Verlangsamung der Degrada-
tion kann als prozesstechnische Mafinahme im Wesentlichen eine moglichst gezielte Aus-
legung des Regenerators zur schonenden Kalzinierung genannt werden. Moglichkeiten
zur Reaktivierung von Sorbenskapazitdt wurden dariiber hinaus erkannt, bendtigen
jedoch weiteren Forschungsbedarf zur Machbarkeit.

Die aufgezeigten Zusammenhiinge und Parametercharakterisierungen stellen im Uber-
blick betrachtet eine sehr gute Grundlage fiir die zukiinftige Verfahrensauslegung und
den Scale-up in den kommerziellen Demonstrationsmaflstab dar, da ein hoher Abschei-
degrad in einem vergleichsweise breiten Betriebsfenster demonstriert werden konnte. In
welchem Betriebspunkt sich fiir die Anwendung im Kraftwerksbereich ein wirtschaftlich
optimaler Betrieb ergibt wird im nachfolgenden Kapitel auf simulativer Basis berechnet.



6. Energetische Bewertung durch
Prozesssimulation

Das Instrument der Prozesssimulation besitzt fiir die Prozessauslegung und Optimie-
rung einen hohen Stellenwert. Mittels Simulation kénnen Prozesse ohne Verfilschungen
(wie sie z.B. an experimentellen Versuchsanlagen durch iiberproportionalen Brennstofi-
verbrauch auftreten konnen) energetisch und stofflich bilanziert werden. Die Prozesssi-
mulation l&dsst sich deshalb hervorragend als Scale-Up-Instrument und zur Bestimmung
experimentell nicht ermittelbarer Parameter verwenden.

Zur Bewertung der Verfahrenseffizienz werden in diesem Kapitel folgende iiber die
experimentellen Untersuchungen hinaus gehenden Punkte bearbeitet:

e Berechnung einer vollsténdigen Energie- und Stoftfbilanz anhand eines experimen-
tell ermittelten Basispunkts

¢ Simulation fehlender und iiber die experimentellen Untersuchungen hinaus gehen-
der Betriebspunkte

e Identifikation von energetisch giinstigen Betriebspunkten als Scale-Up-Grundlage

e Quantifizierung zusétzlicher Effizienzpotentiale hinsichtlich Gesamtenergieeffizi-
enz und Wirkungsgradverlust.

6.1. Das Simulationsmodell

Fiir diesen Teil der Arbeit wurde mit dem Simulationsprogramm Aspen Plus® gearbei-
tet, welches die Berechnung aller Energie- und Stoffstréme fiir das Calcium-Looping-
Verfahren erméglicht. Innerhalb der Arbeit wurde ein Simulationsmodell von Haw-
thorne et al. [I15] aufgegriffen und weiter entwickelt [I31], [72]. Die vereinfachenden
Annahmen einer COs-Abscheiderate von 80 % als Zielwert, eine konstante spezifische
Sorbenszirkulationsrate von 7molcao/molco,, ein fixer Anteil von aktivem CaO im Bett
sowie die Regeneration mit 100 %-igem Sauerstoffanteil im Oxidant wurden durch die
Implementierung einer COq-Rezirkulationsstrecke sowie eines Reaktionsmodells zur
COs -Abscheidung prézisiert. Eine COg-Rezirkulation wird in einer realen Calcium-
Looping-Anlage benétigt, um den Sauerstoffanteil im Oxidant zu begrenzen, was Tem-
peraturspitzen abmildert, die bei der Verbrennung mit reinem Sauerstoff auftreten. Die
COg2 -Rezirkulation wirkt sich im Realfall negativ auf den Brennstoffverbrauch aus, da
der COs-Abgasstrom vor der Rezirkulation abgekiihlt, gefiltert und nachfolgend wieder
auf Verbrennungstemperatur aufgeheizt werden muss.
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Der Aufbau des Simulationsmodells in Aspen Plus®

Im Grundaufbau ist das verwendete Simulationsmodell, bezogen auf den Prozessfluss,
identisch mit einer realen Calcium-Looping-Anlage. Séamtliche Anlagenkomponenten
wurden so abgebildet, dass eine realitédtsnahe Bilanzierung von Energie- und Stoff-
stromen moglich ist. Als Randbedingung fiir die Dimensionierung der simulierten Calci-
um-Looping-Anlage wird ein 819 MW, .t Steinkohleblock als Referenzkraftwerk mit
einer COg-Fracht von 612,1¢/h aus der European Benchmarking Task Force (EBTF)
heran gezogen [6].
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Abb. 6.1.: Grafische Darstellung des ASPEN Plus® Simulationsmodells.

Die Hauptkomponenten des Modells sind der Karbonator mit Warmeauskopplung fiir
einen Dampfprozess und der adiabate Regenerator. Der im Zustrom zum Karbonator
relevante Energiestrom ist die elektrische Verdichterenergie des Fluidisierungsgebléses
der Wirbelschicht. Nachfolgend wird das Rauchgas durch Nutzung von Restwérme
des abgereinigten Rauchgases vorgewédrmt. Das COs-arme Rauchgas wird weiter un-
ter Annahme eines Druckverlusts im Zyklon vom Sorbensstrom getrennt, nachfolgend
abgekiihlt und weitere Wirme fiir den Dampfprozess ausgekoppelt.

Dem Regenerator werden Kohle und Kalkstein in Feststoffform zugegeben sowie ein
Gasstrom fiir die Verbrennung, welcher eine Mischung aus rezirkuliertem COg-Strom
und Sauerstoff ist. Die zugegebenen Feststoffstrome werden nicht vorgeheizt. Der Gas-
strom wird analog zum Karbonator durch interne Warmeriickgewinnung aus dem COx -
Strom vorgew#rmt. Fiir den Regenerator wird ebenfalls ein Gesamtdruckverlust ange-
nommen, welcher die Druckverluste durch Diisenboden, Fluidisierung, Zyklon und Ab-
gasstrang beinhaltet und eine entsprechende elektrische Verdichterleistung im Rezirku-
lationsstrom bendtigt. Der Regenerator selbst ist als adiabater Reaktor definiert, dessen
Brennstoffbedarf sich durch die erforderliche Kalzinierungsleistung fiir das Sorbens und
den Wiarmebedarf zur Aufheizung von Gas- und Feststoffstromen ergibt. Als weitere
Warmequelle zur Dampferzeugung dient der heifle CO4 -Strom, welcher aufgrund seiner
hohen Temperatur im Dampfprozess vorzugsweise zur Uberhitzung eingesetzt wird.

Auf der Feststoffseite wird eine konstante, zwischen den Reaktoren zirkulierende Mol-
menge CaCOs3 /CaO definiert. Der Karbonatisierungsgrad spiegelt sich aufgrund der
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exothermen Karbonatisierungsreaktion in der Wéarmebilanz wieder. Eine interne Zir-
kulation iiber einen Siphon, wie er an einer realen Anlage fiir jeden Reaktor existiert,
wurde in der Simulation nicht beriicksichtigt, da in den internen Zirkulationsstromen
keine Wirmeiibertragung stattfindet. Die Zugabe von Frischkalkstein erfolgt am Rege-
nerator. Der Verlust von Staubpartikel und Flugasche iiber die Zyklone ist an beiden
Reaktoren definiert. Dariiber hinaus gehender Abzug von Sorbens und Asche erfolgt
am Karbonator um die entsprechenden Massenbilanzen zu schlieflen.
Weitere Randbedingungen fiir die Simulation sind in Tabelle aufgefiihrt.

Tabelle 6.1.: Randbedingungen fiir die Simulation des Calcium-Looping-Verfahrens.

Karbonatortemperatur 650°C
Regeneratortemperatur 900°C
Rauchgastemperatur nach Referenzkraftwerk 85°C
Rauchgastemperatur nach Vorwérmung 340°C
Verbrennungsgastemperatur vor dem Regenerator 340°C
Temperatur Kalkstein und Kohle 25°C
Rauchgastemperatur und COs -Temperatur nach Dampferzeuger 370°C
Rauchgastemperatur und COs-Temperatur nach Wirmeintegration 140°C
COg -Temperatur im Rezirkulationsstrang 140°C
Gesamtdruckverlust in den Reaktorstriangen 200 mbar

Wirkungsgrad des Cal. Dampfprozesses ohne LZA und Kompression [211] 45,3 %

Auf eine detaillierte Betrachtung des Dampfprozesses wurde im Rahmen dieser Arbeit
verzichtet. Trossmann hat diesen im Rahmen ihrer Arbeit fiir den Calcium-Looping-
Prozess bereits entworfen und simuliert [211]. Ebenfalls nicht betrachtet werden in
dieser Simulation die Luftzerlegungsanlage zur Sauerstofferzeugung und die COs-Kon-
ditionierung welche ebenfalls vom Trossmann definiert wurden. Weiterfithrende Berech-
nungen in dieser Arbeit, wie zum Beispiel des Wirkungsgradverlusts, wurden unter An-
nahme eines von Trossmann bestimmten elektrischen Wirkungsgrads fiir den Calcium-
Looping-Dampfprozess durchgefithrt. Mit dieser Annahme bleibt eine Vergleichbarkeit
der prozessspezifischen Bewertungsgréfien bestmoglich gegeben.

Implementierung des Calcium-Looping-Reaktionsmodells

Verfahren, bei denen kein Reaktionsvollumsatz in den entsprechenden Verfahrensstufen
erreicht wird, sind in Aspen Plus® auf die Vorgabe von Parametern wie Umsatzver-
halten, Reaktionsgeschwindigkeit, usw. angewiesen. Eine wesentliche Erweiterung des
bestehenden Simulationsmodells von Hawthorne et al. [115] stellt die Implementie-
rung eines Reaktionsmodells zur COs3-Abscheidung dar. Diese hat zum Ziel die COx -
Abscheiderate ngg;b anhand von spezifischen Prozessparametern und Sorbenseigen-
schaften zu simulieren. Hierdurch kann eine direkte Verkniipfung energetischer und
stofflicher Werte mit der Abscheidereaktion erreicht werden. Fiir die Berechnung ener-
getischer Verfahrenskenngroflen stellt diese Erweiterung eine wichtige Verbesserung dar,
da der CO4 -Abscheidegrad einen erheblichen Einfluss auf die Gesamtprozessbilanz hat.

Abbildung zeigt die Methodik der Implementierung des COg-Abscheidemodells
nach Charitos in Aspen Plus® [52]. Da sich die Berechnung der CO3-Abscheidung und
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die Losung der Energie- und Stoffbilanzen in Aspen Plus® gegenseitig bedingen, muss
die Berechnung iterativ gelost werden. Ausgehend von einem flexiblen Startwert fiir
den COs3-Abscheidegrad wird die CO2 -Austrittskonzentation am Karbonator yg’ocg‘;%G
berechnet. Anhand des logarithmischen Mittelwerts ngOQ der CO3 -Ein- und Austritts-
konzentration wird ein vereinfachter Konzentrationsgradient iiber die Hohe des Karbo-
nators abgebildet. Im Weiteren wird die Reaktionszeit t* aus den sorbensspezifischen
Parametern X jsqr und ksp, den prozessspezifischen Parametern Xgaco3, ksp, ¢ und
ngg sowie der Gleichgewichtskonzentration yg82 berechnet. Hieraus sowie aus der Zir-
kulationsrate hgfm und dem Sorbensinventar n, errechnet sich der aktive Anteil am
Sorbens f,.t, welcher das spezifische aktive Sorbensinventar 7, im System mafgeb-
lich beeinflusst. Die Berechnung des stofflichen Parameters X /q., welcher zyklen- und
verweilzeitabhéingig einer Degradation unterliegt, wird ebenfalls im Simulationsmodell

durch die Gleichungen [2.12], [2.13] und [2.14] ermittelt.
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Abb. 6.2.: Implementierung des CO;-Abscheidemodells nach Charitos [52] im Aspen
Plus® Simulationsmodell.

Im letzten Schritt lédsst sich der neu errechnete COs -Abscheidegrad anhand der vor-
liegenden stofflichen und prozesstechnischen Parameter bestimmen. Weicht der berech-
nete COgz-Abscheidegrad vom Startwert ab, wird die Berechnung iterativ so lange
wiederholt bis ein Abbruchkriterium e erfiillt ist. Der residuale Abscheidegrad geht
nachfolgend in die Losung der Energie- und Stoffbilanzen ein und erméglicht so eine
vollstiandige Bestimmung aller Prozessgrofien.
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6.2. Basissimulation mit experimentellem Vergleichspunkt

Das Ziel der Verfahrensmodellierung ist eine moglichst realistische Abbildung einer
Calcium-Looping-Anlage durch Simulation. Um eine bestmégliche Ubereinstimmung
mit den Versuchen zu erreichen, wird das Simulationsmodell anhand einer Basissimu-
lation mit den experimentellen Daten aus dem Pilotbetrieb abgeglichen.

Randbedingungen fiir die Simulation sind stoffliche Gréflen wie die Zusammensetzung
der Kohle, Zusammensetzung des Kalksteins, die Degradation des Sorbens iiber die Zy-
klenzahl und der Schwefelgehalt des Brennstoffs (siehe Tabelle . Die Leistungsgrofie
der simulierten Calcium-Looping-Anlage wird definiert durch den Rauchgasstrom des
Referenzkraftwerks (siche Tabelle in Anlehnung an die European Benchmarking
Task Force (EBTF) [6].

Tabelle 6.2.: Vergleich von Simulationsergebnissen und experimentell ermittelten Daten
aus dem Pilotbetrieb.

Simulation Pilotanlage
Prozessparameter
Spezifische Zirkulationsrate 8,36 mol/mol 8,82 mol/mol
Spezifische Frischkalkzugabe 0,033 mol/mol 0,05 mol/mol
Spezifisches Karbonatorinventar 50 min 51,6 min
Karbonatorabscheidegrad 91,5% 91,7%
Gesamtabscheidegrad vor COs -Verfliissigung 96,0 % n.a
Gesamtabscheidegrad nach COs -Verfliissigung 87,8 % n.a.
Vent-Verluste CO2-Kompression [130] 8,5 % -
Stoffstrome Referenzkraftwerk
Rauchgasstrom 2814,4t/h 0,1218t/h
COg -Strom 612,1t/h 0,0259t/h
Stoffstrome Calcium-Looping-Anlage
Brennstoffverbrauch 253,1t/h 0,0236 t/h
Sauerstoffverbrauch 547,5t/h 0,0586 t/h

Als Eingangsparameter fiir die Basissimulation werden die Hauptprozessgrofien spe-
zifische Zirkulationsrate, die spezifische Frischkalkzugabe und das spezifische Sorbens-
inventar des Karbonators vorgegeben. Sie sind variable Designgroflen fiir die spétere
Optimierung und Auslegung einer Calcium-Looping-Demonstrationsanlage (siehe Ka-
pitel [6.3).

Tabelle zeigt die Ergebnisse der Basissimulation sowie zugehorige experimentell
ermittelte Prozessparameter aus dem Pilotbetrieb: Das implementierte Reaktionsmo-
dell nach Charitos [52] zeigt eine gute Ubereinstimmung fiir die CO5 -Abscheidung bei
der Verwendung dhnlicher Prozessparameter. Eine gute Pradiktion des CO5 -Karbonator-
abscheidegrads ist aufgrund des Zusammenhangs von COs-Abscheidung und Energie-
verbrauch fiir die Kalzinierung von Bedeutung.

Uber den Karbonatorabscheidegrad hinaus spielt fiir die Bewertung des Gesamtpro-
zesses der Gesamtabscheidegrad eine wichtige Rolle. Dieser beinhaltet die weiteren pro-
zessinternen COs2 -Quellen aus Regeneratorbrennstoff und Frischkalkzufuhr, welche als

!Aufgrund des iiberproportionalen Brennstoffverbrauchs in der Pilotanlage ist keine sinnvolle An-
wendbarkeit des Gesamtabscheidegrads gegeben
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Teil des konzentrierten COg -Stroms am Regenerator bilanziert werden (vgl. Gleichung
. Vor der CO5-Kompression und Verfliisssigung belduft sich der Gesamtabscheide-
grad auf 96,0 %, was auf die zusétzliche COs -Freisetzung im Prozess zuriickzufiihren
ist. Jedoch treten in der nachgelagerten CO9 -Verfliissigung prozessbedingt sogenannte
Vent-Verluste auf, welche auf die nicht ideale Trennung von COs und Spurengasen wie
Stickstoff oder Argon zuriickzufiihren sind [130]. Unter Beriicksichtigung dieser Verluste
ergibt sich aus Gleichung ein etwas reduzierter Gesamtabscheidegrad von 87,8 %.

Fiir die weitere energetische Bewertung des Verfahrens stellen der Brennstoffver-
brauch sowie die fiir Dampferzeugung nutzbare Warmemenge wichtige Berechnungs-
grofen dar. Diese werden nachfolgend entsprechend der definierten Temperaturniveaus
aus Tabelle als separate Teilwédrmestrome aufgefithrt. Tabelle zeigt eine Zu-
sammenfassung der Ergebnisse. Bezogen auf das Gesamtkraftwerk entfallen 52 % der
thermischen Leistung auf die Calcium-Looping-Anlage und nur 48 % auf das Referenz-
kraftwerk. Calcium-Looping ist somit eine COq-Abscheidetechnologie, die eine signifi-
kante Erhohung der gesamten thermischen Leistung eines Kraftwerks mit sich bringt.
Griinde und Mafinahmen den Leistungsanteil zu reduzieren werden in den nachfolgen-
den Abschnitten [6.3] und [6.4] aufgezeigt.

