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KONZEPTION VON MEMBRANMODULEN ZUR EFFIZIENTEN ABTRENNUNG VON
KOHLENDIOXID AUS GASGEMISCHEN

von Sebastian Luhr
KURZFASSUNG

Die membranbasierte CO,-Abtrennung, die einer groBen Emissionsquelle angehangt wird,
gilt als eine mégliche Brickentechnologie hin zu einem Kohlenstoffdioxid-neutralen Energie-
system. Um diese Technologie konkurrenzfahig gegeniiber dem Standard-Trennverfahren
fur das Post-Combustion-Capture — der chemischen Absorption — zu machen, sind neben
der Forschung an Hochleistungs-Membranmaterialien und einem energieeffizienten Abtrenn-
prozess auch die Entwicklung eines Membranmoduls unabdingbar, welches die verbaute
Membranflache effektiv ausnutzt. In der vorliegenden Arbeit wurde daher aufbauend auf ei-
nem Konzept des Helmholtz-Zentrum Geesthacht ein neuartiges Modul fir Flachmembra-
nen, welches im Gegenstrom betrieben wird, entworfen, fluid- und verfahrenstechnisch ana-
lysiert sowie fur die CO,-Abtrennung aus Kraftwerksrauchgas in zwei Schritten ausgelegt.

Im ersten Schritt wurde ein Membranmodul mit einer Membranflache von 5,66 m? mittels
Stréomungssimulationen hinsichtlich Totzonen, Bypassstromungen und inhomogenen Stro-
mungsverteilungen untersucht. Hierbei wurde eine Gesamtmethodik entwickelt, mit der das
gesamte Membranmodul mit vertretbarem Zeitaufwand simuliert werden kann. Dabei werden
die Abstandhalter zwischen zwei Membrantaschen des Taschenstapels — genannt Spacer —
durch ein validiertes Ersatzmodell mittels eines pordsen Korpers mit gleicher Druckverlust-
charakteristik approximiert. Die Permeation durch die Membran wurde mittels einer benutzer-
definierten Quellen-Senken-Funktion bertcksichtigt. Der aus den Strdmungssimulationen
berechnete Abtrenngrad wird mit einem Abtrenngrad bei idealer Anstrémung und voll-
standigen Ausnutzung der eingebauten Membranflache verglichen. Es zeigte sich, dass
durch die Verjingung der Membrantaschen am Rand ca. 27 % des eintretenden Feedgases
neben der aktiven Membranflache im Bypass strémen. Durch Abdichtung dieses Bypasses
konnte der Abtrenngrad um 12,8 %-Punkte auf 81,3 % erhéht werden. Eine Variation der
Zulaufgeometrie des Membranmoduls durch den Einbau von Leitblechen ergab zwar eine
gleichmaRige Strémungsverteilung direkt am Anfang des Membranstapels, brachte jedoch
fur die gewahlte Geometrie keine Verbesserung im Abtrenngrad, da bereits der Gegendruck
der in den Feedkanalen eingebauten Spacer die Stromungsverteilung homogenisiert.

Der zweite Schritt in der Auslegung bestand darin, mittels Prozesssimulationen die hinsicht-
lich der CO,-Vermeidungskosten optimierte Modulgeometrie zu finden. Dabei wurde ein
zweistufiger Abtrennprozess zugrunde gelegt und die Modulgeometrie beider Trennstufen
simultan durch systematische Variation einzelner Abmessungen optimiert. Hierzu wurde ein
quasi-eindimensionales Ersatzmodell fir die Simulation des Membranmoduls entwickelt,
welches stromungsmechanische Effekte beriicksichtigt. Zur Schaffung eines Vergleichsmalf3-
stabs wurde ein Referenzfall definiert und simuliert. Dieser hat eine Membranflache von
3,1 Mio. m* und einen Wirkungsgradverlust von 6,6 %-Punkten. Die CO,-Vermeidungs-
kosten belaufen sich auf 68,0 €-tc02'1. Diese konnten durch die Wahl optimierter Kanalhéhen
im Feed und Permeat von 1 mm beziehungsweise 2 mm und gleichzeitig optimierten Ein-
trittsgeschwindigkeiten in die Membranmodule der ersten Trennstufe von 0,5 m-s™ und in die
zweite Trennstufe von 1,1 m's™ auf 57,2 €-tcoZ'1 reduziert werden. Weiterhin konnte gezeigt
werden, dass in der zweiten Trennstufe die Unterteilung des Membranmoduls in einen im
Gleichstrom betriebenen ersten Abschnitt und einen nachfolgenden Abschnitt, der im Ge-
genstrom betrieben wird, durch die Ausnutzung eines Spiilgaseffektes sinnvoll ist.



CONCEPTUAL DESIGN OF MEMBRANE MODULES FOR AN EFFICIENT SEPARA-
TION OF CARBON DIOXIDE FROM GAS MIXTURES

by Sebastian Luhr
ABSTRACT

Membrane-based CO,-separation technology attached to large emission sources is consid-
ered a possible bridging solution towards a carbon dioxide-neutral energy system. To make
this technology competitive with the standard separation process for post-combustion cap-
ture — chemical absorption — necessitates the development of a membrane module that uses
the installed membrane area effectively, in addition to research on high-performance mem-
brane materials and energy-efficient separation processes. Therefore, based on a concept
developed by the Helmholtz Center Geesthacht, in this work a novel module for flat sheet
membranes operated in counter-current is fluid-dynamically and procedurally analyzed and
designed to enable CO,-separation from power plant flue gas in two steps.

In the first step, a membrane module with a membrane area of 5.66 m? was investigated re-
garding dead zones, bypass currents and inhomogeneous flow distributions using computa-
tional fluid dynamic (CFD) simulations. Therefore, an overall methodology was developed
that enabled simulation of the entire membrane module within a reasonable time. The spa-
cers between two membrane envelopes of a membrane stack are approximated by a vali-
dated substitutional model by means of a porous body with equal pressure drop characteris-
tics. Permeation through the membrane was enabled by a user-defined source-and-sink
function. The degree of separation calculated in the CFD simulations is compared with that
for ideal incident flow and complete utilization of the installed membrane area. It was found
that 27 % of the incoming feed gas bypasses the active membrane area through the tapering
at the edge of the membrane envelopes. By sealing this bypass, the degree of separation
could be increased by 12.8 %-points to 81.3 %. Although a variation in the inlet geometry of
the membrane module by installing baffle plates resulted in a uniform flow distribution at the
very beginning of the membrane stack, the degree of separation for the chosen geometry
could not be improved, since the backpressure of the spacers installed between the feed
channels already causes homogenization of the flow distribution.

The second step in the design was to find a module geometry that is optimized with regard to
the CO, avoidance costs via process simulations. Therefore, a two-stage separation process
was taken as a basis and the module geometry of both separation stages was simultaneous-
ly optimized by means of a systematic variation of single dimensions. For this, a quasi-one-
dimensional substitutional model for the simulation of the membrane module was developed
that takes into account fluid mechanical effects. To provide a standard of comparison, a re-
ference case was defined and simulated. This has a membrane area of 3.1 million m? and an
efficiency loss of 6.6 %-points. The CO, avoidance costs amount to 68.0 €tco," and this
could be reduced to 57.2 €-tco," with the choice of optimized channel heights in the feed and
permeate of 1 mm and 2 mm, respectively. At the same time, the inlet velocity into the mem-
brane stack was optimized to 0.5 m-s™ in the first separation stage and 1.1 m-s™” in the sec-
ond. Furthermore, it was shown that in the second separation stage the division of the mem-
brane module into a first part that is operated in a co-current and a subsequent part operated
in a counter-current is useful because a sweep gas effect is exploited.
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1 Einleitung

In Zeiten industrieller Umwelteinwirkungen und globaler Klimaveranderungen bekommt die
ressourcen- und umweltschonende Gestaltung von industriellen und vor allem verfahrens-
technischen Prozessen eine immer gréRere Bedeutung. Neben der Neugestaltung bezie-
hungsweise Anpassung der eigentlichen Wertschépfungsprozesse sind auch die Aufberei-
tung der eingesetzten Stoffe sowie die Nachbearbeitung, Weiterverarbeitung und Entsorgung
anfallender Stoffstrome wesentlicher Bestandteil dieses Optimierungsprozesses. Gesell-
schaftliches Ziel ist es, schadliche Stoff- und Energieaustauschstréme mit der Umwelt und
deren Umweltwirkungen weitgehend zu minimieren. Vor allem weitreichende Folgen wie der
Anstieg des Meeresspiegels, die Versauerung der Gewasser, der Verlust von Arten und
Okosystemen oder die Zunahme von Wetterextremen miissen vermieden werden [1].

Die meisten dieser Phdnomene sind auf den anthropogenen Einfluss auf die globale, gemit-
telte Oberflachentemperatur zuriickzufiihren. Diese stieg zwischen den Jahren 1956 und
2005 in jeder Dekade um durchschnittlich 0,13 °C an [2, S. 30]. Daher hat sich als greifbares,
messbares Ziel zur Begrenzung dieser Phianomene das sogenannte Zwei-Grad-Ziel weltweit
etabliert. Es besagt, dass die globale, gemittelte Oberflachentemperatur um maximal 2 °C
gegeniber der vorindustriellen Zeit ansteigen darf. Laut Intergovernmental Panel on Climate
Change (IPCC) gilt es als sehr wahrscheinlich’, dass die Erhéhung der Treibhausgaskon-
zentration in der Atmosphéare aufgrund des resultierenden, gréReren Strahlungsantriebs we-
sentlich zum Anstieg der Durchschnittstemperatur beitragt [2, S. 39]. Daher fordert der Rat
der Europaischen Union eine Reduktion der Treibhausgasemissionen bis zum Jahr 2050 um
80 bis 95 % gegenliber dem Jahr 1990 in den Industrielandern, um das Zwei-Grad-Ziel ein-
zuhalten [3]. Weiterhin gilt eine weltweite durchschnittliche Emissionsreduktion um 50 % ge-
genlber dem Jahr 1990 bis zum Jahr 2050 als erklarte Absicht [3].

Die weltweiten anthropogenen Treibhausgasemissionen liegen im Jahr 2010 bei
48,7 Gigatonnen — ausgedriickt als CO,-Aquivalent —, davon sind 30,2 Gigatonnen bezie-
hungsweise 62 % den Emissionen von Kohlenstoffdioxid durch Wandlung von Primarenergie
zuzuschreiben [4, S. 51 und 246]. Die anthropogenen CO,-Emissionen machen somit einen
GroRteil des Treibhauseffekts aus. Sie verursachen einen Uberschuss an CO, in einem
sonst ausgewogenen Gleichgewicht zwischen den Kohlenstoffreservoirs Atmosphére, Ozean
und Biomasse, wobei die Austauschstrome zwischen den Kohlenstoffreservoirs nur in einem
Zeitraum von mehreren tausend Jahren den Anstieg der CO,-Konzentration in der Atmo-
sphare mildern [5, S. 5].

Die Entwicklung der energiebezogenen CO,-Emissionen lasst sich durch eine abgewandelte
Form der sogenannten Kaya-ldentitat beschreiben [6; 7]. Das Produkt aus der Bevolkerung,
dem Bruttoinlandsprodukt pro Kopf und der Energieintensitat ergibt den weltweiten Primar-
energiebedarf, der sich im Jahr 2010 auf ungefahr 12,7 Gigatonnen Ol-Aquivalent bezie-
hungsweise 532 EJ belief [4, S. 302]. In drei Szenarien® der International Energy Agency
(IEA) wird ein Anstieg des Priméarenergiebedarfs von 16 % bis 46 % bis zum Jahr 2035

' Dem Terminus ,sehr wahrscheinlich“ wird in [2] eine Wahrscheinlichkeit von >90% zugeordnet.

2 Das Current Policies Szenario geht von einer unveranderten weltweiten Energiepolitik aus, wahrend
das New Policies Szenario die Umsetzung aktueller Ankiindigungen zu Klima- und Energiepolitik be-
rucksichtigt. Im 450 Szenario wird ein Entwicklungspfad in der weltweiten Energiepolitik angenom-
men, bei dem die Konzentration der Treibhausgase in der Atmosphare langfristig auf 450 ppm be-
grenzt wird. Dies ist gleichbedeutend mit einer 50-prozentigen Wahrscheinlichkeit, dass das
Zwei-Grad-Ziel eingehalten wird.



1 Einleitung

prognostiziert. Der Anstieg ist einerseits damit zu begriinden, dass fir die nachsten Jahr-
zehnte ein nicht beeinflussbares Bevdlkerungswachstum vorhergesagt wird. Andererseits
wachst das Bruttoinlandsprodukt pro Kopf aufgrund des steigenden Wohistands und des
schnellen Wirtschaftswachstums vor allem in den Schwellenlandern. Gedrosselt wird der
Energiebedarf durch eine anhaltende Verbesserung der Energieintensitat durch energieeffi-
Zientere Prozesse.

Der in die Atmosphare emittierte CO,-Massenstrom ergibt sich aus dem Primarenergiebedarf
und der produzierten Menge CO, pro Megawattstunde abziglich der neu gebundenen Men-
ge CO,. Um trotz des Anstiegs des Primarenergiebedarfs die CO,-Emissionen weltweit zu
mindern, sind neben der verbesserten Energieintensitat die bei der Energiewandlung produ-
zierte und die neu gebundene Menge CO, wichtige Einflussgroen. Zum einen kann die
Menge an produziertem CO, nachhaltig beispielsweise durch den Einsatz erneuerbarer
Energien oder regenerativ erzeugten Wasserstoffs im Verkehrssektor verringert werden [8].
Zum anderen ist eine Separation des im fossil befeuerten Kraftwerk entstehenden CO, méog-
lich, sodass es von der Atmosphare ferngehalten wird. Die zweite Option wird vor allem unter
dem Gesichtspunkt diskutiert und erforscht, dass die fossilen Brennstoffe in allen Szenarien
der International Energy Agency weiterhin groRe Bedeutung bei der zukiinftigen Energie-
wandlung haben. Im Jahr 2010 betrug der Anteil fossiler Brennstoffe an der Deckung des
weltweiten Primarenergiebedarfs mehr als 80 % [4, S. 51]. Dieser Anteil wird sich im Current
Policies Szenario bis 2035 nicht &ndern, im New Policies Szenario und im 450 Szenario sinkt
er auf 75 % beziehungsweise 63 % [4, S. 51].

1.1 Ausgangslage und Problemstellung

Um das Zwei-Grad-Ziel einzuhalten, halten unter anderem die Europaische Kommission und
die International Energy Agency die Reduktion von CO,-Emissionen durch Abscheidung von
CO, an groflen Punktquellen wie konventionellen Kraftwerks- und Industrieprozessen und
anschlieBender Weiterverwendung beziehungsweise Speicherung fir notwendig [4, S. 25;
9]. Diese Reduktionsoption ist auch unter der englischen Bezeichnung ,,Carbon Dioxide Cap-
ture, Utilization and Storage® (CCUS) bekannt und gilt als Brickentechnologie hin zu einer
kohlenstoffarmen Stromerzeugung [10, S. 63]. Je nach Szenario der Energy Roadmap 2050
der Europaischen Kommission kdnnten fossil befeuerte Kraftwerke mit CO,-Abscheidung
2050 zwischen 7 % und 32 % der weltweiten Bruttostromerzeugung ausmachen [11, S. 66-
77). Die Diskrepanz der Anteile von CCUS an der Bruttostromerzeugung liegt in der Annah-
me unterschiedlicher Ausbau- und Entwicklungspfade der anderen emissionsmindernden
Technologien. Alle Szenarien sind so ausgelegt, dass eine Reduktion der energiebezogenen
CO,-Emissionen bis 2030 um 40 % und bis 2050 um 85 % erreicht und somit das Ziel der
Reduktion der Treibhausgasemissionen um 80 % bis 2050 eingehalten wird [11, S. 3].

Da der prozentuale Anteil CO,, der in chemischen Produkten und Kraftstoffen verwertbar
ware, an den weltweiten CO,-Emissionen zu maximal 6 % abgeschéatzt wird [4, S. 246 ; 12,
S. 16], wird der Hauptanteil des abgetrennten CO, gespeichert. Hierbei kommen Ol- und
Gasfelder oder tiefe, saline Aquifere als Speicherstatten am ehesten in Frage [10]. Die Spei-
cherung des CO; in OI- und Gasfeldern wird auch zur Erhéhung der Ausbeute dieser Felder
diskutiert und erforscht. Die CO,-Injektion in die Speicherstatte ist dabei als Elementarfluss
zu verstehen, der jedoch keine in der Okobilanz zu beriicksichtigende Umweltwirkung hat,
solange das CO, nicht aus der Speicherstatte aufgrund von Leckagen entweicht.



1.2 Zielsetzung und Methodik der Arbeit

Das durch die Oxidation von Kohlenstoff bei der Energiewandlung aus fossilen Brennstoffen
unumganglich entstehende CO, kann zu verschiedenen Zeitpunkten innerhalb des Pro-
zesses anfallen und abgetrennt werden. In konventionellen Dampfkraftwerken ist heutzutage
die Verbrennung eines Kohlenwasserstoffs mit Luft am weitesten verbreitet. Die dabei frei
werdende Warme wird zur Dampferzeugung genutzt. Der Dampf treibt eine an einen Strom-
generator angeschlossene Dampfturbine an. Das bei der Verbrennung entstehende Rauch-
gas enthalt nach der konventionellen Rauchgasreinigung hauptsachlich CO, und Stickstoff,
die voneinander getrennt werden missen. Dieses sogenannte Post-Combustion Capture
kann als nachgeschaltete Technik mit verschiedenen Abtrenntechniken realisiert werden. Die
chemische Absorption mittels Monoethanolamin-Wasche ist die am weitesten ausgereifte
CO,-Abtrenntechnik. Nachteilig sind vor allem die schadlichen Umweltwirkungen der chemi-
schen Wasche. Zum einen erhoéht sich der Brennstoffbedarf aufgrund des hohen Wirkungs-
gradverlustes von ca. 9 bis 14 %-Punkten, zum anderen fihrt die Bildung von Aerosoltropf-
chen zu Emissionen von Aminen und deren Zersetzungsprodukten [13; 14].

Als Alternative der zweiten Generation mit geringeren Umweltwirkungen wird die CO,-Ab-
trennung mittels Gastrennmembranen gesehen. Hierbei werden keine umweltschadlichen
Chemikalien genutzt. Zur Minimierung der Wirkungsgradverluste membranbasierter CO,-Ab-
trennprozesse werden neue Membranmaterialien mit verbesserter Abtrennperformance er-
forscht und der gesamte Abtrennprozess unter Annahme einer vollstdndig nutzbaren Mem-
branflache analysiert. Daneben ist auch die Konzeption eines fir die technische Anwendung
geeigneten und stromungsoptimierten Membranmoduls wichtiger Bestandteil der Untersu-
chung membranbasierter CO,-Abtrennprozesse. Hier setzt die vorliegende Arbeit an.

1.2 Zielsetzung und Methodik der Arbeit

Ziel dieser Arbeit ist es, ein neuartiges Membranmodul fiir die membranbasierte CO,-Ab-
trennung im Post-Combustion Capture zu konzipieren, welches die eingebaute Membranfla-
che moglichst ausnutzt. Dieses Membranmodul wird so ausgelegt und in den zweistufigen
Trennprozesses integriert, dass die CO,-Vermeidungskosten dieses CO,-Abtrennprozesses
— bestehend aus Betriebs- und Investitionskosten — fiir eine gegebene Trennaufgabe mini-
miert werden. Dabei wird die in Abbildung 1-1 dargestellte Vorgehensweise verfolgt.

Den Ausgangspunkt bildet der am Helmholtz-Zentrum Geesthacht entwickelte Entwurf eines
Membranmoduls fir Flachmembranen, welches im Gegenstrom betrieben werden soll. In
einem ersten Schritt wird die Geometrie eines Prototyp-Moduls festgelegt. Dieses Prototyp-
Modul ist mit einer Membranflache von ca. 5,66 m? auf PilotanlagengréRe dimensioniert.
Mittels computergestiitzter Fluiddynamik-Simulationen (CFD-Simulationen) mit der Software
ANSYS® FLUENT® 14.5 werden in Kapitel 4 anhand dieses Prototyp-Moduls konstruktive
MaRnahmen untersucht, um eine gleichméRige, vollstéandige Uberstrémung der eingebauten
Membranflache zu ermdglichen. Insbesondere werden der Zulaufbereich zwischen An-
schlussrohr und Membranstapel optimiert und Totzonen und Bypass-Strdmungen minimiert.
Die Abtrennperformance wird fir verschiedene Einstellungen im Membranmodul mit jener
verglichen, die sich bei Simulationen dieses Moduls mithilfe von Aspen Plus® V8.4 ergibt. Bei
den Simulationen in Aspen Plus® wird ein eindimensionales Modell des Membranmoduls
angenommen, bei dem der gesamte Membranstapel ideal angestromt wird und weder Tot-
zonen noch Bypass-Stromungen auftreten. Mit diesem Vergleich werden Abweichungen der
Abtrennperformance unter Annahme einer realen Strdmungsverteilung von der Abtrennper-
formance bei idealer Stromungsverteilung quantifiziert. Aus diesen Stromungssimulationen



1 Einleitung

und den MafRnahmen zur optimierten Stromungsfiihrung werden erste GeometriegroRen des
Membranmoduls abgeleitet.

Weitere Abmessungen des Membranmoduls im Kraftwerksmalstab werden in Kapitel 5 mit-
tels Simulationen mit der Software Aspen Plus® V8.4 ermittelt. Der zugrunde gelegte, zwei-
stufige Abtrennprozess, der am Institut fir Elektrochemische Verfahrenstechnik (IEK-3) ent-
worfen wurde [15], wird dem Referenzkraftwerk Nordrhein-Westfalen (RKW NRW) [16] als
End-of-Pipe-Technologie angehangt. Mit dem CO,-Abtrenngrad und der CO,-Reinheit, die
fur den Transport des CO, erforderlich ist, werden die Randbedingungen fir die Behandlung
des gesamten Kraftwerksrauchgases definiert. Die sich aus diesen Anforderungen ergeben-
de Membranflache in jeder Abtrennstufe wird fiir eine Referenzgeometrie der Membranmo-
dule beider Trennstufen ermittelt. Bisherige Analysen dieses Abtrennprozesses haben die
notwendige Membranflache ohne Berlicksichtigung einer Modulgeometrie bestimmt. Um
GeometriegroRen des Moduls ableiten zu kénnen, werden in der vorliegenden Arbeit eine
konkrete Modulgeometrie und die sich aus ihr ergebenden Einflisse auf die Abtrennperfor-
mance in die Modellierung einbezogen. Ausgehend von der Referenzgeometrie werden Ge-
ometriegrofRen der Membranmodule wie beispielsweise die Kanalhdhen zunachst losgeldst
vom Abtrennprozess systematisch variiert und diese hinsichtlich der Membranflache fiir ei-
nen konstanten Abtrenngrad optimiert. Verringert sich die Membranflache durch die Geomet-
rievariation, wird der CO,-Abtrennprozess mit integriertem Membranmodul fiir die optimierte
Modulgeometrie simuliert. Es werden die CO,-Vermeidungskosten dieser Variante des Ab-
trennprozesses bestimmt, um beurteilen zu kénnen, ob die Geometrievariation diese Kosten
reduziert. Die Abhangigkeit der Abtrennperformance einer Trennstufe auf die Performance
der anderen Trennstufe wird damit berlicksichtigt, sodass eine Verbesserung des gesamten
Trennprozesses gewahrleistet ist. Zudem werden Sensitivitidten der Abtrennperformance
hinsichtlich wichtiger Parameter des Kraftwerks- und Abtrennprozesses sowie der Membran
analysiert. Die Ergebnisse dieser Untersuchungen fiihren zu einer begriindeten Auswahl
einer kostenoptimierten und fluiddynamisch optimierten Modulgeometrie in Kapitel 6.

Prototyp-Modul Modul im KraftwerksmaRBstab

Kapitel 4 Kapitel 5

CFD-Simulation LISl AT Modulauslegung in | | Prozesssimulation

in ANSYS® Fluent® eIy g Aspen Plus® " in Aspen Plus®
Stromungsfihrung

v

¢ A A ¢
Ideale Stromungs-
fuhrung in Aspen Kostenanalyse
Plus®
v
Begriindete
Geometriewahl
Kapitel 6

Abbildung 1-1:  Methodisches Vorgehen zur Konzeption und Auswahl des Membranmoduls
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2 Grundlagen der membranbasierten CO,-Abtrennung aus Kraft-
werksrauchgas

Die Grundlagen der in der vorliegenden Arbeit untersuchten, membranbasierten Gastrenn-
technik werden in den nachfolgenden Abschnitten geschildert. Zunachst werden Grundbe-
griffe der Membrantechnik erlautert. Des Weiteren werden die in dieser Arbeit verwendeten
Bewertungskriterien zum Vergleich alternativer Varianten des Abtrennprozesses definiert.
SchlieBlich wird auf Membranmaterialien und Membranmodule eingegangen, die fir die CO,-
Abtrennung aus Kraftwerksrauchgasen in Frage kommen. Besonders die Eigenschaften des
in der vorliegenden Arbeit zugrunde gelegten Membranmaterials und Membranmoduls wer-
den angegeben. Zudem wird der Einfluss von in der Membrantechnik eingesetzten Spacern
auf die Abtrennperformance erlautert, welcher in den Prozess- und CFD-Simulationen des
Membranmoduls bericksichtigt wird. Weiterhin werden alternative Modulverschaltungen in-
nerhalb einer Trennstufe vorgestellt.

2.1 Grundbegriffe der Membrantechnik

Zum besseren Verstandnis der folgenden Beschreibung der membranbasierten CO,-Abtren-
nung aus Kraftwerksrauchgas werden die wichtigsten Stoffstrdme und Begriffe kurz erlautert.
Der in Abbildung 2-1 dargestellte, in die Abtrenneinheit eintretende Feed ist der Zulaufstrom,
der in das Retentat — den zurtickgehaltenen Teil — und das Permeat — den die Membran
passierenden Teil — getrennt wird. Hierbei wird die von der Membran zurtickgehaltene Kom-
ponente im Retentat angereichert, wahrend sich die bevorzugt permeierende Komponente
im Permeat anreichert. Das Verhaltnis von Permeatstrom zu Feedstrom wird Stufenschnitt
genannt [17, S. 381].
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Abbildung 2-1:  Schematische Darstellung einer membranbasierten Gastrennung in An-
lehnung an [18, S. 1]

Fur die Permeation durch eine dichte Membran ist die Differenz des elektrochemischen Po-
tentials zwischen den raumlich getrennten Teilvolumina der Trenneinheit die universelle
Triebkraft [18, S. 10; 19]. Bei der Gaspermeation ist unter der Annahme eines idealen Gases
die Partialdruckdifferenz die Triebkraft. Um die Triebkraft der Permeation zu erh6hen, kom-
men grundsatzlich vier Techniken zum Einsatz. Der Partialdruck auf der Feedseite der
Membran kann durch einen erhdhten Feeddruck mittels Kompression oder durch einen er-



2 Grundlagen der membranbasierten CO,-Abtrennung aus Kraftwerksrauchgas

hoéhten Anteil der bevorzugt permeierenden Komponente vergroRRert werden. Die Rezirkula-
tion eines mit der bevorzugt permeierenden Komponente angereicherten Gemischs ist eine
Moglichkeit, den Massenanteil dieser Komponente im Feed zu erhéhen, und kann in mehr-
stufigen Abtrennprozessen fir eine Verringerung der Gesamtmembranflache bewirken. Auf
der Permeatseite der Membran kann ein Eingangsstrom — das sogenannte Spiilgas — einge-
setzt werden, um die Triebkraft der Permeation durch Verdiinnung der permeierenden Kom-
ponenten auf der Permeatseite zu vergroRern. Ein verminderter Druck auf der Permeatseite
— erzeugt durch eine Vakuumpumpe — verringert den Partialdruck im Permeat ebenfalls.

Die zwei mafigeblichen Eigenschaften eines Membranmaterials zur Charakterisierung der
Trenneigenschaften sind die Permeabilitat und die ideale Selektivitat. Die Permeabilitat P; ist
ein temperaturabhangiges Maf firr die Durchlassigkeit der Membran fiir eine Komponente i
und wird in der Einheit Barrer® angegeben. Sie kann auch von den anderen permeierenden
Komponenten beeinflusst werden, die das Membranmaterial zum Beispiel aufquellen lassen
oder freie Rdume besetzen. Wahrend die Permeabilitdt eine Eigenschaft des Membran-
materials ist, ist die Permeanz L; gemal Gl. 2-1 als auf die Membrandicke oy bezogene
Permeabilitat eine Eigenschaft einer bestimmten, hergestellten Membran mit dieser Dicke.

== Gl. 2-1

Die ideale Selektivitat aj ist eine Eigenschaft des Membranmaterials, die sich unter Annahme
freien Permeatablaufs und eines Vakuums im Permeat aus der Definition der Prozessselek-
tivitat aprozess,j NAch Gl. 2-2 ableitet [18, S. 449ff.]. Die Prozessselektivitat beschreibt das Ver-
haltnis der Anreicherung der Komponente i gegeniiber Komponente j im Permeat im Ver-
gleich zum Ausgangsverhaltnis der Stoffmengenanteile der beiden Komponenten. Die ideale
Selektivitat gibt gemal Gl. 2-3 als Quotient der Permeabilitdten zweier Komponenten i und j
den Unterschied der Permeationsraten dieser Komponenten an, wenn fir beide die gleiche
Triebkraft gelten wirde. Wird Komponente i als diejenige Komponente festgelegt, die sich
bevorzugt im Permeat anreichern soll, so werden Membranmaterialien fir die Trennaufgabe
verwendet, bei denen die Permeabilitat P; und die ideale Selektivitat a; mdglichst hoch sind.
Wenn nicht anders erwahnt handelt es sich in der vorliegenden Arbeit bei dem Begriff Selek-
tivitat um die ideale Selektivitat, die durch Gl. 2-3 bestimmt wird.

_Xpi /%,
Oprozess,j = X /X Gl. 2-2
F,i/2F,j
P
a(‘i = F GI 2'3

j
2.2 Bewertungskriterien fur die membranbasierte CO,-Abtrennung

Allgemein werden Trennprozesse eingesetzt, um in Produktstromen eine Komponente an-
oder abzureichern. Dabei sind gewisse Reinheitsanforderungen beziehungsweise Produkt-
qualitdten zu berticksichtigen. Zum einen sollte ein gewisser An- beziehungsweise Abrei-
cherungsgrad erreicht werden, zum anderen sind Grenzwerte fir Konzentrationen von Ver-
unreinigungen einzuhalten. Der Prozess sollte zudem unter moéglichst geringem Rohstoff-
und Energieeinsatz ablaufen und kostenglinstig sein. Weiterhin beeinflussen die jeweils vor-
liegenden Umgebungs- und Einsatzbedingungen die Langzeitstabilitdt der Anlagenteile.

%1 Barrer = 10"°cm®(i.N.)-cm-cm?s™-cmHg” = 7,5:10™ m®(i.N.)m-m?-s™-Pa™.
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2.2 Bewertungskriterien fiir die membranbasierte CO,-Abtrennung

Bezogen auf die membranbasierte CO,-Abtrennung aus Kraftwerksrauchgas ergeben sich
somit folgende Bewertungskriterien:

e CO,-Abtrenngrad und CO,-Reinheit im Produktstrom
e CO,-Vermeidungskosten beziehungsweise Stromgestehungskosten
e Langzeitstabilitdt und —performance bei Einsatz im Kraftwerksrauchgas

Der CO,-Abtrenngrad des gesamten Abtrennprozesses Abprozessco: iSt nach Gl. 2-4 definiert
als Verhéltnis von abgetrenntem Massenstrom CO, im Produktstrom und dem Massenstrom
CO,, der aus der vorgelagerten Reinigungsstufe des Rauchgases in den Trennprozess ein-
tritt. Wird im Fall der membranbasierten CO,-Abtrennung nur eine Trennstufe mit einer Paral-
lelschaltung mehrerer identischer Membranmodule betrachtet und ausgelegt, ist der Ab-
trenngrad des Moduls Abyequco: Nach Gl. 2-5 definiert als das Verhaltnis der CO,-Stréme im
Permeat rip mogu.co. Und Feed rig moduico- der Trennstufe. Im Folgenden wird vereinfacht auch
von Abtrenngrad fiir den CO,-Abtrenngrad gesprochen.

naus,Produktstrom i Xaus,Produktstrom,COz

X Gl. 2-4

aus,konv. Reinigung,CO2

AbProzess,COz =
Naus konv. Reinigung *

A _ Mp Modul * XP,Modul,CO: _ P Modul,CO-

Prvodul,co. == == Gl. 2-5
NE Modul * XF,Modul,cO.  TF,Modul,CO-

Fir den im vorliegenden Fall angenommenen zweistufigen Abtrennprozess mit Rezirkulation

des Permeatstroms der zweiten Trennstufe Iasst sich der CO,-Abtrenngrad des Prozesses

aus den Abtrenngraden der ersten und zweiten Trennstufe iber Gl. 2-6 bestimmen.

AbT rennstufe1,COz * AbT rennstufe2,CO2

AbProzess,COz = Gl. 2-6

1- AbTrennstufe1,COz + AbTrennstufe1,COz ) AbTrennstuer,COz

Die Definition des CO,-Abtrenngrades eines Moduls ist vor allem wichtig fir die Bewertung
der Abtrennperformance bei den Strémungssimulationen. Durch die Strémungssimulationen
ergibt sich der durch die nicht-ideale, inhomogene Strdmungsverteilung geminderte CO,-Ab-
trenngrad Abwmodu,srsmung,co.. Der flr die gleiche Membranflache theoretisch maximale Ab-
trenngrad Abwmodumax,.co. Wird Uber die Simulationen in Aspen Plus® bestimmt, bei denen eine
ideale Durchstrdmung des Membranmoduls angenommen wird. Das Verhaltnis dieser bei-
den CO,-Abtrenngrade wird in der vorliegenden Arbeit gemaR Gl. 2-7 als Effizienz des
Membranmoduls definiert. Diese wird im Folgenden Moduleffizienz genannt.

_ AbModuI,Strémung,COz
Nco:-Abtrennung,Modul = A Gl. 2-7
bModuI,max,COz

Der Prozessabtrenngrad wird zusammen mit der CO,-Reinheit im Produktstrom oft als
Randbedingung der Prozessauslegung festgelegt, damit Abtrennprozesse bei gleicher Ab-
trennperformance beziehungsweise gleichem Trennergebnis verglichen werden. Wenn nicht
anders angegeben, ist die CO,-Reinheit gleichbedeutend mit dem CO,-Stoffmengenanteil
des abgetrennten Stroms Xaus produktstrom cos, der den gesamten Trennprozess zur Weiterverar-
beitung bzw. Speicherung verlasst. Bei dieser Definition sind auch Anderungen des Stoff-
mengenanteils nach der Trennung im Membranmodul, zum Beispiel durch Kondensation und
Abscheidung des permeierten Wasserdampfes, berlcksichtigt.
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Bei wirtschaftlichen Bewertungen ist der Kraftwerksprozess mit CO,-Abtrennung mit jenem
ohne CO,-Abtrennung zu vergleichen. Durch den zusatzlichen Energieverbrauch fiir die Ab-
trennung mindert sich die Nettoleistung, sodass sich der auf den erzeugten Strom bezogene
CO,-Massenstrom nach der Entschwefelung erhoht. Dieser pro Kilowattstunde zuséatzlich
anfallende CO,-Massenstrom ist in Abbildung 2-2 mit Delta CO, gekennzeichnet. Die gegen-
Uber dem Kraftwerksprozess ohne CCUS vermiedenen CO,-Emissionen ergeben sich somit
aus dem abgetrennten CO,-Massenstrom abziglich des Delta CO,, welcher erst durch die
Abtrennung anfallt. Anders interpretiert ergeben sich die spezifischen vermiedenen CO,-
Emissionen als Differenz der spezifischen CO,-Emissionen ohne und mit CCUS.

P Enmittiert
I Abgetrennt

Ohne CCUS

Delta CO,

|

. . . |
Vermiedene CO,-Emissionen !
|

|

Abgetrenntes CO,

e

Mit CCUS

CO, nach Entschwefelung [kg-kWh™]

Abbildung 2-2: Schematische Darstellung des Unterschieds zwischen CO,-Vermeidung
und CO,-Abtrennung in Anlehnung an [20]

Die zusatzlich gegentiber dem Kraftwerksprozess ohne CCUS anfallenden Kosten zur Ver-
meidung einer bestimmten Menge an CO,-Emissionen nennen sich CO,-Vermeidungs-
kosten. Fur einen 6konomischen Vergleich der Kraftwerksprozesse mit und ohne CCUS
werden die spezifischen CO,-Vermeidungskosten je Tonne nicht emittiertes CO, berechnet.
Fir die Masse der vermiedenen CO,-Emissionen fallen im Falle ohne CCUS Kosten fiir den
Erwerb von CO,-Zertifikaten, die jeweils zu der Emission einer Tonne CO, berechtigen, an.
Die CO,-Vermeidung mittels CCUS ist wirtschaftlich, wenn die CO,-Vermeidungskosten klei-
ner als der CO,-Zertifikatpreis sind. Die Berechnungsmethode der CO,-Vermeidungskosten
wird in Kapitel 3.5.1 vorgestellt. Aus den in Abbildung 2-2 dargestellten Abhangigkeiten lasst
sich der CO,-Vermeidungsgrad VGco, nach Gl. 2-8 ableiten. Er stellt eine Alternative zum
CO,-Abtrenngrad dar, die die Wirkungsgradverluste durch die Abtrennung bertcksichtigt.
Dabei werden die spezifischen CO,-Emissionen mit CCUS mit dem Nettowirkungsgrad des
Kraftwerks ohne CCUS ngrkw und dem Wirkungsgradverlust durch die CO,-Abtrennung
Anccus sowie dem Abtrenngrad aus den CO,-Emissionen ohne CCUS umgerechnet.

mCOz, vermieden, spezifisch Net,RKW
VGeo, = — =1— (1= Abprogess,co: ) P P Gl. 2-8
Mco,, produziert, spezifisch Nel,rkw — Allccus



2.3 Polyactive® als Gastrennmembran zur CO,-Abtrennung

Ersatzweise werden folgende technische Bewertungskriterien fir den Vergleich zweier Pro-
zessvarianten bei der membranbasierten CO,-Abtrennung verwendet, die auch als Hilfsgro-
3e zur Berechnung der Kosten dienen:

e Spezifischer Energieverbrauch der Kompressoren
o  Wirkungsgradverlust Anccus gegeniiber dem Kraftwerksprozess ohne CCUS
e Bendtigte Flache der Membranmodule und der Warmedubertrager

Der spezifische Energieverbrauch der Kompressoren ist die notwendige Kompressorleistung
bezogen auf den abgetrennten Massenstrom CO,. Hierbei muss bertcksichtigt werden, dass
in dem zugrunde gelegten Abtrennprozess ein Teil der technischen Leistung durch die Ex-
pander zuriickgewonnen werden kann. Der Energieverbrauch spiegelt sich ebenfalls im Wir-
kungsgradverlust wider, welcher eine weitere Gré3e zum energetischen Vergleich der Kraft-
werksprozesse mit CCUS untereinander darstellt. Zudem dienen die benétigten Membranfla-
chen und Warmetubertragerflachen als Mal fur die Investitionssummen des Membranmoduls
und der Warmedlbertrager, die direkt aus den Daten der Prozesssimulation abgelesen wer-
den kénnen. Andern sich durch Variation der Modulgeometrie beziehungsweise der Eintritts-
geschwindigkeit des Feeds in das Modul sowohl der Volumenstrom je Modul als auch die
Membranflache je Modul, wird die spezifische Membranflache als Bewertungskriterium her-
angezogen. Die spezifische Membranflache ist die Membranflache des Moduls bezogen auf
den CO,-Massenstrom im Permeat des Moduls.

Weiterhin missen Membranmaterial, das Material fir das Modulgehduse und die Materialien
fur die Ubrigen Anlagenkomponenten des Abtrennprozesses wie Kompressoren, Rohre und
Warmeubertrager so gewahlt werden, dass eine mechanische, chemische und thermische
Langzeitstabilitat bei Kontakt mit Kraftwerksrauchgas gewahrleistet ist.

2.3 Polyactive® als Gastrennmembran zur CO,-Abtrennung

Membranverfahren zur industriellen Trennung von Gasgemischen haben sich in den letzten
Jahrzehnten in der Prozessindustrie etabliert [21]. Die Membrantechnik ist einfach und flexi-
bel einsetzbar und kommt im Abtrennprozess ohne Chemikalien aus. Weiterhin ist der Rege-
lungsaufwand geringer als in klassischen Trennverfahren. Hauptanwendungsgebiete von
Gastrennmembranen sind die Ruckgewinnung von Wasserstoff aus Purgegasen, die Ent-
feuchtung von Gasstrémen, die Separation oder Riickgewinnung organischer Komponenten
in Gasstromen und die CO,-Abtrennung aus Erdgas [21]. Ein weiteres Anwendungsfeld von
Gastrennmembranen liegt in den verschiedenen Routen des CCUS.

Synthetisch hergestellte Membranen werden in technischen Prozessen als semipermeable
Trennschicht zwischen zwei Fluidphasen zu deren rdumlichen Trennung mit selektivem
Stoffaustausch oder zur Anreicherung einzelner Komponenten in einer Fluidphase einge-
setzt. In der Materialforschung werden Membranmaterialien mafigeschneidert fir jede Kom-
bination aus beteiligten Komponenten in den Fluidphasen und jede Trennaufgabe entwickelt.
Dabei werden neben den fir die spezielle Trennung optimierten Trenneigenschaften — also
die in Kapitel 2.1 vorgestellte Permeabilitédt und die ideale Selektivitdt — auch Faktoren wie
chemische, thermische und mechanische Bestandigkeit im Anwendungsfall berlicksichtigt.

Eine Klassifizierung der Membranen ist in Abbildung 2-3 dargestellt. Synthetische Mem-
branmaterialien werden zunachst nach Aggregatzustand und gemafR der Unterscheidung
zwischen organischen oder anorganischen Werkstoffen klassifiziert. Flissige Membranen,
die eine emulgierte oder in Poren festgehaltene Flussigkeit als trennaktive Schicht nutzen,
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ermoglichen eine effiziente Abtrennung aufgrund der hohen Diffusionskoeffizienten und der
geringen bendétigten Membranphase. Sie werden bisher jedoch nicht im industriellen MaR-
stab eingesetzt, da eine langzeitstabile Flissigphase ohne Verdampfung oder Ausbluten der
Membran bisher nicht reproduzierbar hergestellt werden kann [18, S. 65]. Bei festen Mem-
branen werden sowohl organische als auch anorganische Materialien eingesetzt. Auch eine
Kombination beider Materialklassen ist bei den sogenannten Mixed-Matrix-Membranen még-
lich. Unterschiedliche Synthesewege und Grundbausteine ermdglichen bei organischen Po-
lymermembranen Materialien mit maRgeschneiderten Eigenschaften. Doch auch anorgani-
sche Materialien werden zunehmend erforscht, da sie thermisch und chemisch bestandiger
sind. Sie sind jedoch bisher nicht im industriellen MaR3stab reproduzierbar herstellbar.

Hinsichtlich der Morphologie wird zwischen porésen und dichten Membranen und hinsichtlich
der Membranstruktur zwischen homogenen und heterogenen Membranen unterschieden. Je
nach Grofke der abzutrennenden Komponenten beziehungsweise Partikel werden pordse
Membranen mit unterschiedlichen Porendurchmessern eingesetzt. Die Selektion des
Stofftransports durch porése Membranen erfolgt anhand des Partikeldurchmessers, da klei-
ne Partikel besser beziehungsweise schneller die Poren passieren. Bei dichten Membranen
bestimmen Unterschiede in der Loslichkeit und Diffusionsgeschwindigkeit verschiedener
Gaskomponenten die Trennwirkung.

Membranen

|
v v

Herstellung | Biologisch Synthetisch

Aggregat- o

zustand Flissig Fest

Material Mixed-Matrix Anorganisch Organisch
Homogen

Morphologie N .

& Struktur Porés Dicht
Heterogen

Abbildung 2-3:  Klassifizierung von Membranen; rot umrandet sind die Klassifizierungs-
elemente des in der vorliegenden Arbeit zugrunde gelegten Membran-
materials; in Anlehnung an [18, S. 20]

Das zu behandelnde Rauchgas im Post-Combustion Capture besteht hauptsachlich aus
Kohlendioxid und Stickstoff, sodass die Trennung dieser Komponenten durch die héhere
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2.3 Polyactive® als Gastrennmembran zur CO,-Abtrennung

Permeationsrate des CO, gegeniber dem N, durch die Membran stattfindet. Um eine mog-
lichst effiziente Aufbereitung des gesamten Kraftwerksrauchgases unter Einhaltung einer
vorgegebenen CO,-Reinheit und eines CO,-Abtrenngrads zu gewahrleisten, missen die
CO,-Permeabilitdt und die CO,/No-Selektivitdt des Membranmaterials mdglichst hoch sein. In
Abbildung 2-4 ist eine vorlaufige Obergrenze fir die Kombination aus CO,-Permeabilitat und
CO,/N,-Selektivitat dargestellt. Dieser sogenannte Robeson-Plot wurde aus bis 2008 verof-
fentlichten Daten fiir eine Vielzahl von organischen Polymermembranen abgeleitet [22]. Po-
lymermembranen, die mit ihren Trenneigenschaften in der Nahe dieser Obergrenze liegen,
sind beispielsweise Polaris™ und Polyactive®. In der Punktwolke des Robeson-Plots sind
zusétzlich die Trenneigenschaften von Polyactive® fiir verschiedene Modifikationen der Po-
lymerketten sowie die Trenneigenschaften von Polaris™ eingetragen. In der vorliegenden
Arbeit werden die Membraneigenschaften von Polyactive® angenommen. Polyactive® wurde
im Rahmen der Beteiligung an der Helmholtz-Allianz MEM-BRAIN ausgewahlt. Der Projekt-
partner vom Helmholtz-Zentrum Geesthacht synthetisiert Membranen mit diesem Polymer
als trennaktiver Schicht, sodass die Eigenschaften der Membran zuganglich sind.

1000
f%’ 100 o Literaturauswertung des klas-
] sischen Robeson-Plots
% A Polyactive® in verschiedenen
U-L Ausfihrungen
ZN 10- Polaris™
3 ;
8 .
1
0,0001 0,01 1 100 10000

CO,-Permeabilitat [Barrer]

Abbildung 2-4: Robeson-Plot fir die CO,/N,-Trennung fir gédngige Polymermembranen in
Anlehnung an [22]; rote Kreise: Literaturauswertung des klassischen Ro-
beson-Plots [22], schwarze Dreiecke: Polyactive® mit verschiedenen Mas-
senanteilen der PEO- und PBT-Blocke sowie verschiedenen Blend-
Materialien [23; 24; 25], griines Viereck: Polaris™ mit einer Permeanz von
1000 GPU* und einer Membrandicke von 1000 A [26; 27]

Polyactive® ist ein semikristallines, aus den Polymeren Polyethylenoxid (PEO) und Poly-
butylenterephthalat (PBT) bestehendes Multiblock-Copolymer [23; 28]. PEO beglnstigt als
gummiartiges, amorphes, hydrophiles Polymer die Diffusion des CO, durch Steigerung der
Flexibilitat. Die chemische Struktur von Polyactive® in Abbildung 2-5 zeigt die polaren Ethy-
lenoxid-Gruppen, die Wechselwirkungen mit dem sauren, quadrupolaren CO, eingehen,

*1 GPU = 1 Gas Permeation Unit = 10° cm?(i.N.)-cm?s”-cmHg™" = 7,5:10" m(i.N.)m?-s™-Pa™.
11



2 Grundlagen der membranbasierten CO,-Abtrennung aus Kraftwerksrauchgas

wodurch die CO,-Ldslichkeit in der Polymermatrix gegentiber der Loslichkeit unpolarer Gase
wie Stickstoff, Sauerstoff und Argon hoéher ist [29]. Somit besitzt es im Vergleich zu anderen
Polymeren eine auRerordentlich hohe CO,-Permeabilitdt von bis zu 750 Barrer bei gleichzei-
tig hoher CO,/N,-Selektivitat von bis zu 60, wie der Robeson-Plot in Abbildung 2-4 zeigt. Die
mechanische und thermische Stabilitat erhalt das Copolymer durch das starre, kristalline,
hydrophobe Polymer PBT [28]. Eine thermische Degradation von Polyactive® mit verschie-
denen Verhaltnissen von PEO zu PBT wurde experimentell ab ca. 330 °C nachgewiesen
[23]. Somit ist das Polymer bei Temperaturen des Rauchgases nach der konventionellen
Rauchgasbehandlung von ca. 50 bis 70 °C thermisch stabil [30]. Damit ist Polyactive® ein
geeignetes Polymer zur Abtrennung des CO, aus Kraftwerksrauchgas. Daher werden die
Eigenschaften von Polyactive® in der vorliegenden Arbeit bei der Modellierung verwendet.

(o—CHz—CHE)H—o—%A@—ﬁ[ ~|£O—(CH2)4—O—C”:4@7%}
o} 0 Jx 0 ody
PBT

PEO

Abbildung 2-5:  Schematische Darstellung der chemischen Struktur von Polyactive®;
PEO: Polyethylenoxid; PBT: Polybutylenterephthalat [23]

Die Membran mit Polyactive® als trennaktiver Schicht besteht zusatzlich aus mehreren
Stitzschichten, um die trennaktive Schicht bei hohem Differenzdruck zwischen Feed und
Permeat nicht zu beschadigen. Die grobporige Polyacrylnitril-Stitzschicht ist mit dichtem,
hochpermeablem Polydimethylsiloxan beschichtet, damit bei der Herstellung der Membran
mittels Dip-Coating-Verfahren ein Eindringen der flissigen Polymerlésung in die Poren der
Polyacrylnitril-Schicht verhindert wird [24]. Die Polyacrylnitril-Schicht wird wiederum von ei-
nem nicht-gewebten Vlies beispielsweise aus Polyester gestutzt. Dieser schichtweise Aufbau
der Kompositmembran von dichten zu grobporigen Materialien gewahrleistet eine gute Kraft-
Ubertragung ohne hohe Scherkrafte orthogonal zur Membranoberflache. Die Stltzschichten
sind jedoch permeabler als Polyactive®, sodass die Transportvorgange in diesen Stiitz-
schichten nicht geschwindigkeitsbestimmend sind. Die Transportwiderstande dieser Stiitz-
schichten werden bei der Modellierung in der vorliegenden Arbeit vernachlassigt.

Tabelle 2-1 ist zu entnehmen, dass die Permeanz fur alle Komponenten mit steigender Tem-
peratur zunimmt, wahrend die Selektivitdt gegeniiber CO, mit steigender Temperatur ab-
nimmt. Fir die Berechnung des Abtrennprozesses wird aus materialtechnischen Griinden
eine Betriebstemperatur von 25 °C angenommen. Die genaue Begriindung fur diese Wahl
findet sich in Kapitel 2.5.3. Die in den Prozesssimulationen verwendeten Permeanzen und
Selektivitdten sind in Tabelle 2-1 fett hervorgehoben. Wahrend in [31] eine CO,-Permeanz
von 3,4 m*i.N.)-m?-h™-bar" bei 25 °C angegeben ist, wird in der vorliegenden Arbeit mit
einem konservativeren Wert der CO,-Permeanz von 3 m%(i.N.)-m2-h™-bar™ gerechnet, wobei
sich die Selektivitaten gegeniiber der anderen Komponenten nicht andern. Diese Permeanz
wird auch in [30] fiir Polyactive® bei 25 °C verwendet, wobei dort ein vernachlassigbarer Ein-
fluss der Temperatur auf die Permeanz angenommen wird und erméglicht somit einen bes-
seren Vergleich der Prozesssimulationen mit Ergebnissen ohne Druckverlust. Die Permeanz
von Wasserdampf ist zehn Mal hoher als die CO,-Permeanz, sodass das Wasser schnell
durch die Membran permeiert und sich im Permeat anreichert. Die CO,/N,-Selektivitat liegt
bei dieser Temperatur bei 50.

12



2.4 Membranmodule

Tabelle 2-1: Temperaturabhangigkeit der Permeanzen und der Selektivitaten gegeniiber
CO, flr Polyactive®; Daten aus [30; 31; 32]
Permeanz [m*(i.N.)-m?-h"-bar™] Selektivitat gegeniiber CO,

Temperatur [°C] 20 25 30 50 20 25 30 50
CO, 2,7 3 43 57 1 1 1 1

N, 0,044 | 0,06 0,12 0,2 61 50 36 28,5
H,O - 30 43,4 - - 0,1 0,1 -

0, 0,123 | 0,168 | 0,336 0,56 22 18 13 10
Ar” 0,123 | 0,168 | 0,336 0,56 22 18 13 10

" konstante O,/N,-Selektivitat von 2,8 [31] fur den gesamten Temperaturbereich angenommen
" gleiche Permeanz fiir Argon wie fiir Sauerstoff angenommen

2.4 Membranmodule

Damit Membranen in industriellen Prozessen technisch handhabbar sind, werden sie in Mo-
dulen angeordnet [18, S. 151]. Die Wahl des Membranmoduls und die Position des Permeat-
abflusses entscheiden Uber die interne Stromungsfiihrung und die Betriebsweise des Mo-
duls. Eine Ubersicht (iber Stromungsfiihrungen und Betriebsweisen gibt Abbildung 2-6. Ana-
log zur Strédmungsfuhrung in Warmedbertragern wird zwischen Gegenstrom, Gleichstrom
und Kreuzstrom unterschieden. Zuséatzlich ist in manchen Fallen die Annahme des freien
Permeatabflusses oder einer vollstdndigen Vermischung innerhalb der Fluidphasen zutref-
fend. Diese beiden Annahmen ermdglichen eine vereinfachte Modellierung der Permeation,
sodass analytische Ldsungen fiir einfache Stoffsysteme angegeben werden kénnen.

Diskontinuierlicher . .
2-End-Betrieb 3-End-Betrieb 4-End-Betrieb
Gegenstrom E>———?>—————:> E>——————:>——————-:>
? o o = |
Gleichstrom E>—::::::::C:::.:> B == P
e = = [ = S =
= e R = R = R et =
KreUZStrOm Doooooooooood Dooooooonooond
ROV RV
. > B = B
Freier Permeatab- SSSES
fluss @
U

Feed: @ Retentat: &> Permeat: ©> Spiilgas: &

Abbildung 2-6: Allgemeine Stréomungsfihrungen und Betriebsweisen bei Membran-
modulen; die durch die schraffierten Pfeile gekennzeichneten Ablaufkana-
le werden nur zeitweise getffnet; in Anlehnung an [18, S. 152]
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2 Grundlagen der membranbasierten CO,-Abtrennung aus Kraftwerksrauchgas

In jedem Fall stromt ein Feed in das Membranmodul ein und ein Teil des Feeds permeiert
durch die Membranen. Der zuriickgehaltene Teil — das Retentat — verlasst das Membranmo-
dul meist kontinuierlich oder in seltenen Fallen diskontinuierlich. Letztere Betriebsweise
nennt sich Dead-End- oder 2-End-Betrieb und wird zum Beispiel beim Filtrieren von Kaffee
angewandt. Bei Permeabilitdtsmessungen mittels der Druckanstiegsmethode kann auch der
Permeataustritt zeitweise geschlossen bleiben. Beide diskontinuierlichen Betriebsweisen
sind in Abbildung 2-6 durch die schraffierten Pfeile angedeutet. Im 3-End-Betrieb gibt es im
Permeat keinen Eintritt, sondern nur einen Austritt. Beim 4-End-Betrieb tritt ein Spllstrom in
den Permeatkanal ein, verringert damit den Partialdruck der bevorzugt permeierenden Kom-
ponente im Permeat und erhoht somit deren Triebkraft. Ist das Permeat der Produktstrom,
dann ist der Betrieb mit Spulstrom allerdings nur dann sinnvoll, wenn die Stoffe des Spiil-
gases nicht das Permeat verunreinigen bzw. leicht von der bevorzugt permeierenden Kom-
ponente abzutrennen sind. Ist das Retentat der Produktstrom, kann als Spulgas prinzipiell
jedes Gas verwendet werden, welches die Membran nicht chemisch angreift.