Tabelle 6.3.: Ergebnisse der Wirkungsgradberechnung fiir ein Gesamtkraftwerk mit
Calcium-Looping-COs -Abscheidung - Basisfall.

Calcium-Looping-Gesamtkraftwerk

Wirmestrome fiir Dampferzeugung

Karbonator Qg 706,2 MWy,
Karbonator Abgas QgG 212,0 MWy,
Regenerator Abgas Q%G 522.8 MWy,
Gesamtwirmemenge QgeLS 1441,0 MWy,
Spezifische Kraftbedarfe [115], [211]

Luftzerlegungsanlage 0,221 kWh/kg,,
CO3 -Kompression 0,089 kWh/kgpq
Energieverbrauch Calcium-Looping

Luftzerlegungsanlage 120,9 MW,
CO9 -Kompression 117,8 MW,
Verdichter Gasstrome 29,1 MW
Eigenverbrauch Dampfprozess 45,0 MW
Gesamteigenverbrauch 312,8 MWy
Elektrische Leistung

Pnet, Rkw 754,0 MWy,
PyetcL 544,3 MW
Wirkungsgrade

NNet, RKW 45,5 %
NNet,CL 30,7%
TINet,Ges 37,9 %o

Wirkungsgradverlust durch COs-Abscheidung 7,6 %

Der Wirkungsgradverlust durch COgz-Abscheidung mittels Calcium-Looping wurde
anhand der Simulation auf 7,6 % ermittelt. Damit konnten die Ergebnisse fritherer
Machbarkeitsstudien jetzt auf Basis realer Prozesserfahrung bestétigt werden. Aus-



6.3. Simulative Optimierung des Verfahrensbetriebs 101

gehend von einem Wirkungsgrad des Referenzkraftwerks von 45,5 % und einem Wir-
kungsgrad des alleinstehenden Calcium-Looping-Kraftwerks von 30,7 % ergibt sich ein
Gesamtwirkungsgrad inklusive COs -Abscheidung von 37,9 %.

Der dampfseitige Wirkungsgrad, welcher den Berechnungen zu Grunde liegt, wurde
in dieser Arbeit als gegeben und konstant angenommen, ebenso wie die spezifischen
Kraftbedarfe zur Sauerstofferzeugung und COs-Kompression. Diese basieren auf der
Arbeit von Trossmann zur Simulation des Dampfkreislaufwirkungsgrads in Ebsilon®
Professional [211]. Hierzu wird die in Aspen Plus® simulierte Gesamtwiirmemenge fiir
Dampferzeugung zur Berechnung eines separaten Calcium-Looping-Dampfprozesses ge-
nutzt.

Tabelle [6.3| gibt zustzlich eine Ubersicht der einzelnen Werte zum Energieverbrauch
und der benétigten elektrischen Leistung. Dies zeigt auf, dass ein Hauptanteil des Wir-
kungsgradverlusts auf den Aufwand fiir COg-Kompression und Sauerstofferzeugung
zuriick geht.

Mit 7,6 % liegt der Wirkungsgradverlust fiir den berechneten Basisfall 1,3 %-Punkte
hoher als von Poboss et al. [I74] in der Machbarkeitsstudie von 2008 veréffentlicht. Die
Ursachen hierfiir sollen an dieser Stelle kurz begriindet werden: (i) Hauptanteil hat die
Vorgabe von nur 80 % als Randbedingung fiir den Karbonatorabscheidegrad anstatt
90 % wie spéter als Ziel definiert. (ii) Frithere Simulationen betrachteten die Regenera-
tion vereinfacht als 100 %-ige Sauerstoffverbrennung. Eine reale Anlage erfordert eine
Rezirkulation von COo, was den Aufwand von Brennstoff und Sauerstoff und damit
den Wirkungsgradverlust im Vergleich signifikant erhoht. Anhand der Pilotversuche
konnten zu diesem Zusammenhang Erkenntnisse gewonnen werden, die es erlauben den
Anteil von Rezirkulationsgas im Regeneratorbetrieb zu minimieren. Die damit verbun-
denen Effizienzpotentiale werden in Kapitel aufgezeigt. (iii) Im weiteren zeigte sich,
dass bei zuriickliegenden Simulationen aufgrund nicht vorhandener Validierungsdaten
teils optimistischere Annahmen zu Prozessbetriebsparametern verwendet wurden als
bei dieser validierten Basissimulation.

6.3. Simulative Optimierung des Verfahrensbetriebs

Trotz breitem Auslegungsbereich der Pilotanlage wurden im experimentellen Betrieb
Limitierungen in verschiedener Hinsicht erreicht. Fiir diese Arbeit bot das Mittel der
Simulation die Moglichkeit diese begrenzenden Rahmenbedingungen der Pilotanlage zu
iiberwinden und folgende weiterfithrenden Ziele zu erreichen:

(i) das Schlieen experimenteller Liicken, welche im Versuchsbetrieb nicht ermittelt
werden konnten

(ii) Abbildung eines breiteren Spektrums an Betriebspunkten fiir ein weiter verbes-
sertes Verstdndnis der prozesstechnischen Zusammenhénge

(iii) Entkopplung von betriebsbedingt zusammenhéngenden Prozess- und Betriebs-
grofen

(iv) Minimierung von zeitlichem und wirtschaftlichem Aufwand fiir die Verfahrensop-
timierung.
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6.3.1. Simulative Variation der Hauptverfahrensparameter zur
Identifikation zweckangepasster optimaler Prozessbetriebspunkte

Ein wichtiges Ziel dieser Arbeit war die Schaffung fundierter Erkenntnisse zur Ausle-
gung von Calcium-Looping und fiir den Anlagen Scale-Up. Durch detaillierte Pilotver-
suche konnte hierfiir eine breite Datengrundlage geschaffen werden. Durch Simulation
sollen die Ergebnisse nun systematisch aufbereitet werden, sodass im Ergebnis eine ver-
einfachte Auslegung zukiinftiger Anlagen fiir den kommerziellen Demonstrationsbetrieb
mdoglich ist (siehe Kapitel [6.3.2)).

Fiir die Auslegung von Calcium-Looping-Anlagen stellt sich grundsétzlich die Fra-
ge nach dem Einsatzbereich des Verfahrens. Technologisch ist Calcium-Looping-COs -
Abscheidung fiir den Einsatz in einer Vielzahl von Industriesektoren geeignet. So wur-
den im Rahmen dieser Arbeit unter anderem Uberlegungen zum Einsatz in der Zement-
industrie, in der Diingemittelherstellung sowie in der Stahlerzeugung voran getrieben,
woraus sich teils weitere Forschungsprojekte entwickelten [200], [138], [161]. In der
Zement- und Stahlindustrie wo Kalkstein als Grundstoff verbreitet ist und in erhebli-
chen Mengen verarbeitet wird, kann Calcium-Looping mit deutlich erhohter Frischkalk-
zugabe, d.h. zugunsten reduzierter Zirkulationsraten und hoherer Verfahrenseffizienz
ausgelegt werden.

Im Kraftwerksbereich hingegen sind am Standort im Regelfall keine Lieferanten und
Abnehmer fiir Kalkstein vorhanden. Zur Minimierung von Kalkstein- und Logistikkos-
ten miissen alternative Auslegungspunkte gewéhlt werden. Um dennoch eine hohe Ver-
fahrenseffizienz zu erreichen, kann mittels der simulationsbasierten Parametervariation
auf vereinfachte Weise ein optimiertes Betriebsfenster gefunden werden. Am Beispiel
von Abbildung lasst sich der Zusammenhang der Verfahrensparameter anschau-
lich verdeutlichen und der wesentliche Einfluss auf die CO4 -Abscheidung herausarbei-
ten. Fiir die Optimierung wurde die methodische Reihenfolge folgendermaflen gewahlt:
Schritt 1 - Simulation des CO2-Abscheidegrads durch Variation der spezifischen Zir-
kulationsrate (Abbildung[6.3] (a)) bei konstanter residualer Bettkapazitit Xp von 7,5 %
was einer konservativen Annahme entspricht und Raum fiir weitere Prozessoptimierung
im Sorbensbereich bietet (siche auch Kapitel [6.4)). Zusétzlich wurde in dieser Darstel-
lung eine weitere Variation der spezifischen Frischkalkmenge aufgetragen und somit eine
Ubersicht iiber die moglichen Betriebspunkte geschaffen. In Schritt 2 der Parameter-
analyse wurde das spezifische Reaktorinventar als weitere Variable hinzugenommen.
Abbildung (b) zeigt die Variation exemplarisch bei konstanter spezifischer Frisch-

kalkzugabe von 0,033 % fiir unterschiedliche spezifische Karbonatorinventare.
2

Die Moglichkeit entsprechend breite Parameterbereiche durch Simulation darzustel-
len hat sich als probates Mittel erwiesen eine detaillierte Vorstellung moglicher opti-
maler Betriebsbereiche zu schaffen. Die genauere Analyse der Betriebsbereiche ergibt
einen deutlichen Einfluss der spezifischen Zirkulationsrate auf die COs2-Abscheidung.
Diese bewirkt bei Erhchung eine zunehmende Menge an verfiighbarem frisch kalzinier-
tem Sorbens, wodurch sich der mittlere Anteil an schnell reaktionsfihigem CaO erhoht.
Ebenfalls deutlich sichtbar ist der Einfluss der spezifischen Frischkalkrate, welche den
kontinuierlichen Austausch von bereits deaktiviertem Sorbens im System widerspiegelt
und ebenfalls den aktiven Anteil CaO im Bett positiv beeinflusst. So kann bei ho-
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Abb. 6.3.: Exemplarische Darstellung der simulativen Parametervariation zur Identifi-
kation zielbezogener optimaler Betriebspunkte.
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her Frischkalkzufuhr eine Abscheidung von 90 % bereits bei geringer Zirkulationsrate
erreicht werden, da die Kapazitéit des Sorbens auf einem héheren Niveau liegt. Energe-
tisch betrachtet reduziert sich damit einhergehend der Brennstoff- und Sauerstoffbedarf
des Verfahrens, da ein geringerer Sorbensstrom die beiden Temperaturniveaus zwischen
Karbonator und Regenerator durchlauft.

Welcher Betriebspunkt fiir welche Anwendung sinnvollerweise gewahlt wird, hangt
meist von weiteren Rahmenbedingungen wie Verwendungspfade fiir das Sorbens, lo-
gistischen Voraussetzungen oder Wirkungsgradzielen ab. Eine hohe Frischkalkzufuhr
kann beispielsweise nur in Verbindung mit geeigneten Verwendungspfaden fiir das ver-
brauchte CaQ realisiert werden. Dementsprechend stellt dies einen bevorzugten Ausle-
gungspunkt fiir z.B. Zementwerke dar, da verbrauchter Kalkstein im Zementprozess als
Rohmaterial direkte Verwendung findet. Fiir die Anwendung im Kraftwerk ist diese di-
rekte Verwertungsmoglichkeit nicht gegeben, weswegen eine geringere Frischkalkzufuhr
gewihlt werden muss. Ein Wert von 0,033 stellt in dieser Hinsicht und nach aktuellen
Erfahrungen einen Kompromiss aus minimiertem Kalksteinverbrauch und akzeptabler
Zirkulationsrate dar. Unter diesen Rahmenbedingungen wird fiir einen Karbonatorab-

scheidegrad von 90 % bei niedrigem Reaktorinventar allerdings eine vergleichweise hohe

molcog
molco

schen Optimierung die Erhohung des spezifischen Sorbensinventars des Karbonators

spezifische Zirkulationsrate von fast 9 benétigt, weswegen zur effizienztechni-
empfohlen wird. Durch diese Mafinahme ldsst sich die bendtigte spezifische Zirkula-
tionsrate auf unter 8 #ﬁf@z senken. Auch die experimentellen Ergebnisse bestétigen
grundsétzlich die Moglichkeit einer Erhohung des spezifischen Reaktorinventars. Im
Pilotbetrieb wurden Werte von bis zu 70 min realisiert, wobei oberhalb von ca. 50 min
das turbulente Reaktorsystem zum Einsatz kam.

Abbildung (b) zeigt die Auswirkung des spezifischen Reaktorinventars im Detail.
Es wird deutlich, dass ein erhohtes Sorbensinventar die Abscheidung vor allem im
Bereich hoher Abscheideraten signifikant verbessert. Dabei erweist sich die Erhéhung
des spezifischen Inventars von 30 auf 50 min als besonders effektiv, verglichen mit der
weiteren Erhchung auf 70 min. Der Abgleich mit den Ergebnissen des Pilotbetriebs legt
die Verwendung eines Mindestkarbonatorinventars von 50 min nahe.

Die vorgestellte Methodik der Prozesscharakterisierung durch Simulation stellt ein
praktikables Mittel zur Prozessauslegung dar, da der Einfluss verschiedener Prozess-
groflen iiber breite Parameterbereiche einfach und anschaulich dargestellt werden kann.
Die innerhalb der Simulationen ebenfalls bestimmten weiteren Verfahrensparameter,
wie der Brennstoff- und Sauerstoffverbrauch sowie die erzeugte Warmemenge fiir Dampf-
erzeugung, kann im weiteren zur energetischen Bewertung des Verfahrens und des
Wirkungsgradpotentials genutzt werden (siehe Kapitel .

6.3.2. Simulative Auslegung und Scale-Up Strategie

Nachfolgend wird eine einfache zur Auslegung und Skalierung von Calcium-Looping-
Anlagen entwickelte Verfahrensweise aufgezeigt, die auf den prozessbestimmenden Pa-
rametern spezifisches Karbonatorinventar, spezifische Frischkalkzufuhr und Zirkulati-
onsrate sowie den Temperaturen beider Reaktoren aufbaut. Das Flielschema in Abbil-
dung beinhaltet wesentliche Gréflen zum Verfahren, der Auslegung, zum Verfah-
rensbetrieb und zur Bilanzierung.
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Vorgabegrofien sind gegebene Randbedingungen, wie der COs -Strom vom Kraftwerk,
die mittlere Partikelgréfle des Sorbens und der angestrebte Karbonatorabscheidegrad.
In Verbindung mit den anfangs erwéhnten experimentell ermittelten charakteristischen
Verfahrensparametern lassen sich verschiedene Betriebsgrofien des Karbonators wie die
Zirkulationsrate, Frischkalkzufuhr und das benétigte Reaktorinventar bestimmen. Die
Sorbenspartikelgrofie definiert in Verbindung mit den jeweiligen Reaktortemperaturen
direkt die benétigte Fluidisierungsgeschwindigkeit der zirkulierenden Wirbelschichtre-
aktoren. Hieraus, sowie aus den jeweiligen Reaktorinventaren und den angestrebten
Druckverlusten iiber die Wirbelschicht kann die Dimensionierung der Reaktordurch-
messer erfolgen. Beeinflussungsmoglichkeiten hinsichtlich Reaktorinventar und Druck-
verlust ergeben sich dariiber hinaus durch die Art und Positionierung der Austrags-
strecke zum Zyklon, welche von Bidwe am Pilotanlagensystem untersucht wurde [37].
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Abb. 6.4.: Schema zur Auslegung und Scale-Up einer Calcium-Looping-Anlage an-
hand von experimentell und simulativ bestimmten charakteristischen Ver-
fahrensparametern.

Aus den Betriebsgrofien Zirkulationsrate und Frischkalkzufuhr sowie der Karbonator-
temperatur und der mittleren Karbonatisierung des Sorbens ldsst sich nachfolgend der
im Karbonator abzufithrende Warmestrom bestimmen, welcher sowohl als Bilanzgrofie
zur energetischen Bewertung des Verfahrens, als auch zur Dimensionierung der erfor-
derlichen Heizflichen im Karbonator und im Abgasstrang herangezogen wird. An dieser
Stelle sollte ebenfalls erwéihnt werden, dass sich die Zufuhr und der Abzug von Sorbens
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am Karbonator als energetisch giinstig erwiesen hat, da kalt zugefiihrtes Sorbens als
Waérmesenke im Karbonator dient und dort den Bedarf an Kiihlleistung minimiert. So-
fern das Sorbens am Abzug aufgrund von Anforderungen nachfolgender Prozesse (z.B.
der Zementherstellung) nicht vollstéindig kalziniert sein muss, stellt der Abzug am Kar-
bonator aufgrund des geringeren Temperaturniveaus eine sowohl energetisch als auch
anlagentechnisch vorteilhafte Mo6glichkeit dar.

Auf der Regeneratorseite bestimmt sich der benétigte Brennstoffstrom durch den
Bedarf an sensibler Warme zur Auftheizung des Zirkulationsmassenstroms, der Wirme-
menge zur Kalzinierung des frischen Kalksteinstroms und dem Karbonatanteil im Zir-
kulationsstrom sowie der Reaktortemperatur. Der Regenerator stellt im Gegensatz
zum Karbonator eine adiabate Brennkammer dar, deren Temperaturniveau durch den
Brennstoffstrom geregelt wird. Der Rauchgasvolumenstrom des Regenerators wird im
wesentlichen aus dem COs-Strom aus Kalzinierung, dem Brennstoffstrom, der Sauer-
stoffeingangszusammensetzung sowie dem erforderlichen rezirkulierten Rauchgasstrom
definiert. Diese fiir die Oxy-Fuel-Verbrennung relevanten Betriebsparameter wurden in
den experimentellen Untersuchungen untersucht und optimiert (siche Kapitel .
An dieser Stelle schlieit sich die Verbindung zur Reaktordimensionierung, in welche
der Gesamtrauchgasvolumenstrom als wesentliche Grofie eingeht. Der effektive Rauch-
gasstrom am Regeneratoraustritt wird zur Berechnung der abzufithrenden Wérme und
Auslegung der Heizflichen herangezogen.