Da in der Gaspermeation die Partialdruckdifferenz die Triebkraft darstellt, sind sowohl die
Stoffmengenanteile als auch der Druck im Feed und Permeat triebkraftbestimmend. Auf-
grund der zum Teil wesentlichen Konzentrationsdnderung im Feed und des nicht vernach-
lassigbaren Einflusses von Konzentration und Druck an der Membranoberflache im Permeat
hat gerade in der Gaspermeation der Richtungsbezug zwischen Feed- und Permeatstrom
Einfluss auf die Abtrennleistung [18, S. 153]. Der Druck fallt sowohl in den Feed- als auch in
den Permeatkanalen in Strémungsrichtung ab, sodass sich im Gleichstrombetrieb ein ande-
res Profil des ortlichen Druckverhaltnisse entlang der Modullange ausbildet als im Gegen-
strombetrieb. Je nach Kanallange kann dadurch das durchschnittliche 6rtliche Druckverhalt-
nis im Gleichstrombetrieb hoher sein als im Gegenstrombetrieb. Es ist also je nach Konzent-
rationsprofil im Feed und Permeat nicht — wie bei Warmeubertragern [33] — auszuschlie3en,
dass ein Gleichstrombetrieb vorteilhaft ist. Flr die in der vorliegenden Arbeit zugrunde lie-
gende Trennaufgabe wird die Vorteilhaftigkeit des Gegenstrombetriebs in Kapitel 5.5 analy-
siert. In Extremfallen reduziert auch hier der Betrieb im Gleichstrom die bendtigte Membran-
flache.

2.4.1 Modulbauformen

Allgemein wird zwischen Modulen mit Schlauch- oder Flachmembranen unterschieden, wie
in Abbildung 2-7 ersichtlich. Schlauchmembranen sind réhrenférmige Membranen, die feed-
seitig meist innen angestrémt werden. Dabei liegt die trennaktive Schicht ebenfalls innen und
nur in seltenen Fallen aulen. Bei partikelhaltigen Feedstrémen senkt eine AuRenanstrémung
mit aullenliegender trennaktiver Schicht die Verblockungsneigung [18, S. 166]. Je nach
Durchmesser einer einzelnen Membranréhre wird zwischen Hohlfaser-, Kapillar- oder Rohr-
modulen, die in Abbildung 2-8 a) bis c) abgebildet sind, unterschieden. Hohlfasermodule
enthalten Réhren mit einem AufRendurchmesser von 80 um bis 400 uym, Kapillarmembranen
haben einen Aulendurchmesser von 0,4 mm bis 6 mm und Rohrmodule bestehen aus meh-
reren Rohrmembranen mit einem AuRendurchmesser von 6 mm bis 25 mm. Feedraum und
Permeatraum werden im Hohlfaser- und Kapillarmodul gegeneinander abgedichtet, indem
die parallel angeordneten Membranschlduche an beiden Seiten in Harz eingebettet werden
[18, S. 162]. Bei Flachmembranen werden zwei flachige Membranen so miteinander kombi-
niert, dass ein Stromungskanal fiir Feed und Permeat geometrisch definiert wird und die
Permeatseite gegentber der Feedseite abgedichtet ist.
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2.4 Membranmodule

‘ Membranmodule ‘

‘ Schlauchmembranen ‘ ‘ Flachmembranen ‘

‘ Hohlfasermodul ‘ Kapillarmodul ‘ Rohrmodul ‘ ‘ Spiralwickelmodul ‘ Plattenmodul ‘ Taschenmodul ‘

Abbildung 2-7:  Ubersicht iiber Modulbauformen in Anlehnung an [18, S. 156]

Module mit schlauchférmigen Membranen kénnen prinzipiell im Gegen-, Gleich- oder Kreuz-
strom betrieben werden. Fir die meisten Anwendungen ist jedoch der Betrieb im Gegen-
strom vorteilhaft. Bei feedseitig innen angestromten Membranréhren werden dazu die An-
schlussrohre des Permeats so am Modul positioniert, dass das Permeat entlang der Auf3en-
mantel der Membranréhren dem Feed entgegenstromt. Ohne zusétzliche Strémungsfiihrung
werden Spiralwickelmodule im Kreuzstrom betrieben, da der Feed parallel zum Permeatrohr
und das Permeat spiralformig tangential zum Permeatrohr stromen. In Taschenmodulen
strdmt das Permeat innerhalb einer Tasche radial zum mittigen Permeatrohr. Der Feed hin-
gegen strdmt innerhalb eines durch die Umlenkplatten definierten Kompartiments — beste-
hend aus jeweils mehreren Membrantaschen — hauptséachlich in eine Richtung senkrecht zur
Mittelachse, sodass eine Mischform aus Gegen-, Gleich- und Kreuzstrom entsteht. Eine ana-
loge Strémungsfiihrung ist in Plattenmodulen ublich. Durch Verschiebung der Lage des
Permeatrohrs kann diese Stromungsfihrung beeinflusst werden.

Abbildung 2-8:  Schlauchmembranen: a) Hohlfasermodul, b) Kapillarmodul, c) Rohrmodul;
Flachmembranen: d) Spiralwickelmodul, e) Plattenmodul, f) Taschenmodul
[34; 35; 36; 37; 38; 39]

Die urspriingliche Modulbauform fiir Flachmembranen ist das Plattenmodul. Dieses ist aus
hohlen beziehungsweise perforierten Feed- und Permeatplatten mit auf den Feedplatten lie-
genden Membranschichten aufgebaut, wobei der Feed im Parallelbetrieb durch die Feedplat-
ten stromt [40, S. 516]. Um den Permeat- und Feedraum gegeneinander abzudichten, sind

15



2 Grundlagen der membranbasierten CO,-Abtrennung aus Kraftwerksrauchgas

bei dieser Modulbauform viele Einzeldichtungen notwendig. Das Disc-Tube-Modul aus Ab-
bildung 2-8 e) ahnelt den heutigen Taschenmodulen, da bei dieser Anordnung die Platten die
Stromung maanderférmig entlang der Membranoberflache leiten. Die Permeatplatten sind
von innen hohl und leiten das Permeat radial in Richtung Permeatrohr. In neueren Platten-
modulen sind die Platten, die die Membran abstlitzen, durch Spacer ersetzt und es werden
Umlenkplatten zur Stromungsfiihrung eingesetzt.

Bei Spiralwickel- und Taschenmodulen sind die zwei Flachmembranen aufRen miteinander
verschweilRt und mittels Permeatspacer auf Abstand gehalten. Zwischen zwei so geformten
Membrantaschen definieren Spacer den Feedkanal. Im Falle des Spiralwickelmoduls werden
mehrere Taschen und Feedspacer um ein zentrales Permeatrohr gewickelt, zu dem das
Permeat spiralformig stromt, wie in Abbildung 2-8 d) dargestellt. Die Membrantasche ist am
Anschluss zum Permeatrohr offen, mit diesem verklebt und zur Feedseite hin abgedichtet
[40, S. 516f.]. Der Feed stromt parallel zur Achse des Permeatrohrs durch das Modul. Beim
Taschenmodul befindet sich das Permeatrohr in Bohrungen durch die abwechselnd gesta-
pelten Taschen und Feedspacer. Im Falle des in Abbildung 2-8 f) dargestellten Taschen-
moduls befindet sich das Permeatrohr auf der Mittelachse des zylinderformigen Moduls, so-
dass das Permeat in den Membrantaschen radial in Richtung Rohr stromt. Die Feedstro-
mung wird durch Umlenkplatten maanderférmig durch das Modul gelenkt, um eine moglichst
gute Uberstrémung der Membrantaschen zu gewahrleisten. Dabei werden mehrere Mem-
brantaschen zwischen zwei Umlenkplatten angeordnet und bilden ein Kompartiment. Dies
hat den Vorteil, dass durch die Anzahl der Membrantaschen pro Kompartiment der Gesamt-
querschnitt der Feedkandle variiert werden kann. Somit ldsst sich bei abnehmendem
Feedstrom infolge der Permeation eines Teilstroms eine definierte Uberstrémungsgeschwin-
digkeit einstellen [18, S. 171].

Die Modulbauform wird individuell fir jeden Trennprozess nach folgenden Kriterien ausge-
wahlt [18, S. 155]:

e Packungsdichte

e Strébmungsverteilung

e Druckverlust

o Feststoffbeladbarkeit bzw. Konzentrationspolarisation
¢ Reinigungsmoglichkeit und Membranwechsel

e Herstellaufwand und -kosten

¢ chemische, mechanische und thermische Stabilitat

Die sich aus diesen Kriterien ergebenden Anforderungen widersprechen sich teilweise, so-
dass fur die jeweilige Anwendung ein Kompromiss gefunden werden muss, der die Herstell-
barkeit, die Gesamtkosten und den Wartungsaufwand beriicksichtigt. Charakteristika, die
ungeachtet einer spezifischen Anwendung fir das jeweilige Membranmodul gelten, sind in
Tabelle 2-2 zusammengefasst. Im Folgenden werden ausschlief3lich die Vor- und Nachteile
der Modulbauformen hinsichtlich der Gastrennung diskutiert.

Um den Bauraum bei groRtechnischen Trennaufgaben méglichst gering zu halten, sind Mo-
dule mit einer hohen Packungsdichte — welche die Membranflache pro verbautem Volumen
angibt — vorteilhaft. Daher werden in der Praxis oft Hohlfaser- oder Spiralwickelmodule zur
Gastrennung eingesetzt. Mit der hohen Packungsdichte geht allerdings bei beiden Modul-
formen ein hoher Druckverlust in den Hohlfasern beziehungsweise im spiralformigen Per-
meatstrom einher. Bei der Behandlung von Gasstrémen mit hoher Feststoffbeladung nimmt
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zudem bei hoher Packungsdichte die Verblockungsneigung zu. Rohrmodule werden bei der
Gastrennung nicht eingesetzt, da sie eine zu geringe Packungsdichte haben. Zwar sind der
Druckverlust und die Verblockungsneigung in den Rohren gering, allerdings sind diese Vor-
teile auch im Taschenmodul gegeben, welches mit einer hoheren Packungsdichte gebaut
werden kann. Konzentrationspolarisation tritt vor allem in Modulen mit hohem Stufenschnitt
auf und wird gesondert in Kapitel 2.4.2 behandelt.

Tabelle 2-2: Vergleich der Modulbauformen [18; 19; 41; 42; 43]

Schlauchmembranen Flachmembranen
Modulbau-
form Hohlfaser- | Kapillar- Rohr- |Spiralwickel-| Platten- | Taschen-
modul modul modul modul modul modul
Packungs- | . 3| <10.000 | <1000 | <200 <1000 | 30-400 | 200-500
dichte
. Gering, Moderat, | Moderat,
Druckverlust| - Hoch in Moderat | aber Um- Hoch, langer Um- Um-
Fasern Permeatweg
lenkungen lenkung | lenkung
Feststoff- Gering, Ver- . . Mittel bis
beladbarkeit ) blockung Mittel Hoch Gering Hoch hoch
Chemisch, | Chemisch,
Reinigungs Rick- Rick-
mé Iiithit - spulung, spulung, Gut Schlecht Mittel Mittel
9 Modul- | Modul-
wechsel wechsel
Kosten- Kosten- Ggf. hoher Einfach, kos- Dichtung .
Herstellung - insti insti Montage- tenaiinsti auf- Einfach
g 9 9 9 aufwand 9 9 wendig
Fertigungs- €m? 2-8* 15-35** | 40-160*** 8-37* 40-150* | 40-150*
kosten (2010) (2005) (2004) (2010) (2010) (2010)

* Umrechnung der Werte aus [19] mit einem Wechselkurs von 1,3435 US$2010°€2010” [44]
** Umrechnung der Werte aus [42] mit einem Wechselkurs von 1,7147 AS$2005"€2005 " [45]
** Umrechnung der Werte aus [41, S. 152] mit einem Wechselkurs von 1,2439 US$2004 €2004 ' [44]

In Taschen- und Plattenmodulen kénnen einzelne Membraneinheiten — Taschen oder Platten
— ausgetauscht werden, sodass die Instandhaltung erleichtert wird und kostenglnstiger ist.
Hohlfaser- oder Kapillarmodule lassen zwar eine Rickspilung oder chemische Reinigung
zu, mussen bei grofieren Defekten aufgrund der Verklebung der Membranschlauche jedoch
vollstandig ersetzt werden. Hohlfasermembranen beziehungsweise deren Stiitzschicht wer-
den vorrangig Uber Phaseninversion und Extrusion hergestellt, sodass die Membranmateria-
lien fur diese Bearbeitungsschritte geeignet sein muissen. Hochleistungsmembranen aus
gummiartigen Polymeren sind beispielsweise nur schwer in Hohlfaserform herstellbar [41, S.
154]. Zur Herstellung der Membrantaschen der Spiralwickel- und Taschenmodule miissen
die Membranmaterialien thermisch verschweibar sein. Dagegen werden bei Plattenmodu-
len die nicht verklebten Membranschichten nur tuber die Dichtungen oder die Spacer auf den
Platten fixiert. Die aufwendige Dichtung der Plattenmodule erschwert deren Herstellung.
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2 Grundlagen der membranbasierten CO,-Abtrennung aus Kraftwerksrauchgas

Aufgrund des schlichten Aufbaus, der einfachen Fertigung und der hohen Packungsdichte
der Hohlfasermodule liegen die Herstellungskosten pro verbautem Quadratmeter Membran-
flache bei lediglich 2 bis 8 €,0;0 m? [19]. Allerdings muss fiir jede Anwendung eine Anlage
zur Herstellung der Hohlfasern entwickelt werden, sodass sie nur fir Anwendungen mit ho-
hem Gesamtvolumenstrom 6konomisch einsetzbar sind [41, S. 152]. Zudem ist aufgrund der
hohen Verblockungsgefahr die Vorbehandlung des Feedstroms kostenintensiver. Mit stei-
gendem Durchmesser des Membranschlauchs steigen auch die auf die Membranflache be-
zogenen Herstellungskosten. Die Kosten von Modulen mit Flachmembranen sind héher und
liegen bei 8 bis 37 €319 m? fiir Spiralwickelmodule und bei 40 bis 150 €319 m? fir Platten-
oder Taschenmodule [19]. Bei den Herstellungskosten der Flachmembranen spielt auch der
Verschnitt — also der hergestellte aber nicht verbaute Teil der Flachmembran — eine Rolle.
Die Flachmembranen werden meist Uber ein Dip-Coating-Verfahren produziert, wobei die
aktive Trennschicht auf ein Vlies — welches als lange Bahn aufgerollt ist — aufgetragen wird.
Die beschichtete lange Bahn wird auf die Taschen- bzw. Plattenform zugeschnitten, sodass
zum Teil bis zu 28 % der hergestellten Membranflache Verschnitt sind. Zusatzlich verringert
sich die nutzbare Membranflache wegen der Abdeckung durch Dichtungen und wegen der
Verklebung der Membranen zu einer Tasche.

Derzeit existieren keine Hohlfasermembranen, deren Permeanz und CO,/N,-Selektivitat an
der Obergrenze des Robeson-Plot aus Abbildung 2-4 liegen und die reproduzierbar in gro-
Ren Mengen hergestellt werden kénnen [34]. Vor allem die Polymermembran mit Polyactive®
als aktiver Trennschicht, die vom Helmholtz-Zentrum Geesthacht gefertigt wird, ist nur als
Flachmembran erhaltlich. Die Nutzung des Plattenmoduls beschrankt sich auf Anwendungen
mit hoher Verblockungsneigung beziehungsweise hohem Foulingpotenzial, die die niedrige
Packungsdichte dieser Modulbauform rechtfertigen. Somit kommen fir das membranbasierte
Post-Combustion Capture mit Flachmembranen nur Taschenmodule und Spiralwickelmodule
in Frage. Nachteil dieser Modulformen in ihrer bisherigen Ausfiihrung ist die Strémungsfih-
rung innerhalb des Moduls. Beispielsweise wird das Taschenmodul aus Abbildung 2-8 f) so
durchstromt, dass der Feed die Membrantasche in eine Richtung uUberstromt und das Per-
meat radial in Richtung des mittigen Permeatrohrs strémt. Daher ergibt sich dort eine Mi-
schung aus Kreuzstrom, Gleichstrom und Gegenstrom. Spiralwickelmodule werden stan-
dardmaRig im Kreuzstrom betrieben. Durch Einbauten, die die Feedstrémung in dem Spiral-
wickelmodul leiten, kann teilweise ein Gegenstrombetrieb erreicht werden [46]. Gegenstrom-
betrieb ist fur die CO,-Abtrennung aus Kraftwerksrauchgas die generell bevorzugte Stro-
mungsfiihrung [15]. Daher wurde am Helmholtz-Zentrum Geesthacht ein Taschenmodul
entworfen, welches im Gegenstrom betrieben werden kann [31]. Dieser Entwurf, welcher in
Kapitel 4.1.1 naher erlautert wird, ist Grundlage der vorliegenden Arbeit.

2.4.2 Einfluss von Spacern auf die Triebkraft

In Membranmodulen mit Flachmembranen werden Abstandhalter zwischen zwei Membran-
flachen positioniert, damit die Membranflachen nicht direkt aufeinander liegen und die Stro-
mung durch den Kanal passieren kann [47]. Diese Einheiten werden sowohl in den Feed- als
auch in den Permeatkanalen eingesetzt und heilen Spacer. Im Gegenstrommodul ist jeder
Feedkanal und das Innenvolumen jeder Membrantasche mit Spacern belegt. Die bei der
Durchstromung entstehende Verwirbelung beeinflusst die Triebkraft der Permeation. Dieser
Einfluss von Spacern auf die Triebkraft wird im folgenden Kapitel beschrieben.
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2.4 Membranmodule

Spacer

Relevante Geometriegro3en von nicht-gewebten und gewebten Spacern sind in Abbildung
2-9 dargestellt. Die meisten Spacer sind aus zwei Lagen von Filamenten mit Durchmesser de
aufgebaut, wobei Filamente gleicher Orientierung um den Abstand /- voneinander entfernt
sind. Filamente der zweiten Lage haben eine um den Winkel a gednderte Orientierung. Bei
diesen netzférmigen Spacern wird zwischen nicht-gewebten und gewebten Spacern unter-
schieden, je nachdem ob die Filamente gleicher Orientierung die Ebene zwischen zwei kreu-
zenden Filamenten andert oder nicht. Der Winkel zwischen der Hauptstromungsrichtung und
den Filamenten B ist eine weitere charakteristische GroR3e eines eingebauten Spacers und
beeinflusst die Auswirkungen des Spacers auf die Strémung. Ist die Kanalhdhe hxana kleiner
als der doppelte Filamentdurchmesser, sind die sich kreuzenden Filamente an ihren Beruh-
rungspunkten zu einem gewissen Grad miteinander verschmolzen. Sollen Kanalhéhen gré-
Ber als der doppelte Filamentdurchmesser realisiert werden, werden mehrere Spacer (ber-
einander geschichtet. Damit ist die Kanalhdhe unabhangig vom Filamentdurchmesser. Die
Anzahl der Spacerschichten wird in der vorliegenden Arbeit mit Ngpacer abgekiirzt.

.
Haupt- A
strdmung
3
/
N
-
Haupt-
strémung S
J

Abbildung 2-9:  GeometriegréRen von nicht-gewebten (oben) und gewebten (unten) Spa-
cern; in Anlehnung an [48]

Aus den genannten GeometriegroRen werden zur Beschreibung der Geometrie Spacer-
geflliter Kanale zwei KenngroRen berechnet — die Porositdt und der hydraulische Durch-
messer. Wahrend die Porositat zur Umrechnung zwischen Leerkanalgeschwindigkeit und
tatsachlicher physikalischer Geschwindigkeit genutzt wird, geht der hydraulische Durchmes-
ser in die Druckverlustberechnung ein.

Die Porositat ¢ ist definiert als das Verhaltnis von leerem Fluidraum zum gesamten Kanalvo-
lumen und wird fir nicht-gewebte Spacer nach Gl. 2-9 und fir gewebte Spacer nach GI. 2-10
bestimmt. Dabei wird angenommen, dass die Filamente unterschiedlicher Orientierung
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2 Grundlagen der membranbasierten CO,-Abtrennung aus Kraftwerksrauchgas

rechtwinklig zueinander stehen, also a = 90° gilt. Bilanziert wird das Spacer-belegte Volumen
und das Gesamtvolumen fir eine sich wiederholende Einheitszelle, die in Abbildung 2-9
durch die fein gestrichelte Linie abgegrenzt ist.

2
1 - dF .
e=1-—""— Nicht-gewebter Spacer Gl. 2-9
2-hgy, - I
- d,? S
E=1-—-—+ .= Gewebter Spacer Gl. 2-10
2-hgy Ie Ie

Der hydraulische Durchmesser d, ist allgemein Gber das Verhaltnis von durchstromter Fla-
che zu benetztem Umfang definiert. Diese Definition wird fir komplexe durchstrémte Quer-
schnittsflachen angewandt, sodass sie den gleichen Druckverlust pro durchstrémte Lange
aufweisen wie ein mit der gleichen mittleren Strémungsgeschwindigkeit durchstrémtes Rohr,
dessen Durchmesser dem hydraulischen Durchmesser entspricht. Er dient damit als charak-
teristisches Langenmal} bei der Berechnung des Druckverlustes beliebiger durchstrémter
Querschnittsflachen. Bei Spacer-gefiillten Kanalen wird der hydraulische Durchmesser in
analoger Weise lber das Verhaltnis von freiem Volumen und benetzter Oberflache hergelei-
tet [49, S. 301]. Es ergeben sich die Berechnungsformeln gemaf Gl. 2-11 fiir einen nicht-
gewebten Spacer und Gl. 2-12 flr einen gewebten Spacer.

2 m 2
AV 4'(IF “Pianai _2'Z'dF'IF 'NSPacef] Nicht-gewebter Spa-

= = cer
Obenetat (2‘/3 +2-1-dp - Ie 'NSpacer)

o, Gl. 2-11

2 m 2
~ 4 Vi 4’(/F'hKanaI72'z'dF'S'NSpacerj

Gewebter Spacer Gl. 2-12

dy = >
Obenetat (2‘/|: +2-17-de 'S'NSpacer)

Neben der Funktion als Abstandhalter sind Spacer ein Strdmungshindernis und bewirken
damit eine kontinuierliche Verwirbelung beziehungsweise Umlenkung der Strémung sowie
eine Destabilisierung der Konzentrationsgrenzschicht. Sie werden daher auch Turbulenz-
promotoren genannt [50]. Spacer beeinflussen die Triebkraft sowohl in positiver Weise auf-
grund der besseren Vermischung der Gasphase und damit der Verminderung der Konzentra-
tionspolarisation als auch in negativer Weise aufgrund des erhdhten Druckverlustes. Diese
Effekte werden in den folgenden Abschnitten beschrieben. In der Regel tberwiegen jedoch
die positiven Effekte, sodass der Einsatz aus wirtschaftlicher Sicht sinnvoll ist [47].

Konzentrationspolarisation

Die Stoffstrome innerhalb der Konzentrationsgrenzschicht sind in Abbildung 2-10 dargestellt.
Der Transport der durch die Membran permeierenden Komponenten zur Membranoberflache
innerhalb der laminaren Grenzschicht erfolgt konvektiv und diffusiv und ist hauptséachlich
orthogonal zur Hauptstrdmung gerichtet [18, S. 118f.]. Dabei entspricht die Zusammenset-
zung des konvektiven Antransports ng der lokalen Zusammensetzung des Feeds x(z), wah-
rend die Zusammensetzung des Permeationsstroms ny; durch die Selektivitat der Membran
und die Triebkraft der Komponenten bestimmt wird. Die Differenz der beiden Stréme wird
durch Diffusionsstréme h,; ausgeglichen. Stoff i steht in Abbildung 2-10 fur die bevorzugt
permeierende und Stoff j fiir die zurlickgehaltene Komponente. Aufgrund der selektiven
Permeation reichert sich die langsamer permeierende Komponente auf der Feedseite an der
Membranoberfldche an. Dies sorgt fiir einen héheren Stoffmengenanteil an der Membran xy,
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2.4 Membranmodule

dieser Komponente im Vergleich zum Stoffmengenanteil in der Hauptstromung xg; Der
Stoffmengenanteil der bevorzugt permeierenden Komponente an der Membranoberflache
Xu, ist geringer als in der Hauptstromung xg,;. Somit bilden sich Konzentrationsgradienten
orthogonal zur Membranoberflache aus, die fur den diffusiven Strom verantwortlich sind.
Dieser Effekt wird Konzentrationspolarisation genannt.

Durch die Konzentrationserhdhung der zurlckgehaltenen Komponente an der Membran-
oberflache erhoht sich die Triebkraft dieser Komponente und gleichzeitig verringert sich die
Triebkraft der bevorzugt permeierenden Komponente. Wenn die bevorzugt permeierende
Komponente die auf der Permeatseite erwilinschte Komponente ist, ist eine Minderung von
deren Triebkraft unerwiinscht. Sowohl die Prozessselektivitdt — gebildet mit den Stoffmen-
genanteilen an der Membranoberflache — als auch der Abtrenngrad von Stoff i — im vorlie-
genden Fall CO, — nehmen ab. Eine abnehmende Prozessselektivitat bedeutet, dass sich die
Qualitat des Produktstroms — in diesem Fall die CO,-Reinheit des Permeats — verschlechtert.

< .
@ M
Xi\Z
XB,j /
moj [ “ ™,
f hM,j
A, i
R ﬁ . :
np 7 . .
D,i nK,I nM’I
XD ;
B,i Xi(z) i
XMy
z

Abbildung 2-10: Profile der Stoffmengenanteile und membranorthogonale, konvektive und
diffusive Stoffstrome der Komponenten i und j in der laminaren Konzentra-
tionsgrenzschicht der Feedseite; in Anlehnung an [18, S. 119]

Eine verringerte Konzentrationspolarisation und damit ein erhéhter Stoffiibergangskoeffizient
an der Feedseite der Membran ergeben sich durch folgende MalRnahmen [18, S. 142]:

e Einbauten in den Feedkanal wie zum Beispiel Spacer oder Mischer
e Erhéhung oder Pulsation der Uberstrémungsgeschwindigkeit

e Bewegung der Membran durch Vibration oder Rotation

e Erzeugung einer Mehrphasenstromung.

Als Stromungshindernis bewirken Spacer eine kontinuierliche Verwirbelung und Umlenkung
der Stromung. Die damit einhergehende Destabilisierung der Konzentrationsgrenzschicht
verringert die Konzentrationspolarisation, da die Grenzschicht sich standig erneuert und so-
mit die Konzentrationsgrenzschicht &gs im Durchschnitt kleiner ist.
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2 Grundlagen der membranbasierten CO,-Abtrennung aus Kraftwerksrauchgas

Die Triebkraft der Permeation durch die Membran wird mit dem Stoffmengenanteil der Kom-
ponente i an der Membranoberflache xy; berechnet. Um diesen Stoffmengenanteil zu be-
stimmen, wird die Stoffmengenbilanz in der Konzentrationsgrenzschicht aufgestellt und ge-
I6st. Diese Methodik zur Bestimmung des Stoffmengenanteils an der Membranoberflache
wird in Kapitel 3.2.2 erlautert.

Druckverlust in Spacer-gefiillten Kanélen

Wahrend Spacer die Konzentrationsgrenzschicht destabilisieren und damit die Triebkraft der
Permeation positiv beeinflussen, erhdht sich durch Stérung der Strémung der Druckverlust in
den Kanalen, welches sich negativ auf die Triebkraft auswirkt. Druckverluste entstehen durch
Reibung an den Spacerfilamenten und an der Membranoberflache, durch Verwirbelungen
vor und hinter den Filamenten und durch die permanente Richtungsanderung der Strdmung
[50]. Die Berticksichtigung des Druckverlustes Spacer-gefillter Kanéle in der Modellierung
wird in den Kapiteln 3.2.3 und 4.1.2 beschrieben.

2.4.3 Modulverschaltungen

Mehrere Membranmodule werden in grof3technischen Prozessen zu Trennstufen verschaltet.
Dabei existieren zwei Grundtypen von Modulverschaltungen — die Reihenschaltung und die
Parallelschaltung —, die innerhalb einer Trennstufe miteinander kombiniert werden kénnen
und in Abbildung 2-11 dargestellt sind. Bei der Reihenschaltung strémt das Retentat des
vorgelagerten Moduls als Feed in das nachgelagerte Modul wahrend das Permeat jedes
Moduls zu einem Permeatstrom gemischt wird. Je mehr Membranmodule in Reihe geschal-
tet werden, desto mehr nahert sich die gesamte Anordnung der Strémungsfiihrung des freien
Permeatabflusses an. Die Reihenschaltung bietet den Vorteil, dass die Druckverluste in den
Permeatkanalen reduziert werden kénnen.

Bei der Parallelschaltung wird der Feedstrom auf mehrere Module aufgeteilt, sodass in je-
dem Modul nur ein Teilstrom verarbeitet wird. Die Retentat- und Permeatstrome jedes Mo-
duls werden jeweils zu einem Retentat- und einem Permeatstrom gemischt. Mit der Anzahl
der parallel geschalteten Membranmodule kann bei gleichbleibender Modulbreite die Ein-
trittsgeschwindigkeit in ein einzelnes Modul gesteuert werden. Unter Vernachlassigung jegli-
cher triebkraftmindernder Effekte liefern beide Verschaltungsvarianten bei gleicher gesamter
Membranflache das gleiche Trennergebnis [18, S. 206].

Bei der Auslegung des membranbasierten Trennprozesses unter Beriicksichtigung triebkraft-
mindernder Effekte kommt der Wahl der richtigen Modulverschaltung eine Schllsselrolle zu.
Beispielsweise wird bei der sogenannten Feed-and-Bleed-Verschaltung ein Teil des Reten-
tatstroms zurlickgeflihrt, damit eine gewisse, von dem Feedstrom unabhangig regelbare
Uberstrdmungsgeschwindigkeit eingestellt werden kann [41, S. 260]. Dies ist zwar hinsicht-
lich der benétigten Membranflache nachteilig, da die Konzentration der bevorzugt permeie-
renden Komponente im Feed reduziert wird, allerdings wird durch die hohe Uberstrémungs-
geschwindigkeit der triebkraftmindernde Effekt der Konzentrationspolarisation gemindert. Fir
Trennprozesse mit einem hohen Stufenschnitt wird beispielsweise die sogenannte Tannen-
baumstruktur haufig angewandt. Bei dieser reduziert sich die Anzahl parallel geschalteter
Membranmodule in der jeweils nachfolgenden Ebene der Reihenschaltung, sodass die
Uberstrdmungsgeschwindigkeit je Modul trotz gemindertem Feedstrom ungefahr konstant
gehalten werden kann [18, S. 207].
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Reihenschaltung

Feed Retentat
—P » » >

Permeat

Parallelschaltung

Feed Retentat

Permeat

Abbildung 2-11: Grundverschaltungen von Membranmodulen in Anlehnung an [18, S. 206]

Bei kleinen Stufenschnitten bietet das vom Helmholtz-Zentrum Geesthacht entwickelte Kon-
zept der Kompartimente die Mdglichkeit einer kompakten Bauweise in Reihe geschalteter
Membranmodule. Diese Bauweise wird in Abbildung 2-12 dargestellt. Wahrend der Feed-
strom Uber die gesamte Modulldange die Membrantaschen uberstrdomt, strémt der Permeat-
strom jeweils nur innerhalb eines Kompartiments zu den Permeatrohren dieses Komparti-
ments. Die einzelnen Permeatkanale sind durch thermische Verschweilung voneinander
getrennt, sodass jedes Kompartiment aus einem Taschenstapel mit gleich vielen Membran-
taschen besteht.
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2 Grundlagen der membranbasierten CO,-Abtrennung aus Kraftwerksrauchgas

Retentat
Permeat

Abbildung 2-12: Schematische Darstellung eines in Kompartimente aufgeteilten Mem-
branmoduls bei beispielhaftem Gegenstrombetrieb; in Anlehnung an [34]

2.5 Prozesstechnische Einbindung der membranbasierten
CO,-Abtrennung

Als ein wichtiger Pfad zum Erreichen der Emissionsminderungsziele von Treibhausgasen
wird die Abtrennung von Kohlenstoffdioxid im Kraftwerk weltweit erforscht. Fossil befeuerte
Kraftwerke werden als grof’e CO,-Punktquellen angesehen, sodass die Reduzierung der
Emissionen an diesen Stellen einen grofRen Effekt auf das Gesamtreduzierungsziel hat und
sich eine Abtrennung vor Ort anbietet. Die Abtrennung des im Kraftwerksprozess anfallen-
den Kohlenstoffdioxids erfolgt im Wesentlichen Uber die drei Abtrennrouten Post-Combustion
Capture, Pre-Combustion Capture und Oxyfuel-Prozesse. Eine Beschreibung der drei Ab-
trennrouten findet sich im Anhang 8.1. Die Anwendung des membranbasierten Post-
Combustion Capture ist flr die vorliegende Arbeit durch das Projekt ,METPORE II* vorgege-
ben.

Bei dieser Abtrennroute wird der CO,-Abtrennprozess als End-of-Pipe-Technologie dem
konventionellen Kraftwerksprozess angehangt. In Kapitel 2.5.1 werden die wichtigsten Eck-
daten des zugrunde gelegten Kraftwerks beschrieben. Dieses ist das Referenzkraftwerk
Nordrhein-Westfalen, welches in einer Konzeptstudie ausgelegt wurde. Aufgrund der pro-
zesstechnischen Einbindung hinter dem konventionellen Steinkohlekraftwerk und vor dem
COy,-Transport ergeben sich die in Kapitel 2.5.2 aufgezeigten Anforderungen und Randbe-
dingungen an die Edukt- und Produktstrome des CO,-Abtrennprozesses. Es wird auch da-
rauf eingegangen, welche Auswirkungen der Teillastbetrieb des Kraftwerks auf diese Rand-
bedingungen hat. Daraufhin wird in Kapitel 2.5.3 der in der vorliegenden Arbeit zugrunde
gelegte membranbasierte Abtrennprozess dargestellt. Dieser wurde am IEK-3 entwickelt.

2.5.1 Referenzkraftwerk Nordrhein-Westfalen

Das mit Steinkohle befeuerte Referenzkraftwerk Nordrhein-Westfalen (RKW NRW) ist in der
Konzeptstudie so ausgelegt worden, dass es durch optimierte Anlagentechnik einen Netto-
wirkungsgrad von 45,9 % hat [16]. Dieser liegt weit Gber dem durchschnittlichen Wirkungs-
grad von 39 % [4]. Bei einer thermischen Leistung von 1210 MWy, entspricht dies einer Net-
toleistung von ca. 555 MW,,. Dabei liegt der Eigenbedarf bei ca. 45 MW, sodass brutto
600 MW, Strom produziert werden. Die wichtigsten Auslegungsparameter des RKW NRW
fasst Tabelle 2-3 zusammen.
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2.5 Prozesstechnische Einbindung der membranbasierten CO,-Abtrennung

Tabelle 2-3: Eckdaten des Referenzkraftwerks Nordrhein-Westfalen und Parameter des
Rauchgases nach der konventionellen Rauchgasreinigung; Daten aus [16; 30]
Leistungen
Thermische Leistung 1210 MWy,
Bruttoleistung 600 MWy
Nettoleistung 555 MWy,
Nettowirkungsgrad 45,9 %

Feuerung und Wasser-Dampf-Kreislauf

Luftverhaltnis der Feuerung

1,15

Massenstrom Kohle

48,4 kg's™

Frischdampfparameter 285 bar /600 °C /620 °C
Rauchgaseigenschaften (nach Entschwefelung)
Austrittstemperatur 50 °C

Absolutdruck nach Saugzug 1,05 bar
Stoffmengenstrom Rauchgas 70.670 kmol-h™
Produziertes CO, 420 tgo, h”
Stoffmengenanteil CO, 13,5 mol-%
Stoffmengenanteil N, 70,1 mol-%

Stoffmengenanteil H,O

11,9 mol-% (gesattigt bei 50 °C)

Stoffmengenanteil O,

3,7 mol-%

Stoffmengenanteil Ar

0,8 mol-%

Schwefeloxide <200 mg-m™(i.N., trocken)

Stickoxide <200 mg-m™(i.N., trocken)
Staub < 30 mg-m™(i.N., trocken)
Kosten (Stand 2004)

Investitionssumme 517,1 Mio. €

Variable Betriebskosten 7,8 Mio. €-a’

Im Kessel findet eine Uberstdéchiometrische Verbrennung mit einem Luftverhaltnis von A=1,15
statt. Fur die Ermittlung des Rauchgasstroms und der Rauchgaszusammensetzung wird an-
genommen, dass die Steinkohle ,Kleinkopje“ mit einem Heizwert von H,=25 MJ-kg™ zur
Feuerung verwendet wird. |hre Zusammensetzung wird im Anhang in Tabelle 8-2 angege-
ben. Die konventionelle Rauchgasreinigung besteht aus der Entstickung, der Entstaubung
und der Entschwefelung des Rauchgases. Sie ist in der Konzeptstudie so ausgelegt, dass
die in Tabelle 2-3 aufgelisteten Emissionsgrenzwerte fur Schwefeloxide, Stickoxide und
Staub eingehalten werden. Wird der Rauchgasstrom eines konventionellen Kraftwerks nach
der Rauchgasreinigung tber einen Kamin an die Umgebung abgegeben, ist meist eine Wie-
dererwarmung des Rauchgases notwendig, um eine Kondensation an der Kaminwand zu
vermeiden [51]. Die im Kondensat befindlichen aggressiven Spurenelemente kénnen an-
sonsten zu Korrosion fihren. Das RKW NRW ist allerdings so konzipiert, dass das Rauchgas
Uber den Kihlturm an die Umgebung abgegeben wird, sodass eine Wiedererwdrmung nicht
notwendig ist [16]. Das Rauchgas hat nach der Rauchgasentschwefelungsanlage durch den
Saugzug einen Absolutdruck von 1,05 bar [30]. Weiterhin liegt die Temperatur des Rauchga-
ses nach der Entschwefelung bei ca. 50 °C [16; 52, S. 749]. Nach der Feuerung andert sich
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2 Grundlagen der membranbasierten CO,-Abtrennung aus Kraftwerksrauchgas

die Zusammensetzung des Rauchgases — abgesehen von der Entfernung der Spurenele-
mente SO,, NO, und Staub — in zwei Prozessschritten. Zum einen wird in der vorliegenden
Arbeit angenommen, dass durch den Luftvorwarmer ein Falschluftstrom von 9 % der Ver-
brennungsiuft in den Rauchgasstrom eingetragen wird [53, S. L56]. Zum anderen andert sich
der Wasseranteil durch die Wasserdampf-Sattigung in der Rauchgasentschwefelungsanlage
bei einer Temperatur von 50 °C. Die sich aus diesen Bedingungen ergebene Rauchgas-
zusammensetzung ist ebenfalls in Tabelle 2-3 hinterlegt.

Zusatzlich sind die zwei wesentlichen Kostendaten des RKW NRW in Tabelle 2-3 festgehal-
ten. Die Investitionssumme des gesamten RKW NRW belauft sich auf 517,1 Mio. €, wobei
das Jahr 2004 das Basisjahr ist. Unter Annahme dieses Basisjahres liegen die jahrlichen
variablen Betriebskosten bei ca. 7,8 Mio. €. Diese gehen in die Berechnung der Stromge-
stehungskosten des RKW NRW mit angehangtem CO,-Abtrennprozess gemaf Kapitel 3.5.1
ein.

2.5.2 Randbedingungen zur Integration in die Prozesskette

Der CO.-Abtrennprozess wird zwischen dem konventionellen Kraftwerk und dem CO,-Trans-
port in die Prozesskette des CCUS integriert. Der jeweils nachgelagerte Prozessschritt gibt
Anforderungen bezlglich der Konzentrationen einzelner Komponenten im Rauchgas fiir den
vorgelagerten Prozessschritt vor. Fir die membranbasierte CO,-Abtrennung muss das
Rauchgas nach der konventionellen Rauchgasreinigung vorbehandelt werden. Ebenfalls sind
fur den CO,-Transport beziehungsweise die CO,-Speicherung Reinheiten einzuhalten. Diese
Anforderungen an die Edukt- und Produktstréme des Abtrennprozesses werden im Folgen-
den beschrieben. Die Eigenschaften des Rauchgases nach der konventionellen Rauchgas-
reinigung des RKW NRW sind in Kapitel 2.5.1 fiir Volllastbetrieb angegeben. Im Teillast-
betrieb dndern sich diese Eigenschaften, sodass die Randbedingungen flr den Abtrennpro-
zess neu definiert werden miissen. Wie diese Anderungen der Randbedingungen zu beriick-
sichtigen sind, wird im Folgenden ebenfalls erlautert.

Anforderungen an die Eduktstrome und die Produktstrome

Zunachst werden die Anforderungen an die Eduktstrome des Abtrennprozesses beschrie-
ben. Die im Kraftwerksrauchgas enthaltenen Komponenten kdnnen entweder die Membran-
flache zusetzen oder Anlagenkomponenten des Abtrennprozesses wie die Membran, die
Kompressoren oder die Warmelibertrager beschadigen. Daher sind fiir einige Komponenten
Grenzwerte am Eintritt des Abtrennprozesses einzuhalten, die in Tabelle 2-4 aufgelistet sind.

Der im Rauchgas enthaltene Reststaub kann sich an der Membranoberflache durch elektro-
statische Wechselwirkungen mit dem Membranpolymer oder durch Formschluss mit dem
Spacer ablagern. Daher ist der Staub nach der Rauchgasentschwefelung abzutrennen. Der
in Tabelle 2-4 angegebene Grenzwert fiir Staub im Kraftwerksrauchgas von 10 mg-m>(i.N.)
wird so festgelegt, dass selbst bei extrem konservativer Abschatzung das Reinigungsintervall
des Membranmoduls langer als finf Wochen betragt. Hierbei wird angenommen, dass ma-
ximal 10 % der nicht von Feedspacern besetzten Feedkanale zugesetzt werden dirfen und
sich 100 % des Staubs aufgrund der Feedspacer in den ersten 0,1 m der Feedkanale ab-
lagern. Der Staub hinter der konventionellen Rauchgasentschwefelung besteht hauptsach-
lich aus Gips, dessen Schiittdichte 600 bis 1200 kg-m™ betragt [54].

26



2.5 Prozesstechnische Einbindung der membranbasierten CO,-Abtrennung

Zur Vermeidung der Kondensation des Wasserdampfes an der Membranoberflache muss
der Partialdruck des Wasserdampfes unterhalb des Sattigungsdampfdruckes bei der Be-
triebstemperatur des membranbasierten Abtrennprozesses liegen. Ein Flissigkeitsfilm auf
der Membranoberflache wiirde ansonsten den Transportweg der Gasmolekiile zur Membran
zusetzen und damit die Permeation behindern. Weiterhin besteht die Gefahr, dass Spuren
von Schwefeloxiden (SO,) mit dem Wasser schwefelige Saure bilden, die die Membran an-
greifen konnte. Um dies zu vermeiden wird zum einen Wasser vom Rauchgas abgeschie-
den, sodass der Wassertaupunkt unterschritten wird. Zum anderen wird ein Grenzwert von
10 mg-m>(i.N., trocken) fiir SO, vorgegeben, welcher dem Auslegungswert der im Innova-
tionszentrum Kohle in Niederaussem betriebenen Hochleistungs-Rauchgasentschwefelungs-
anlage entspricht [55].

Tabelle 2-4: Reinheitsanforderungen fiir das Rauchgas vor und fir das CO,-Produkt-
strom nach dem membranbasierten CO,-Abtrennprozess, falls das CO, un-
terirdisch gespeichert wird [10; 30; 56]

Anforderungsgrofe ‘ Grenzwert | Limitierung

Rauchgasvorbehandlung*

.m3(i _ i
Staub <10 mg-m™(i.N., tro Vermeidung von Ablagerung an der

cken) Membranoberflache
s Vermeidung von Kondensation an

H.0 Pro < Pro (T) der Membranoberflache

<10 mg-m3(i.N., tro- | Beschadigung der Membran durch
SO« . : ..

cken) Bildung schwefeliger Saure
CO,-Produktstrom
COz-Reinheit > 95,5 % Residuum Ubriger Restriktionen
H,O-Anteil < 500 ppm Loslichkeitsgrenze H,0 in CO,

SOy, NO,: <100 ppm,

H,S: < 200 ppm, Gesundheits- und Sicherheits-

Verunreinigungen (SO,

NO,, H,S, CO) CO: < 2000 ppm aspekte

Antel nlght- Vorschlag aus ENCAP Projekt,
kondensierbarer Gase (N, | In Summe < 4 Vol.-% Ho A ¢ des E ieinhalt
CH., Ar, Hy, Oj) 2: Ausnutzung des Energieinhalts
0, (bei EOR) <100 bis 1000 ppm Fehlende praktische Erfahrung mit

O, im Untergrund

* Eigene Annahmen

In [56] wird eine geforderte CO,-Reinheit von 95,5 % angegeben, wobei nicht spezifiziert
wird, ob es sich um Volumen- oder Stoffmengenanteile handelt. Weiterhin wird kein Bezugs-
zustand angegeben. Daher wird aus diesem Vorschlag in der vorliegenden Arbeit eine Ziel-
vorgabe fiir die CO,-Reinheit des CO2-Produktstroms von 95,5 mol-% definiert. Reinheitsan-
forderungen fir die Weiterverwendung des CO, als Edukt in der chemischen Industrie wer-
den in der vorliegenden Arbeit nicht berticksichtigt, da sie vom Einzelfall abhangen. Weiter-
hin wird standardmagig ein CO,-Abtrenngrad von 70 % angenommen, der einen Kompro-
miss aus energetischen und dkologischen Faktoren bildet [57; 58]. Bei diesem Abtrenngrad
kann die membranbasierte CO,-Abtrennung hinsichtlich des Wirkungsgradverlustes mit der
konventionellen chemischen Absorption konkurrieren. Bei der chemischen Absorption wird
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2 Grundlagen der membranbasierten CO,-Abtrennung aus Kraftwerksrauchgas

allerdings meist ein CO,-Abtrenngrad von 90 % angenommen, bei dem der Wirkungsgrad-
verlust ca. 1 %-Punkte niedriger als in einem membranbasierten Abtrennprozess liegt [58].

Fur den CO,-Transport muss die Entstehung von freiem Wasser vermieden werden, welches
die Korrosionsneigung beim Transport fordern wiirde. Die Léslichkeitsgrenze von Wasser in
CO;, liegt bei Driicken tber 71,3 bar und in einem Temperaturintervall von -10 °C und 25 °C
oberhalb 1300 ppm [56]. Dennoch wird empfohlen, den Wassergehalt des CO,-Produkt-
gases bis auf 500 ppm zu reduzieren [56].

Den Vorgaben fur die Verunreinigungen — also den Anteilen an SO,, NO,, H,S und CO —
liegen Gesundheits- und Sicherheitsaspekte zugrunde [10]. Der Anteil nicht-kondensierbarer
Gase — also N,, CH4, Ar, H, und O, — sollte in Summe 4 Vol.-% nicht Uiberschreiten [56]. Zum
einen vergroRern sich das Gasvolumen und damit die Grofke der Speicherstétte, falls das
CO, gespeichert werden soll. Zum anderen ist ein héherer Volumenstrom des CO,-Produkt-
gases zu komprimieren und zu transportieren, sodass die Betriebskosten steigen. Besondere
Anforderungen gelten hinsichtlich des Sauerstoffs im CO,-Produktstrom. Aufgrund fehlender
praktischer Erfahrung mit Sauerstoff als Oxidationsmittel in Untergrundspeichern wird hier
ein Grenzwert von 100 bis 1000 ppm — vor allem fur die Nutzung des CO, beim Enhanced
Oil Recovery — angegeben [10].

Fur den effektiven Transport des abgetrennten CO, vom Ort der Abtrennung zum Ort der
Weiterverarbeitung beziehungsweise Speicherung per Pipeline muss der CO,-Produktstrom
in einen entsprechenden Aggregatzustand gebracht werden. Der Uberkritische Zustand stellt
dabei einen Kompromiss aus Flussigkeits-ahnlicher Dichte und Gas-ahnlicher Mobilitat dar,
sodass thermodynamische Bedingungen oberhalb des kritischen Punktes des reinen CO,
von 304,13 K und 73,8 bar angestrebt werden [59, S. 69; 60, S. 47]. Mit zunehmendem
Stickstoffanteil im kohlendioxidreichen Produktgemisch bildet sich ein Zweiphasengebiet
aus, bei dem die Siedelinie je nach Stickstoffanteil bei Driicken von tber 90 bar bei Raum-
temperatur liegt [59, S. 85; 60, S. 48]. Unter Berlicksichtigung der Druckverluste bei langen
Transportwegen in der Pipeline wird der CO,-Produktstrom daher fiir den Transport und die
Speicherung auf 110 bar komprimiert, sodass Zweiphasenstrémungen im Rohr wahrend des
Transports vermieden werden.

Anderung der Randbedingungen bei Teillast

In Zukunft steigt der Anteil der Einspeisung fluktuierender erneuerbarer Energien an. Damit
schwankt auch die Residuallast®, die im Falle positiver Residuallast vorerst von fossil befeu-
erten Kraftwerken gedeckt wird. Ist die aktuell abzudeckende Leistung geringer als die instal-
lierte Leistung aller fossil befeuerten Kraftwerke, werden nicht alle Giberschiissigen Kraftwer-
ke abgeschaltet, sondern ein Teil von ihnen wird als Warmreserve in Teillast weiter betrie-
ben. Dies liegt daran, dass Anfahrvorgénge von Kohlekraftwerken zwischen 2,5 und 4 Stun-
den beim Heilstart und 5 bis 8 Stunden im Falle eines Kaltstarts dauern und damit nicht auf
schnelle und hohe Lastschwankungen reagieren kénnen [62]. Daher muss auch der mem-
branbasierte Trennprozess teillastfahig sein und die geforderte CO,-Reinheit im CO,-Pro-
duktstrom auch bei Teillast einhalten kénnen.

Lastéanderungen im Kraftwerk durch Anpassung der Brennstoffzufuhr flihren zu Schwankun-
gen im Rauchgasvolumenstrom und in dessen Zusammensetzung. Ein geringerer Rauch-

® Die Residuallast ist definiert als ,die Differenz zwischen benétigter Leistung und von nicht steuerba-
ren Kraftwerken erbrachter Leistung in einem Stromnetz® [61].
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2.5 Prozesstechnische Einbindung der membranbasierten CO,-Abtrennung

gasvolumenstrom bei Teillast liegt an der geringeren Brennstoffzufuhr in die Brenner. Die
Zusammensetzung des Rauchgases andert sich bei Teillast ebenfalls, da das Luftverhaltnis
der Feuerung A im Teillastbetrieb erhoht ist. Dies liegt daran, dass der Luftmassenstrom
durch Falschlufteintrag nicht beeinflussbar und somit konstant ist und eine minimale Luftge-
schwindigkeit in den Brennern flr eine stabile Flammenbildung notwendig ist [63].

Um die veranderten Rauchgaseigenschaften bei der Auslegung des Abtrennprozesses bei
Teillastbetrieb berticksichtigen zu kénnen, missen sowohl Rauchgasvolumenstrom als auch
Rauchgaszusammensetzung fir den jeweiligen Teillast-Betriebspunkt quantifiziert werden.
Um die Zusammensetzung des Rauchgases eindeutig bestimmen zu kénnen, ist entweder
die Kenntnis des Luftverhaltnisses der Feuerung oder des Stoffmengenanteils einer Kompo-
nente des Rauchgases notwendig. Lediglich der Anteil Wasserdampf im Rauchgas lasst kei-
ne Rickschlisse auf die Stochiometrie der Feuerung zu, da das Rauchgas durch die
Rauchgasentschwefelung mit Wasserdampf gesattigt wird und somit nicht bekannt ist, wie
hoch der Wasseranteil vor der Rauchgasreinigung ist. Bei der Berechnung der Zusammen-
setzung des Rauchgases wird angenommen, dass die Kohle gemal Gl. 2-13 vollstandig
verbrannt wird — also der Kohlenstoff, der Wasserstoff und der Schwefel vollstandig umge-
setzt werden — und die Verbrennungsluft zu 21 mol-% aus Sauerstoff, zu 78 mol-% aus
Stickstoff und zu 1 mol-% aus Argon besteht.

Ve kC+vykH+vo O+ vy kN+Vg kS +v,0 kH20

78 1
+A Vo, uftmin '(02 +§N2 +EAVJ 0 Gl. 2-13

Veo,R6CO02 + V0 rReH20 + V0, R 02 + Vi, ReN2 +VarRaAr +Vs0,Rr6S02

In Gl. 2-13 stehen die v; fir den stochiometrischen Koeffizienten der Komponente i der Ver-
brennungsreaktion. Fur die Bestandteile der Kohle, die in Gl. 2-13 mit dem Index K gekenn-
zeichnet sind, ergeben sich die v; aus der im Anhang in Tabelle 8-2 vermerkten Zusammen-
setzung der Kohle. Dabei wird von der Verbrennung von einem Kilogramm Kohle ausgegan-
gen und die sich ergebenen Massen der Komponenten mit ihren Molmassen in Stoffmengen
umgerechnet. Der stochiometrische Koeffizient des Luftsauerstoffs vo.min €rgibt sich nach Gl.
2-14 als minimaler Sauerstoffbedarf aus der Bedingung der vollstandigen Verbrennung. Das
Luftverhaltnis A gibt an, um wieviel der tatsachlich zugefiihrte Luftsauerstoff von diesem mi-
nimalen Sauerstoffbedarf abweicht. Die Komponenten des Rauchgases sind in Gl. 2-13 mit
dem Index RG gekennzeichnet.

Vo min = Ve +Vh/4+Vs —Vo /2 Gl. 2-14

Nach der Feuerung andert sich die Zusammensetzung des Rauchgases in zwei Prozess-
schritten, wie in Kapitel 2.5.1 beschrieben wird. Das Rauchgas ist bei 50 °C nach der
Rauchgasentschwefelung mit Wasserdampf geséttigt und durch Falschlufteintrag im Luft-
vorwarmer, der 9 % des Frischluftmassenstroms ausmacht, mit Umgebungsluft gemischt.

Der Massenstrom Kohle mikone Teilast €rgibt sich aus der fiir den Teillast-Betriebspunkt not-
wendigen thermischen Leistung Qm,Temast und dem unteren Heizwert der Kohle H, kone geman
Gl. 2-15. Aufgrund der sich dndernden Dampfparameter und der schlechteren Wirkungsgra-
de der Hilfsaggregate ist der Wirkungsgrad des Kraftwerks bei Teillastbetrieb ne teiiast Niedri-
ger als der Wirkungsgrad bei Volllast ne vonast [64]. Der Anteil der elektrischen Leistung bei
Teillast Pq teilast @an der elektrischen Leistung bei Volllast wird Gber den Faktor frejast ausge-
driickt.
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2 Grundlagen der membranbasierten CO,-Abtrennung aus Kraftwerksrauchgas

. H _ Q _ PeI,TeiIIast _ ch,VoIIIast "7eI,VoIIIast 'fTeiIIast Gl. 2-15
mKohIe,TeiIIast "'lu,Kohle = “th,Teillast — - - e
Nel, Teillast Nel, Teillast

Aus dem Kohlemassenstrom und den Stoffmengenstrémen der Rauchgaskomponenten je
Kilogramm Kohle ergeben sich der gesamte Rauchgasstoffmengenstrom und dessen Zu-
sammensetzung.

2.5.3 Membranbasierter CO,-Abtrennprozess des IEK-3

Semipermeable Membranen kdnnen eingesetzt werden, um aus dem Kraftwerksrauchgas-
strom das CO, abzutrennen. Durch die Anreicherung des CO, im Permeat sinkt tber die
Lange des Membranmoduls die Triebkraft fir CO, starker als fir N,, sodass am Ende des
Moduls auch N, verstarkt durch die Membran permeiert. Je langer das Membranmodul, des-
to gréRer ist zwar der CO,-Abtrenngrad, aber gleichzeitig sinkt durch die N,-Permeation die
CO2-Reinheit im Permeat. Ein einstufiger membranbasierter Abtrennprozess kann die in Ka-
pitel 2.5.2 beschriebenen Anforderungen an die CO,-Reinheit bei gleichzeitig hohen Ab-
trenngraden von mindestens 50 % nicht erfiillen [30; 65].

Durch einen mehrstufigen Prozess ist dieses Trennergebnis zu erreichen. Es gibt mehrstufi-
ge Prozesse mit und ohne Einsatz von Spulgas. Der in [26] vorgestellte Prozess nutzt die
Verbrennungsluft als Spilgas in einer Membrantrennstufe, welches sich mit CO, anreichert.
Jenes angereicherte Gas wird dem Brenner zugefiihrt. Dies ergibt gednderte Bedingungen
im Brennraum, sodass dieser neu ausgelegt und dimensioniert werden muss. Daher ist die-
ser Ansatz zum Nachristen eines bestehenden Kraftwerks ungeeignet. Die Nachristbarkeit
ist jedoch der zentrale Vorteil des Post-Combustion Capture. Daher kommt jene Prozessfih-
rung nicht in Frage. Als Spulgas kann ebenfalls Wasserdampf, der aus dem Permeat der
ersten Membrantrennstufe durch Kondensation abgetrennt und anschlieRend wieder ver-
dampft wird, verwendet werden [66]. Diese Prozessfiihrung ist allerdings sehr komplex und
energetisch nicht vorteilhaft, sodass sie als mdglicher Prozess wegfallt.