Die aufgezeigte Vorgehensweise soll als einfache Ubersicht der Wirkzusammenhénge
fiir die Auslegung einer Calcium-Looping-Anlage dienen. Da sich verschiedene Para-
meter des Verfahrens gegenseitig beeinflussen, ist der Auslegungsprozess gegebenen-
falls iterativ durchzufiithren. Im Rahmen gewisser anlagentechnischer Grenzen weisen
Wirbelschichtanlagen dariiber hinaus eine bestimmte Bandbreite an Flexibilitéit auf,
in welcher der Anlagenbetrieb ablaufen kann. In jedem Fall sollte der Auslegung eine
energetische Simulation des Verfahrens vorausgehen. Fiir die vollstdndige Berechnung
der prozesstechnisch relevanten Energie- und Massenstrome stellt die Prozesssimula-
tion ein sehr gutes Instrument dar. Sie erméglicht eine energetische Bilanzierung des
Verfahrens mit real benotigtem Energieverbrauch.

6.4. Energieeffizienzpotentiale im Anlagenbetrieb

Wie aus der Berechnung in Gleichung und Gleichung hervorgeht wird der
Wirkungsgrad des Gesamtverfahrens aus Referenz- und Calcium-Looping-Kraftwerk
mit zunehmendem Leistungsanteil aus Calcium-Looping an der Gesamtleistung gerin-
ger. Dies liegt am hohen Aufwand fiir die Sauerstofferzeugung und CO4 -Kompression.
Gelingt es den Energie- und Sauerstoffverbrauch des Verfahrens zu senken, reduziert
sich auch der Bedarf an Kompressionsleistung zur COs -Verfliissigung. Fine Reduzie-
rung des Calcium-Looping-Leistungsanteils minimiert damit insgesamt betrachtet den
iiberproportionalen Aufwand von Abscheidung und Kompression zugunsten von mi-
nimierten Wirkungsgradverlusten. Moglichkeiten die zuvor aufgezeigten Potentiale zu
heben werden in den folgenden Unterkapiteln detaillierter betrachtet.
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6.4.1. Potential durch Regeneratorsauerstoffkonzentration

Ziel dieses Simulationsteils war es Energieeffizienzverluste des Verfahrens zu mini-
mieren, welche sich aufgrund von COg-Rezirkulation im Regenerationsprozess erge-
ben. Die damit verbundene Erhohung der Sauerstoffkonzentration bei der Oxy-Fuel-
Verbrennung wurde in Pilotversuchen detailliert untersucht. Es zeigte sich schnell,
dass eine gute Temperaturhomogenisierung im Wirbelbett iiber die Reaktorléinge, ohne
Ausbildung von Temperaturspitzen, vorliegt. Aufgrund dessen wurde die Sauerstoff-
konzentration in weiteren Versuchen sukzessive erhoht. Das derzeitig demonstrierte
Maximum einer Oxy-Fuel-Verbrennung mit COsz-Rezirkulation im Wirbelschichtrege-
nerator sind ca. 50 Vol.-% Oz im Verbrennungsgas ohne Temperaturspitzen (siehe Ka-
pitel . Der sehr gute Temperaturausgleich in der Wirbelschicht wird einerseits auf
eine effektive Durchmischung und die gestufte Sauerstoffdosierung und andererseits
auf die endotherme Kalzinierung im Regenerator zuriickgefiihrt. Dabei scheint es na-
heliegend, dass sich Verbrennungs- und Kalzinierungszone ¢rtlich gesehen iiberlagern,
wodurch Warmeerzeugung und Verbrauch innerhalb bestimmter Grenzen ein Gleich-
gewicht bilden. Sauerstoffgehalte von bis zu 75 Vol.-% Oz mit einem simulierten Oxy-
Fuel-Verbrenungsgas ohne Rauchgasrezirkulation wurden von Arias et al., ebenfalls oh-
ne erkennbare Temperaturspitzen an der 1,7 M Wy,-Anlage in La Pereda demonstriert
[15].

Um die Auswirkung des Sauerstoffanteils bzw. der rezirkulierten Rauchgasmenge auf
die Effizienz des Verfahrens zu untersuchen, wurde simulativ eine Variation des re-
zirkulierten COg-reichen Rauchgasstroms durchgefiihrt, wodurch das Verhéltnis von
O2 /COg2in der Verbrennungsluft bestimmt wird. Abbildung zeigt den Wirkungs-
gradverlust durch Calcium-Looping-COs -Abscheidung in Abhéngigkeit des Sauerstoffan-
teils. Ausgehend vom gewéhlten Referenzfall (siehe Kapitel mit 30 Vol.-% Og wurden
Betriebspunkte bis zu 95 Vol.-% simuliert und der Wirkungsgradverlust am zugehorigen
Betriebspunkt berechnet. Es zeigt sich fiir den luftdhnlichen Betriebsfall mit gerin-
gerem Og-Anteil ein deutlich erh6hter Wirkungsgradverlust. Mit steigendem Sauer-
stoffanteil nimmt der Wirkungsgradverlust zunéchst deutlich ab. Im Bereich hoherer
05 -Konzentrationen nimmt das verbleibende Potential ab.

Quantitativ belduft sich die theoretisch berechnete Minimierung von Wirkungsgrad-
verlusten auf 0,6 %-Punkte, wovon bereits 2/3, d.h. 0,4 %-Punkte durch eine Erhthung
der Os-Eintrittskonzentration von 30% auf 50 % erreicht werden kénnen. Weitere
0,15 %-Punkte lassen sich durch eine weitere Erhchung auf 75 % Os im Verbrennungsgas
heben. Die Schritte auf 50 % und 75 % O -Anteil gelten nach aktueller Einschétzung
als das experimentell darstellbare Maximum.

Die eigentliche Ursache des hohen zusétzlichen Effizienzverlusts bei einem luftédhn-
lichen Betriebsfall geht auf den hohen Anteil an rezirkuliertem COs zuriick. In Konse-
quenz steigt der Gesamtvolumenstrom an Verbrennungsgas im Regenerator verglichen
mit einer 100 %-igen Sauerstoffverbrennung um ein Vielfaches, was nicht nur die Re-
aktorquerschnittsfliche erhoht, sondern auch den Energiebedarf des Prozesses steigert.
Der Brennstoffbedarf steigt im luftdhnlichen Fall um circa 30 %, entsprechend der Sau-
erstoffbedarf im stochiometrischen Verhéaltnis. Der rezirkulierte Anteil an COs9 erhdht
hingegen den Stromertrag des Calcium-Looping-Kraftwerksteils, da im Rezirkulations-
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Abb. 6.5.: Effizienzpotential des Calcium-Looping-Verfahrens bei erhohten Os-
Eintrittskonzentrationen als Ergebnis reduzierter COs -Rezirkulation.

strang eine Auskopplung von Wirme zur Kiihlung des Gasstroms erforderlich ist. In
der durchgefiihrten Simulation wird als Temperatur vor dem Rezirkulationsgeblése ei-
ne Temperatur von 140 °C angesetzt. Die Wiedererwdrmung des Gases im Regenerator
erfordert bei hohem Rezirkulationsanteil den zuvor beschriebenen Brennstoffmehrver-
brauch.

Bilanziell betrachtet existieren damit zwei Hebel, welche die Wirkungsgradeinbu-
Ben durch Calcium-Looping bei hoher COq-Rezirkulation treiben: (i) Der gesteigerte
Aufwand an Brennstoff in Verbindung mit dem Aufwand zur Sauerstofferzeugung und
nachfolgender Kompression, was den Nettowirkungsgrad 7%, des Calcium-Looping-
Kraftwerksteils selbst mindert und (ii) der steigende Anteil an Nettostromerzeugung
des Calcium-Looping-Kraftwerks im Verhéltnis zum Referenzkraftwerk, was den rech-
nerischen Gesamtwirkungsrad iy, +car, beider Dampfkreislédufe zusétzlich belastet.

Der Brennstoff- und Sauerstoffbedarf ist in Abbildung[6.6]in Abhéngigkeit der Rauch-
gasrezirkulation gegeben und begriindet den mit steigendem rezirkulierten COs -Strom
verminderten Wirkungsgrad des Gesamtprozesses. In der Umsetzung des Verfahrens in
den Grofimafistab sollte der maximale Sauerstoffanteil aus diesen Griinden auf einen
technisch machbaren Wert ausgelegt werden.

6.4.2. Potential durch sorbensspezifische Optimierungen

Weitere Effizienzverbesserungspotentiale wurden in Zusammenhang mit dem Sorbens
identifiziert, welches bei verbesserter Handhabung eine effizientere Prozessfithrung er-
moglicht. Drei wesentliche Aspekte zur Optimierung wurden im Rahmen dieser Arbeit
identifiziert: (i) Ein verbessertes Reaktionsverhalten von COz bei Prisenz von Wasser-
dampf im Karbonatisierungsschritt, entsprechend einem realen Rauchgas (vgl. Kapitel

15.3.2) und [5.5.2)), (ii) eine VergréBerung der Oberfliche zur Steigerung des Reaktions-
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Abb. 6.6.: Abhéngigkeit des Brennstoffverbrauchs und Leistungsbedarfs fiir COs-
Konditionierung und Osg-Erzeugung von der O -Eintrittskonzentration als
Ergebnis des CO3 -Rezirkulationsanteils.

umsatzes im kinetisch limitierten Reaktionsbereich (vgl. Kapitel durch reduzierte
Partikelgrofe und (iii) eine gezielte partielle Hydroxidbildung zur Beseitigung von Ver-
sinterungseffekten (vgl. Kapitel . Effizienzpotentiale ergeben sich daraus resultie-
rend durch die Moglichkeit das Verfahren mit geringeren spezifischen Zirkulationsraten
zu betreiben und somit ebenfalls den Aufwand fiir Brennstoff, Sauerstofferzeugung und
COg3 -Konditionierung zu reduzieren.

Der allen Mafinahmen gemeine Schliissel zum Erfolg ist die Verbesserung der mitt-
leren Sorbenskapazitit im kinetischen Reaktionsregime auf ein héheres Niveau, v.a.
im Bereich hoherer Zyklenzahlen. Wihrend in der Modellvorstellung nach Gleichung
2.12] der Degradationsfaktor k fiir dasselbe Sorbensmaterial stets &hnlich bleibt, ist die
residuale CO9 -Kapazitéit eine Variable, die durch zuvor beschriebene Prozessfithrungs-
moglichkeiten positiv beeinflusst werden kann.

Die Priasenz von Wasserdampf im Rauchgas verbessert die residuale COs -Kapazitét
Xpg im Vergleich zu bekannten Literaturwerten [I08], [196] um mindestens 20 % auf
einen Wert von 9 Mol.-%, was im Karbonatisierungsschritt bereits eine deutliche Ver-
besserung der CO, -Kapazitit Xrq, herbeifithrt. Untersuchungen im Pilotbetrieb zeig-
ten aufgrund dieses Effekts eine Verbesserung der COs-Abscheidung um bis zu 50 %
im Vergleich zu simuliertem trockenen Rauchgas.

Ein signifikanter Verbesserungsschritt stellt die Vergroflerung der aktiven Sorbens-
oberfliche durch Reduzierung der Partikelgrofie dar. TGA-Degradationsversuche mit
dem in den Pilotversuchen verwendeten Kalkstein zeigen fiir die Partikelgroffenklasse
150-300 pm eine Verbesserung der residualen COs-Kapazitit Xg auf bis zu 12 Mol.-%
auf (siehe Kapitel . Partikel dieser Groflenklasse wurden bereits in Pilotversuchen
der Forschergruppe um Abanades verwendet und gelten als validiert [14].

Das dritte hier betrachtete Optimierungspotential geht zuriick auf die Erkenntnisse
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im Pilotbetrieb, wonach im Karbonator eine partielle Bildung von Calciumhydroxid
auftreten kann. Lasst sich aus dieser Erkenntnis eine gezielte Verbesserung der Sor-
bensstruktur erreichen (siehe Kapitel , kann dies als weiteres signifikantes Po-
tential zur Prozessoptimierung betrachtet werden. Physikalisch gesehen kann durch
die Bildung von Calciumhydroxid an der Partikelschale jeweils die bereits versinter-
te Oberflichenstruktur geschwicht und durch mechanischen Abrieb entfernt werden.
Reaktionstechnisch gesehen ermoglicht dieser Mechanismus den Erhalt einer offenen
Porenstruktur des Partikels, sodass der Prozess der Degradation durchbrochen oder
zumindest verlangsamt wird. Ein experimenteller Nachweis eines solchen Mechanis-
mus wurde innerhalb dieser Arbeit nicht gefiithrt. Dennoch soll das mogliche Potential
anhand dieser Simulation aufgezeigt werden. Hierzu wurde eine weiter verbesserte re-
siduale Sorbenskapazitit von 14,5 Mol.-% aus den experimentellen Erkenntnissen als
Potential abgeleitet.

Zur Berechnung der Effizienzpotentiale wurde die Simulation fiir alle Punkte mit ei-

nem Zielwert von 90 % Karbonatorabscheidegrad sowie einem fixen spezifischen Karbo-
lca

molooy

betrieben. Die Regeneration wurde bei 50 % Sauerstoff im Verbrennungsgas simuliert.

natorinventar von 70 min und konstanter spezifischer Frischkalkzugabe von 0,033

Als weitere fixe Grole wurde jeweils die residuale Sorbenskapazitit vorgegeben. Aus
den entsprechenden Randbedingungen konnten die {ibrigen freien Parameter Spezifische
Zirkulationsrate sowie der korrespondierende Wert X4, zur Erreichung des vorgege-
benen Abscheidegrads iiber eine Annéherung geldst werden.
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Abb. 6.7.: Effizienzpotential durch verbesserte Ausnutzung der Sorbenseigenschaften
auf Basis der maximalen mittleren Karbonatisierung. Die Anzahl der Zyklen
N ist variabel und wird beeinflusst von der spezifischen Zirkulationsrate.

Abbildung zeigt die berechneten Wirkungsgradverluste aufgetragen iiber die den
Optimierungsschritten entsprechenden mittleren Sorbenskapazititen Xj/q.. Das nach
dem Stand der Forschung experimentell validierte Potential zur Reduzierung des Wir-



6.4. Energieeffizienzpotentiale im Anlagenbetrieb 111

kungsgradverlusts betrigt ca. 0,2 %-Punkte, wobei dieser etwa hilftig auf eine Verbes-
serung durch reales Rauchgas sowie auf die Reduzierung der Partikelgrofie zuriick geht.
Weiteres bisher nicht validiertes Potential von 0,13 %-Punkten ergibt sich durch die
aufgezeigte Moglichkeit zur Sorbensreaktivierung. Realisiert werden kénnen die aus-
gewiesenen Potentiale letztlich aufgrund der moéglichen Reduzierung der spezifischen
Zirkulationsrate.

6.4.3. Zusammenfassung des Gesamtpotentials

Abschliefend werden die in Kapitel[6.4.Tund aufgezeigten Potentiale zur Effizienz-
steigerung von Calcium-Looping zusammen gefasst. Abbildung zeigt die einzelnen
Effizienzpotentiale kumuliert in einem Wasserfalldiagramm. Ausgehend vom eingangs
berechneten Basisfall werden die Effizienzgewinne schrittweise abgezogen und abschlie-
Bend ein minimaler Wirkungsgradverlust aufgezeigt. Hierbei wird zwischen Effizienz-
mafinahmen unterschieden, welche im Pilotbetrieb bereits als méglich validiert wurden
sowie denen die noch einer Demonstration bediirfen.
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Abb. 6.8.: Kumuliertes Effizienzpotential fiir das Calcium-Looping-Verfahren durch
Prozessoptimierung.

Als wirkungsvollste Mafinahme zur Minimierung des Wirkungsgradverlusts zeigt
sich die Reduzierung des Rezirkulationsvolumenstroms von Rauchgas im Regenera-
tor mit einhergehender Erhchung des Sauerstoffanteils im Brenngas. Im Rahmen der
Pilotversuche konnten Sauerstoffkonzentrationen von 50 % demonstriert werden, was
einen signifikanten Effizienzgewinn von gréfier 0,4 %-Punkten erméglicht. Eine weitere
Erhohung des Sauerstoffanteils im Verbrennungsgas auf 75 % wurde an der 1,7 MWy,
Anlage durch die Forschergruppe um Abanades et al. demonstriert [I5]. Frithere Si-
mulationsarbeiten [204], [I15] wurden jeweils unter der vereinfachten Annahme einer
100 %-igen Sauerstoffverbrennung durchgefiihrt, was geringfiigig bessere Effizienzwerte
fiir das Verfahren prognostizierte. Bei einer Verbrennung mit bis zu 75 % Os liegen diese
Werte jedoch nah am idealen Betriebsfall.
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Positiv wirkt sich der im Pilotmafistab demonstrierte Effekt einer feuchten Reaktions-
atmosphére aus, wie sie bei realem Rauchgas vorhanden ist. Dieser Effekt ermoglicht
durch Reduzierung der spezifischen Zirkulationsrate eine effizientere Prozessfithrung
und bringt knapp 0,1 % Wirkungsgradverbesserung. Mit 0,12 %-Punkten wirkt sich die
Verwendung von feineren Partikelgréfienklassen aus.