Daher wurde in [15] ein zweistufiger Abtrennprozess entwickelt, welcher in Abbildung 2-13
dargestellt ist. Die CO,-Abtrennung ist hinter der konventionellen Rauchgasreinigung ange-
ordnet und kommt ohne nennenswerte Eingriffe in das Kraftwerk aus. Das Rauchgas hat am
Eintritt in den Abtrennprozess — wie in Kapitel 2.5.1 erortert — eine Temperatur von 50 °C.
Stickstoff ist die Hauptkomponente im Kraftwerksrauchgas, welche mdglichst nicht durch die
Membran permeieren soll und sich damit im Retentat anreichert. Fur eine héhere Reinheit
der bevorzugt permeierenden Komponente — also CO, — im Permeat sind daher eine hohe
CO,/N,-Selektivitdt und damit eine niedrige Temperatur im Abtrennprozess notwendig. Eine
zu hohe Selektivitat ist aus prozesstechnischer Sicht jedoch nicht férderlich, da die benétigte
Membranflache zum Erreichen eines festgelegten Abtrenngrades ansteigt. Dies liegt daran,
dass sowohl die Triebkraft fir CO, aufgrund des hohen CO,-Partialdruckes im Permeat als
auch die CO,-Permeanz niedriger sind [26]. Damit die temperaturabhangigen Membran-
eigenschaften optimal ausgenutzt werden kénnen, muss das Rauchgas in der Kuhlwasche
auf 25 °C abgekuhlt werden. Druckverluste in der Kolonne der Kiihiwdsche werden in der
vorliegenden Arbeit vernachlassigt. Weiterhin ist eine Zudosierung von Natronlauge (NaOH)
in den Kihlwasserstrom vorgesehen. Diese soll Spuren von SO, entfernen, die sonst in
Kombination mit kondensierendem Wasserdampf zur Bildung von schwefeliger Saure fiihren
kénnen. Weiterhin entfernt die Kiihlwasche in der Rauchgasentschwefelungsanlage anfal-
lende Gipspartikel aus dem Rauchgasstrom. Damit werden die in Kapitel 2.5.2 definierten
Grenzwerte fur SO, und Staub vor dem eigentlichen CO,-Abtrennprozess eingehalten.
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Abbildung 2-13: Membranbasierter CO,-Abtrennprozess aus Kraftwerksrauchgas in Anleh-
nung an [15]

Die Auswirkungen einer Wasserabtrennung an verschiedenen Stellen im COx-Abtrennpro-
zess auf den Energiebedarf und die benétigte Membranflache wird in [30] untersucht. Bei
konstanter Membranflache ergibt sich einerseits ein um 8 bis 9 %-Punkte héherer CO,-Ab-
trenngrad bei Simulation mit Wasserdampf gegenliber der Simulation eines binaren Gemi-
sches aus CO, und N, mit einem Abtrenngrad von 70 %. Andererseits steigt der Wirkungs-
gradverlust von 6,4 %-Punkten auf 7,8 %-Punkten bis 8,8 %-Punkten je nach Anteil der
Wasserabscheidung vor dem eigentlichen CO,-Abtrennprozess, wenn die Prozesssimulation
aus [30] zugrunde gelegt wird. Der erhéhte CO,-Abtrenngrad liegt an dem in Kapitel 2.1 er-
lauterten Spulgaseffekt, den der schnell durch die Membran permeierende Wasserdampf auf
der Permeatseite ausuben kann. Der erhdhte Energieverbrauch ist mit den héheren Volu-
menstréomen zu begrinden, da das Wasser durch den kompletten Prozess mit transportiert
wird. In der vorliegenden Arbeit wird eine Moglichkeit zur Wasserabscheidung nach der
Kuhlwasche berlcksichtigt. StandardmaRig werden zwei Drittel des Wasserdampfes abge-
trennt, was einen Kompromiss aus vorteilhaftem Spllgaseffekt und nachteiligem Energie-
bedarf darstellt [67].

Hinter dem Wasserabscheider ist der Kompressor 1 in den Prozesssimulationen in Aspen
Plus® vorgesehen. Dieser soll die in den Membranmodulen der erste Trennstufe auftreten-
den Druckverluste kompensieren. In der Realitat wird dies Uber eine erhdhte Leistung des
Rauchgasgeblases bewerkstelligt, welches in der vorliegenden Arbeit jedoch nicht simuliert
wird, da es Teil der vorgelagerten, konventionellen Rauchgasreinigung ist. Das Rauchgas
wird mit einem Rezirkulationsstrom gemischt und in die erste Membrantrennstufe — im Fol-
genden vereinfacht erste Trennstufe genannt — geleitet. Hier sind mehrere Membranmodule
parallelgeschaltet. Der Retentatstrom dieser Trennstufe hat Atmospharendruck und wird als
CO,-armes Rauchgas in die Atmosphéare emittiert und hat bei einem CO,-Abtrenngrad von
70 % einen CO,-Stoffmengenanteil von ca. 5 mol-%.
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2 Grundlagen der membranbasierten CO,-Abtrennung aus Kraftwerksrauchgas

Um eine Partialdruckdifferenz in den Membranmodulen der ersten Trennstufe zu generieren,
wird im Permeat ein Vakuum von 150 mbar angelegt. Dieser Strom wird in dem vierstufigen
Kompressor 2 mit Zwischenkuhlung und Wasserabscheidung auf 4 bar komprimiert. Axiale
Kompressoren sind fir die CO,-Abtrennung aus Kraftwerksrauchgas geeignet, da sie hohe
Volumenstrome verdichten kénnen und dabei im Gegensatz zu radialen Kompressoren ho-
here polytrope Wirkungsgrade besitzen [67]. Fir die vorliegende Arbeit werden axiale Kom-
pressoren mit einem polytropen Wirkungsgrad von 85 % angenommen. Durch die Zwischen-
kiihlung auf 25 °C nach jeder Kompressionsstufe bei Kompressor 2 nahert sich die Volu-
menanderungsarbeit der energetisch glinstigsten, isothermen Volumenanderungsarbeit an.
Fir jeden Warmelbertrager der Zwischenkihlungen wird ein Druckverlust von 30 mbar an-
genommen.

Der auf 4 bar komprimierte Permeatstrom der ersten Trennstufe wird in die zweite Membran-
trennstufe — im Folgenden vereinfacht zweite Trennstufe genannt — geleitet, die wiederum
aus mehreren parallelgeschalteten Membranmodulen besteht. Wahrend die erste Trennstufe
einen GroRteil des CO, aus dem Rauchgas abtrennt und fiir einen hohen CO,-Abtrenngrad
sorgt, dient die zweite Trennstufe dazu, eine hohe CO,-Reinheit zu erhalten. Auf der Per-
meatseite liegt in der zweiten Trennstufe ein Druck von 1 bar an. Der CO,-Produktstrom
wird, wie in Kapitel 2.5.2 beschrieben, auf die fir den Transport geforderten 110 bar kompri-
miert. Hierzu wird ein achtstufiger Kompressor mit Zwischenkiihlung und Wasserabschei-
dung verwendet. Auch hier weist die mehrstufige Kompression mit Zwischenkiihlung energe-
tische Vorteile gegeniiber der einstufigen Verdichtung auf. Wiederum wird in den Warme-
Ubertragern ein Druckverlust von 30 mbar und fir die Kompressoren ein polytroper Wir-
kungsgrad von 85 % angenommen. Damit die in Kapitel 2.5.2 beschriebene Forderung nach
einem Wassergehalt von 500 ppm im CO,-Produktstrom eingehalten wird, ist der CO,-Kom-
pression eine Adsorptionstrocknung nachgeschaltet. Der CO,-Produktstrom wird nach der
letzten Kompressionsstufe auf 30 °C gekuhlt.

Der Retentatstrom der zweiten Trennstufe hat gegenlber dem unbehandelten Rauchgas
einen héheren CO,-Stoffmengenanteil. Zur Erhéhung der Triebkraft in der ersten Trennstufe
wird dieser Retentatstrom der zweiten Trennstufe vor die erste Trennstufe zurtickgefuhrt.
Zuvor wird der Strom auf den Druck entspannt, den das Rauchgas nach Kompressor 1 hat.
Diese Expansion ist zweistufig aufgebaut. Vor jeder Expansionsstufe wird der Gasstrom vor-
gewarmt, da er sich bei der Expansion abkuhlt und wird somit einer isothermen Expansion
angenahert. Als Mallnahme zur besseren Warmeintegration wird die Warme von dem er-
warmten Strom des Permeats aus der ersten Trennstufe nach der ersten Kompressionsstufe
an den Retentatstrom ubertragen [68]. Zudem kann die aus der Expansion gewonnene me-
chanische Arbeit zum Antrieb der Kompressoren genutzt werden, sodass sich der Eigen-
bedarf des CO,-Abtrennprozesses reduziert.
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3 Gesamtmodell zur Modulauslegung

In Kapitel 3 werden die Modellgrundlagen dargestellt, die fur die fluiddynamische Simulation
des Membranmoduls in ANSYS® FLUENT® und fiir die thermodynamische Simulation in As-
pen Plus® notwendig sind, um die Abtrennperformance des Membranmoduls zu bewerten.
Zunachst werden in Kapitel 3.1 sowohl die Methodik der Modulauslegung in der vorliegenden
Arbeit als auch Ansatze zur Modulauslegung in der Literatur geschildert. Die grundlegenden
Modellierungsgleichungen zur Beschreibung der membranbasierten Gastrennung werden in
Kapitel 3.2 beschrieben. Speziell fur die CFD-Simulationen erforderliche Modellierungs-
annahmen werden in Kapitel 3.3 behandelt. Dabei wird ebenfalls auf die raumliche Diskreti-
sierung des Fluidraums mittels des von ANSYS® zur Verfiigung gestellten ANSYS® ICEM
CFD™ eingegangen. Weiterhin werden die Bilanzgleichungen, die die Grundlage der Fluid-
dynamik-Simulationen bilden, erlautert. Fir die Auslegung des Zulaufbereichs des Mem-
branmoduls wird die Theorie der Auslegung von Querschnittserweiterungen in Kapitel 3.4
erortert. AbschlieBend wird in Kapitel 3.5 das Kostenmodell vorgestellt, welches zur 6kono-
mischen Analyse des Abtrennprozesses und zur Auslegung der Membranmodule in den zwei
Trennstufen verwendet wird.

3.1 Methodik der Modulauslegung

Ansatze zur Modulauslegung aus der Literatur beschreiben meist ein Optimierungsziel wie
die Minimierung der Membranflache oder des Druckverlustes. Der Vergleich verschiedener
Modulbauformen ergibt, dass der Gegenstrombetrieb hinsichtlich der Abtrennperformance
und des spezifischen Energieverbrauchs vorteilhaft ist [15]. Eine Optimierung der Modulver-
schaltung und der Geometrie der Zu- und Ablaufrohre beziiglich Druckverlust und Homoge-
nitdt der Abtrennperformance der einzelnen Module untereinander findet sich in [69]. Zum
einen wurde die Geometrie des Permeatabzugs sowie deren Verbindung zu den Permeat-
rohren optimiert. Es wurde festgestellt, dass gréRere Flachen des Permeatabzugs die Stro-
mungsgeschwindigkeit im Permeat reduzieren und sich damit der Druckverlust verringert.
Weiterhin wird eine Parallelschaltung der Membranmodule untersucht, bei der alle Module
durch ein Zulaufrohr gespeist werden, wobei das erste Modul zuerst versorgt wird. Diese
Verschaltung bringt den Nachteil einer inhomogenen Abtrennleistung der Module, sodass als
Verbesserung eine mittige Anordnung des Zulaufrohres vorgeschlagen wird.

Weitere Arbeiten beschéftigen sich mit der Modellierung und Stromungssimulation einzelner
Kanale beziehungsweise Kapillare eines Membranmoduls und vergleichen die Simulations-
ergebnisse mit experimentellen Daten [70]. Diese wenden das entwickelte Modell jedoch
nicht zur Optimierung eines Membranmoduls an. In [71] werden Strémungssimulationen zur
Optimierung der Strémungsfiihrung in einem Taschenmodul verwendet. Hier wird ein Leer-
kanal ohne Spacer zwischen zwei Membrantaschen angenommen. Die Druckverluste und
die Auswirkungen auf die Strémungsflihrung der Spacer werden in gesonderten Stromungs-
simulationen untersucht, jedoch nicht in der Optimierung der Strdomungsfiihrung bertcksich-
tigt. Fir eine homogenere Uberstrdmung einer Membrantasche in einem konventionellen
Taschenmodul gemaf Abbildung 2-8 f) wird der Einsatz von Leitblechen analysiert. Zwar
ergibt sich ein Vorteil bei Verwendung von Leitblechen, allerdings liegt in den Kanalen kein
Gegendruck durch die Spacer vor und die Strdmungsfiihrung ist mit der des in der vorliegen-
den Arbeit untersuchten Gegenstrommoduls nicht zu vergleichen.
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3 Gesamtmodell zur Modulauslegung

Der vorliegenden Arbeit liegt ein ganzheitlicher Ansatz zur Konzeption und Auslegung eines
Membranmoduls zugrunde, der fluiddynamische, prozesstechnische und 6konomische As-
pekte einbezieht. Das neuartige Membranmodul fiur Flachmembranen, welches nahezu
komplett im Gegenstrom betrieben werden kann, soll so ausgelegt werden, dass es zur effi-
zienten Reinigung von Gasgemischen eingesetzt werden kann. Insbesondere wird das
Membranmodul in der vorliegenden Arbeit fur die CO,-Abtrennung aus Kraftwerksrauchgas
dimensioniert.

Die Stromungssimulationen dienen dazu, eine optimierte Ausnutzung der verbauten Mem-
branflache zu gewahrleisten. Als Bewertungsgrofie wird die in Gl. 2-7 definierte Moduleffi-
zienz verwendet. Durch die Strdmungssimulationen wird die Strémungsverteilung innerhalb
des Membranmoduls dreidimensional visualisiert. Somit kdnnen mdgliche Totzonen sowie
Bypass-Strémungen identifiziert beziehungsweise lokalisiert werden. Um diese zu verhin-
dern, werden Mafinahmen zur verbesserten Strémungsfiihrung analysiert. Diese Simulatio-
nen werden mit der Simulationssoftware ANSYS® FLUENT® 14.5 durchgefiihrt. Dabei wird
ein Modul in PilotanlagengréRe — das sogenannte Prototyp-Modul mit einer Membranflache
von ca. 5,66 m? — zugrunde gelegt.

Die flr ein Membranmodul mit Flachmembranen charakteristischen Komponenten — Mem-
bran und Spacer — werden uber Ersatzmodelle angenahert. Die Membran wird als feste
Wand modelliert, bei der tUber eine benutzerdefinierte Funktion (User Defined Function, UDF)
auf einer Seite eine Quelle und auf der anderen Seite eine gleich groRe Senke implementiert
werden. Dieses Modell wird in Kapitel 3.2.1 vorgestellt. Der Spacer wird durch einen porésen
Korper modelliert, welcher den gleichen Druckverlust pro Meter wie der Spacer hat. Dazu
wird die Modellierung pordser Korper in Kapitel 3.3.4 erlautert. Neben dem Druckverlust wird
auch ein weiterer triebkraftmindernder Effekt in der Membrantechnik— die Konzentrations-
polarisation — berlcksichtigt.

Das Modul im Kraftwerksmal3stab wird mithilfe von Prozesssimulationen ausgelegt. Die
thermodynamischen Prozesssimulationen werden mit der Software Aspen Plus® V8.4 durch-
gefihrt. In Aspen Plus® sind Standardbausteine chemischer Prozesse wie Kolonnen, War-
meubertrager, Kompressoren, Mixer und Splitter mit den zugehdérigen Massen- und Energie-
bilanzen sowie eine umfangreiche, vom Benutzer erweiterbare, Stoffdatenbank hinterlegt.
Das Membranmodul gehért bislang nicht zu den Standardkomponenten von Aspen Plus®.
Hier bietet Aspen die Mdglichkeit, mit der hauseigenen Software Aspen Custom Modeler®
V8.4 (ACM) benutzerdefinierte Prozessbausteine zu programmieren und anschlieRend in
Aspen Plus® zu importieren. Das in ACM programmierte Modell bildet die Modulgeometrie
vereinfacht ab. Im Wesentlichen wird ein eindimensionales Modell des Membranstapels, in
dem die Abtrennung stattfindet, modelliert und eine ideale, homogene Anstromung jedes
Feedkanals angenommen. Die Reduktion der Membranflache durch die Permeatrohre wird
zur Vereinfachung nicht berlicksichtigt. Der in Kapitel 2.5.3 vorgestellte membranbasierte
CO-Abtrennprozess wird in Aspen Plus® abgebildet und simuliert. Parameter des Mem-
branmoduls werden systematisch variiert, um den Einfluss der Parameter und der Modulge-
ometrie auf die Abtrennperformance zu untersuchen. Die gewonnenen Erkenntnisse dienen
als Grundlage fiir die Auslegung der Membranmodule in beiden Trennstufen. Die Variation
der Geometriegrofien wie beispielsweise die Kanalhéhen des Feed- und Permeatkanals er-
geben andere hydrodynamische Bedingungen. Diese beeinflussen wiederum die Triebkraft
der Permeation, sodass sich Auswirkungen auf die Abtrennperformance ergeben. Bei diesen
Untersuchungen werden die in Kapitel 2.5.2 zusammengefassten Randbedingungen der
Prozessauslegung bericksichtigt.
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3.2 Modellgrundlagen der Membrantechnik

Bei der Modulauslegung in der vorliegenden Arbeit besteht ein Zielkonflikt zwischen der be-
nétigten spezifischen Energie zur Abtrennung einer Tonne CO, und der fiir diese Abtrennung
notwendigen Membranflache. Entweder wird der Abtrenngrad durch eine erhdhte Triebkraft
Uber der Membran bei gleichbleibender Membranflache gesteigert oder die Membranflache
wird vergréRert, damit mehr der im Permeat erwiinschten Komponente permeiert. Welche
MaRRnahme zum Erreichen eines bestimmten Abtrenngrades vorteilhaft ist, kann nicht direkt
aus den Prozess- und Geometriedaten abgelesen werden, da die spezifische Energie und
die Membranflache nicht direkt miteinander verglichen werden kénnen. Daher werden in der
vorliegenden Arbeit die CO,-Vermeidungskosten als universelle Vergleichsgrofte verwendet.

3.2 Modellgrundlagen der Membrantechnik

Zur Auslegung des Membranmoduls missen die wesentlichen Effekte, die die Abtrennper-
formance beeinflussen, modelliert werden. Zentrales Element der Modellierung von Mem-
branprozessen ist die Permeationsgleichung, die die Permeationsrate der Komponente i
durch die selektive Membran bestimmt. Die Permeationsraten werden durch Effekte wie
Druckverlust und Konzentrationspolarisation gemindert, die in Kapitel 2.4.2 beschrieben
werden. Im folgenden Kapitel werden die Modellgrundlagen fiir die Permeation, den Druck-
verlust und die Berlicksichtigung der Konzentrationspolarisation in der Permeationsgleichung
vorgestellt. Dabei werden die Teilmodelle jeweils fur die Modellierung in Aspen Custom Mo-
deler® (ACM) und ANSYS® FLUENT® dargestellt. In ACM werden benutzerdefinierte Modelle
programmiert, die anschlieBend fiir Prozessanalysen in Aspen Plus® genutzt werden. Bei
den Strémungssimulationen in ANSYS® FLUENT® sind die Modelle fiir die Permeation und
den Druckverlust in Spacer-gefillten Kanélen ebenfalls von Bedeutung, da dies die Stro-
mung im Modul beeinflusst. AuBerdem werden durch die Modellierung der Permeation die
Auswirkungen verschiedener Konfigurationen des Membranmoduls — und damit verschiede-
ner Strémungsverhaltnisse — in ANSYS® FLUENT® auf die Abtrennperformance untersucht.

3.2.1 Gaspermeation in Polymermembranen

Da Polyactive® eine dichte Polymermembran ist, werden die Gasmolekiile iiber den L&-
sungs-Diffusions-Mechanismus durch die Membran transportiert. Gasmolekiile werden an
der feedseitigen Membranoberflache absorbiert, diffundieren durch die Membran orthogonal
zur Membranoberflache in Richtung permeatseitiger Membranoberfldche und desorbieren
dort. Die freien Rdume zwischen benachbarten Molekiilen der Polymermembran werden ab
einer GroRe von unter 1 nm nicht mehr Poren, sondern freies Volumen genannt [14; S. 303].
Die Diffusion durch die Polymermatrix ist ein stochastischer Prozess, der durch thermische
Bewegungen der flexiblen Polyethylenoxid-Polymerketten und des gelosten Gasmolekiils
stattfindet. Zwischen zwei freien Volumina entsteht kurzzeitig ein Korridor, der so groR ist,
dass das Gasmolekil von einer freien Stelle zur nachsten diffundieren kann [14; S. 304].
Dabei finden im statistischen zeitlichen Mittel am haufigsten Bewegungen in die Richtung
statt, die durch die Triebkraft vorgegeben wird. Zur Beschreibung der Gaspermeation in Po-
lymermembranen mittels des Losungs-Diffusions-Modells werden folgende Annahmen zu-
grunde gelegt [18, S. 79]:

= Die Membran wird als kontinuierliche reale Flissigkeit aufgefasst.

= Es herrscht chemisches Gleichgewicht an den Phasengrenzen zwischen Membran-
oberflache und angrenzenden Fluidphasen. Somit ist das elektrochemische Potential
u; der Komponente i im geldsten Zustand an der Membranoberflache und in der an-
grenzenden Fluidphase gleich (uwr,= Urj; Ump,= Up.)-

= Die Permeatflisse verschiedener Komponenten sind nicht gekoppelt.
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3 Gesamtmodell zur Modulauslegung

Als universelle Triebkraft aller Permeationsprozesse von Molekilen und lonen durch dichte
Membranen gilt die Differenz im elektrochemischen Potential uy; Gber die Membrandicke in
z-Richtung [18, S. 10]. Weiterhin héngt die Permeationsrate® der Komponente i h,{}u von de-
ren Gleichgewichtskonzentration im geldsten Zustand in der Membran cy,; und der Molekidil-
beweglichkeit in der Membran by,; ab. Allgemein lasst sich die flachenspezifische Permeati-
onsrate der Komponente / durch die Membran durch Gl. 3-1 ausdriicken [18, S. 79].

Olm i
0z

i =—Cw,i - b, - Gl. 3-1
Die Konzentration in der Membran hangt von Druck, Temperatur und der Zusammensetzung
der umgebenden Polymerphase ab. Dieser Zusammenhang wird Gber Sorptionsisothermen
beschrieben. Fur niedrige Konzentrationen kann ein linearer Sorptionsansatz gemaft dem
Henry’'schen Gesetz aus Gl. 3-2 zur Beschreibung gewahlt werden. Der Beweglichkeits-
parameter by; wird durch die Nernst-Einstein-Gleichung gemaR Gl. 3-3 in Beziehung zum
thermodynamischen Diffusionskoeffizienten D,S,,‘ gebracht.

Cw,i =S; - aw, Gl. 3-2
DY, =R-T-by; Gl. 3-3

Hierbei sind S; der Sorptionskoeffizient und a; die Aktivitat der Komponente J, R die universel-
le Gaskonstante und T die Temperatur. Das elektrochemische Potential y; einer realen, gas-
formigen Komponente i in einem realen Gemisch setzt sich gemal Gl. 3-4 zusammen aus
dem chemischen Potential der realen, reinen Komponente i [J,Q, einem Ausdruck zur Be-
schreibung der realen Mischung und einem Anteil fir die elektrische Energie [19]. Bei dieser
Definition wird ausgenutzt, dass der Standardzustand, der mit ‘0 indiziert ist, frei wahlbar ist
und hier als das chemische Potential der realen, reinen Komponente i gewahlt wird [72, S.
122].

ui = uw +R-T-lna;+z -F-@
) —_— -
reale, reine Komp. Mischung el. Energie Gl. 34

Im Term flr die elektrische Energie steht z fur die Ladungszahl des lons der Komponente j,
F ist die Faraday-Konstante und ¢ das elektrische Potential. Da bei der Trennung des CO,
vom Kraftwerksrauchgas keine elektrisch geladenen Teilchen durch Anlegung eines elektri-
schen Feldes voneinander getrennt werden, entfallt der Term fir die elektrische Energie.
Unter der Annahme, dass sich das chemische Potential der realen, reinen Komponente i u,-o
Uber die Membrandicke nicht andert, ergibt sich mit Gl. 3-2 bis Gl. 3-4 eingesetzt in Gl. 3-1
der folgende Ausdruck fur die flachenspezifische Permeationsrate — auch Flux genannt:

-y D|8|,' O(R-T-Ina; o O(&

nM,i:_Si‘ai'R.;.'( = I):_SI'DM,/"% Gl. 3-5

R R e Gl. 3-6
M

Im Folgenden werden flachenspezifische GroRen wie die Permeationsrate, die als der auf die Flache
bezogene Permeationsstrom einer Komponente i durch die Membran definiert ist, mit zwei hochge-
stellten Strichen gekennzeichnet.
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3.2 Modellgrundlagen der Membrantechnik

Weiterhin wird angenommen, dass die Temperaturanderung Uber der Membrandicke auf-
grund des Joule-Thomson-Effekts bei der CO,-Abtrennung aus Kraftwerksrauchgas vernach-
lassigbar ist [15]. Die Integration von GI. 3-5 fihrt unter der Voraussetzung, dass sich die
Aktivitat linear Uber die Membrandicke &y andert, zu Gl. 3-6. apy,; und agy; sind die Aktivita-
ten des Gasgemisches direkt an der Membranoberflache auf der Permeat- und Feedseite.

Allgemein ist die Aktivitdt der Komponente i gemaf Gl. 3-7 definiert als Quotient der Fugazi-
tat f; und der Fugazitat in einem frei wahlbaren Standardzustand 1‘,0 [72, S. 122]. Dieser
Standardzustand wird so gewahlt, dass diese Standardfugazitat einem Bezugs- bzw. Stan-
darddruck p° entspricht. Die Fugazitit wiederum ist ein um den Fugazitatskoeffizienten ¢;
korrigierter Partialdruck fur reale Gase [72, S. 66 und S. 122].

a; = fo =70 Gl. 3-7

Da die membranbasierte CO,-Abtrennung aus Kraftwerksrauchgas bei Driicken unter 10 bar
ablauft, kdnnen die Gasgemische auf der Feed- und Permeatseite ndherungsweise als idea-
le Gase betrachtet werden. Somit gilt fir den Fugazitatskoeffizienten jeweils ¢@r =¢p=1. Da-
mit ergibt sich Gl. 3-8 firr die auf die Membranflache bezogene molare Permeationsrate der
Komponente i.

“n Sf 'D'?/LI'
My = 5 o (P - Xemi =P - Xpwi ) = Li - (PF - Xemi —Pp - Xpwi ) Gl. 3-8
"
S .-DY. .
P == gM" und L,-:ﬂ
p On

Die Partialdruckdifferenz der Komponente i zwischen Feed und Permeat bildet die Triebkraft
des Flux dieser Komponente in der Gaspermeation. Als Materialparameter, der unabhangig
von der Membrandicke ist, beschreibt die Permeabilitdt P; als Produkt aus Sorptions- und
Diffusionskoeffizient die Gasdurchlassigkeit der Komponente i flr ein bestimmtes Membran-
material. Der komplette Term vor der Triebkraft wird zur membranspezifischen Permeanz L;
zusammengefasst, in der die Membrandicke berlicksichtigt ist. In der vorliegenden Arbeit
wird angenommen, dass die Sorptions- und Diffusionskoeffizienten und damit die Permean-
zen der Komponenten unabhéngig von der Temperatur sind.

Modellierung der Permeation in Aspen Custom Modeler®

Zur Modellierung des Membranmoduls in Aspen Custom Modeler® (ACM) wird ein eindimen-
sionales Ersatzmodell des Membranmoduls erstellt. Das Membranmodul wird hierzu Gber die
Lauflange in N Zellen unterteilt, wie in Abbildung 3-1 dargestellt ist. Wenn nicht anders er-
wahnt, werden in der vorliegenden Arbeit 50 Zellen fur die Diskretisierung verwendet. Eine
Verfeinerung der raumlichen Auflésung bringt selbst bei einem Membranmodul mit einer
Lange von zehn Metern keine wesentlich genaueren Ergebnisse [73]. Somit kann fir jede
Zelle die Permeationsgleichung gemaR Gl. 3-9 angewandt werden. Hierbei werden die sich
Uber die Lauflange andernden Faktoren der Triebkraft fir jede Zelle k des diskretisierten Flu-
idraums einzeln berechnet.

ik =L ‘(PF,k " XEM,ik ~ PPk 'XPM,i,k) Gl. 3-9

NZeIIen
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3 Gesamtmodell zur Modulauslegung

Zelle: 1 2 3 .. kA1 k k+1 .. N

—~>a—>4—>—‘»~—>—~>:»

«: — e e e
i i Permeatseite i i
Abbildung 3-1:  Diskretisierung des Membranmoduls in Zellen in Aspen Custom Modeler®;

schwarze Pfeile zeigen Stoffstrdme am Ubergang zwischen zwei Zellen;

rote Pfeile zeigen Stoffstrdme, die in die Stoffmengenbilanz der Zelle k auf
der Feed- beziehungsweise Permeatseite eingehen; in Anlehnung an [74]

Die Membranflache der Zelle k, durch die der Stoffmengenstrom riyx permeiert, wird ber
das Verhaltnis der gesamten Membranfliche des Membranmoduls Ay und der Anzahl der
Zellen Nzgen bestimmt. Der Druck auf der Feedseite in Zelle k — pg — wird Gber den Druck-
verlust innerhalb der Zelle k-1 und dem Druck der Zelle k-1 bestimmt. Der Druck auf der
Feedseite vor der ersten Zelle pg entspricht dem Druck der Eintrittsstromung. Analog wird
auch der Druck auf der Permeatseite firr jede Zelle berechnet. Die Stoffmengenanteile der
Komponente i an der Membranoberflache xem;x und Xxpum;x werden ber das Modell fur die
Konzentrationspolarisation aus Kapitel 3.2.2 ermittelt. Fiir die Permeanz L; wird ein fester
Wert fur jede Komponente i angenommen. Die Werte fur die Permeanz L; werden der Tabel-
le 2-1 entnommen und zuvor Uber das molare Volumen bei Standardbedingungen in Stoff-
mengenwerte umgerechnet. Der Permeationsstrom bewirkt eine Abnahme der Stoffmenge
im Feed und eine gleich groRe Zunahme an Stoffmenge im Permeat. Daher wird fir jede
Komponente i die Stoffmengenbilanz auf der Feed- und Permeatseite in jeder Zelle aufge-
stellt. Fur Zelle k gehen die in Abbildung 3-1 rot markierten Stoffstrome gemaf Gl. 3-10 be-
ziehungsweise Gl. 3-11 in die Stoffmengenbilanz ein. Die Indizierung der Stoffstréme orien-
tiert sich an der Zelle, aus der der Stoffstrom in die nachste Zelle stromt. Wenn das Mem-
branmodul im Gegenstrom betrieben wird, wird gemaf Gl. 3-11 zu dem Stoffstrom aus Zelle
k+1 der Permeationsstrom aus Zelle k addiert. Wird das Membranmodul dagegen im Gleich-
strom betrieben, andert sich die Strémungsrichtung und damit die Stoffmengenbilanz auf der
Permeatseite. Dann wird zu dem Stoffstrom aus Zelle k-1 der Permeationsstrom aus Zelle k
addiert. Analoge Bilanzen ergeben sich fiir die Stoffmengenbilanz der Komponente i mit dem
Unterschied, dass nur der Permeationsstrom der Komponente i vom Feedstrom dieser Kom-
ponente subtrahiert und zum Permeatstrom der gleiche Komponente addiert wird.

NE g4 = NE i+ Z_hM,i,k Gl. 3-10
Il
Np = AF g + Z,hM,i,k Gl. 3-11
I
Modellierung der Permeation in ANSYS® FLUENT®

Da die Kompositmembran mit Polyactive® als trennaktiver Schicht und PDMS/PAN als Stiitz-
schicht eine Gesamtdicke < 100 pm hat, wird sie in ANSYS® FLUENT® als zweidimensionale
Flache approximiert. Bei der Geometrieerstellung und anschlieRenden Vernetzung wird sie
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3.2 Modellgrundlagen der Membrantechnik

als undurchlassige Wand abgebildet, die die Fluidraume von Feed und Permeat raumlich
trennt. Erst durch die Implementierung einer benutzerdefinierten Funktion (UDF) kann die
Permeation durch diese Wand modelliert werden. Die Methodik dieser UDF wird in Abbil-
dung 3-2 dargestellt.

Partialdruck auf

der Feed- und Senkenterm auf Quellterm auf der
Permeatseite der Feedseite Permeatseite

auslesen

An Membran
grenzende Zellen —»
identifizieren

Abbildung 3-2: Methodik der benutzerdefinierten Funktion zur Modellierung der Permeati-
on in ANSYS® FLUENT®

Ein Zeiger lauft entlang aller Membranflachen und identifiziert die direkt an die Membran an-
grenzenden Zellen auf der Feed- und Permeatseite. Dazu werden alle Membranflachen zu-
vor zu einem neuen Element mit einer einzelnen Identifikationsnummer zusammengefasst,
damit die UDF anhand dieser Nummer alle Membranflachen erkennt. Aus den Zellen auf der
Feed- und Permeatseite liest die UDF die Stoffmengenanteile der Komponenten und den
Gesamtdruck aus und berechnet die Partialdriicke der Komponenten auf beiden Seiten der
Membran. Uber die Partialdriicke wird die lokale Triebkraft jeder Komponente bestimmt. Mit
der Triebkraft ergibt sich die volumenbezogene Permeationsrate geman Gl. 3-12.

. Ak
Myik=L;- Tk ' (pF,k “XFM,ik ~ Pp XPM,/,k) Gl. 3-12

In Gl. 3-12 steht Au fiir die Flache jeder Zelle k, die auf der Membranoberflache liegt. Die
Werte fiir die Permeanz L; werden der Tabelle 2-1 enthommen und zuvor Uber die Normdich-
ten der Komponenten in Massenwerte umgerechnet. Da in ANSYS® FLUENT® nur Quellen
und Senken von Massen-, Impuls- und Energiedichten mittels UDF definiert werden kénnen,
sind die Permeationsraten auf das Volumen V, der Zelle k zu beziehen. Mit den berechneten
volumenbezogenen Permeationsraten werden auf der Feedseite Massensenken und auf der
Permeatseite gleich groRe Quellen definiert.

Analog wird auch der Enthalpiestrom, der aufgrund der Permeation von der Feed- zur Per-
meatseite stattfindet, auf das Volumen der Zelle bezogen. Die Enthalpiestréme werden ge-
maR Gl. 3-13 Uber die auf der Feedseite ausgelesenen Enthalpien jeder Zelle und der aus
dieser Zelle ubertragenen Gesamtmasse bestimmt. Daraufhin werden eine Energiesenke auf
der Feedseite und eine Energiequelle auf der Permeatseite der Energiebilanz hinzugefiigt.

Ewk = he k- ik Gl. 3-13

Impulsquellen und —senken werden nicht berechnet, da die Geschwindigkeit an der Mem-
branoberflache aufgrund der Wandhaftung gering ist und die Stofflibertragung von der Feed-
seite auf die Permeatseite diffusiv erfolgt.

Zusatzlich wird in der UDF der CO,-Abtrenngrad bestimmt. Dazu werden die CO,-Massen-
strdme jedes Permeatausgangs berechnet, aufsummiert und durch den CO,-Massenstrom
im Feed geteilt. Hierzu sind CO,-Massenanteile und Gesamtmassenstréome an den jeweili-
gen Ein- und Austrittsflachen mittels UDF auszulesen.
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3 Gesamtmodell zur Modulauslegung

3.2.2 Konzentrationspolarisation in Spacer-geflillten Kanalen

Der Stoffmengenanteil der Komponente i an der Membranoberflache, der die Triebkraft der
Permeation durch die Membran beeinflusst, wird Uber die Stoffmengenbilanz in der Konzen-
trationsgrenzschicht auf der Feed- beziehungsweise Permeatseite der Membranoberflache
bestimmt. Die allgemeine differentielle Stoffmengenbilanz der Komponente i einer Mischung
fur ein Volumenelement lautet [75, S. 584]:

oc; " Vv

E+V(c,--v)+VJ,- =R Gl. 3-14
In Gl. 3-14 steht ¢; fir die Konzentration der Komponente i, v fir die Schwerpunkts-
geschwindigkeit und J;" fiir den molaren Diffusionsstrom pro Flacheneinheit. Der volumen-
bezogene Reaktionsterm R auf der rechten Seite der Gleichung fallt weg, da keine chemi-
schen Reaktionen stattfinden. Wenn nicht anders erwahnt, werden zudem nur stationare
Prozesse betrachtet, sodass der erste Term auf der linken Seite der Gleichung, der die zeitli-
che Anderung der Konzentration der Komponente i ausdriickt, wegfallt.

Modellierung der Konzentrationspolarisation in Aspen Custom Modeler®

Aufgrund der in Kapitel 2.4.2 beschriebenen Konzentrationsgradienten orthogonal zur Mem-
bran missen Diffusionsprozesse in dieser Richtung bericksichtigt werden. Die membran-
parallelen Konzentrationsgradienten sind vernachlassigbar klein gegenliiber den membran-
orthogonalen Konzentrationsgradienten, sodass bei der Modellierung in ACM nur Diffusions-
strome orthogonal zur Membran angenommen werden. Unter der Voraussetzung, dass die
Konzentrationsgrenzschicht viel kleiner als die Geschwindigkeitsgrenzschicht ist [76, S. 91],
wird in ACM weiterhin angenommen, dass die membranparallele Geschwindigkeitskompo-
nente vernachlassigbar klein ist. Mit z als der membranorthogonalen Komponente des Orts-
vektors und v, als die membranorthogonale Geschwindigkeitskomponente ergibt sich die in
Gl. 3-15 angegebene Bilanz fur die Stoffmenge der Komponente i:

aci vz O Gl. 3-15
0z 0z

Weiterhin wird im Folgenden davon ausgegangen, dass diffusive Transportprozesse im
Gasgemisch ausschlieRlich durch molekulare Diffusion — hervorgerufen durch Gradienten im
chemischen Potential ( V)7, — stattfinden. Die molekulare Diffusion fir ein Mehrkomponen-
tengemisch wird allgemein durch die in Gl. 3-16 angegebenen Maxwell-Stefan-Gleichungen
beschrieben [77].

n ” ”
a7 (VHi)r, = ZW Gl. 3-16
=1
;#
Hierbei steht ¢, fir die Gesamtkonzentration des Stoffgemisches und D; reprasentiert den
Maxwell-Stefan-Diffusionskoeffizienten einer bindren Mischung der Komponenten i und j. Die
Summe aller Diffusionsstrome ist definitionsgemaR null, sodass bei n Stoffkomponenten im
System nur n-1 unabhangige Maxwell-Stefan-Gleichungen existieren. Daher werden im Fol-
genden die Diffusionsstrome von Argon Uber die SchlieBbedingung aus Gl. 3-17 errechnet.

Ja== Gl. 3-17
J,j#Ar
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3.2 Modellgrundlagen der Membrantechnik

Da die Maxwell-Stefan-Gleichungen die Diffusionsstrome implizit enthalten, werden die Dif-
fusionsstrome fir das Einsetzen in die Stoffmengenbilanz der Komponente i mit dem verall-
gemeinerten Fick'schen Gesetz, Gl. 3-18, beschrieben [75; 77]. Die dafir notwendige Um-
rechnung der Maxwell-Stefan-Diffusionskoeffizienten einer bindren Mischung B; in Diffu-
sionskoeffizienten eines Mehrkomponentengemischs D;, die in dem verallgemeinerten
Fick’schen Gesetz in der Matrix [D] eingesetzt werden, wird im Anhang 8.4 erlautert.

J"=-¢-[D]-Vx Gl. 3-18

Der Vektor J" enthélt die molbezogenen Diffusionsstrdme der Komponenten, die Matrix [D]
die Diffusionskoeffizienten des verallgemeinerten Fick'schen Gesetzes und VX die Gradien-
ten der Stoffmengenanteile. Der Gradient der Stoffmengenanteile wird als konstant tber die
Dicke der Konzentrationsgrenzschicht angenommen, sodass er Uber den Differenzenquo-
tienten aus Gl. 3-19 angenahert wird. Auch hier gilt, dass nur Diffusionsstrome orthogonal
zur Membran — also in z-Richtung — angenommen werden.

Vx. _8X,- NAX,' _ AX,'

'_82~A2_5GS

Gl. 3-19

Da die Dicke der Konzentrationsgrenzschicht dgs unbekannt ist, werden statt der Diffusions-
koeffizienten Stofflibergangskoeffizienten k; zur Beschreibung der Ausgleichstrémung ver-
wendet. Der Stoffiibergang bezeichnet die Stofflbertragung zwischen zwei Phasen uber eine
Phasengrenze — hier von der Gasphase in die Membran [75]. Der Stoffiibergangskoeffizient
ist damit nach Gl. 3-21 definiert als Verhaltnis von Permeationsrate i/ und treibender Kon-
zentrationsdifferenz zwischen Phasengrenze und einem Ort in hinreichend grolem Abstand
zur Phasengrenze Ac; [75, S. 675; 78, S. 55]. Eine weitere Definition des Stofflibergangs-
koeffizienten setzt die Annahme eines rein diffusiven Stofftransports innerhalb der Konzen-
trationsgrenzschicht analog zum Fluidfilm in der Filmtheorie voraus [78, S. 274]. Unter An-
wendung des ersten Fickschen Gesetzes gemal Gl. 3-20 ermdglicht dies — wie in Gl. 3-21
beschrieben — die Definition des Stofflibergangskoeffizienten als Verhaltnis aus Diffusions-
koeffizient D; und Grenzschichtdicke dgs [18, S. 122; 78, S. 275].

. Ac;
n/‘” — DU . l
Ocs

Gl. 3-20

PEELEE Dy Gl. 3-21
Ac;  Ogs
Die Terme der Gl. 3-15 werden (iber die Dicke der Konzentrationsgrenzschicht dgs integriert.
Fir die konvektiven Strome gelten die bereits in Kapitel 3.2.1 beschriebenen flachenspezifi-
schen Stoffmengenstrome. Am Ende der Konzentrationsgrenzschicht entspricht der konvek-
tive Strom der gesamten Permeationsrate ny; gewichtet mit dem Stoffmengenanteil der
Komponente i in der Hauptstromung xeg;. An der Membranoberflache entspricht der konvek-
tive Strom der Permeationsrate der Komponente i h,{’,“-. Damit ergibt sich die Stoffmengenbi-
lanz im Volumenelement in der feedseitigen Konzentrationsgrenzschicht nach Gl. 3-22. Auf-
grund der Bedingung, dass die Summe aller Stoffmengenanteile eins ergeben muss, sind die
Stoffmengenbilanzen linear abhangig voneinander [79]. Daher wird mit Gl. 3-22 der Stoff-
mengenanteil xpv; der Komponente j fur alle Stoffkomponenten des Feedgemisches aufller
Argon bestimmt. Der Stoffmengenanteil von Argon an der Membranoberflache ergibt sich
aus der oben genannten Bedingung. Dieser Modellierungsansatz ist ebenfalls vorteilhaft fir
eine stabilere Berechnung, da die implizite Gl. 3-22 nur fur vier Komponenten ausgewertet
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3 Gesamtmodell zur Modulauslegung

werden muss. Eine analoge Bilanzgleichung gilt auch fiir die Konzentrationsgrenzschicht auf
der Permeatseite.

n n-1
M — XrB,j ‘Zhl(h,j —-C Zk// ‘(XFB,j _XFM,j): 0 Vie{CO,,N;,H,0,0,} GlI.3-22
=1 =1

Der Stoffubergangskoeffizient kann nicht direkt tber Gl. 3-21 berechnet werden, falls die
Dicke der Konzentrationsgrenzschicht nicht bekannt ist. Er ist abhangig vom strdomenden
Medium und den Strémungsbedingungen. Diese Abhangigkeit wird in einer dimensionslosen
Sherwood-Korrelation nach Gl. 3-23 ausgedriickt, wobei die Matrix der Sherwood-Zahlen als
Funktion der Reynoldszahl und der Matrix der Schmidt-Zahlen angegeben wird [80]. Fur ein
Zweistoffgemisch vereinfacht sich Gl. 3-23 zu einer skalaren Gleichung.

[Sh]=v;-Re" -[Sc]"” Gl. 3-23

Die dimensionslosen Kennzahlen sind nach Gl. 3-24 bis Gl. 3-26 definiert. Dabei wird die
Reynoldszahl in der Literatur mit unterschiedlichen Geschwindigkeiten und Langengré3en
gebildet [47]. Diese kénnen jedoch ineinander Uberfluhrt werden. In der vorliegenden Arbeit
wird sie — wenn nicht anders angegeben — mit der physikalischen Geschwindigkeit v und
dem hydraulischen Durchmesser d}, tber Gl. 3-25 berechnet.

[K]- dh
[Sh]= Gl. 3-24
[D]
v-d
Re = vah Gl. 3-25
[Sc]=—1— Gl. 3-26
[D]-p

Die Parameter vy, v, und y; aus Gl. 3-23 sind positiv und werden aus experimentellen Daten
gewonnen. Sie sind abhangig von der jeweiligen Geometrie des Spacers. In der vorliegen-
den Arbeit werden die Kennzahl-Beziehungen aus Gl. 3-27 oder Gl. 3-28 zugrunde gelegt,
die aus Untersuchungen mit verschiedenen Spacern ermittelt wurden. Melin gibt gemag Gl.
3-27 eine allgemeingiiltige Kennzahl-Beziehung an, die unabhangig vom verwendeten Spa-
cer gultig ist, gibt hierfir jedoch keine Fehlerabschatzung an [18, S. 147]. Die Korrelation von
Da Costa sagt gemafll Gl. 3-28 den Stoffiibergang mit einer Abweichung von weniger als
10 % vorher [50]. Sie ermdglicht die Berechnung des Parameters y; aus Gl. 3-23 explizit in
Abhangigkeit der Spacergeometrie — also der Filamentlange /r, des Filamentdurchmessers
dr und des Winkels zwischen den Filamenten unterschiedlicher Orientierung a [50].

Melin [18, S. 147]: Gl. 3-27
[Sh]=0,065-Re%%7 .[sc]*?®
Da Costa [50]:

-0,039 0,086 ) 0,5 )
[Sh]=1,098- G €075 [ sind [2:% -Re%® -[80]0’33 Gl. 3-28
hKanaI 2 IF

Gl. 3-24 bis Gl. 3-26 eingesetzt in Gl. 3-27 oder Gl. 3-28 und Umstellung nach der Matrix der
gesuchten Stofflibergangskoeffizienten [k] ergibt eine Abhangigkeit der Matrix [k] gemaR Gl.
3-29 von der Matrix der Diffusionskoeffizienten [D], welche mit einem reellen Exponenten
Xreen POtenziert ist, und von einem Vorfaktor VF.
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[K]=VF -[D] Gl. 3-29

Die Lésung dieser Gleichung wird im Anhang 8.5 erlautert. Die k; werden in die Stoffmen-
genbilanz aus Gl. 3-22 eingesetzt, sodass mit dieser Bilanz die Stoffmengenanteile an der
Membranoberflache bestimmt werden kdnnen. Diese Stoffmengenanteile eingesetzt in die
Permeationsgleichung nach Gl. 3-8 ergeben die Permeationsstréome unter Beriicksichtigung
der Konzentrationspolarisation. Diejenige Sherwood-Korrelation, die den hdheren Einfluss
auf die Triebkraft hat, wird in der vorliegenden Arbeit verwendet, um eine konservative Ab-
schatzung der Abtrennperformance zu erhalten. Die Auswahl wird in Kapitel 5.2.2 getroffen.

Modellierung der Konzentrationspolarisation in ANSYS® FLUENT®

In ANSYS® FLUENT® wird statt der Stoffmengenbilanz die Massenbilanz einer Zelle direkt an
der Membranoberflache gelést. Da ANSYS® FLUENT® die Fluidrdume auf der Feed- und
Permeatseite dreidimensional aufldst und mit der raumlichen Diskretisierung in Volumenele-
mente unterteilt, werden in der Massenbilanz auch die Gradienten in allen drei Raumrichtun-
gen beriicksichtigt, sodass sich analog zur Gl. 3-15 die Massenbilanz in der Konzentrations-
grenzschicht gemaf Gl. 3-30 ergibt.

V(p’ 'V)+ij” =0 Gl. 3-30

Hierbei steht p; fur die Partialdichte der Komponente i, v fir die Schwerpunktgeschwindigkeit
und /',-" kennzeichnet den massenbezogenen Diffusionsstrom. Die molbezogenen Diffu-
sionsstrome werden aus dem verallgemeinerten Fick’schen Gesetz aus GI. 3-18 bestimmt
und (iber die Molmasse in die massenbezogenen Diffusionsstréme j' umgerechnet. Die
Gradienten der Stoffmengenanteile der Komponente i werden jedoch nicht wie in GI. 3-19 als
linear zwischen Membranoberflache und Ende der Konzentrationsgrenzschicht angenom-
men, sondern in jeder Zelle exakt ausgewertet. Damit entfallt die Bestimmung der Stoffuber-
gangskoeffizienten mittels der Sherwood-Korrelationen. Allerdings ist zu bertcksichtigen,
dass in ANSYS® FLUENT® die Maxwell-Stefan-Diffusionskoeffizienten B; mit der in Anhang
8.4 erlauterten Vereinfachung berechnet werden, die eine Abweichung von den realen B;um
ca. 3 % bedeuten.

3.2.3 Druckverlust im Membranmodul und Verteilsystem

Druckverlust bezeichnet die irreversible Anderung des Druckes durch Wandreibung und in-
nere Reibung beziehungsweise Verwirbelung [33]. Allgemein wird der Druckverlust auf den
dynamischen Druck bezogen, wie in Gl. 3-31 dargestellit.

-2
PV |, .
Ap = 2 [/\ a+ZC,J Gl. 3-31

Der erste Term in der Klammer reprasentiert den Druckverlust durch Wandreibung. Bei ein-
facher Rohrstromung ist der Faktor a das Verhaltnis von Rohrlange zum hydraulischen
Durchmesser. Die Rohrreibungszahl A ist bei laminarer Strdmung in erster Naherung nur
abhangig von der Reynoldszahl wahrend bei turbulenter Stromung die Wandrauigkeit als
EinflussgréRe hinzukommt. Einbauten im durchstrdmten Hohlraum, die die Richtung der
Stromlinien andern, sorgen fir zusatzliche innere Reibung zwischen den Fluidteilchen und
fur eine Verwirbelung der Strdmung. Der durch Bauteil i verursachte Druckverlust wird Gber
den Widerstandsbeiwert ; reprasentiert. Er ist fur Einbauten wie Ventile, Klappen und weite-
re Bauteile aus Tabellenwerken zu entnehmen oder experimentell zu bestimmen. Falls — wie
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in der Literatur iblich — dieser Widerstandsbeiwert den gesamten und nicht nur den Druck-
verlust zusatzlich zur Wandreibung angibt, muss in Gl. 3-31 der Faktor a bei Einbauten zu
null gesetzt werden.

Strémungen in Membranmodulen mit Flachmembranen haben den weitaus gréRten Anteil an
Druckverlust in den Spacer-gefillten Kanalen. Dabei sind Spacer wie zusatzliche Einbauten
im Stromungskanal zu behandeln. Die Abtrennperformance des Moduls hangt wesentlich
von den membranparallelen Druckverlusten auf der Feed- und Permeatseite ab, da die
Triebkraft der Permeation, wie in Kapitel 3.2.1 erlautert, die Partialdruckdifferenz ist.

Die in Kapitel 2.4.2 beschriebenen Druckverlust-Komponenten in Spacer-gefiillten Kanélen
werden in einer allgemeinen Bestimmungsgleichung geman Gl. 3-32 zusammengefasst. Der
Druckverlust Ap pro durchstromte Kanalldnge / ist analog zum ersten Term der GI. 3-31 pro-
portional zum dynamischen Druck pgy. Laut Gl. 3-32 ist die Proportionalitdtskonstante statt
der Rohrreibungszahl A hierbei der Widerstandsbeiwert ¢, welcher Spacer-spezifisch in der
Uber GI. 3-33 gegebenen Abhangigkeit zur Reynoldszahl gesetzt wird [50]. Anders als bei
der Druckverlustberechnung fiir Bauteile, bei der der Gesamtdruckverlust zwischen Anfang
und Ende des Bauteils ohne Bertcksichtigung der Lange bestimmt wird, wird der Druckver-
lust in Spacer-gefillten Kanalen auf die Kanallange / bezogen. Fur die korrekte Dimensionie-
rung geht daher zusétzlich der hydraulische Durchmesser d,, des Spacer-gefillten Kanals in
die Druckverlustcharakteristik ein. Fir den in der vorliegenden Arbeit angenommenen Spa-
cer gelten — wenn nicht anders erwahnt — die experimentell ermittelten Parameter A = 44 und
b =-0,55 fir GI. 3-33 [81].

-2
A GV
| - pdyn dh_ 2'dh Gl. 3-32
mit £ = A-Re® Gl. 3-33

Modellierung des Druckverlustes in Aspen Custom Modeler®

Fiir die Modellierung des Druckverlustes in Aspen Custom Modeler® werden Gl. 3-32 und GI.
3-33 direkt verwendet. Dabei entspricht die Lange / der Lange einer Zelle gemal Abbildung
3-1. Die so berechnete Druckdifferenz ist der Druckverlust zwischen zwei benachbarten Zel-
len. Die zur Berechnung notwendige Uberstrémungsgeschwindigkeit ergibt sich aus dem
Massenstrom, der Fluiddichte und der Kanalgeometrie. Der hydraulische Durchmesser wird
Uber Gl. 2-11 beziehungsweise Gl. 2-12 ermittelt.

Modellierung des Druckverlustes in ANSYS® FLUENT®

Zur korrekten Bestimmung des realen Abtrenngrades in den CFD-Simulationen muss der
durch die Spacer verursachte Druckverlust abgebildet werden. Dazu wird in der vorliegenden
Arbeit ein Ersatzmodell in ANSYS® FLUENT® entwickelt, welches in Kapitel 4.1.2 vorgestellt
wird.

Die Druckverluste in den Anschlussrohren haben einen Einfluss auf die Wahl der Modulan-
zahl und die Modulverschaltung, sodass die Druckverluste in den Rohrleitungen mit GI. 3-31
abgeschatzt werden. Je nach Strémungsform und relativer Rauigkeit des Rohres wird eine
Formel aus Tabelle 8-4 im Anhang 8.6 fiir die Berechnung der Rohrreibungszahl herangezo-
gen.
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3.3 Grundlagen fluiddynamischer Simulationen

Die Strémungssimulationen werden mit dem Computerprogramm ANSYS® FLUENT® durch-
gefiihrt. In einem ersten Schritt wird die Geometrie eines Bauteils, durch welches das Fluid
strdmt, in einem Konstruktionsprogramm entworfen und aus dieser Geometrie der Fluidraum
als Negativ des Bauteils erstellt. Zur ortsaufgelésten Simulation der Strémung in ANSYS®
FLUENT® wird eine Kontrollvolumentechnik angewandt. Dabei wird das gesamte Gebiet dis-
kretisiert und damit in Zellen beziehungsweise Kontrollvolumina unterteilt. Die Diskretisierung
des Strdmungsgebiets — im Folgenden auch Vernetzung’ genannt — mit ANSYS® ICEM
CFD™ wird in Kapitel 3.3.1 vorgestellt. Fiir jedes Kontrollvolumen werden die Bilanzglei-
chungen fir Masse, Impuls und Energie im Stromungsloser iterativ gelést. Dazu werden die
bilanziellen Gleichungen in jedem Kontrollvolumen integriert, um algebraische Gleichungen
zu erhalten. Diese diskretisierten Gleichungen werden linearisiert und anschlieRend gelost.
Die Bilanzgleichungen werden in Kapitel 3.3.2 erlautert. Zusatzlich werden weitere physikali-
sche Modelle angewandt, die in Kapitel 3.3.3 und 3.3.4 beschrieben werden. Vor Beginn des
Iterationsprozesses kénnen an besonderen Stellen wie beispielsweise bei Strémungseintrit-
ten benutzerdefinierte Profile vorgegeben werden. Uber diese Profile werden Randbedin-
gungen wie Geschwindigkeits- oder Temperaturprofile an bestimmten Geometrien festgelegt.

Wie in Kapitel 3.1 beschrieben, ist es das wesentliche Ziel der Strémungssimulationen in der
vorliegenden Arbeit, die Strdmungsverteilung im Membranmodul zu visualisieren und die
Auswirkung dieser Strémungsverteilung auf die Abtrennperformance zu untersuchen. Dazu
wird ein dreidimensionales Modell des Membranmoduls erstellt und simuliert. Obwohl das
Bauteil geometrisch spiegelsymmetrisch ist, bedeutet dies aufgrund von Strémungsablo-
sungen nicht, dass auch die Strémung spiegelsymmetrisch ist. Daher wird das volle Mem-
branmodul mit den in Kapitel 3.3.1 vorgestellten Methoden abgebildet und berechnet. Um die
Rechenzeit dennoch gering zu halten, wird das Werkzeug ANSYS® ICEM CFD zur r&umli-
chen Diskretisierung angewandt, welches komplexe Geometrien in Hexaeder unterteilen
kann, durch die weniger Zellen bendtigt werden.