Die Summe der aufgezeigten Mafinahmen bietet Potential zur Wirkungsgradverbes-
serung von iiber 0,7 %-Punkte, was eine Reduzierung des Wirkungsgradverlusts um 9 %
im Vergleich zum Basisfall bedeutet. Die bisher nicht demonstrierte Mainahme zur Re-
aktivierung von Sorbens bietet Potential auf eine Verbesserung um 0,85 %-Punkte bzw.
eine Minderung des Gesamtwirkungsgradverlusts um 11 %. Bezogen auf den Brennstoff-
verbrauch ergeben sich hierdurch Einsparungen an thermischer Feuerungsleistung im
Regenerator von iiber 400 MWyy,.



7. Zusammenfassung und Ausblick

Die Demonstration des Calcium-Looping-Verfahrens unter industrienahen Bedingun-
gen wurde in dieser Arbeit unter Erfiilllung gesetzter Ziele in mehreren aufeinander
aufbauenden Teilschritten durchgefiihrt. Ausgehend vom Aufbau einer Pilotanlage und
deren Inbetriebnahme wurde innerhalb von sieben einwochigen Versuchskampagnen
im 3-Schichtbetrieb eine Datenbasis geschaffen, welche die Anfertigung dieser Arbeit
ermoglichte.

Aufbau experimenteller Voraussetzungen

Die Auslegung, Konstruktion, Aufbau und Inbetriebnahme der Pilotanlage als not-
wendige Voraussetzung zur Durchfithrung dieser Arbeit erfolgte innerhalb von 2 1/2
Jahren mit Fertigstellung und offizieller Einweihung im Jahr 2010 [90]. Unter dem Ziel
der industrienahen Demonstration des Verfahrens entstand aus 3 Hauptreaktoren ei-
ne Anlage zur Erprobung zweier unterschiedlicher Reaktorkonzepte. Beide Konzepte
nutzen einen zentralen zirkulierenden Sorbensregenerator, wihrend die Abscheidung in
zwei unterschiedlichen Karbonatortypen erfolgen kann. Der zirkulierende Karbonator
als Auslegungsvariante fiir hohe Rauchgasdurchsétze bietet dabei geringere Flexibilitét
als die turbulent ausgelegte Variante, bei welcher der Rauchgasstrom von der Sorbens-
zirkulation entkoppelt ist. Der Regenerator ist als einziger weltweit mit einer COg -
Rezirkulation ausgestattet, welche vollstindig realistische Bedingungen fiir die Oxy-
Fuel-Wirbelschichtverbrennung bietet. Alle Reaktoren folgen industrietypischen Ausle-
gungsmerkmalen mit &uferer Hiille aus Kesselstahl und innenliegender mehrschichtiger
Ausmauerung mit Isolierungfunktion. Die Verbindung zwischen den Reaktoren ist aus-
gefithrt durch fluidisierte Feststoffsiphone mit Spiefflventil zur Steuerung der Sorbenszir-
kulation zwischen den Reaktoren. Sowohl Reaktoren als auch Rohrleitungssysteme sind
mit einer Vielzahl an Zugangsmoglichkeiten zur Gas- und Feststoffanalyse ausgestat-
tet. Riickblickend konnte mit der 200 kW,p-Calcium-Looping-Anlage eine Infrastruktur
geschaffen werden, welche eine Durchfiihrung dieser Arbeit ermoglichte und auch fiir
zukiinftige Forschungsarbeiten flexibel einsetzbar ist (siehe Kapitel .

Erkenntnisse des Verfahrensbetriebs

Betriebserkenntnisse, welche innerhalb der sieben Versuchskampagnen zum Verhalten
von gekoppelten Wirbelschichtsystemen gewonnen wurden, stellen ein umfangreiches
Know-how dar und kénnen in den wesentlichen Punkten auf zukiinftige erste kommer-
zielle Demonstrationsanlagen iibertragen werden. Kernaspekte der Betriebserfahrung
sind ein detailliertes Verstdndnis der Hydrodynamik der feststoffseitig gekoppelten Re-
aktoren und die damit verbundene Regelstrategie fiir die Anlage (siehe Kapitel .
Ein wesentlicher Schliissel zum stabilen Betrieb der Anlage war das Verstédndnis der
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Druckverhéltnisse in den Reaktoren und Gasstringen, fiir die in der Visualisierung
der Anlagensteuerung eine Live-Grafik entwickelt wurde. Anhand dieser Visualisierung
konnten auftretende Instabilitdten, ausgeltst beispielsweise durch Druckschwankungen
bei der Filterabreinigung, direkt erkannt und Gegenmafinahmen ergriffen werden. Als
Hauptkriterien fiir stabilen Anlagenbetrieb konnten die charakteristischen Druckdiffe-
renzen iiber die Spiefiventile, das Gesamtdruckniveau der Reaktoren zueinander sowie
die durch Inventarverteilung bedingten Druckprofile der Einzelreaktoren identifiziert
werden.

Als verbesserungsfihig wurde die Erweiterung des Reaktorquerschnitts am CFB-
Karbonator erkannt. Das eigentliche Ziel einer Erh6hung des aktiven Reaktorinventars
wurde durch eine Klassierung des Bettinventars und Anreicherung von groben Asche-
partikeln im Bereich der Querschnittserweiterung konterkariert. Zukiinftige Anlagen
sollten zugunsten geringerer Druckschwankungen in der Fluidisierung und einer bes-
seren Inventarverteilung iiber die Reaktorhohe auf diese Erweiterung verzichten. Wei-
ter wurde im Betrieb des TFB-Karbonators aus geometrischen Griinden ein L-Ventil
zur Steuerung des Sorbenszirkulation verwendet, welches sich als sensibel fiir Druck-
schwankungen erwies. Fiir zukiinftige Anlagen dieser Verschaltungsart wird empfohlen
ebenfalls gut steuerbare Spieflventile in Verbindung mit Siphonen einzusetzen, sofern
die Anlagenhohe dies zulésst.

Die in Verbindung mit Betriebsstabilitéit wohl wichtigste Erkenntnis ist, dass Verblo-
ckung bei Feuerung mit Kohle keine signifikante Rolle spielt. Urspriingliche Probleme
in Zyklonen traten tiberwiegend in Verbindung mit der Verfeuerung von Holzpellets im
Aufheizbetrieb oder zur Prozesscharakterisierung ohne Schwefeleinfluss auf. Fiir den
realen Prozessbetrieb ist dies insofern unproblematisch, da Schmelzphasen aus Holz-
aschen und vergleichbare Wasserfrachten bei Feuerung mit Kohle nicht auftreten. Im
Anfahrbetrieb einer Calcium-Looping-Anlage ist jedoch ein Hauptaugenmerk auf eine
moglichst wasserdampfarme Gasatmosphére und die Vermeidung von unerwiinschter
Hydroxidbildung zu legen.

Prozessdemonstration und -charakterisierung unter realen Bedingungen

Im Rahmen der experimentellen Arbeiten konnte das Calcium-Looping-Verfahren welt-
weit erstmalig unter realen Prozessbedingungen mit COs -Abscheideraten von iiber 90 %
demonstriert werden. Wichtige Elemente, wie der Nachweis einer verfahrensinternen
Beheizung durch Kohlefeuerung ohne externe Warmezufuhr und der Betrieb der Rege-
neration mit einer Mischung aus O2 und rezirkuliertem Rauchgas, konnten erfolgreich
erbracht werden.

Die Charakterisierung der einzelnen Calcium-Looping-Verfahrensparameter ist viel-
schichtig und wurde unterteilt in die Bereiche (i) Karbonator, (ii) Regenerator sowie
(iii) sorbensspezifische Untersuchungen (siehe Kapitel . Als Haupteinflussparameter
auf die CO2-Abscheidung im Karbonator wurden die Spezifische Zirkulationsrate, das
Spezifische Karbonatorinventar, die Spezifische Frischkalkzugabe sowie die Karbona-
tortemperatur als direkter Einflussparameter auf das limitierende chemische Gleichge-
wicht bei realen Prozessbedingungen untersucht. Fiir einen breiten Uberblick iiber das
Prozessfenster wurden sdmtliche Parameter jeweils mit grofler Bandbreite an Variatio-
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nen analysiert. Hierbei geben insbesondere auch Prozesspunkte mit geringem erreich-
ten COs9-Abscheidegrad, d.h. mit ausreichend Abstand zum limitierenden chemischen
Gleichgewicht, wichtige Aufschliisse zu parametrischen Zusammenhingen. So konnte
eine fiir die Verfahrenscharakterisierung und zukiinftige Auslegung breite Basis an Be-
triebsfenstern ermittelt werden, wenngleich eine vollstdndig entkoppelte Untersuchung
der einzelnen Parameter aufgrund von prozessbedingten Verkniipfungen der einzelnen
Parameter nicht immer moglich war.

Fin Vergleich von Ergebnissen aus dem Technikumsmaflstab mit denen der Pilot-
anlage zeigt eine effektivere Einbindung von COs aufgrund verbesserter hydrodynami-
scher Eigenschaften der letzteren. Parameter, die diesen Vergleich erméglichen, sind
beispielsweise das aktive spezifische Reaktorinventar oder die spezifische Zirkulations-
rate, welche sich hin zu prozesstechnisch effizienteren Bereichen verschieben.

Interessante Erkenntnisse zum Abscheideverhalten ergaben sich beim Betrieb mit
feuchtem Rauchgas, welches fiir ein Kraftwerksrauchgas den Normalfall darstellt. Die
Pilotversuche ergaben fiir ein reales Rauchgas COs-Abscheideraten weit iiber der bis-
herigen Erkenntnis (siche Abb. und . Diese beruhen nach derzeitigem Stand
des Wissens auf einer verbesserten Diffusion von CO9zum Sorbenspartikel und kom-
men verstirkt bei hoherer Zyklenzahl eines Partikels zum Tragen (siehe Kapitel .
Diese Gegebenheit ermoglicht eine signifikante Verbesserung der COs -Abscheidung im
realen Prozessbetrieb. Aufbauend auf diesen Erkenntnissen [75], [74] wurden auch im
Technikumsmaflstab weitere Untersuchungen durchgefiihrt, welche die Mechanismen
des Effekts weitergehend untersuchten [89], [8§].

Als beschrankender Parameter wurde Schwefel als Bestandteil der Kohle nachgewie-
sen. Versuche ohne Frischkalkzufuhr iiber mehrerer Stunden zeigten deutlich die zu-
nehmende, irreversible Einbindung von Schwefel in das Sorbens, welches auch zu einem
Abfall der CO3-Abscheiderate fiihrt (vgl. Abb. . Gleichzeitig konnte aber auch die
schnelle Erholung der Abscheiderate bei Wiederinbetriebnahme der Frischkalkzugabe
gezeigt und somit belegt werden, dass Schwefel zwar eine Stérkomponente fiir die Ab-
scheidung darstellt, jedoch bei kontinuierlichem Bettaustausch einen kontrollierbaren
Parameter darstellt.

Ein wesentlicher Beweggrund zur Durchfithrung von Pilotanlagenversuchen war die
Abbildung eines direkt befeuerten Kalzinierungsprozesses. Dabei wurden Versuche mit
Schwerpunkt auf das Karbonatorverhalten mit Luftverbrennung im Regenerations-
prozess durchgefiihrt, was im Betrieb eine zuverlissige und vollsténdige Kalzinierung
ermoglichte.

Durch den Oxy-Fuel-befeuerten Kalzinierungsprozess ergaben sich einige Herausfor-
derungen und Prozessbeeinflussungen. Insbesondere zeigte sich im realen Regenerati-
onsprozess mit rezirkuliertem Rauchgas eine, im Vergleich zur Luftregeneration, deut-
lich erschwerte Kalzinierbarkeit (vgl. Kapitel und . Dieses erwartete Verhal-
ten erforderte zum Erreichen vergleichbarer Kalzinierungsgrade eine deutliche Tempera-
turerhohung auf ca. 930 °C. Gleichzeitig zeigte die Kalzinierung eine starke Sensitivitat
in Oxy-Fuel-Atmosphére mit einem stark durch thermische Gradienten getriebenen
Kalzinierungsverhalten. Die aus der Verkniipfung von erreichtem Karbonatorabschei-
degrad und Kalzinierungsgrad abgeleitete Anforderung einer vollstéindigen Kalzinierung
(Abb. stellt eine der Grundanforderungen an den Kalzinierungsprozess dar, der

wie zuvor beschrieben durch entsprechende Temperaturfithrung auszufiihren ist.
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Hervorgehoben werden soll an dieser Stelle, dass die Regeneratorbefeuerung in Oxy-
Fuel-Atmosphére sukzessive optimiert werden konnte, d.h. COq-Austrittskonzentra-
tionen im Regenerator von iiber 90 Vol.-% bei Restsauerstoffgehalten um 8 Vol.-% er-
reicht wurden. Schwefelanteile unter der Nachweisgrenze der Messtechnik innerhalb
sdmtlicher Versuchskampagnen belegen die vollsténdige Einbindung von Schwefel in
das Sorbens, was ggf. eine zusétzliche Entschweflungsstufe in der CO4 -Konditionierung
eriibrigt. Notwendig ist jedoch die Entfernung von Stickoxiden, welche, u.a. katalysiert
durch das Sorbens selbst, hohe Konzentrationen aufweisen. Kohlenstoffmonoxid-Anteile
von ca. 100 ppm bestétigen einen guten Ausbrand bei der fiir Wirbelschichtverbrennung
vergleichweise kurzen Reaktorhche.

Den dritten Bereich der experimentellen Arbeit stellen Analysen zum Sorbens dar,
welche teils zur Bilanzierung von Stoffmengen erforderlich waren und teils dem wei-
teren Erkenntnisgewinn dienten. Detaillierte Erkenntnisse zum Abrieb wurden durch
Messung von Partikelgrofienverteilungen, Stoffanalysen sowie durch SEM-Aufnahmen
zur erginzenden Bewertung gewonnen. Wesentliche Erkenntnis der Pilotanlagenver-
suche ist, dass Abrieb am Sorbens keine kritische Grofe fiir das Verfahren darstellt.
Sowohl Inventarbilanzen als auch Partikelgroflenuntersuchungen belegen, dass Abrieb
deutlich unterhalb der zugefiihrten Menge an frischem Sorbens liegt. Verluste durch
Partikelabrieb treten vor allem iiber den Zyklon des Regenerators auf. Es konnte be-
legt werden, dass Fragmentierung und Schwichung des Sorbens durch die Kalzinierung
Hauptquelle fiir Abrieb darstellt. Der Vergleich von Luft- und Oxy-Fuel-Kalzinierung
deutet darauf hin, dass thermische Gradienten als Treiber der Kalzinierungsreaktion zu
einem erhohten Abrieb beitragen. Ein durch hohe CO; -Partialdriicke in der Oxy-Fuel-
Verbrennung verlangsamter Kalzinierungsprozess triagt zu reduziertem Abrieb bei, was
auch Beobachtungen im Pilotanlagenbetrieb zeigen.

Generell gilt fiir die Oxy-Fuel-Kalzinierung das Gebot einer méglichst schonenden,
konstanten Prozessfiithrung bei minimal notwendigen Temperaturen zur Vermeidung
unnotiger Sorbensdegradation. Zur Vermeidung von Sorbensdegeneration, welche auf
Deaktivierung z.B. durch Schwefel oder Versinterung in Verbindung mit Schmelzphasen
zuriickzufiihren ist, soll an dieser Stelle die Verwendung moglichst hochwertiger Kohle
mit geringen Anteilen von Schwefel und Alkalimetallen empfohlen werden.

Simulative Verfahrensoptimierung

Zur Ergédnzung experimenteller Liicken und der energetischen Bilanzierung des Ver-
fahrens konnten durch das Simulationstool Aspen Plus® wertvolle erginzende Pro-
zessdaten gewonnen werden. Wesentliche Merkmale des Simulationsmodells stellen die
abgebildete COs -Rezirkulation als realen Prozessbaustein sowie die Implementierung
des COg -Abscheidemodells nach Charitos [52] dar.

Im ersten Schritt wurde die zuvor mit experimentellen Daten abgeglichene Simula-
tion genutzt um Prozessfenster in grofler Breite und ohne gegenseitige Beeinflussung
aufgrund zusammenhéngender Prozessgrofien zu berechnen. Die sich ergebenden Pro-
zesskennfelder kénnen als Basis zur Auslegung einer Calcium-Looping-Anlage herange-
zogen werden (siehe Abb. [6.3).

In einem weiteren Schritt wurde anhand der berechneten Energiedaten die Verfah-
renseffizienz sowie Wirkungsgradverluste durch Calcium-Looping berechnet. Zuvor im
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experimentellen Betrieb validierte Potentiale, wie die Erhohung der Sauerstoffkonzen-
tration im Regeneratorbetrieb oder Optimierungen im Zusammenhang mit dem Sor-
bens, wurden simulativ umgesetzt und Effizienzpotentiale ausgewiesen. Die wichtigsten
Optimierungsmafinahmen, verglichen mit einem definierten Basisfall mit den Randbe-
dingungen fritherer Technikumsversuche, sind die Reduzierung der CO; -Rezirkulation
auf Sauerstoffeintrittskonzentrationen von bis zu 75 Vol.-%, die Betrachtung von realen
Rauchgasbedingungen bei der COs-Abscheidung sowie die Verwendung feinerer und
damit aktiverer Sorbenspartikelgréfien. Die Summe der demonstrierten Mafinahmen
verbessert den Gesamtwirkungsgrad des Kraftwerks mit COg-Abscheidung um iiber
0,7%, was eine Reduzierung des Wirkungsgradverlusts um 9 %-Punkte im Vergleich
zum Basisfall bedeutet. Weitere, bisher nicht demonstrierte Mafinahmen erméglichen
eine Minimierung des Wirkungsgradverlusts um insgesamt 0,85 % auf ca. 6,8 %-Punkte,
was in Summe einer Einsparung an thermischer Feuerungsleistung von grofier 400 M Wiy,
gleichkommt.