3.3.1 Diskretisierung des Stromungsgebiets

In der vorliegenden Arbeit werden die Geometrien der Membranmodule in dem ANSYS®
eigenen Geometriewerkzeug der ANSYS® Workbench™ erstellt. Dabei wird von dem realen
Bauteil abstrahiert, ohne die wesentlichen Formen des Fluidraums zu verandern. Allerdings
werden fertigungstechnische Komponenten wie Schwei3nahte oder Verschraubungen nicht
berlcksichtigt. Die in Kapitel 2.4.1 beschriebene thermische Verschweillung der Membran-
taschen wird mit einer vereinfachten Geometrie angenahert. Der Innenraum des Membran-
moduls bildet den Fluidraum. In der vorliegenden Arbeit werden Interaktionen der Strémung
mit den Festkorpern des Moduls vernachlassigt und nur der Fluidraum — also der Hohlraum
des Bauteils — flr die Stromungssimulationen verwendet. Dazu wird ein Negativ des Bauteils
gebildet, indem der Hohlraum an den Ein- und Ausgangen des Bauteils virtuell durch eine
Flache abgegrenzt und gefiillt wird. Dieses Fluidvolumen bildet die Grundlage fiur die Ver-
netzung. Vor der Vernetzung ist es jedoch meist sinnvoll, einen Kérper in mehrere Abschnitte
zu unterteilen und damit mehrere Einzelkdrper zu erhalten. Zum einen mussen Teilgebiete
mit bestimmten Eigenschaften wie beispielsweise pordser Korper als ein separates Teilvo-
lumen behandelt werden, da fir dieses Teilvolumen besondere Gleichungen geldst werden
mussen. Zum anderen ist die Unterteilung flr bestimmte Vernetzungsmethoden notwendig.

" Das Ergebnis der rdumlichen Diskretisierung wird auch Rechengitter oder Rechennetz genannt,
weshalb die Diskretisierung auch als Vernetzung bezeichnet wird.
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Die Strémungssimulationen in ANSYS® FLUENT® werden mit der Finite-Volumen-Methode
durchgefiihrt. Daher werden das gesamte Gebiet und damit jeder Einzelkorper in diskrete
Volumina eingeteilt. Diese Volumina werden auch Zellen genannt. Da die Strdmungsvertei-
lung unsymmetrisch im Membranmodul erfolgt, werden ausschlieflich dreidimensionale Mo-
delle vernetzt. Fiir die Vernetzung bietet ANSYS® mehrere Programme an, von denen in der
vorliegenden Arbeit ausschlieRlich ANSYS® Meshing™ und ANSYS® ICEM CFD™ ange-
wandt und somit im Folgenden beschrieben werden.

Generell gibt es vier Grundformen von Volumenelementen, mit denen der Fluidraum in Zel-
len unterteilt werden kann. Dies sind die in Abbildung 3-3 abgebildeten Tetraeder, Pyrami-
den, Prismen und Hexaeder. Tetraeder bieten die Mdglichkeit, einen hohen Automatisie-
rungsgrad bei der Diskretisierung auszunutzen und komplexe Geometrien zu vernetzen. Bei
einem konformen Netz liegen die Knotenpunkte benachbarter Zellen ibereinander, sodass
zwischen den Zellen nicht interpoliert werden muss. Damit ein konformes Netz erstellt wird,
werden Pyramiden-Zellen bei dem Ubergang zwischen Hexaeder zu Tetraeder-Zellen einge-
fugt. Bei der Vernetzung des Teilkdrpers mit Tetraedern wird dabei ein Algorithmus ange-
wandt, der diese Pyramiden-Zellen an dem Ubergang generiert. Wird zuerst der Kérper mit
Tetraeder-Zellen vernetzt, ist eine anschlieBende Vernetzung eines Nachbarkérpers mit He-
xaedern nicht moglich, da nachtraglich keine Pyramiden-Zellen in den Teil mit Tetraedern
eingefugt werden kénnen. Daher ist die Reihenfolge bei der sequentiellen Vernetzung wich-
tig. Prismen kénnen eingesetzt werden, wenn das Hauptvolumen mit Tetraedern vernetzt
wird und die Grenzschicht am Rand des Fluidraums feiner aufgelést werden soll. Eine Ver-
netzung mit Hexaedern bietet das Potential, die Anzahl der benétigten Elemente bezie-
hungsweise Zellen zu reduzieren und damit die Rechenzeit zu verkirzen [82, S. 223]. Zu-
dem reduziert das Hexaeder-dominante, strukturierte Netz den numerischen Fehler, da zwei
Zellflachen orthogonal zur Strdmungsrichtung angeordnet werden kénnen und sich einfache
Nachbarschaftsbeziehungen ergeben [83]. Daher ist eine Vernetzung mit einem mdglichst
hohen Anteil an Hexaeder-Zellen anzustreben.

a)

d)

Abbildung 3-3:  Grundformen von dreidimensionalen Zellen bei der Vernetzung des Stro-
mungsgebietes: a) Tetraeder, b) Pyramide, c) Prisma, d) Hexaeder

In dem Werkzeug ANSYS® Meshing™ kann das Bauteil durch vier Methoden mit diesen He-
xaeder-Zellen vernetzt werden. Die erste Methode ist die Sweep-Methode. Hierbei werden
zwei topologisch gegeniiberliegende Flachen eines Teilkdrpers automatisch identifiziert be-
ziehungsweise vom Benutzer gewahlt. Auf der einen Flache wird ein Oberflachengitter aus
Dreiecken und Vierecken erzeugt und dieses Gitter wird durch den Teilkérper bis zur zweiten
Flache gezogen [82]. Somit wird ein Netz aus Hexaedern und Prismen generiert. Nicht jeder
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Korper ist mit der Sweep-Methode vernetzbar. Wird der Korper zuvor in geeignete Teilkorper
unterteilt, ist die Methode bei diesen Teilkérpern anwendbar. Bedingungen zur Anwendung
dieser Methode werden in [82] erlautert. Die zweite Methode, ein Rechengitter mit nahezu
ausschliellich Hexaeder-Zellen zu erstellen, ist die Assembly-Vernetzung mittels der
CutCell-Methode. Bei ihr wird das gesamte Gebiet auf einmal vernetzt, sodass besondere
Einstellungen fiir einzelne Teilkdrper nicht berlicksichtigt, sondern nur globale Einstellungen
vorgenommen werden kénnen. Um das Gebiet wird eine Box erstellt, welche unter Bertick-
sichtigung von Randbedingungen bezlglich der maximalen und minimalen ZellgréRe in klei-
nere Boxen unterteilt wird. Die dritte Methode ein Hexaeder-dominantes Netz zu generieren,
ist die Hex Dominant-Methode. Auch hier wird der Kérper hauptsachlich mit Hexaeder-Zellen
aufgefillt. Diese Technik lohnt sich vor allem, wenn groRe Volumina ausgefullt werden mis-
sen. Nachteilig ist, dass bei dinnen Kérpern die Anzahl an Zellen im Gegensatz zu der Ver-
netzung mit Tetraedern ansteigen kann [82, S. 165]. Die vierte Methode — die Multizone-
Methode — basiert auf einem Ansatz, bei dem wie in ANSYS® ICEM CFD™ Blécke angelegt
werden. Allerdings werden diese Blocke automatisch erstellt. Die Kanten der Blécke werden
automatisch mit Linien des Teilkérpers und die Flachen der Blocke automatisch mit Oberfla-
chen des Teilkorpers assoziiert. Die Blocke werden hauptsachlich mit Hexaeder-Zellen ver-
netzt und das Netz wird auf die Teilkdrper Ubertragen.

Die vier genannten Methoden haben entweder einen begrenzten Einsatzbereich oder sind
nicht ausreichend kontrollierbar bei inhomogenen Geometrien. Dagegen bietet das Werk-
zeug ANSYS® ICEM CFD™ die Méglichkeit, ein vollstandig strukturiertes Netz — das heidt
mit Hexaedern vernetztes Netz — auch bei maRig komplexen Geometrien zu erstellen und
dabei die Vernetzung manuell steuern zu kénnen. Bei komplexen Geometrien ist jedoch
auch bei diesem Werkzeug eine Vernetzung eines Teilgebiets mit Tetraedern unumganglich.
Die Vernetzung mit ANSYS® ICEM CFD™ basiert auf der Blocking-Methode, wobei die BI6-
cke vom Benutzer manuell definiert und auf die Geometrie assoziiert werden. Bei der Block-
erstellung kann entweder das Top-Down- oder das Buttom-Up-Prinzip verwendet werden.
Das Top-Down-Prinzip startet mit einem groRen Block, der das gesamte Gebiet umfasst.
Dieser wird in mehrere kleine Blocke geschnitten, um so die Geometrie des Gebietes abzu-
bilden. Beim Buttom-Up-Prinzip werden ausgehend von der Oberflaiche des Gebietes direkt
kleine Blocke extrudiert. In der vorliegenden Arbeit wird ausschlief3lich das Top-Down-Prinzip
angewandt, dessen Methodik in Abbildung 3-4 dargestellt ist.

Zunachst wird wie erwahnt ein groRer Block erstellt, welcher den gesamten Korper umfasst.
Dieser wird in mehrere Einzelblécke geschnitten, die der Geometrie des Korpers angepasst
sind. Uberflissige Blécke, die auRerhalb des zu simulierenden Gebiets liegen, werden ge-
I6scht. Daraufhin wird den geometrischen Elementen des Kérpers das Element der entspre-
chenden Dimension des den Teilkdrper umfassenden Blocks zugewiesen. Beispielsweise
wird der Kante des Teilkdrpers die Kante des zugehdrigen Blocks zugewiesen. Danach wer-
den die Kanten manuell eingeteilt, sodass die Auflosung jedes Teilkdrpers in allen drei Di-
mensionen vom Benutzer festgelegt werden kann. Bereiche im Stromungsgebiet, die im Fo-
kus der Untersuchung liegen, kdnnen geometrisch héher aufgeldst werden, indem die Eintei-
lung der Kanten inhomogen erfolgt. Sind alle Kanten aufgeteilt, wird ein Pre-Mesh generiert,
welches das Rechengitter visualisiert und berechnet. Fur das berechnete Pre-Mesh kann die
Netzqualitat gepruft werden. Ist sie ungeniigend, werden ein oder mehrere Schritte der Ver-
netzung wiederholt. Im Falle einer guten Netzqualitdt wird das Netz exportiert, damit es in
FLUENT® eingelesen werden kann. Bei leichten Anderungen in der Geometrie kann die Ein-
teilung in die Blécke Gbernommen und somit schnell ein neues Netz generiert werden.
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Block erstellen Block schneiden Uberfliissige Bldcke [dschen

Netzqualitat prifen Pre-Mesh Kanten einteilen Zuweisung

Abbildung 3-4:  Vernetzungsmethodik in ANSYS® ICEM CFD™ nach dem Top-Down-
Prinzip in Anlehnung an [84; 85]

Das wichtigste Kriterium fiir die Bewertung der Netzqualitat ist die Verformtheit— auch Skew-
ness genannt — des Netzes beziehungsweise einzelner Zellen. Die Skewness wird fir AN-
SYS® Meshing™ (iber GI. 3-34 bestimmt [82, S. 134]. In ANSYS® ICEM CFD™ wird dagegen
die Equiangle Skewness als BewertungsgroRe verwendet, die sich durch Subtraktion der
Skewness von dem Wert eins ergibt [86, S. 426].

emax _Oe .Oe _@min
180-0, = 0O,

Skewness—max{ Gl. 3-34
In Gl. 3-34 stehen O, und O, flir den maximalen beziehungsweise minimalen Winkel zwi-
schen zwei Kanten einer Zelle. O, gibt den optimalen Winkel einer Zelle an. Dieser Winkel ist
der Winkel eines gleichseitigen Grundkorpers und liegt fur Tetraeder bei ©, = 60° und fir
Hexaeder bei ©, = 90°. Die Skewness kann Werte zwischen null und eins annehmen. Fir
die Skewness einer Zelle sind Werte oberhalb von 0,95 zu vermeiden [83]. Zellen mit der
gleichen Skewness beziehungsweise Equiangle Skewness kénnen im abgebildeten Netz
visualisiert beziehungsweise hervorgehoben werden. Damit ist es mdglich, Zellen mit
schlechter Qualitat zu lokalisieren, um MaRRnahmen zur Verbesserung der Netzqualitat ziel-
gerichtet durchfuihren zu kénnen.

Bei dem Ubergang von einem groRen Volumen zu mehreren kleinen Volumina muss ge-
wabhrleistet sein, dass alle Teilvolumina ausreichend genau aufgelést sind. Dabei missen
auch in den kleinen Volumina — wie beispielsweise in schlanken Kanalen — mehr als zwei
Zellen Ubereinander orthogonal zur Hauptstrdmungsrichtung dieses Strémungsgebiet abbil-
den. Ansonsten wirde aufgrund der Bedingung, dass an der Wand die Geschwindigkeit
gleich null wird, der gesamte Bereich die Geschwindigkeit null haben. Wirde das grof3e Vo-
lumen mit dieser feinen Auflésung ausgefillt, ware die Anzahl an Zellen in diesem Bereich
zu groB. In der vorliegenden Arbeit wird die so genannte Refinement-Funktion genutzt, um
einen Ubergang zwischen dem groben und feinen Netz zu generieren. Hierbei wird die An-
zahl an Zellen in einer Raumrichtung sprunghaft um einen Skalierungsfaktor geandert. Dabei
entsteht ein nicht-konformes Netz, sodass zwischen den Zellen interpoliert wird [87].
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3.3.2 Bilanzgleichungen der Fluiddynamik

Im folgenden Kapitel werden zunachst die Bilanzgleichungen fiir die Masse, den Impuls und
die Energie dargestellt, die die Grundlage der Berechnung des Stromungsfeldes bilden. Die
Lésung dieser nicht-linearen, partiellen Differentialgleichungen erfolgt in einem Prozess, der
nachfolgend beschrieben wird. AnschlieBend werden zwei Programmelemente vorgestellt,
die diesen Lésungsprozess beschleunigen. Zum einen kénnen geeignete Startldsungen vor
der ersten Iteration mit der Initialisierung und mit benutzerdefinierten Profilen vorgegeben
werden. Zum anderen kann der Lésungsprozess mittels Parallelisierung auf mehrere Pro-
zessoren aufgeteilt werden.

Eine skalare Grofie ¢ andert sich innerhalb eines infinitesimalen Volumenelements 9V zeit-
lich nur durch Konvektion und verallgemeinerte Leitung Uber die Oberflache des Volumens
sowie durch Quellen innerhalb dieses Volumens. Daher gilt fir jeden Punkt innerhalb dieses
Volumenelements die allgemeine differenzielle Bilanzgleichung gemaft Gl. 3-35 in Anleh-
nung an [88, S. 25]. Die Volumenelemente in den Stromungssimulationen sind die durch die
in Kapitel 3.3.1 beschriebene Unterteilung des Gebiets erhaltenen Zellen.

dp-¢

—— =—(Vp-pV+ VI |+ Ss Gl. 3-35
Ot Konveki Tei et
Akkumulation onvektion  alig. Leitung Quelle

Aus dieser allgemeinen Bilanzgleichung ergeben sich in Anlehnung an [89, S. 2f, S. 124 und
S. 177] die Massenbilanz gemaR Gl. 3-36, die Massenbilanz der Komponente i, Gl. 3-37, die
Impulsgleichung fir alle drei Raumrichtungen, Gl. 3-38 und die Energiegleichung, GI. 3-39.

op _
5 | Ve J* Sm Gl. 3-36
Akkumulation Konvektion Quelle
op; _ _ : s .
-~ Vp; -V + Vj; |+ i Vi e{COz,Nz,H2O,02,AI'} Gl. 3-37
—
. Konvektion  Diffusion Quelle/Reaktion
Akkumulation
op-v . = _
=—|Vp-v-v+ Vp + V(T) + p-g + S, Gl. 3-38
ot ——— " o " ’
) Konvektion  Druckénderung ) Gravitation  Quelle/Krafte
Akkumulation Reibung

op-E _ = . -
@=Ly —(p-E+p)-V+ Ag-VT +(reff~v)— E hi-Jj |+ Sy Gl. 3-39
Ha,t_/ St 3 i — i Reaktion
Akkumulation Konvektion Warmeleitung Dissipation ﬁ/_‘ |
iffusion

Da in der allgemeinen Bilanz schon die Massendichte in dem Akkumulations- und dem Kon-
vektionsterm enthalten ist, ergibt sich die Massenbilanz, indem die skalare GroR3e gleich eins
gesetzt wird. Der Quellterm S,, ist fiir gewohnlich gleich null, da die Masse eine Erhaltungs-
groRe ist. In ANSYS® FLUENT® kénnen in Teilgebieten des simulierten Volumens jedoch
Massenquellen modelliert werden, wenn zum Beispiel der eigentliche Zulaufkanal zu klein ist
und nicht mitmodelliert werden soll. In der vorliegenden Arbeit dient diese Massenquelle da-
zu, den Stofftransport durch eine dichte Wand — die Membran — zu modellieren. Auch ein
Massenubergang aus der dispersen Phase in die kontinuierliche Phase zum Beispiel durch
Verdampfung kann mit diesem Quellterm erfasst werden [89, S. 2].
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Fir die Massenbilanz der Komponente i wird als skalare GréRe der Massenanteil dieser
Komponente verwendet. Der Quellterm S; in dieser Gl. 3-37 beschreibt neben den fir die
Gesamtmasse genannten Quellen auch die Anderung der Masse der Komponente i durch
chemische Reaktionen. Der verallgemeinerte Leitungsterm entspricht hier der Diffusion einer
Komponente in einem Mehrkomponentengemisch, die bereits in Kapitel 3.2.2 fiir die Kon-
zentrationsgrenzschicht beschrieben ist.

Die Impulsgleichung gemaf Gl. 3-38 lasst sich auch aus dem Kraftegleichgewicht des zwei-
ten Newtonschen Gesetzes herleiten, in dem die Summe der Volumen- und Oberflachen-
kréfte der zeitlichen Impulsénderung gleichgestellt wird. Aus der zeitlichen Anderung des
Impulses resultieren der Akkumulations- und Konvektionsterm der Gl. 3-38. Als Volumenkraft
wird hier ausschlieBlich die Gravitationskraft als Produkt aus Dichte p und Gravitations-
konstante g berlcksichtigt. Zu den Oberflachenkréaften zahlen der Druck und die Reibungs-
krafte. Weitere Krafte sowie benutzerdefinierte Impulsquellen kénnen durch den Term S
implementiert werden.

In Gl. 3-39 steht E fur die Gesamtenergie, die sich gemaf Gl. 3-40 aus der inneren Energie u
und der kinetischen Energie zusammensetzt. Die innere Energie wiederum ergibt sich aus
der Enthalpie h vermindert um die Volumenarbeit.

v v
E= u + — = h - L T Gl. 3-40
. ' 2 . Jo) 2 .
innere Energie Enthalpie
kinetische Energie Volumenarbeit

Die Akkumulations- und Konvektionsterme resultieren aus der zeitlichen Anderung der Ge-
samtenergie. Ein Enthalpiestrom ergibt sich aufgrund des Diffusionsstroms der Komponente
i. Zuséatzlich reprasentieren der zweite und dritte Term der rechten Seite von Gl. 3-39 die
Warmeleitung innerhalb der Fluidphase mit A¢ als effektiver Warmeleitfahigkeit beziehungs-
weise die Warmeentwicklung aufgrund von Dissipation. Der Produktionsterm S, beinhaltet
die Reaktionsenthalpie, falls chemische Reaktionen stattfinden, und einen benutzerdefinier-
ten Quellterm. In der vorliegenden Arbeit wird dieser Quellterm genutzt, um die Enthalpie des
durch die Membran permeierenden Stoffstroms von der Feed- auf die Permeatseite zu
transportieren.

Der Losungsprozess dieser Bilanzgleichungen wird im Anhang 8.7 beschrieben.

3.3.3 Turbulenzmodellierung

Im Gegensatz zu laminaren Strdmungen sind turbulente Strdmungen durch eine statistische
Schwankung der Geschwindigkeit in allen drei Dimensionen gekennzeichnet, bei der chaoti-
sche Verwirbelungen entstehen. Die Entstehung dieser UnregelmaRigkeiten in der Strémung
hangt von der Geschwindigkeit, der Dichte und dynamischen Viskositat des Fluids und der
charakteristischen Lange des durch- beziehungsweise angestrémten, festen Korpers ab. Aus
diesen Groflen wird die dimensionslose Reynoldszahl gemaf Gl. 3-25 gebildet. Die kritische
Reynoldszahl fir Rohrstromungen liegt abhéngig von der Rauigkeit der Rohrwand und weite-
ren exogenen Stromungsstérungen bei 2000 bis 4000. In diesem Bereich der Reynoldszahl
findet ein Ubergang zwischen laminarer und turbulenter Strémung statt. Haufig wird als fes-
ter Grenzwert eine Reynoldszahl von 2300 angegeben [90, S. 145]. Technische Gas-
strdmungen in Rohren sind in der Regel turbulent, da sie aufgrund der Rohrdurchmesser und
Stréomungsgeschwindigkeiten eine Reynoldszahl > 2300 aufweisen.
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GroRe Wirbel zerfallen dabei als Folge von Instabilitaten in kleine Wirbel bis die kleinsten
Wirbel durch innere Reibung zu Warme dissipieren [91]. Die aufgeldste Darstellung dieser
sogenannten Energiekaskade der Turbulenz in CFD-Simulationen ist nur mittels direkter nu-
merischer Simulation moéglich. Hierflr muss das Strdmungsgebiet rdumlich so stark aufgelost
werden, dass die kleinsten Wirbel dargestellt werden kénnen. Diese Auflésung der kleinsten
Wirbel bedeutet sehr hohe Rechenzeiten und ist fiir die Simulationen der vorliegenden Arbeit
nicht notwendig.

Daher wird der Ansatz der Reynoldsmittelung zur Modellierung der Turbulenz verwendet.
Hierbei wird angenommen, dass sich jede Grofke ¢ gemal Gl. 3-41 in einen gemittelten und
einen zeitlich fluktuierenden Anteil aufspaltet.

o= &+ & Gl. 3-41
gemittelter Wert  Fluktuation

Dieser Ausdruck wird in die in Kapitel 3.3.2 vorgestellten Erhaltungsgleichungen eingesetzt
und die Erhaltungsgleichungen werden Uber ein Zeitintervall T zeitlich gemittelt. Dieses Zeit-
intervall ist groRer als die Schwankungsdauer und geringer als jede Instationaritat einer Gro-
Re [92]. Diese Mittelung — auch Reynoldsmittelung genannt — ergibt die Reynolds-gemittelten
Navier-Stokes Gleichungen gemafy Gl. 3-42 und Gl. 3-43. Bei der Mittelung ist zu beachten,
dass die Mittelung eines gemittelten Wertes wieder den Mittelwert ergibt und die Mittelung
der FluktuationsgroRe per Definition null ist. Die Mittelung des Produktes zweier Fluktua-
tionsgroRen ist jedoch nicht null, sodass in Gl. 3-43 ein Term Ubrig bleibt, der von Fluktua-
tionsgroRen abhangig ist. Er wird Reynoldscher Spannungstensor genannt. Zur einfacheren
Darstellung wird die Mittelung nur bei dem Reynoldschen Spannungstensor durch einen
Querbalken gekennzeichnet.

o, o(p-vi)

-0 _3-
= ax,- Gl. 3-42

P 4 Vj op 0 ov; ov; 2 ov,
= 4 - L —=-_"=.0. - —
Z aX,' Z@Xj \‘r’ [6XJ 6X,- 3 i Z@X,

J

3 - Gl. 3-43
*Za S ]
J

i

N/
Reynoldscher

Spannungstensor

Der Reynoldsche Spannungstensor wird Gber Turbulenzmodelle bestimmt, damit die Impuls-
gleichung Gl. 3-43 gel6dst werden kann. Bindeglied zwischen Impulsgleichung und Turbu-
lenzmodell ist die Theorie von Boussinesq. In ihr ist der Reynoldsche Spannungstensor tiber
die turbulente Viskositét n;, die eine HilfsgroRe und keine physikalische Grofte darstellt, mit
den mittleren Geschwindigkeitsgradienten gemaf Gl. 3-44 zu verknupfen [89, S. 42].

"o ov; ov
T =-pviv; =n axl ~50 Z ’J k-5 Gl. 3-44
1

In Gl. 3-44 steht k fur die turbulente kinetische Energie und das §; fiir das Kronecker-Delta.
Es gibt verschiedene Turbulenzmodelle, die sich jeweils fiir bestimmte Stromungen eignen
und zur Bestimmung der turbulenten Viskositat genutzt werden. Das gelaufigste Modell ist
das k-e-Modell. Es ist relativ einfach zu implementieren, liefert fur die meisten Strémungen —
vor allem fir Strémungen im wandfernen Bereich — ausreichend genaue Ergebnisse und
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konvergiert stabil [93]. Es hat jedoch Schwachen bei der Abbildung von druckinduzierten
Stréomungsablésungen und fir die Strdmung im wandnahen Bereich muss eine Wand-
funktion eingesetzt werden [93]. Das k-w-Modell liefert auch fir die Strémung in Wandnahe
ohne Wandfunktion gute Ergebnisse und kann auch Strémungsabldsungen adaquat wieder-
geben. Das Scherspannungstransport k-w-Modell (SST k-w-Modell) vereinigt die Vorteile
des k-e-Modells in der Hauptstrdomung und des k-w-Modells in Wandnahe und bei Stro-
mungsablésungen. Es besteht aus dem k-w-Modell und einem modifizierten k-e-Modell, die
durch eine Mischungsfunktion miteinander gekoppelt sind. Diese Mischungsfunktion ist der-
art gestaltet, dass in Wandnahe das k-w-Modell und in der Hauptstromung das modifizierte
k-e-Modell aktiviert wird [89, S. 62]. Um den gesamten Fluidraum adaquat mit turbulenter
Strémung abbilden zu kénnen, wird das SST k-w-Modell in der vorliegenden Arbeit ange-
wandt. Die Transportgleichungen dieses Modells fur die turbulente kinetische Energie k und
die spezifische Dissipationsrate w sind in Gl. 3-45 und GI. 3-46 gegeben.

at ax,  ox | € ox

2(p-k) olpkvy) o [ o

T .]+ék ~Y, +S, Gl. 3-45

ot OX; OX

o(p-w) dp-w-vj) o (r ow
w
J J

+ = J+Gw—Yw+Dw+Sw Gl. 3-46
Xj

Wahrend ék und G, Terme zur Erzeugung fir die turbulente kinetische Energie und die spe-
zifische Dissipationsrate durch gemittelte Geschwindigkeitsgradienten reprasentieren, sind
Sk und S, benutzerdefinierte Quellterme dieser Grélken. [, und I, stehen flir das effektive
Diffusionsvermégen von k und w und Yj und Y, geben die Dissipation von k und w aufgrund
der Turbulenz an. SchlieBlich ergibt sich durch Vereinigung des k-e-Modells mit dem k-w-
Modell ein weiterer Term D,, in der Transportgleichung der spezifischen Dissipationsrate, der
fur die Cross-Diffusion steht. In dem Scherspannungstransport k-w-Modell wird die turbulen-
te Viskositat Gber Gl. 3-47 bestimmt [89, S. 63].

n _p-k 1
AL SO
w ma){ 1“S~F2} Gl. 3-47
a 01-01)

In Gl. 3-47 steht a* fiir eine Korrektur zur Dampfung der turbulenten Viskositat bei niedrigen
turbulenten Reynoldszahlen, S gibt die Dehnungsgeschwindigkeit an, F, ist eine Funktion zur
Mischung der beiden Turbulenzmodelle und a,=0,31 ist eine Konstante. Die Bestimmungs-
gleichungen und samtliche Konstanten der genannten Terme sind in [89, S. 39ff] dargestellt.