7.1. Gesamtbewertung

Das Ziel dieser Arbeit, die Bestdtigung von vielversprechenden Forschungsergebnis-
sen aus Arbeiten mit kleinskaligen Anlagen durch Scale-Up und Demonstration von
Calcium-Looping im Pilotmafistab, konnte durch umfangreiche experimentelle Unter-
suchungen vollstédndig erreicht werden. Somit ist die technische Rechtfertigung erbracht,
Calcium-Looping als eines der effizientesten CO5 -Abscheideverfahren weiterhin zu kom-
merziellen Demonstrationsanlagen zu entwickeln.

Jedoch stellen sich bei der Entscheidung fiir oder gegen Technologien meist weitere
zu beriicksichtigende Fragen. Fiir die CO2-Abscheidung gilt als eine der wichtigsten
Groflen der Wirkungsgradverlust, welcher den Nettostromertrag von Kraftwerken si-
gnifikant schmilert. Mit einem berechneten Wirkungsgradverlust von unter 7% liegt
Calcium-Looping im Vergleich zu anderen Technologien (MEA, IGCC, Oxy-fuel, Chil-
led Ammonia), mit Verlusten zwischen 9 und 12 %, deutlich im Vorteil [52]. Insbeson-
dere der hieraus resultierende Energiemehraufwand zur COs-Abscheidung fithrt bei
Alternativverfahren zu einem iiberproportionalen Anstieg von bis zu 100 % bei den
COg -Vermeidungskosten [94], [174], [183], was die Attraktivitéit von Calcium-Looping
auch aus wirtschaftlicher Sicht unterstreicht.

Ein kritisch zu hinterfragender Aspekt ist die Integration der jeweiligen Verfahren
am Kraftwerksstandort. Calcium-Looping als selbstéindiges Kraftwerk erhoht die elek-
trische Gesamtnettoleistung des Kraftwerksstandorts auslegungsabhéingig um 50-70 %.
Eine Investition in Calcium-Looping als klassische Nachriistlosung erfordert Konzep-
te zur Nutzung der zusétzlichen Stromerzeugung. Besitzt ein Kraftwerksstandort, wie
héufig der Fall, mehrere teils dltere Kraftwerksblocke bietet sich im Zuge der Investiti-
on eine Abschaltung alter, ineffizienter Blocke an, was die COs -Intensitéit eines Stand-
orts in einem Schritt signifikant reduzieren kann. Bei Ausweitung der Standortleis-
tung sind klassische Fragestellungen der Netzanbindung sowie logistische Aufgaben wie
Brennstoff- und Kalksteintransporte zu beriicksichtigen. Insbesondere die Kalksteinver-
und entsorgung stellen fiir den Betreiber neu zu entwickelnde Logistikstrategien dar.

Als weit verbreiteter natiirlicher Rohstoff fiir Zement- und Kalkwerke, zur Stahlerzeu-
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gung, als Sorbens zur Entschweflung, etc., ist Kalkstein ein in grolen Mengen benétigter
Rohstoff. Es liegt also nahe, Wertstoffpfade zu entwickeln, die sich gegenseitig ergénzen.
Die Kombination, beispielsweise aus Kraft- und Zementwerk, birgt Synergien zur Nut-
zung des vom Calcium-Looping-Kraftwerk bereits gebrannten Kalks im Zementprozess,
was dort Brennstoff und COs -Emissionen aus Verbrennung und Kalzinierung gleicher-
maflen einspart. Lokale Wertstoffketten mit reduziertem Logistikaufwand sind méglich,
da Kalkstein als weltweit verbreitetes Gestein eine hohe Verfiigbarkeit und Versorgungs-
sicherheit bietet.

Nicht erst im Genehmigungsprozess sind Fragen zu 6kologischen Gefahren und Risi-
ken durch Industrieanlagen wichtige Entscheidungskriterien fiir eine Technologie. Calci-
um-Looping als Verfahren, das natiirliches Gestein zur Reduzierung von COs-Emis-
sionen nutzt, gilt im Vergleich zu sonstigen Verfahren als gefahrdungsarm. Prozesse
zum Handling von Kalkstein und gebranntem Kalk sind z.B. in der Kalkindustrie be-
reits etabliert und hinsichtlich Personengefihrdung vielfach abgesichert. Okologische
Risiken durch den Feststoff Kalkstein sind im Vergleich zu fliissigen Chemikalien wie
MEA-Lo6sungen oder Ammoniak gering sowie technische Schutzmafinahmen etabliert.

In der Gesamtbetrachtung kann Calcium-Looping als Technologie zur Reduzierung
von COs -Emissionen aus fossilen Kraftwerken damit ein hohes Potential zugeschrieben
werden.

7.2. Ausblick

Bisherige Forschungsarbeiten zu Calcium-Looping in der Kraftwerksanwendung konn-
ten bereits einen breiten Wissensstand aufbauen. Forschungs- und Entwicklungsbedarf
besteht weiterhin in Teilbereichen sowie zur ErschlieSung zusétzlicher Anwendungsge-
biete.

Forschungs- und Entwicklungsbedarf

Hierunter fillt an erster Stelle die Flexibilisierung des Calcium-Looping-Betriebs fiir die
Anforderungen an flexibleren Kraftwerksbetrieb als Folge des weltweiten Zubaus fluk-
tuierender erneuerbarer Energien. Breite Betriebsfenster von Rauchgasvolumenstromen
sind hierfiir eine grundlegende Anforderung. Mit dem hochflexiblen turbulenten Kar-
bonator wurde innerhalb dieser Arbeit bereits ein fiir diese Anforderung zugeschnitte-
nes Anlagenkonzept entwickelt auf dessen Basis das Folgeprojekt FlexiCal. (Research
Fund for Coal and Steal) zur detaillierten experimentellen Untersuchung von Flexibi-
litdtsaspekten fiir Calcium-Looping eingeworben wurde [161], [160]. Weitere Arbeiten
wurden in diesem Bereich auch von anderen Forschungseinrichtungen begonnen [17].

Ein weiterer Entwicklungsschwerpunkt im Anlagen-Scale-Up sollte auf der Weiterent-
wicklung von Feststoffzirkulationssystemen liegen. Insbesondere die Implementierung
von Siphon/Spiefiventilkombinationen fiir eine gute Regelbarkeit der Zirkulationsrate
fiir TFB-Reaktorsysteme sollte Ziel zukiinftiger Aktivitdten sein.

Innerhalb dieser Arbeit wurden bereits eine Vielzahl an Regelsystemen implemen-
tiert, wie beispielsweise Regelbausteine zur Rauchgasvolumenstromregelung oder zur
kontinuierlichen Sauerstoffdosierung. Parallele Regelstrukturen beider Rauchgasstringe
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oder die gegenseitige Beeinflussung verschiedener Parameter, wie Feststoffzirkulation
und Reaktortemperaturen, kénnen im Anlagenbetrieb trotz oder aufgrund der imple-
mentierten Einzelregler zu Schwingungen im System fiihren, die eine hohe Aufmerksam-
keit des Bedienpersonals erfordert und im Bereich kommerzieller Anlagen nicht leistbar
ist. Deshalb wurden bereits frith Aktivitdten in Zusammenarbeit mit der Abteilung
Stromerzeugung und Automatisierungstechnik am IFK begonnen, die zum Ziel hat-
ten das Calcium-Looping-System gesamtheitlich zu regeln. Hierzu wurden sogenannte
selbstlernende neuronale Netze eingesetzt, mit deren Hilfe modellbasierte Regelstruktu-
ren fiir den Gesamtanlagenbetrieb aufgebaut werden konnen. Der Aufbau dieser Regel-
konzepte wird als die fiir die weitere Kommerzialisierung des Verfahrens wohl wichtigste
Komponente gesehen.

Im Bereich der Energieeffizienz konnten durch diese Arbeit bereits signifikante Fort-
schritte erzielt werden. Ein bisher nicht betrachtetes Potential zur weiteren Energie-
bedarfsminimierung liegt in der Ubertragung von Wirme zwischen den zirkulierenden
Feststoffstromen. Hieraus ergibt sich eine geringerer Warmeiibertrag zum Karbonator
und eine minimierte Aufheizleistung im Regenerator. Entwiirfe fiir den moglichen Auf-
bau eines sogenannten Feststoff- /Feststoffwirmeiibertragers mit integrierten, segmen-
tierten Siphonen wurden innerhalb der Arbeit skizziert, sollten aber auf ihre Umsetzbar-
keit und Dimensionierung hin untersucht werden. Alternativ kann dariiber nachgedacht
werden, ob eine Warmeauskopplung im Karbonator zugunsten einer Auskopplung aus
dem heifleren, vom Regenerator kommenden Feststoffstrom verschoben wird, da hier
ein giinstigeres energetisches Niveau vorliegt. Auch hierfiir bedarf es der Ausarbeitung
entsprechender Auslegungen und anlagentechnischer Konzepte.

Der experimentelle Erkenntnisgewinn von Karbonatisierungsgraden iiber den kine-
tisch limitierten Reaktionsbereich des Sorbens hinaus legt fiir weiterfithrende wissen-
schaftliche Arbeiten eine Erweiterung von existierenden Modellen nahe.

Alternative Anwendungsgebiete

Eine der Stérken von Calcium-Looping liegt verglichen, z.B. mit aminbasierten Ver-
fahren, in der Robustheit und giinstigen Verfiigbarkeit des Sorbens Kalkstein. Des-
halb eignet sich Calcium-Looping insbesondere fiir die Abscheidung von COs aus ver-
unreinigten, auch staubbeladenen Rauchgasstromen. Potentiell vorteilhafte Anwen-
dungsbereiche im Industriebereich sind Zementwerke, die Stahlerzeugung und ggf. die
Diingemittelherstellung.

Der Zementbereich bietet hierbei auch aufgrund stofflicher Synergien die héchsten
Potentiale. In einem Zementwerk mit direkter stofflicher Nutzung des Sorbens sollten
Prozessparameter sowie auch Reaktorkonzepte an die Gegebenheiten angepasst wer-
den. Wesentliche Aspekte sind hierbei die erhéhte CO4 -Konzentration des Rauchgases
aus dem Drehrohrofen oder Kalzinierer sowie die deutlich veréinderten Feststoffstrome.
Mit der Ausarbeitung von Konzepten als ,, Postprocess*“-Anwendung und der direkten
Integration von Calcium-Looping in Zementwerken (siche Anhang wurden schon
innerhalb dieser Arbeit weitere Grundlagen fiir die Forschungsprojekte CEMCAP und
CLEANKER geschaffen [80], [119], [200], [202],[138], [121], [120].

Weiterhin wurde innerhalb einer komplementiren Masterarbeit die Machbarkeit von
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Calcium-Looping als Losung fiir die Dekarbonisierung der Stahlherstellung untersucht
[184]. Hieraus konnten konkrete Konzepte aufgezeigt werden, um Gichtgas des Hoch-
ofens von COg abzureinigen, Teile von CO iiber die Shiftreaktion zu Wasserstoff zu
transformieren und damit die verbleibenden energiereichen Komponenten Hy und CO
einer erneuten Nutzung zur unterstiitzenden Beheizung und Reduktion des Hochofens
zuzufithren (siehe . Eine vollstéindige Integration von Calcium-Looping in das
Stahlwerk konnte so die Hauptstrome eines Stahlwerks dekarbonisieren, nutzbare Kom-
ponenten des Gichtgases recyceln und anhand des zugehorigen Dampfprozesses das
i.d.R. mit Kokereigas betriebene Kraftwerk substituieren.

Im Zuge von Bestrebungen Industrieprozesse, Verkehrs- und Transportwesen durch
Wasserstoff zu dekarbonisieren ist der Erzeugungspfad iiber Elektrolyse aus erneuerbar
erzeugtem Strom vor allem in Europa strategisches Ziel. So lange aber installierte er-
neuerbare Erzeugungskapazitéten, vor allem in Ladndern wie China, Indien, Indonesien
und selbst Australien, zur Erzeugung ausreichender Mengen an Wasserstoff nicht aus-
reichen, liegt die Erzeugung aus Methan oder Kohle als alternativer Erzeugungspfad
nahe. Der Calcium-Looping-basierte Prozess LEGS (Lime Enhanced Gasification of
Solids) kann in diesem Fall dazu beitragen die Wasserstofferzeugung aus Braunkohlen
durch in Situ-COg -Abscheidung und Speicherung klimaneutral zu gestalten.

Zukunftschancen fiir Calcium-Looping

Weltweit gesehen sind die politischen Strategien zur Dekarbonisierung divergent. Wih-
rend in Deutschland eine starke Fokussierung auf erneuerbaren Energien liegt und CCS
geringe Akzeptanz findet, treiben Linder wie Norwegen, die Niederlande oder Grof3-
britannien die Entwicklung von CCS voran. Lénder wie China oder Indien, werden zur
Reduktion von Klimagasen auf absehbare Zeit nicht ohne CCS auskommen.

Es bieten sich deshalb fiir Calcium-Looping weltweit gesehen grofie Anwendungsfelder
im Bereich der Kohleverstromung und dariiber hinaus auch erhebliche Potentiale im
Industriebereich, v.a. in der Zement-, Kalk- und Stahlindustrie.

Was die Risiken des Verfahrens betrifft, konnte aufgezeigt werden, dass aufgrund
des natiirlichen Sorbens Kalkstein nur eine geringe Gefahr fiir Mensch und Natur von
Calcium-Looping ausgeht. Somit erfiillt Calcium-Looping auch wichtige Anforderungen
fiir gesellschaftliche Akzeptanz. Die Moglichkeit einer lokalen Wertschdpfung durch lo-
kale Gewinnung des Sorbens kann dariiber hinaus weitere politische Akzeptanz férdern.

Verschiedene Wirtschaftlichkeitsstudien haben aufgezeigt, dass COs-Vermeidungs-
kosten durch Calcium-Looping-COz-Abscheidung von teils unter 20 €/t im Vergleich
zu alternativen Technologien auf niedrigem Niveau liegen [94], [I74], [I83]. Fiir die
Zementerzeugung konnte Romano zeigen, dass Calcium-Looping die Tonne Zement
moderat um ca. 25 € verteuert [217], [103], [I38].

Wirtschaftlich betrachtet bietet das jetzige Jahrzehnt, aufgrund weltweit steigender
Kosten fiir CO5 -Emissionen, die vielleicht besten Anreize CO3 -Abscheidung zugunsten
des Klimaschutzes in der Breite zur Anwendung zu bringen.

Calcium-Looping als Technologie bietet insofern nicht nur rein technisch gesehen
hohes Potential sich zu einer effektiven Technologie zur Dekarbonisierung von fossiler
Energieerzeugung und COs -intensiven Industrieprozessen zu entwickeln.
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A.1. Die 200 kW,,-Pilotanlage

Anlagenebenen 7m (unten) und 10m (oben) Anlagenebenen 4,5m und 7Tm

Abb. A.1.: Die 200 kWyy-Pilotanlage des Instituts fiir Feuerungs- und Kraftwerkstech-
nik der Universitdt Stuttgart; Foto:[20].

A.1.1. Das Anlagenlayout

Die 200 kW¢y-Pilotanlage wurde im Technikum des IFK, dem ehemaligen Heizkraft-
werk der Universitiat Stuttgart aufgebaut. Die Anlage mit den Dimensionen von 6x10 m
Grundflidche wurde in den bestehenden Stahlbau mit einer Héhe von 13 m iiber 5 Ebenen
installiert. Sie besteht aus den drei ausgemauerten Hauptreaktoren mit einem Gesamt-
gewicht von ca. 45t sowie zahlreichen peripheren Komponenten. Die Herausforderung
bestand darin, die Reaktoren mit Komponenten und Rohrleitungen in den Stahlbau
einzupassen sowie die Kopplung der Reaktoren herzustellen. Zu diesem Zweck wurde
ein 3D-Modell des Stahlbaus erstellt, welches die Planung der kompliziert verschalteten
Anlage erlaubte.
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Abb. A.2.: Layout der 200 kWy-Pilotanlage: Reaktoren und periphere Komponenten.

Abbildung zeigt das fertige Layout der Anlage mit allen Hauptkomponenten.
Kleinere Anlagenkomponenten, wie z.B. Ventile, Sensoren, usw., sind in diesem Layout
enthalten, jedoch in dieser Darstellungsversion der Ubersichtlichkeit halber nicht auf-
gefithrt. Die Gasversorgung des Karbonators erfolgt durch CO2 aus dem Tank, einem
Geblidse sowie einem Dampferzeuger zur Erzeugung eines realen Rauchgases. Der Re-
generator wird iiber ein zweistufiges Hochdruckgebléise mit Verbrennungsluft versorgt.
Bei der Oxy-Fuel-Regeneration wird rezirkuliertes Abgas durch das Geblise geférdert
und Sauerstoff mittels Mass Flow Controller (MFC) zudosiert. Des Weiteren kénnen
verschiedene Zugabestellen (z.B. Siphone, L-Ventil, Druckmessstellen, usw.) mit Druck-
luft, Stickstoff und Kohlenstoffdioxid aus Gastanks versorgt werden.

Die Brennstoff- und Kalksteinversorgung erfolgt durch sogenannte Differentialdo-
sierwaagen mit Schneckendosierer. Diese sind in der Lage die Feststoffstrome prizise
zu regeln. Jedem Reaktor stehen jeweils ein Brennstoff- sowie ein Kalksteindosierer
zur Verfiigung, sodass eine flexible Brennstoffzufithrung moglich ist. Jeder Brennstoft-
dosierer besitzt zusétzlich einen Vorratscontainer, welcher fiir ca. einen Versuchstag
ausreicht. Die Feststoffstrome werden nachfolgend iiber eine Zellradschleuse in die Re-
aktoren eingeschleust.

Die heifilen Abgasstrome aus dem Karbonator werden mit Verdiinnungsluft (CFB-
Karbonator) bzw. einem Gaskiihler (TFB-Karbonator) abgekiihlt und nach Filtration
mittels Gewebefiltern iiber ein Saugzuggeblise in den Kamin geleitet. Der heifle Abgas-
strom aus dem Regenerator wird direkt nach dem Reaktor mittels eines Gaskiihlers auf
circa 200 °C abgekiihlt. Nachfolgend wird ein Teil des Abgases zur Gasanalyse abgezo-
gen. Um den Staubanteil, welcher durch den Zyklon entweicht, aus dem Abgasstrom
zu entfernen, wird dieser vor Einleitung in den Schornstein mittels Gewebefiltern ent-
staubt. Die Regelung der Strangdriicke erfolgt iiber Regelventile unmittelbar nach den
Gewebefiltern.
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Um die Flexibilitdt der Prozessfithrung weiter zu erh6hen wurden FlieSbettkiihler im
unteren Reaktorbereich sowie Bajonettkiihler im oberen Reaktorbereich installiert. Die-
se werden z.B. bei hohen Umlaufraten benétigt, d.h. wenn vom Regenerator sehr grofie
Mengen heifles Sorbens in den Karbonator transportiert werden und die Temperatur
auf konstantem Niveau gehalten werden soll.

A.1.2. Ausstattung der Pilotanlage

Die Anlagensteuerung der 200 kWy,-Pilotanlage wurde mittels eines Prozessleitsys-
tems auf SPS-Basis realisiert. Dieses Prozessleitsystem ermoglicht groffitmogliche Flexi-
bilitdt und Sicherheit fiir den Anlagenbetrieb. Kern des Systems ist ein Prozessrechner,
auf welchem das Steuerungsprogramm arbeitet. Die Ein- und Ausgangsmodule zum
Ansprechen der einzelnen Komponenten wurden auf 5 dezentral angeordneten E/A-
Boxen auf verschiedenen Anlagenebenen verteilt. Hierdurch wurden der Aufbau und die
Verkabelung der Einzelkomponenten vereinfacht und fiir Wartungsarbeiten zugénglich
gemacht. Die Anlagenbedienung erfolgt iiber 3 Workstations mit insgesamt 5 Bildschir-
men, wodurch verschiedene Bedienoberflichen (Gesamtiiberblick, Einzelstrangansicht,
Reaktoransicht, Dosieranlage, Kiihlsystem, Aufheizungsstrang, Datenfenster und Pro-
zessansicht) gleichzeitig angezeigt werden konnen. Um die komplexe Hydrodynamik
iiberwachen zu koénnen, wurden die charakteristischen gekoppelten Druckprofile der
Anlage in die Prozesssteuerung integriert, sodass eventuelle Abweichungen vom Sollbe-
triebsprofil online erkannt und behoben werden kénnen (siche Anhang [A.4)).

Uber das Prozessleitsystem kann auf alle ca. 300 Peripheriegerite, Aktuatoren, Mess-
gerite und Sensoren zugegriffen werden. Die Daten aller Komponenten werden durch
das Prozessleitsystem im Sekundentakt aufgenommen und gespeichert. Um eine ma-
ximale Anlagensicherheit zu gewéhrleisten sind {iber einen zweiten Prozessrechner alle
sicherheitsrelevanten Funktionen abgesichert. Steigt z.B. die Sauerstoffkonzentration im
Abgas des Regenerators iiber eine kritische Schwelle, wird automatisch die Brennstoff-
und Sauerstoffzufuhr abgestellt.

Die Messdatenerfassung erfolgt iiber das Prozessleitsystem, das im Sekundentakt
circa 250 Messwerte abspeichert. Abbildung zeigt schematisch die Positionen aller
Messstellen der Pilotanlage.

Die Druckmessung erfasst alle Systemdriicke in den Gasstrdngen und Komponen-
ten wie z.B. den Druckverlust iiber den Gaskiihler. In den Reaktoren wird der Druck
punktbezogen und gestuft iiber die Hohe des Reaktors zur Charakterisierung der In-
ventarverteilung sowie des Gesamtinventar im jeweiligen Reaktor und in den Sorbens-
zirkulationsrohren gemessen. Die Druckmessungen erfiillen somit eine &uflerst wichtige
Rolle zur Steuerung und Uberwachung der Anlagenhydrodynamik (siehe auch Kapitel
4.1)).

Die Temperatur wird zur Systemiiberwachung (Sicherheitstemperaturen) sowie zur
Prozesssteuerung an verschiedenen Stellen der Gasstringe und iiber die Hohe des Re-
aktors gemessen. Eine préizise Messung der Karbonator- und Regeneratortemperaturen
ist zur Absicherung des Prozessbetriebs sowie fiir die experimentellen Untersuchungen
grundlegend.
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Abb. A.3.: Messtechnische Ausstattung der 200 kWyy-Pilotanlage.

Die Gasvolumenstréme zur Bilanzierung der Stoffstrome werden sowohl in den
Reaktorzuleitungen, als auch in den Abgasleitungen gemessen. Zum Einsatz kommen
Mass Flow Controller fiir technische Gase aus den Gastanks (Og, COg, No), Hitzdraht-
anemometer sowie hitze- und staubunempfindliche Rotationsanemometer zur Volumen-
strommessung in den Abgasstriangen.

Die Sauerstoffkonzentrationen (feucht) zur Steuerung der Verbrennung im Re-
generator werden kontinuierlich mittels einer Lambdasonde gemessen. Die Restsauer-
stoffmenge ist gleichzeitig eine wichtige GroBe der Anlagensicherheit. Bei Uberschreiten
einer Sicherheitsschwelle wird Sauerstoff und Brennstoff von der Sicherheits-SPS auto-
matisch abgeschaltet.

Zur Gasanalyse stehen 4 Gasmessschrinke zur Verfiigung. Die Gasanalyse (trocken)
wird mit Multikomponentenmessgeridten von ABB bzw. Rosemount sowie EcoPhysics
durchgefiihrt, welche verschiedene Messverfahren verwenden (NDIR, UV, Wirmeleit-
fahigkeitsdetektor, Paramagnetismus, Chemilumineszenz). Hiermit konnen Kohlenstoff-
monoxid-, Kohlenstoffdioxid-, Sauerstoff-, NOyx sowie Schwefeldioxidkonzentrationen
gemessen werden. Die Messung erfolgt standardméflig in den Abgasstromen beider
Reaktoren. Dariiber hinaus kénnen auch Profilmessungen iiber die Héhe der Reaktoren
durchgefiihrt werden.

Der Rauchgasfeuchtegehalt im Verbrennungsabgas wird indirekt {iber die trocken
sowie feucht gemessene Og-Konzentration berechnet.

Feststoffprobennahmestellen sind an verschiedenen Stellen des Systems (an al-
len Siphonen, Feststoffzirkulationsleitungen sowie auf verschiedenen Héhen im Reaktor)
vorgesehen. Anhand der Feststoffproben lésst sich z.B. der Karbonatisierungsgrad des
Sorbens als wichtiger Baustein zur Charakterisierung der COs -Abscheideeffizienz un-
tersuchen. Standardméfig werden Proben unmittelbar nach Austritt aus dem Reaktor,
d.h. an den Siphonen des Karbonators und des Regenerators gezogen.
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l Feststofffluss

Sichtfenster

Bypass

Kihlwasser aus

[— sensor

Kihlwasser ein

Abb. A.4.: Mechanische Zirkulationsratenmessung sowie kontinuierliche Messung mit-
tels Hochtemperatur-Mikrowellentechnologie, angelehnt an [197].

Die Feststoffstrommessung ist zur Charakterisierung des Prozesses zwingend er-
forderlich. Zu diesem Zweck werden die Sorbensstrome jeweils in den Zirkulationsrohren
zwischen den CFB-Reaktoren, in den internen Rezirkulationsrohren sowie am L-Ventil
mittels diskontinuierlich arbeitender Feststoffmessstrecken gemessen (sieche Abbildung
. Die einfache und prézise arbeitende Konstruktion staut den Sorbensstrom tem-
porir mittels einer Klappe auf, wihrend durch ein Sichtfenster die Zeit bis zum Uberlauf
des Messvolumens erkannt und der Sorbensstrom so prézise errechnet werden kann.
Ein wichtiger Baustein zur stabilen Anlagensteuerung ist die kontinuierlich arbeitende
Feststoffstrommessung auf Basis eines Mikrowellensensors. Diese Messtechnik wurde
innerhalb dieser Arbeit entwickelt und basiert auf einem kommerziell erhéltlichen Mi-
krowellensensor des Herstellers SWR. Die Betriebstemperatur des Sensors konnte durch
den eigens entwickelten gekiihlten Anschlussstutzen in Verbindung mit einer von Mi-
krowellen durchdringbaren hochreinen Keramik von 80°C auf bis zu 1000°C erhoht
werden. Die Kalibrierung des Sensors erfolgt regelméfig anhand der diskontinuierlich
arbeitenden Messstrecken. Mit der Online-Feststoffstrommessung konnte im Rahmen
dieser Arbeit ein System entwickelt werden, welches eine frithe Erkennung von Be-
triebsproblemen und Zirkulationsratenschwankungen in Echtzeit sichtbar macht und
damit eine hohe Datenqualitdt in der Prozesscharakterisierung erst ermdoglicht.

A.2. Das Anfahrkonzept der Pilotanlage

Das Anfahrkonzept der Pilotanlage orientiert sich aufgrund des Betriebs von Verbren-
nungsreaktoren am industriellen Standard. Die Anfahrprozedur ldsst sich in drei Pha-
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sen einteilen: (i) die Aufheizphase mit Heifligas aus einem externen Gasbrenner, (ii) die
Reaktorinbetriebnahme sowie (iii) die Prozessinbetriebnahme. Die Anfahrzeit von der
kalten Anlage bis zum stabilen Prozessbetrieb nimmt bei optimalem Ablauf circa 24
Stunden in Anspruch.

A.2.1. Aufheizen der Anlage

Ziel der Aufheizphase durch einen externen Gasbrenner ist es alle Reaktoren sowie die
peripheren Komponenten wie Gaskiihler, Filter, etc. auf Betriebstemperatur aufzuhei-
zen. Hierzu wird das Heizgas iiber einen Verteiler in die einzelnen Reaktoren geleitet
und durch das Saugzuggeblise mit maximaler Saugleistung unter konstanter Rege-
lung des Drucks an der Brennkammer abgesaugt, sodass ein maximaler konvektiver
Wiérmeeintrag in die Reaktoren erfolgen kann. Aufgrund der thermischen Sensibilitét
der Reaktorausmauerung muss zur Vermeidung von Spannungen und Beschiddigungen
ein Aufheizprofil vorgegeben werden. Dieses beschriankt die Aufheizgeschwindigkeit bei
Temperaturen unterhalb von 400 °C auf 30 K pro Stunde, dariiber kann diese auf 60 K
pro Stunde erhoht werden und bestimmt so mafigeblich die gesamte Anfahrzeit. In der
Praxis wurde festgestellt, dass die maximale Autheizgeschwindigkeit durch den konvek-
tiven Warmeeintrag von Heif3gas nicht erreicht wird. Um die Auftheizdauer, insbesondere
im oberen Bereich der Reaktoren, zu reduzieren, wurden ab einer Temperatur von ca.
600 °C Holzpellets in den Reaktor zudosiert, um eine zusétzliche Warmefreisetzung zu
erreichen. Zur Verbesserung des Warmeiibergangs wurde dariiber hinaus eine geringe
Menge Bettmaterial in die Reaktoren gefiillt. Bei den vorliegenden hohen Gasgeschwin-
digkeiten wird das Inventar im Flugstrom geférdert und erméglicht eine sehr homogene
Auftheizung der Reaktoren. Nach Erreichen der Zieltemperaturen der jeweiligen Re-
aktoren kann der Gasbrenner ausgeschaltet und in die nichste Phase iibergegangen
werden.

A.2.2. Anfahren der Einzelreaktoren

Nach FErreichen der Ziindtemperatur von Holzpellets kann bei den Reaktoren mit
Brennstoffdosierung (Regenerator und TFB-Karbonator) die externe Beheizung durch
Heifigas eingestellt werden. Hierzu wird die Verbindung zur Brennkammer durch Klap-
pen getrennt und vorab zusétzlich Verbrennungsgas durch die Fluidisierungsgeblise
bereitgestellt. Die Reaktoren sollten hierbei nachfolgend ziigig mit Bettmaterial befiillt
werden, bis ein Minimaldruckverlust von 20 mbar erreicht ist. Bei diesem Inventar kann
zusétzlicher Brennstoff zur Warmeerzeugung in die Reaktoren dosiert werden und der
Fluidisierungsstrom bei stabiler Verbrennung langsam erhéht werden, bis ein zirku-
lierender Wirbelschichtbetrieb erreicht ist. Der Brennstoffstrom sollte so lange weiter
erhoht werden, bis eine stabile Verbrennungstemperatur von 800°C erreicht ist. Bei
Bedarf kann die Verbrennungsluft zur Unterstiitzung der Verbrennung vorsichtig mit
Sauerstoff angereichert werden. Nach Erreichen eines stabilen Verbrennungsbetriebs
erfolgt eine ziigige Umstellung auf den Brennstoff Kohle, da sich im Betrieb mit Holz-
pellets eine verstéirkte Bildung von Ablagerungen in den Zyklonen heraus gestellt hat.
Drei mogliche Ursachen konnen hierfiir genannt werden: (i) Ein im Vergleich zu Kohle
deutlich erhohter Feuchtegehalt im Rauchgas, welcher insbesondere im Aufheizbetrieb
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an noch kilteren Stellen zu Problemen fiihrt. (ii) Bindemittel (z.B. Melasse) aus dem
Herstellungsprozess von Holzpellets enthalten teils erhohte Mengen an Kalium und
Natrium, welche zu einer Schmelzpunkterniedrigung von Asche fiithren konnen (siehe
Kapitel (iii) Dariiber hinaus enthalten insbesondere Rindenanteile in Holzpellets
Alkalien, welche die selben Auswirkungen auf den Verbrennungsprozess haben.

Die Umstellung des Regenerators in den Oxy-Fuel-Betrieb mit CO4 -Rezirkulation
erfordert eine Umstellung des Fluidisierungsgebléses von Frischluftansaugung auf den
Rauchgasstrang. Der in der Frischluft enthaltene Sauerstoff muss dabei durch zusétz-
lichen Sauerstoff aus Tanks substituiert werden. Angestrebt wird ein minimaler Rest-
sauerstoffgehalt fiir die Verbrennung, welcher in der Regel bei 3-5Vol.-%.f liegt. Bei
Umstellung auf Rauchgasrezirkulation kénnen Druckstofle entstehen, die im Allgemei-
nen zu keiner dauerhaften Beeinflussung des Betriebs fithren. Gelegentlich auftreten-
de Schwingungen der Regelungen von Gebldse und Druckregelventil im Abgasstrang
konnen durch kurzfristige Umstellung auf manuellen Betrieb beseitigt werden. Zur
vollstdndigen Aufheizung der Reaktoren werden diese zunehmend mit Bettmaterial
befiillt bis das fiir den Prozessbetrieb angestrebte Inventar von 30-40 kg im Regenera-
tor und 70-90 kg im Karbonator aufgebaut ist. Die vollstindige homogene Aufheizung
der Regeneratorausmauerung auf Betriebstemperatur nimmt im Allgemeinen weitere
8h in Anspruch. Wihrend dieser Zeit kann das Bettmaterial bereits durch sukzessi-
ves Erhohen der Temperatur bis auf 920-930 °C kalziniert werden. Dabei muss frisches
Bettmaterial nachgefiihrt werden, um die verlorene Masse durch Kalzinierung zu kom-
pensieren.

Der CFB-Karbonator ohne Brennstoffdosierung wird nach der Umstellung des Rege-
nerators fiir einige Zeit weiter mit externer Beheizung betrieben und die Reaktortem-
peratur dort weiter bis bestenfalls 700 °C gesteigert. Ist das Erreichen der Zieltempera-
tur im Regenerator absehbar, kann der Karbonator ebenfalls auf Fluidisierungsbetrieb
umgestellt und sukzessive Bettinventar aufgebaut werden. Mittels eines elektrischen
Gasvorwérmers der das Fluidisierungsgas auf 600 °C vorwérmt, wird der Reaktor auf
diesem Temperaturniveau gehalten bis die Reaktoren miteinander gekoppelt werden.

A.2.3. Anfahrkonzept fiir den Prozess

Die wesentlichen Schritte bis hin zum funktionierenden Prozess werden im folgenden
aufgefiihrt. Sie beinhalten Vorgehensweisen und Knackpunkte, die im Verlauf dieser
Arbeit als wichtige Erfahrungswerte erkannt wurden und koénnen fiir den zukiinftigen
Betrieb der Pilotanlage sowie zukiinftiger Prozessdemonstrationsanlagen als Leitfaden
genutzt werden.

e Vor der Kopplung sollten beide Reaktoren mit ihrer jeweils vorgesehenen Fluidi-
sierungsgasmenge beaufschlagt werden. In der Praxis hat sich eine Gasgeschwin-
digkeit von 4,5-5,5m/s (CFB-Reaktoren) und 2-3 m/s (TFB-Reaktor) bewihrt. Die
Gasgeschwindigkeit sollte abhingig vom bendttigten Austrag angepasst werden,
jedoch zur Minimierung von Abrieb nicht unnétig hoch gewahlt werden.

e Eine Uberpriifung der Feststoffzirkulation sollte regelméBig mit Hilfe der jeweili-
gen Feststoffstrommessstrecken erfolgen. Der Feststoffaustrag des Reaktors sollte
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um einen Faktor 1,2-1,5 iiber der angestrebten Zirkulationsrate liegen, um spéter
das Risiko eines Leerlaufens der Siphone und des Fallrohrs zu reduzieren.

Befinden sich beide Reaktoren im stabilen zirkulierenden Betrieb, kann die Kopp-
lung der Reaktoren durch die Spiefiventile erfolgen (CFB/CFB-Verschaltung). Ein
Mindestoffnungsgrad von 5-10 % abhéngig vom Differenzdruck iiber das Spief3-
ventil wird benttigt, um einen ersten Feststofffluss zu erreichen. Die Spiefiven-
tiloffnungsgrade (flichenbezogen) verhalten sich linear zum Massenstrom, ab-
héngig vom Druckniveau in den einzelnen Regeneratorstrangen mit unterschied-
licher Proportionalitéit. In der TFB/CFB-Verschaltung erfolgt die Steuerung der
Feststoffzirkulation ausschliefllich iiber das L-Ventil.

Ist das Reaktorsystem gekoppelt, werden erhebliche Warmemengen vom Rege-
nerator in den Karbonator iibertragen, welche den Karbonator weiter bis auf
Betriebstemperatur aufheizen sollen. Dieser Prozess kann weitere 4-8 h andauern,
da sich ein homogenes Temperaturprofil insbesondere im oberen Reaktorbereich
wegen thermischer Trégheit nur langsam einstellt.

Diese Phase kann genutzt werden, um die automatische Feststoffstrommessung
anhand der Messstrecken zu kalibrieren.

Die Feuerungsleistung des Regenerators muss nun sukzessive erhht werden. Es
empfiehlt sich den Regenerator bereits in dieser Phase im Oxy-Fuel-Modus, d.h.
mit rezirkuliertem Rauchgas und Sauerstoff als Oxidant, zu betreiben. Wird die
Regeneratortemperatur im Bereich um 850°C gewéhlt, findet zu diesem Zeit-
punkt noch keine Kalzinierung des Sorbens statt (siehe Gleichgewichtskurve Abb.
, was Sorbensabrieb vermeidet. Dies ist in weiterer Hinsicht wichtig, da kalzi-
nierter Sorbensabrieb in noch kilteren Reaktorteilen (z.B. im Zyklon) oder Ab-
gasstringen mit Rauchgasfeuchte zu Calciumhydroxid reagiert und Ablagerungen
oder sogar Verblockungen fordert.

Die Fluidisierungsgeschwindigkeit des Regenerators wird bei zunehmender Feue-
rungsleistung durch Erhohung der Sauerstoffkonzentration im Brenngas konstant
gehalten. Generell lisst sich sagen, dass der reine Auftheizbetrieb ohne Reaktion
nach dieser Vorgehensweise sehr stabil verlduft.

Die Inventarverteilung zwischen den Reaktoren erfolgt iiber das Druckniveau der
Reaktorstrénge zueinander und kann iiber die Strangdruckregelventile eingestellt
werden (siehe hierzu Kapitel . Das angestrebte Verhéltnis sollte in beiden
Verschaltungsvarianten ca. 30 % im Regenerator zu 70 % im Karbonator sein.

Nach Erreichen der Zieltemperaturen kann mit der Kalzinierung des Sorbens be-
gonnen werden. Hierzu kann die Temperatur sukzessive gesteigert werden. An-
hand der Erfahrungswerte sei empfohlen, dies bei geringer Zirkulationsrate und
moderaten Reaktorfluidisierungsgeschwindigkeiten durchzufiithren. Da der Kalzi-
nierungsvorgang ein endothermer Prozess ist, wird die Temperatur zuerst nur
moderat ansteigen. Dass eine Kalzinierung stattfindet, wird nach wenigen Minu-
ten anhand der Fluidisierungsdruckverluste und Druckprofile sichtbar. Die volle
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Kalzinierung des Bettinventars kann jedoch bis zu 2h benétigen. Gegebenenfalls
sollte Bettinventar langsam nachgefiihrt werden, um das fiir den geplanten Ver-
such benétigte spezifische Reaktorinventar (i.d.R 30 < 7 < 70) zu erreichen. Nach
vollstdndiger Kalzinierung des Betts (und wegfallender Wérmesenke durch Kal-
zinierung) wird die Temperatur des Regenerators spontan ansteigen. An diesem
Punkt sollte, wenn moglich, der Prozessbetrieb gestartet werden.

e Vorbereitend auf den Prozessbetrieb sollte vorab die Fluidisierung der Siphone
auf CO2im Regenerator und Stickstoff im Karbonator umgestellt werden. Eine
Verwendung von COsim Karbonator wird nicht empfohlen, da spontan ablau-
fende CO2-Abscheidung die Fluidisierung des Siphons destabilisieren kann. Im
Versuchsbetrieb wurden Siphone zur besseren Bilanzierbarkeit mit Stickstoff flui-
disiert. In kommerziellen Anlagen kann im Karbonator auch Luft zur Verwendung
kommen, da keine signifikante Verbrennungsreaktion im Karbonatorsiphon (kann
gef. durch Brennstoffiibertrag entstehen) zu erwarten ist. Uberhitzter Wasser-
dampf als alternatives Fluidisierungsmedium sollte kritisch hinterfragt werden,
da selbst temporire Hydroxidbildung erhebliches Potential fiir Abrieb und nach-
folgende Betriebsprobleme darstellt.

o Der Prozessbetrieb mit simuliertem realen Rauchgas wird gestartet durch sukzes-
sive Erhohung der COs- und Wasserdampfbeimischung bis typische Rauchgas-
konzentrationen erreicht sind.

e In dieser Phase sind folgende kritische Betriebsgrofien engmaschig zu iiberwachen:
(i) eine konstante Fluidisierungsgeschwindigkeit der Reaktoren, (ii) konstante
Feststoffzirkulationsraten, (iii) konstante Reaktordruckprofile incl. Siphon- und
Fallrohrdriicke, Druckdifferenzen iiber die Spiefl- und L-Ventile positiv in Fest-
stoffflussrichtung (siehe Abb. und [4.2)), die Druckdifferenz der Reaktorstréinge
zueinander im Bereich 0-20mbar, (iv) Reaktortemperaturen, insbesondere des
Regenerators, (v) und die Rauchgaszusammensetzung (insbesondere der Rest-
sauerstoffgehalt) des Regenerators.

e Insbesondere die erste Phase des Prozessbetriebs erfordert hohe Aufmerksam-
keit, da sich diverse Betriebsgrofien bis zum Erreichen eines stationdren Betriebs
verdndern und teils gegenseitig beeinflussen. Diese Verhaltensmuster zu verstehen
kommt grofle Bedeutung zu. Aufgrund dessen sind diese in Kapitel [4] detailliert
beschrieben.

e Tritt im Betrieb der Anlagen die wohl kritischste Situation eines Leerlaufens der
Siphone iiber die Spieflventile auf, stromt Fluidisierungsluft entgegen der vor-
gesehenen Feststoffstromungsrichtung in den jeweils anderen Reaktorzyklon. Bei
schnellem Eingreifen durch Schlieffen der Spiefiventile und Klappen unmittelbar
am Siphoniiberlauf, kann unkontrollierter Sorbensaustrag in den Abgasstrang ver-
mieden werden. Nach Wiedereinstellung einer Feststoffsdule im Fallrohr kann das
System danach ohne signifikanten Schaden wieder gekoppelt werden.
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A.3. Betriebsspezifische Erfahrungen im Prozessbetrieb

Kalkstein ist aufgrund seiner geringen Hérte und hohen Porositdt im kalzinierten Zu-
stand anfillig fiir Abrieb. Dariiber hinaus weisen Kalksteine abhéngig von ihrer Her-
kunft und Bearbeitung unterschiedliche Eigenschaften auf. Dies liegt darin begriindet,
dass sich natiirliche Kalksteinlagerstétten tiber sehr lange Zeitraume und unter unter-
schiedlichen geologischen Bedingungen bildeten und die einzelnen Lagerschichten un-
terschiedliches Alters und Hérte aufweisen. Dariiber hinaus spielt das Abbau- und Ver-
arbeitungsverfahren von Kalkstein eine wichtige Rolle. Feinanteil im frischen Sorbens
erhoht sich beispielsweise bei regennasser Verarbeitung durch anhaftende Staubpartikel
trotz identischer Siebmaschenweite. In den ersten Calcium-Looping-Kampagnen wurde
deshalb auf eine hohe Sorbensqualitéit mit einer moglichst engen Korngréfienklasse und
geringem Feinanteil geachtet. Dabei konnte gezeigt werden, dass ein aus Sorbensper-
spektive stabiler Anlagenbetrieb moglich ist, wenn die Betriebsbedingungen des Sor-
bens entsprechend gewéhlt sind. Folgende im Verfahrensbetrieb relevanten Erkenntnis-
se, Schliisselaspekte und Losungsansétze fiir den Betrieb wurden dabei erkannt.

A.3.1. Staubentstehung in der Wirbelschicht

Beim Betrieb von Kalkstein in einer Calcium-Looping-Wirbelschichtanlage muss zwi-
schen Staubentstehung durch Abrieb und Fragmentierung unterschieden werden. Ab-
rieb verursacht Partikel im Groéflenbereich weniger pm, fragmentierter Partikelstaub
weist eine circa 10-fache Grofe auf (siehe Kapitel [5.5).

Abhéngig von der Partikelgrofie werden Fragmente und Staub entweder vom Zyklon
im System gehalten oder mit dem Abgas ausgetragen. Die Erfahrungen des Pilotbe-
triebs zeigen, dass die Menge an gebildetem Staub stark von der zugefiihrten Frisch-
kalkmenge abh&ngt. Mit steigender Frischkalkzugabe oder unmittelbar nach dem ersten
Befiillen der Anlage konnte iiberdurchschnittlich viel Staubaustrag insbesondere am
Regenerator erkannt werden.

Zum Erreichen eines abriebsarmen Betriebs von Calcium-Looping-Anlagen miissen
abriebférdernde Faktoren durch das Anlagendesign und die Betriebsweise minimiert

werden. Diese sind im Fall einer Calcium-Looping-Anlage:

¢ Die Fluidisierungsgeschwindigkeit der Reaktoren, die Reibungs- und Stofkrifte
auf die Partikel ausiibt. Im Betrieb der Pilotanlage stellten sich Fluidisierungsge-
schwindigkeiten von kleiner 4,5 m/s als abriebsarm heraus.

e Die Austragsgeschwindigkeit in den Zyklon iibersteigen die Fluidisierungsgeschwin-
digkeit im Reaktor um ein 3 bis 4-faches. Aus diesem Grund ist die Auslegung
des Zyklons ein starker Hebel zur Begrenzung von Abrieb. Mit steigender Anla-
gengrofle reduziert sich jedoch auch das Abriebspotential aufgrund der steigenden
Zyklondurchmesser, was die Krafteinwirkung auf das Sorbens minimiert.

e Erlaubt der Prozessbetrieb eine Minimierung der Frischkalkzufuhr, stellt dies
einen weiteren wichtigen Baustein zur Minimierung von Abrieb dar, da stiarker zy-
kliertes Sorbens an Festigkeit gewinnt und die Phase von initialem Abrieb bereits
durchlaufen ist.
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e Insbesondere das Anfahren des Prozesses mit vollstindig unkalziniertem Kalk-
stein stellt eine Herausforderung dar, da die maximale Menge an Abrieb in-
nerhalb der ersten Kalzinierung auftritt. Die erste Kalzinierung sollte deshalb
langsam durchlaufen werden, damit ein stetiger Austrag des Abriebs aus dem
System tiber die Zyklone erfolgen kann. Steht aus vorangegangenen Betriebspha-
sen bereits verwendetes Sorbens zur Verfiigung, sollte dies zum Anfahren des
Systems verwendet werden. Hierzu sollte jedoch eine Lagerung in abgeschlosse-
ner trockener Atmosphére sicher gestellt sein, um die Bildung von Ca(OH), aus
Luftfeuchte zu unterbinden.

e Weiterhin wirken sich die Zusammensetzung des Rauchgases sowie die Art des
Brennstoffes auf die Bildung von Abrieb aus. Rauchgasfeuchte fordert Abrieb, po-
tentiell durch lokale Hydroxidbildung im Diisenbodenbereich. Insbesondere Rege-
nerationsbrennstoffe mit hoher Feuchtefreisetzung (z.B. Biomassen) kénnen diese
Effekte auch im Oxy-Fuel-Regenerationsbetrieb mit Rauchgasrezirkulation her-
vorrufen. Anzustreben ist deshalb fiir den Betrieb von Calcium-Looping-Anlagen
die Verwendung von Brennstoffen mit geringem Feuchteeintrag in das Gesamt-
system.

e Sulfatisierung des Sorbens durch schwefelhaltige Kohle wirkt sich hingegen positiv
auf das Abriebverhalten aus.

A.3.2. Staubablagerungen im Reaktorsystem

Bleibt feiner Staub im System, kann dieser zu Ablagerungen fithren, da interparti-
kulédre Haftkréfte bereits zunehmend eine Rolle spielen. Zur Vermeidung von Staubab-
lagerungen in der Calcium-Looping-Anlage tragen deshalb primér abriebminimieren-
de Mafinahmen bei. Dennoch existieren weitere Faktoren, welche Staubablagerung im
Wirbelschichtsystem begiinstigen. Diese werden nachfolgend aufgefiihrt und Vermei-
dungsansétze benannt:

e Hohe Temperaturen im Regenerator verdndern das Fliefiverhalten des Sorbens
und fordern Ablagerung von Staubpartikeln z.B. an Reaktor- und Zyklonwanden
sofern eine kritische Temperaturgrenze fiir Partikelerweichung iiberschritten ist.
Im Pilotbetrieb wurde diese brennstoffabhéngig bei 920 °C fiir Holzpellets sowie
940 °C fiir Kohle erkannt. Unterstiitzt wird dieser Effekt durch hohe Gasgeschwin-
digkeiten welche die Energie fiir Partikel/Wand-Kollisionen liefert und dadurch
zusétzlich zur Kompaktierung der Anhaftungen beitragen.

e Brennstoffaschen mit niedrigen Erweichungspunkten [I58], [159] tragen zusétzlich
zu einem Aufbau von Ablagerungen bei. Temperaturen im Regenerator unterhalb
von 920 °C beim Brennstoff Holzpellets sowie 940 °C bei Kohle erméglichten einen
ablagerungsfreien Betrieb des Reaktors.

e Bereits aufgetretene Ablagerungen zeigen sich primér an erhéhtem Sorbensaus-
trag iiber den Zyklon. Diese konnen frithzeitig erkannt, gef. mechanisch, oder
durch temporéren Betrieb mit abrasivem Siliziumsand entfernt werden.
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A.3.3. Auswirkungen auf nachfolgende Anlagenkomponenten

Die den Calcium-Looping-Reaktoren nachfolgenden Anlagenkomponenten unterliegen
insbesondere in der Aufheizphase dem Risiko von Ablagerungen. Folgende Mafinahmen
wurden zur Vermeidung identifiziert:

e Ein schnelles Aufheizen iiber die Kondensationstemperatur der Rauchgasfeuch-
te ohne Feststoffinventar im gesamten Anlagenstrang vermeidet initiale Ablage-
rungen. Kiihlende Elemente wie Gaskiihler sollten kiihlwasserseitig vorgewirmt
werden.

e Zur Vermeidung von Hydroxidbildung und Ablagerung im Abgasstrang sollte die
erstmalige Kalzinierung von Sorbens erst dann erfolgen, wenn der Abgasstrang
vollstéindig auf Temperaturen iiber circa 400 °C aufgeheizt ist. Dieser Zustand
wird insbesondere im Karbonatorstrang spét erreicht. Im Regeneratorstrang soll-
te eine Umstellung auf Oxy-Fuel-Feuerung mit COs-Rezirkulation erst beim
Ubergang in den Prozessbetrieb erfolgen.

A.3.4. Brennstoffiibertrag in den Karbonator

In den ersten Versuchen wurde der Ubertrag geringer Mengen Brennstoff vom Regene-
rator in den Karbonator festgestellt. Hauptursache hierfiir ist zirkulierender Brennstoff
im Regeneratorsystem, welcher teilweise durch das Spiefiventil oder iiber das L-Ventil
in den Karbonator gelangt. Im Karbonator brennt dieser Brennstoff auf Karbonator-
temperaturniveau von 600-700 °C ab und setzt zusétzlich CO, frei, wodurch sich poten-
tiell der Karbonatorabscheidegrad verschlechtert. Aufgrund des niedrigen Temperatur-
niveaus entsteht zudem verstirkt Kohlenstoffmonoxid, wodurch der Ubertrag von Brenn-
stoff erkannt werden kann. Um den Ubertrag von Brennstoff zu verhindern, wurde das
Feststofffallrohr zum turbulenten Karbonator im oberen Bereich fluidisiert, was ein
Aufschwimmen des leichteren Brennstoffkokses und Riickfithrung in den Regenerator
ermoglichte. Beim Betrieb des zirkulierenden Karbonators steht diese Moglichkeit nicht
zur Verfiigung. In diesem Fall wird eine Fluidisierung des Regeneratorfallrohrs mit ge-
ringen Mengen Sauerstoff und ggf. CO2 empfohlen, um ein Abbrennen des Kokses im
Fallrohr zu erreichen. Beim Betrieb einer Calcium-Looping-Anlage im Grofimafistab
wird davon ausgegangen, dass bei entsprechender Brennstoffpartikelgrofle und Rege-
neratorhthe von mehr als 30 m ein vollstandiger Ausbrand des Regeneratorbrennstoffs
erreicht werden kann und deshalb kein Ubertrag in den Karbonator auftritt.

A.4. Ergdnzende Daten zur experimentellen
Versuchsdurchfiihrung

A.4.1. Verwendete Brennstoffe und Sorbentien

Zur Durchfithrung der Calcium-Looping-Pilotversuche wurde aufgrund der Vergleich-
barkeit in allen Versuchskampagnen auf die selbe Kohle, El Cerrejon aus Kolumbien,
zuriickgegriffen. Der Anfahrbetrieb der Anlage sowie erste Prozessversuche wurden mit
DIN-Plus Holzpellets durchgefiihrt. Als Sorbens kam der Kalkstein C58 mit Ursprung
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Schwibische Alb zum Einsatz. Die Zusammensetzung der Stoffe ist in Tabelle auf-
gefiihrt.

Tabelle A.1.: Analyse der im Versuch verwendeten Steinkohle, Holzpellets und des Sor-
bens Kalkstein nach DIN 51718 [81], DIN 51719 [82], DIN 51720 [83], DIN
51732 [85], DIN 51900 [86] und DIN 51729 [84].

Steinkohle Holzpellets Kalkstein
Herkunft El Cerrejon, Kolumbien DIN-Plus, Deutschland C58; Schwébische Alb
Heizwert 26,3 MJ/ig,roh 15,6 MJ /g, roh -
Kohlenstoff 66,3 Gew.-%,roh 45,1 Gew.-%,roh -
Wasserstoff 4,37 Gew .-%,waf 7,17 Gew .-%,waf -
Stickstoff 1,58 Gew.-%,waf <0,3 Gew.-%,waf -
Schwefel 0,51 Gew.-%,waf <0,3 Gew.-%,waf -
Asche 8,79 Gew.-%,wf 0,32 Gew.-%,waf -
Feuchte 8,6 Gew.-%,roh 9,7 Gew.-%,waf -
Chlor n.b. <200 ms/kg,waf n.b. <200 ms/kg,waf -
Fliichtige Stoffe 33,3 Gew.-%,roh 74,6 Gew.-%,roh 42,6 Gew.-% COq
Aluminiumoxid - - 0,37 Gew.-%
Calciumoxid - - 51,8 Gew.-%
Eisenoxid - - 0,23 Gew.-%
Kaliumoxid - - 0,17 Gew.-%
Magnesiumoxid - - 0,47 Gew.-%
Natriumoxid - - 0,02 Gew.-%
Phosphoroxid - - 0,05 Gew.-%
Schwefeltrioxid - - 0,08 Gew.-%
Siliziumoxid - - 4,6 Gew.-%
Titanoxid - - 0,02 Gew.-%

A.4.2. Ubersicht der BilanzierungsgroBen

Abbildung gibt die wesentlichen Groéflen zur Beschreibung und Bilanzierung des
Calcium-Looping-Verfahrens. Neben den charakteristischen Prozessgrofien sind COs -
Stoffstrome, Volumenanteile der Gasstrome, Karbonatanteile im Sorbens, Zirkulations-
raten und die Abscheidegrade des Karbonators sowie des Gesamtverfahrens gegeben.

A.4.3. Experimentelles Vorgehen zur Prozesscharakterisierung

Zur Ausarbeitung einer experimentellen Vorgehensweise fiir die Calcium-Looping-Ver-
suche wurden die zu untersuchenden Parameter nach ihrem Betriebsverhalten ana-
lysiert. Entscheidend fiir die erforderliche Haltedauer von Versuchen und Versuchs-
punkten ist die jeweilige Dauer bis zur Einstellung eines stationéren Betriebs, d.h.
die Zeitdauer bis ein fiir das Verfahren charakteristischer Wert sich als konstant ein-
stellt. Hierfiir wurde unterschieden zwischen Parameteréinderungen fiir die in kurzer Zeit
wieder ein stationdrer Punkt erreicht wird, d.h. im Minutenbereich (u.a. Karbonator-
temperatur, Gaskonzentrationen, Spezifische Zirkulationsrate, Sauerstoffkonzentration
in der Oxy-Fuel-Verbrennung, etc.) und Parameter, welche sehr langsam einen stati-
onédren Zustand erreichen (u.a. Sorbenskapazitét und Schwefelanteile des Betts infolge
der Variation der spezifischen Frischkalkzufuhr). Die Versuche wurden so angelegt, dass
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Abb. A.5.: Stoffstrome und Prozessgréfien zur Bilanzierung des Calcium-Looping-
Verfahrens.
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Parameter mit langer zeitlicher Verinderung moglichst lange gehalten wurden, wéihrend
in diesen Phasen eine detaillierte Untersuchung der Parameter mit kurzen Einschwing-
zeiten durchgefiihrt wurden.

Zusétzliche Flexibilitdt wurde durch die Verwendung eines Gasvorwérmers erreicht.
Dieser hat eine Heizleistung von 120 kW, zur Vorwarmung des Rauchgases auf bis
zu 600 °C. Dieser zusétzliche Warmeeintrag in den Reaktor beschleunigt das Anfahren
des Prozesses und das Erreichen der erforderlichen Karbonatortemperatur. Speziell zu
Beginn einer Versuchskampagne ist dies von Vorteil, um die nur langsame Aufheizung
der feuerfesten Ausmauerung zu unterstiitzen. Hat der Reaktor eine konstant hohe
Temperatur erreicht, kann der Gasvorwérmer zur Steuerung der Karbonatortemperatur
verwendet werden. Dies erleichtert die Versuchsdurchfiihrung, da eine Kiihlung iiber
mechanisch zu bedienende Kiihllanzen im Reaktorbettbereich zum Teil entfallen kann.

700°C

Karbonatortemperatur

Beginn Kiihlen

Zu durchlaufender Temperaturbereich fir eine Parameterserie

Kihlen durch Lanzen Warmezufuhr durch Gasvorwarmung

Abb. A.6.: Versuchsablaufplan fiir eine Parameteruntersuchung der Temperatur bei
verschiedenen spezifischen Sorbenszirkulationsraten [95].

Abbildung [A6] zeigt schematisch die Vorgehensweise bei der Parametervariation des
Karbonators. Ausgehend von einer hohen Temperatur bei voller Heizleistung des Gas-
vorwérmers wird diese schrittweise gesenkt, um im Verlauf verschiedene Temperaturen
bei konstanten Zirkulationsraten zu realisieren. Nach einer Erhchung der Zirkulations-
rate wird die Temperatur auf dieselbe Weise wieder eingeregelt und bis zur Zieltem-
peratur hochgefahren. Diese Methodik wird wiederholt so lange die Variation der Gas-
vorwéirmleistung dies ermoglicht. Bei hoheren Umlaufraten wird zusétzliche Kiihlung
iiber die FlieBbettkiihler erforderlich, jedoch nur einmalig fiir eine spezifische Zirkula-
tionsrate.
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A.5. Alternative Anwendungsbereiche fiir Calcium-Looping

Im Rahmen dieser Arbeit wurden iiber den Kraftwerksprozess hinaus alternative An-
wendungskonzepte fiir Calcium-Looping entwickelt, welche zur Beantragung von wei-
terfithrenden Forschungsarbeiten fithrten. Hauptaugenmerk waren hierbei Industriepro-
zesse mit hohen spezifischen COg-Emissionen wie die Zement- und Stahlherstellung.

A.5.1. Integration im Zementwerk

Die Zementherstellung nimmt unter den Industrieprozessen eine aus COg-Sicht be-
sondere Position ein. In diesem Verfahren kann auch durch Substitution von fossilen
Brennstoffen keine COs-Neutralitéit erreicht werden, da ein signifikanter Anteil der
COg -Emissionen aus dem Hauptrohstoff, Kalkstein, hervorgehen. Calcium-Looping,
welches als Verfahren zur COs9-Abscheidung ebenfalls Kalkstein verwendet, stellt des-
halb fiir den Zementprozess eine COs9 -Abscheidetechnologie mit vielen Synergien dar.
Abbildung zeigt den Anwendungsfall fiir Calcium-Looping als Post Combustion
Prozess [70], [80]. Dieser Anwendungsfall ist die bevorzugte Moglichkeit zur Nachriistung
von Calcium-Looping in Zementwerken. Hierbei bleiben die Hauptkomponenten des
Zementwerks, das Drehrohr, Zyklonvorwarmer und gegebenenfalls der Kalzinierer, in
ihrer Form bestehen. Das Abgas des Zementprozesses wird in diesem Fall dem Karbo-
nator des Calcium-Looping-Systems zugefiihrt. Das Rohmehl, welches zu einem hohen
Anteil aus CaCOsg besteht, wird weiterhin in den Zyklonvorwédrmer gespeist. Diesem
Stoffstrom wird das als Purge anfallende Sorbens aus dem Kalzinierer des Calcium-
Looping-Prozesses hinzugefiigt, welches gegebenenfalls zuvor eine Mahlung durchlauft.
Aus prozesstechnischen Gesichtspunkten ist es dabei sinnvoll die spezifische Frischkalk-
zugabe auf einem hohen Niveau zu betreiben, da dies die mittlere Sorbenskapazitéit des
Sorbensinventars sowie damit einhergehend die Effizienz des Verfahrens erhoht.
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Abb. A.7.: Verfahrensschema des Zementprozesses mit Post-Combustion-COx -
Abscheidung durch Calcium-Looping [70], [80].

Fiir den Anwendungsfall Neubau einer Zementanlage kann das Calcium-Looping-
Verfahren neu gedacht werden. Wesentlicher Beweggrund hierfiir ist die Anpassung des
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Sorbens Kalkstein an die in einer Zementanlage iibliche Partikelgrofle. Dort wird das
Rohmehl, was zum {iberwiegenden Teil aus CaCOj3 besteht, mit einer deutlich geringe-
ren Korngrofle in den Prozess eingebracht. Als Konsequenz éndert sich die Anlagentech-
nik von Wirbelschichtreaktoren zu Flugstromreaktoren, die im Zementbereich etabliert
sind. Reduzierte Partikelgrofien wirken sich zum einen positiv auf das Abscheideverhal-
ten von CO9am Sorbens aus, da die spezifische Oberfliche fiir die Reaktion deutlich
zunimmt. Zum anderen sind Flugstromreaktoren weniger anfillig fiir Ablagerungen als
Wirbelschichtsysteme was einen Gewinn fiir den Verfahrensbetrieb darstellt.
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Abb. A.8.: Verfahrensschema des Zementprozesses mit integrierter Calcium-Looping-
COg -Abscheidung [78].

Beim integrierten Calcium-Looping-Verfahren im Zementprozess wird das bisher
etablierte Zyklonvorwéarmsystem durch einen Flugstromkarbonator sowie einen Flug-
stromkalzinierer ersetzt. Das vereinfachte Schema in Abbildung zeigt den Rauch-
gasstrom des Drehrohrs, der iiber den FS-Karbonator von COs abgereinigt wird. Die-
ser wird vom FS-Kalzinierer mit frisch kalziniertem Sorbens (Rohmehl) gespeist. Ein
iiberschiissiger Teil des kalzinierten Rohmehls wird in das Drehrohr zum Brennen des
Klinkers gefiihrt. Bei dieser integrierten Verschaltung entfillt im Vergleich die direkte
Zufithrung von Rohmehl in das Drehrohr oder den Zyklonvorwérmer; der vollstédndige
Rohmehlstrom durchléduft damit den FS-Kalzinierer. Nachteilig wirkt sich beim Be-
trieb von Calcium-Looping mit Rohmehl aus, dass fiir die COs-Abscheidung stérende
weitere Bestandteile wie Siliciumoxid, Eisenoxid oder Aluminiumoxid enthalten sind.
Aufgrund des hohen Rohmehldurchsatzes kann dieses integrierte Verfahren voraussicht-
lich dennoch, aufgrund des hohen Anteils an CaCOs3 und geringer Zyklierung, mit hoher
CO2 -Abscheidung betrieben werden. Die Demonstration dieser Thematik wird inner-
halb der Projekte CEMCAP und CLEANKER an der Pilotanlage sowie im Demons-
trationsbetrieb im Zementwerk erprobt [70], [71], [78] [138].
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A.5.2. Integration im Stahlwerk

Die Stahlindustrie ist, gleichauf mit der Zementindustrie, eine der weltweit grofiten
industriellen Emittenten von COy. In der gesamten Prozesskette geht ein wesentli-
cher Anteil der Emissionen auf den Hochofenprozess zur Roheisenerzeugung zuriick.
Mit seinen Wurzeln im Bereich der kalksteinunterstiitzten Reformierung von Biomas-
se ist die Anwendung des Calcium-Looping-Verfahrens ebenfalls fiir den Stahlbereich
pradestiniert. Schon in vorausgegangenen Studien wurde gezeigt, dass eine Abtrennung
von COgz aus dem Gichtgas des Hochofens mdoglich ist [63], [214], [111].

Der vorgeschlagene Prozess basiert auf dem Wissenstand, dass mittels einem Calcium-
Looping-Kreislauf, CO5 aus reformierten Gasstromen abgeschieden sowie dariiber hin-
aus durch die Temperaturwahl das Verhéltnis von CO/Hs im COgz-armen Gas beein-
flusst werden kann [116], [19]. Die Integration von Calcium-Looping in den Hochofen
erfolgt gichtgasseitig, welches als Feedgas in den Karbonator zur CO3 -Abtrennung gege-
ben wird. Mit Restwérme aus dem COs-Strom wird der Gichtgasstrom zuvor erwérmt.

Der CO3z-arme Gichtgasstrom wird entsprechend der im ULCOS Projekt ermittel-
ten optimalen Temperatur erhitzt und dem Hochofen gestuft auf zwei Windebenen
zugegeben [214]. Die Erhitzung auf annéhernd 900 °C kann durch die Ubertragung von
Wérme aus dem COg -reichen Gasstrom des Kalzinierers erfolgen. Die Temperatur-
erh6hung im unteren Windring auf 1200 °C' erfolgt durch zusétzlichen Warmeeintrag
von auflen. Zusétzlich zum recycelten Gichtgas wird der Verbrennungszone des Hoch-
ofens Sauerstoff zur Warmeerzeugung durch partielle Oxidation zugefiihrt.
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Abb. A.9.: Verfahrensschema des Stahlprozesses mit integrierter Calcium-Looping-
COg2-Abscheidung nach [I84], angepasst.

Im Rahmen einer Diplomarbeit zur Machbarkeit des Hochofens mit integrierter Cal-
cium-Looping-COs -Abscheidung hat Ruiz ein Konzept zur optimalen Integration ent-
wickelt und dieses mittels einer Aspen Plus Simulation modelliert und simuliert [I84].
Dieses orientiert sich eng an den Ergebnissen des ULCOS Projektes, substituiert aber



A.5. Alternative Anwendungsbereiche fiir Calcium-Looping 139

die COg-Abscheidung. Im Gegensatz zu den im ULCOS-Projekt untersuchten Verfah-
ren VPSA (Druckwechseladsorption) und MEA (Aminwiéische) bietet Calcium-Looping
eine Reihe von Vorteilen und Synergien mit dem Stahlwerk:

e Das Sorbens Kalkstein ist wie im Zementprozess sowohl Abscheidemittel als auch
Rohstoff fiir den eigentlichen Prozess. Gebrannter Kalk aus dem Kalzinierer des
Calcium-Looping-Verfahrens kann im Hochofen zum Binden von Nebenbestand-
teilen des Erzes Verwendung finden, was gleichzeitig den ebenfalls Energie- und
COg -intensiven Brennprozess fiir Kalk substituiert.

o Das Kokereigas aus der Hochofenkokserzeugung kann im Calcium-Looping-Gicht-
gaskreislauf direkt mitbehandelt werden.

e Auch das Sinterwerk, zur Herstellung des homogenen Gemischs aus Erz, Kalk und
Koks, lédsst sich gasseitig in den Calcium-Looping-Gichtgaskreislauf integrieren.

¢ Aus dem Calcium-Looping-Verfahren auf hohem Temperaturniveau ausgekoppel-
te iiberschiissige Wérme kann mittels Dampfprozess zur Stromerzeugung verwen-
det werden.

e Kalkstein ist ein auf Staub und Verunreinigungen durch Gichtgas unkritisches
Sorbens, was die Anwendung im Stahlbereich erleichtert.

Somit hat Calcium-Looping nicht nur das Potential CO2 aus dem Hochofenprozess
abzuscheiden, sondern gleichzeitig auch Rohstofflieferant fiir Branntkalk, Energieliefe-
rant fiir die Kokerei und das Sinterwerk zu sein und dariiber hinaus auch zum elek-
trischen Energiebedarf des Stahlwerks beizutragen. Die zur Bewertung des Potentials
durchgefithrte Diplomarbeit konnte die Wirtschaftlichkeit des integrierten Hochofen-
prozesses mit Calcium-Looping-Gichtgaskreislauf zeigen. Mit CO3 -Vermeidungskosten
von unter 20 €/tco, (vgl. VPSA ca. 24 €/tco, und MEA ca. 40 €/t¢0,) sowie einer mode-
raten Verteuerung des erzeugten Stahls 28 €/t ro (vgl. VPSA ca. 29 €/tyre und MEA
ca. 38 €/tyrc) liegen die Kosten fiir Calcium-Looping unter den Vergleichstechnologien.
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