3.3.4 Pordse Korper als Ersatzmodell fur Spacer-geflillte Kanale

Zwischen den MaRen des Spacers und des gesamten Membranmoduls liegen ungefahr drei
Groflenordnungen. Wahrend der Durchmesser der Spacerfilamente im Millimeterbereich
liegt, liegen die GeometriegréRen des Moduls im Meterbereich. Um die Feinstruktur der Spa-
cer in ANSYS® FLUENT® geometrisch abzubilden, miissen bei der Diskretisierung des Fluid-
raums — also des Negativs der Spacer — kleine Zellen mit einer Gré3e im Mikrometerbereich
eingesetzt werden. Bei der Vernetzung des freien Volumens eines Feedkanals mit einer bei-
spielhaften GréRe von 1 mm x 600 mm x 1000 mm und der Annahme eines durchschnittli-
chen Zellvolumens® von ca. 5:10* mm?® wiirden ungefahr eine Milliarde Zellen fiir eine ada-
quate Aufldsung des Fluidraums benétigt. Um mehrere Kanéle zu vernetzen, ergibt sich eine

® Dies entspricht einer angenommenen Kantenlange der Zelle von 80 ym.
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entsprechend hohere Gesamtanzahl an Zellen. Daher wird sich in der Literatur darauf be-
schrankt, rdumliche Periodizitdt zur 3D-Modellierung von Strémungen durch Spacer anzu-
nehmen und nur eine sich geometrisch wiederholende Einheitszelle zu simulieren [47].

Um CFD-Simulationen des gesamten Membranmoduls inklusive der kompletten Spacer-ge-
flllten Kanale durchfiihren zu kénnen, wird daher ein Ersatzmodell verwendet, welches auch
in [69] vorgestellt wird. Bei diesem wird die Spacer-Geometrie in ANSYS® FLUENT® nicht
abgebildet, sondern es wird ein Kanal bestehend aus einem pordsen Kdrper modelliert. Die
Diskretisierung des als pordser Korper abgebildeten Strémungskanals unterscheidet sich
nicht von der Diskretisierung eines leeren Stromungskanals. Die Druckverlustcharakteristik
des pordsen Korpers wird — wie in Kapitel 4.1.2 beschrieben — aus der Druckverlustcharakte-
ristik des eingesetzten Spacers ermittelt. Flr die Modellierung poréser Korper werden in
ANSYS® FLUENT® zusatzliche Modellierungsgleichungen aktiviert, die den porésen Charak-
ter des Fluidraums wiedergeben. Insbesondere fiigt ANSYS® FLUENT® fiir Gebiete mit pord-
sen Korpern jeweils einen Quellterm in der x-, y- und z-Impulsgleichung gemaf Gl. 3-48 hin-
zu, der den Druckverlust des pordsen Bauteils durch Wechselwirkung zwischen Fluid- und
Feststoffphase quantifiziert [94, S. 219]. Der erste Term des Quellterms gibt die viskosen
Verluste wieder. Wird nur dieser Term bericksichtigt ergibt sich eine lineare Abhangigkeit
des Druckverlustes von der Leerkanalgeschwindigkeit und der Viskositat n. Diese Gesetz-
maRigkeit ist auch als Darcy-Gesetz bekannt. Die Leerkanalgeschwindigkeit ergibt sich aus
der physikalischen Geschwindigkeit v und der Porositat €, welche fur Spacer uber Gl. 2-9
oder Gl. 2-10 bestimmt wird. Der zweite Term beschreibt eine quadratische Abhangigkeit des
Druckverlustes von der Leerkanalgeschwindigkeit und erweitert den Quellterm fir hohere
Geschwindigkeiten beziehungsweise groRere Reynoldszahlen um Tragheitsverluste [94, S.
220]. Dieser Term ist auch als Forchheimer-Term bekannt.

3
zKl v+ Zc,/ Boe? vy, Vie{x,y,z} Gl. 3-48

Die Eintrage der Matrizen [K] und [C] sind nur auf den Diagonaleintrdgen ungleich null. Die
Diagonaleintrdge Kj geben die Permeabilititen des Feststoffs in alle drei Raumrichtungen
wieder. Die Tragheitsverluste werden (ber die Matrixeintradge C; mit dem dynamischen Druck
verbunden. Unter der Annahme eines homogenen, porésen Materials vereinfacht sich der
Quellterm zu GI. 3-49. Die Spacer sind in zwei Raumrichtungen als homogen zu betrachten.
Senkrecht zu den Hauptausbreitungsrichtungen der Spacerschicht ist die Permeabilitat K;
gréBer als in die anderen beiden Raumrichtungen. Damit sind auch die Verlustterme in die-
ser Richtung kleiner. Da die Ausbreitung des Spacers in diese Raumrichtung jedoch nur so
grof} ist wie die Kanalh6he — also ein paar Millimeter — hat die vereinfachende Annahme ei-
nes isotropen, porésen Kdrpers keine gro3en Auswirkungen auf die Modellierung. Zudem ist
die Permeabilitat in diese Raumrichtung nicht experimentell bestimmt worden, sodass sie der
Permeabilitat in die anderen beiden Raumrichtungen gleichgesetzt wird.

A .
S,-:Eﬁ:—(%f-v,-+C2-§-£2~\v\~v,-j Vie{x,y.z} Gl. 3-49
Der Ubrige Teil der Bilanzgleichungen wird lediglich um die Porositat erweitert, um dem Um-
stand einer erhéhten physikalischen Strémungsgeschwindigkeit Rechnung zu tragen. Zu-
satzlich wird in der Energiegleichung gemaf Gl. 3-39 die effektive Warmeleitfahigkeit Ae aus
den Warmeleitfahigkeiten der Fluid- und Feststoffphase gewichtet mit dem Volumenanteil
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jeder Phase bestimmt. Das Membranmodul befindet sich im thermischen Gleichgewicht und
Temperaturanderungen aufgrund isenthalper Entspannung sind vernachlassigbar gering
[15]. Dies bedeutet, dass die Festkdrperphase im porésen Korper die gleiche Temperatur
wie die Fluidphase besitzt und sich diese Temperatur mit der Zeit nicht andert.

3.4 Auslegung von Querschnittserweiterungen

Querschnittserweiterungen finden haufig in Bauteilen statt, die tiber eine Rohrleitung mit an-
deren Bauteilen verbunden sind. Weiterhin werden sie als Ubergangs- sowie Enddiffusoren
im durchstrémten Kanal eingesetzt. Diese Diffusoren werden so ausgelegt, dass definierte
Geschwindigkeits- und Druckadnderungen bewirkt werden. Dabei ist das Ziel der Auslegung
meist eine moglichst hohe Druckriickgewinnung, indem der dynamische Druck des schnellen
Fluids in statischen Druck mit moéglichst geringen Druckverlusten umgewandelt wird.

Erweitert sich der Querschnitt eines durchstrémten Korpers, andern sich unter der Annahme
eines inkompressiblen Mediums auch immer die Geschwindigkeit und der Druck des durch-
strdmenden Fluids. Dies geht mit komplexen Veranderungen der Strémung einher, wobei der
Strémungszustand von der Geometrie abhangig ist. Auch das Gegenstrommodul ist an die
Rohrleitung mit einer Querschnittserweiterung angeschlossen, sodass komplexe Stromungs-
zustande auftreten. Die Querschnittserweiterung findet im Membranmodul von einem kreis-
formigen auf einen eckigen Querschnitt statt. Stromabwarts tritt das Gasgemisch in den
Membranstapel ein, sodass der Stromungszustand in der Querschnittserweiterung die Stro-
mungsverteilung im Membranstapel beeinflusst. Eine mdglichst homogene Verteilung garan-
tiert, dass jede Membrantasche mit dem gleichen Volumenstrom gespeist wird und somit
eine homogene Abtrennung in allen Kanalen stattfinden kann. Ansonsten kann es in einigen
Feedkanalen schneller als in anderen zu einer CO,-Abreicherung kommen. Dies verschlech-
tert das Abtrennergebnis, falls in einzelnen Kanalen die CO,-Permeation vor dem Kanalende
aufhort. Im Folgenden werden die von der Geometrie abhangigen Stromungszustande in
divergenten Kanalen erlautert, die den Stromungszustanden in Diffusoren entsprechen. Wei-
terhin werden Einflussmdglichkeiten auf die Stromungsfiihrung dargestellt, welche das Stro-
mungsphanomen Strémungsablésung verhindern sollen, damit eine homogene Anstrémung
des Membranstapels erzielt werden kann.

Stromungszusténde in Querschnittserweiterungen

Die Geometrie einer Querschnittserweiterung ist in Abbildung 3-5 beispielhaft fir kreisférmi-
ge Querschnitte dargestellt. Der durchstromte Querschnitt steigt von A, auf A, an. Abhangig
von der Lange der Querschnittserweiterung / und dem Verhaltnis der Start- und Endquer-
schnitte ergibt sich der Offnungswinkel ¢.

— ", |

ﬁ \ @
A, é h —

Abbildung 3-5: Geometrie einer Querschnittserweiterung

%
A
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3.4 Auslegung von Querschnittserweiterungen

In einer Querschnittserweiterung von A; zu A,, in der sich keine Masse ansammelt, verringert
sich nach der in Gl. 3-50 beschriebenen Kontinuitdtsgleichung bei konstanter Dichte p die
Strémungsgeschwindigkeit von vy zu v,. Entlang einer Stromlinie gilt zusatzlich unter An-
nahme einer reibungsfreien, inkompressiblen Strémung die Bernoulli-Gleichung gemafR Gl.
3-51, sodass unter Vernachlassigung von Héhenunterschieden z=z, eine geringere Ge-
schwindigkeit v,<v; einen héheren statischen Druck p,>p; bedeutet.

p1'V1'A1=p2~V2'A2M)V1'A1:V2'A2 Gl. 3-50
p1+§-v12+p~g'21=P2+§'V§+P'g'22 Gl. 3-51

Bei unstetigen Querschnittserweiterungen oder solchen mit stark steigendem Querschnitts-
verhdltnis und scharfen Kanten kann es zu geometrieinduzierten Strémungsablésungen
kommen. Diese Strdmungsablésung tritt auf, wenn die wandnahen Stromlinien nicht mehr
der Wand folgen kénnen [95, S. 1]. Am Wiederanlegepunkt tritt die Stromlinie, die gerade
das Abldsegebiet von der Hauptstromung trennt, wieder auf die Wand und wird zur Wand-
stromlinie. Dieses Phanomen tritt haufig in Diffusoren auf, bei denen stromabwarts des Be-
reiches der Querschnittserweiterung eine ungehinderte Stromung vorliegt. Dabei werden je
nach Offnungswinkel vier verschiedene Strémungszusténde ausgebildet, die in Abbildung
3-6 dargestellt sind.

c) Ablésegebiet d)

YYYYY

Abbildung 3-6:  Strémungszusténde in Diffusoren in Anlehnung an [96]: a) anliegende,
stationdre Strémung; b) instationdre Strémung mit &rtlich und zeitlich ver-
anderlicher Abldsung; c) voll ausgebildetes Ablésegebiet mit Hauptstro-
mung an einer Wand; d) Freistrahlstrémung mit beidseitigem Ablésegebiet

Bei kleinen Offnungswinkeln ¢ liegt die Strémung auch nach der Kante wieder an der Wand
an. Es bildet sich kein nennenswertes Abldsegebiet aus. Dieser Stromungszustand ist in
Abbildung 3-6 a) wiedergegeben. Wird der Offnungswinkel gréRer, kann es zu ersten, insta-
tiondr auftretenden Ablésungen kommen. Diese missen nicht unbedingt direkt hinter der
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3 Gesamtmodell zur Modulauslegung

scharfen Kante auftreten, wie in Abbildung 3-6 b) angedeutet. Hier sind druckinduzierte Ab-
Iésungen aufgrund positiver Druckgradienten méglich. Bei noch groReren Offnungswinkeln
ergibt sich ein stationares Ablésegebiet an einer Wand, wahrend die Strdomung — wie in Ab-
bildung 3-6 c) gezeigt — an der anderen Wand weiter anliegt. SchlieRlich bildet sich eine
Freistrahlstrémung gemafl Abbildung 3-6 d) aus, bei der die Strémung an beiden Seiten di-
rekt an der scharfen Kante abldst. Durch die konische Diffusorform der Querschnittserweite-
rung im Membranmodul stellen sich diese Stromungszustande auch im Zulaufbereich des
Membranmoduls ein, wie in Kapitel 4.2.1 dargestellt.

Die Ubergange zwischen den Strémungszusténden sind nicht nur vom Offnungswinkel, son-
dern auch vom Verhaltnis zwischen Lange der Querschnittserweiterung und Radius des klei-
neren Querschnitts abhangig. In Abbildung 3-7 sind diese Abhangigkeiten fiir ebene Diffuso-
ren mit geraden Wanden dargestellt. Der Ubergang zwischen stationarer, anliegender Stré-
mung und instationdrer Strémung mit Abldsungen ist in Abbildung 3-7 durch die Gerade a-a
gekennzeichnet. Eine Strdomung mit voll ausgebildetem Ablésungsgebiet ist zu erwarten,
wenn die Geometrie die Konstellation ergibt, die durch eine Wertekombination oberhalb der
Linie b-b in Abbildung 3-7 liegt. Diese Ubergénge stellen sich im Membranmodul aufgrund
der leicht von einem ebenen Diffusor abweichenden Form bei anderen Geometrien ein.

100
— Strémung mit voll ]
g Zustand b): ¢ = 57,3-(//r,) %374 ausgebildeter Ablésung
S b T
S InSta - ——
< Zustand a): @ = 34-(lir, Y046 < °[Onére g 1
X a —~ ’TIUn .
: ung
{2} I—
5 a
é Stationare Stromung ohne Ablésung
O

1
1 10 100

Iiry [-]

Abbildung 3-7: Abhangigkeit des Strémungszustandes von der Geometrie der Quer-
schnittserweiterung in Anlehnung an [96]

MaRBnahmen zur Verhinderung der Stromungsablésung

Es gibt mehrere Malknahmen, um auch bei Offnungswinkeln, die fiir ein bestimmtes Léngen-
verhaltnis //r; oberhalb der Linie b-b in Abbildung 3-7 liegen, eine Strémungsablésung zu
verhindern. Diese MaflRnahmen sind nach [90, S. 195]:

e Einsatz von Leitblechen im Einstrémbereich
o Krimmung der divergierenden Wande

¢ Grenzschichtabsaugung

e Anbringen von Wirbelgeneratoren
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3.4 Auslegung von Querschnittserweiterungen

Leitbleche unterteilen einen divergenten Kanal in mehrere divergente Kanale, welche jeweils
einen geringeren Offnungswinkel haben. Dazu missen die Leitbleche direkt am Eintritt in die
Querschnittserweiterung installiert werden. Das Verhaltnis aus der Lange der Leitbleche und
dem Abstand zweier Leitbleche beziehungsweise dem Abstand zwischen Leitblech und Au-
fenwand bildet das charakteristische Langenverhaltnis der Leitbleche. Es wird so eingestellt,
dass die Kombination aus Offnungswinkel eines divergenten Kanals und dem charakteristi-
schen Langenverhaltnis unterhalb beziehungsweise gerade auf der Linie a-a in Abbildung
3-7 liegt [96]. Damit soll eine Ablosung der Stromung am Eintritt in die Querschnitts-
erweiterung vermieden werden. Zusatzlich wird die Strdmungsrichtung durch die Einbauten
beeinflusst, sodass die Strémung in die gewlinschte Richtung geleitet werden kann. Diese
MaRnahme bendtigt somit keine zuséatzliche Energie und ist durch einfache konstruktive
Elemente, die mit geringen zusatzlichen Bauteilkosten verbunden sind, zu realisieren.

Die Wande divergierender Kanale kénnen auch so gekrimmt sein, dass der Druckgradient
beziehungsweise der Geschwindigkeitsgradient langs der Achse konstant bleiben. Diese
trompetenférmigen Querschnittserweiterungen sorgen hauptséachlich fir einen minimierten
Druckverlust, kdnnen jedoch auch fiir eine Verminderung der Stromungsabldsung eingesetzt
werden. Allerdings wird in [96] angegeben, dass die gekrimmten Wande nur den ersten Teil
der Querschnittserweiterung bilden, bis ein Offnungswinkel der so geformten Wande von 40°
vorliegt. Durch diesen maximalen Winkel und aufgrund der Trompeten-Form der Quer-
schnittserweiterung vergroRert sich unter Umstdnden deren Lange, sodass die Packungs-
dichte des Membranmoduls verringert wird. Zudem ist die Gestaltung dieser Trompetenform
im Gegenstrommodul erschwert durch die Geometrie der Querschnittserweiterung, die einen
runden mit einem eckigen Querschnitt verbindet.

Ein weiteres Mittel, eine Stromungsablosung in der Querschnittserweiterung auch bei groRen
Offnungswinkeln zu vermeiden, stellt die Grenzschichtabsaugung an den Wanden der Quer-
schnittserweiterung dar [96]. Hierbei wird durch kleine Offnungen innerhalb der Diffusorwan-
de ca. 2 bis 8 % des Gesamtstroms durch einen Unterdruck abgesaugt [96]. Der Unterdruck
wird dabei durch ein Geblase erzeugt. Das Geblase macht als zusatzliches Bauteil den Ab-
trennprozess komplexer und bendtigt zum Betrieb Energie. Ab einer bestimmten Grenz-
schichtdicke am Eintritt in die Querschnittserweiterung kann eine Stromungsablésung bei
gegebenem Offnungswinkel jedoch nicht mehr verhindert werden.

Wirbelgeneratoren sind wie Leitbleche passiv arbeitende Einbauten, die die Strdomung beein-
flussen. Allerdings ist das Ziel der Wirbelgeneratoren, einen Teil der energiereichen Innen-
strdmung in die Grenzschicht zu leiten und damit dafiir zu sorgen, dass eine druckinduzierte
Strémungsablosung verzdgert wird [97]. Diese Wirbelgeneratoren werden kurz vor der Stelle
angebracht, an der die Stromung ohne Wirbelgeneratoren ablésen wiirde. Da dies bei dem
Membranmodul der Eintritt in die Querschnittserweiterung ist, miissten die Wirbelgenerato-
ren am Ende des Zulaufrohres angebracht werden.

In der vorliegenden Arbeit werden Leitbleche zur Beeinflussung der Strdmung in das Mem-
branmodul untersucht, da sie passiv arbeitende Einbauten sind, die nicht nur die Strdmungs-
ablésung vermeiden, sondern auch die Strémung gezielt leiten kénnen und durch geringen
konstruktiven Aufwand zu implementieren sind.

Damit ist das Modell zur fluiddynamischen und verfahrenstechnischen Bewertung des
Membranmodule und des CO,-Abtrennprozesses vollstandig dargestellt. Fir eine dariiber
hinausgehende wirtschaftliche Bewertung von Designalternativen wird im folgenden Kapitel
3.5 das zugrunde gelegte Kostenmodell beschrieben.
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3 Gesamtmodell zur Modulauslegung

3.5 Kostenmodell des membranbasierten Abtrennprozesses

Reichen die aus der zuvor beschriebenen Modellierung gewonnenen technischen Bewer-
tungskriterien fir einen Vergleich von Gestaltungsalternativen nicht aus, werden die Anla-
genkosten als universelle VergleichsgroRe herangezogen. Daher werden im folgenden Kapi-
tel die grundlegenden Annahmen sowie die Gleichungen des in der vorliegenden Arbeit ver-
wendeten Kostenmodells erlautert. Zum Vergleich verschiedener Alternativen zur Minderung
beziehungsweise Vermeidung von CO,-Emissionen werden in der Literatur meist CO,-Ver-
meidungskosten herangezogen. Diese sind definiert als Gesamtkosten zur Vermeidung der
Emission einer Tonne CO, und ergeben sich aus den Stromgestehungskosten (SGK), deren
Berechnung zunachst beschrieben wird.

3.5.1 Stromgestehungskosten des Kohlekraftwerks mit CO,-Abtrennung

Zur Berechnung der Stromgestehungskosten werden nach Gl. 3-52 die Barwerte aller Ein-
nahmen des Kraftwerks gleich den Barwerten aller Ausgaben Uber die Lebensdauer gesetzt
[98]. Dabei wird der Zeitpunkt der Inbetriebnahme des Kraftwerks als Bezugszeitpunkt fir die
Barwerte gewahlt [99, S. 117]. Das Gleichsetzen der Barwerte der Einnahmen und Ausga-
ben bedeutet, dass der Kapitalwert der Investition in den Neubau des Steinkohlekraftwerks
mit membranbasierter CO,-Abtrennung null ist und sich die Investition damit gerade lohnt.
Die Stromgestehungskosten SGK; geben also den zeitlich konstanten durchschnittlichen
Mindestpreis fur den Strom an, ab dem die jahrlichen Kosten sowie die Investitionssumme
gedeckt sind. Folgende Kosten stellen die Ausgaben wahrend der Bau- und Laufzeit des
Kraftwerks mit angeschlossener, membranbasierter CO,-Abtrennanlage dar:

¢ die anfanglich anfallende Investitionssumme I,

e wahrend der Kraftwerkslaufzeit wiederkehrend anfallende Investitionssummen /s,
o die jahrlichen Betriebs- und Instandhaltungskosten B&l/,,

o die jahrlichen Brennstoffkosten BK; und

e die jahrlichen Zahlungen beim Kauf von Emissionsrechten Kco. .

Zu den Einnahmen werden in der vorliegenden Arbeit nur die fiktiven Einzahlungen aus dem
Verkauf der jahrlich produzierten Strommenge E; mit den Stromgestehungskosten
SGK; = SGK als Strompreis gezahlt. Erlése aus dem Verkauf des in der Rauchgasentschwe-
felung anfallenden Gipses werden vernachlassigt. Weiterhin wird davon ausgegangen, dass
der Kraftwerksbetreiber nur so viele Zertifikate ersteigert, wie er fiir den Betrieb seines Kraft-
werks bendtigt, sodass er keine Einnahmen aus dem Verkauf von Uberschiissigen CO,-Zer-
tifikaten macht.

T N\t T ~—t
> Bt SCK-(1+i) " =lo + tho[(/, +B&I; +BK; + Koo, )-(1+1) } Gl. 3-52
Kalkulatorischer Zinssatz

Der kalkulatorische Zinssatz i ist eine entscheidende Grof3e in der Berechnung von Barwer-
ten, da die Barwerte sensitiv auf Anderungen im Zinssatz reagieren, wie in Kapitel 5.2.3 ana-
lysiert wird. Haufig wird fur diesen kalkulatorischen Zinssatz zur Berechnung der Barwerte
von Einnahmen und Ausgaben der durchschnittliche, gewichtete Gesamtkapitalkostensatz
(engl.: Weighted Average Cost of Capital, WACC) verwendet [100, S. 311]. Der WACC bildet
ein Mal fir die Kosten eines einzelnen Unternehmens bei Nutzung verschiedener Kapital-
quellen zur Finanzierung von Investitionen [100, S. 213]. Dabei werden sowohl Fremd- als
auch Eigenkapitalzinsen — gewichtet mit dem Anteil der Kapitalquelle — berlcksichtigt. In
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Abbildung 3-8 wird dargestellt, in welcher Bandbreite der kalkulatorische Zinssatz in diversen
Studien verwendet wird. Die Werte reichen von 5 bis 12,2 %. Der WACC fiir Unternehmen,
die dem Energie- und Rohstoffsektor zuzuordnen sind, betragt durchschnittlich 7,2 % [101].
Um die Annahmen konsistent zu denen der Konzeptstudie des Referenzkraftwerks Nord-
rhein-Westfalen zu halten, wird wie in vielen anderen Studien daher der kalkulatorische Zins-
satz in der vorliegenden Arbeit zu 10 % angenommen, wie in Abbildung 3-8 durch die rote
Saule gekennzeichnet wird. Dieser Wert bildet, ausgenommen von einem Zinssatz von
12,2 % aus [102], welcher als maximaler Zinssatz innerhalb einer Sensitivitdtsanalyse ange-
wandt wird, die Obergrenze der Werte der Studien und sorgt somit fiir eine konservative Ab-
schatzung der Kosten.

Jahrlich produzierte Strommenge

Die jahrlich produzierte Strommenge ergibt sich gemaR Gl. 3-53 aus den jahrlichen Volllast-
stunden fyonast Und der elektrischen Nettoleistung P netto des Kraftwerks.

Et = Qi NelNetto * tollast = FelNetto * Ivolliast Gl. 3-53
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Abbildung 3-8: Kalkulatorische Zinssatze (WACC) verschiedener Studien; Daten aus [16;
101; 102; 103; 104; 105; 106; 107]

Anféanglich anfallende Investitionssumme

Der Bau eines Kohlekraftwerks erstreckt sich gewohnlich Gber mehrere Jahre, in denen die
Ausgaben der gesamten Investitionssumme inklusive Bauzinsen in mehreren Raten anfallen
[99]. Zur einfacheren Berechnung wird in der vorliegenden Arbeit angenommen, dass die
Ausgaben der gesamten Investitionssumme zum Inbetriebnahmezeitpunkt t = 0 getatigt wird,
sodass Bauzinsen entfallen. Fir das Referenzkraftwerk Nordrhein-Westfalen wird die Investi-
tionssumme von 517,1 Mio. € aus Tabelle 2-3 zu der Investitionssumme der CO,-Ab-
trennanlage hinzugerechnet. Da bis auf die Bereitstellung des elektrischen Stroms fiir den
Eigenbedarf der Abtrennanlage keine Eingriffe in das Kraftwerk angenommen werden, ist
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diese Investitionssumme in allen Auslegungsféllen des Abtrennprozesses als konstant anzu-
sehen. Die anfanglich anfallenden Investitionssummen fiir Bauteile des CO,-Abtrennpro-
zesses ergeben sich nach der Berechnungsmethodik aus Abbildung 3-9. Ausgangspunkt
bilden die Anschaffungskosten des Bauteils in der Standardausfiihrung. Darauf aufbauend
werden Zuschlagfaktoren fur die gegebenen Betriebsbedingungen zuzlglich indirekter Kos-
ten sowie Zuschlage fur Planungsunsicherheiten und der notwendigen Peripherie ange-
wandt. Diese im Folgenden vorgestellte Methodik orientiert sich weitgehend an der Methodik
aus [108].

Bauteilkapazitat (Leistung, | Zgautei, F1, .| Anschaffungskosten KO
Warmetibertragerflache) F,, Fs > Standardbauteil AScheting
Anschaffungskosten
Druckkorrektur, E N Bauteil fiir Kanscnattong

Matorialkomakug Betriebsbedingungen

v

Indirekte Kosten (Fracht,

Versicherungen, Steuern, FB"E‘E” gzw. > Bauteilkosten Kaautei
Engineering) 1 =2
Unsicherheiten, Gebiihren, Fis 1, Fiss > Investitionssumme oo

Hilfseinrichtungen

Abbildung 3-9:  Methodik zur Bestimmung der Investitionssumme der Bauteile des CO,-Ab-
trennprozesses in Anlehnung an [108]

Zunachst werden die Anschaffungskosten des Bauteils in einer Standardausfiihrung
KOAnschaﬁung Uber die fur das jeweilige Bauteil charakteristische KapazitatsgroRe gemafl Gl.
3-54 [108] bestimmt. In der Standardausflihrung wird unlegierter Stahl als Standardmaterial
verwendet und der Betrieb des Bauteils findet bei Umgebungsdruck statt. Daten von An-
schaffungskosten diverser Bauteile sind fiir das Basisjahr 2001 in [108] ausgewertet und zur
Bestimmung der Faktoren F,, F, und F; in Gl. 3-54 verwendet worden.

2
|0g10K/(-)\nschaffung =F+F: |0910(ZBauteiI) +Fs3- [IOgm(ZBauteil)] Gl. 3-54

In dem in der vorliegenden Arbeit zugrunde gelegten CO,-Abtrennprozess, welcher in Kapi-
tel 2.5.3 vorgestellt wird, werden neben den Membranmodulen auch Kompressoren, Expan-
der, Warmedubertrager fir die Zwischenkihlung und Zwischenerhitzung und die mit Packun-
gen ausgestattete Kiihlwasche als Bauteile eingesetzt. Die Faktoren F4, F, und F; sowie die
jeweilige charakteristische KapazitatsgroRe dieser Bauteile sind in Tabelle 3-1 zusammenge-
fasst. Die Werte der jeweiligen KapazitatsgroRe werden den Prozesssimulationen mittels
Aspen Plus® entnommen. Befindet sich der Wert einer KapazitatsgroRe eines Bauteils au-
Rerhalb des Bereichs, der durch die in Tabelle 3-1 angegebenen Unter- und Obergrenze
definiert wird, werden die Kosten so berechnet, als wiirden mehrere Anlagen mit der maxi-
malen Kapazitat parallel geschaltet beziehungsweise genau eine Anlage mit der minimalen
Kapazitat installiert sein. Diese Unter- und Obergrenzen sind Grenzen fiir die Anwendbarkeit
der Kostenfunktion aus GI. 3-54 und spiegeln nicht die Grenzen der tatsachlich herstellbaren
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AnlagengroRen wider. Groflere Anlagen wie beispielsweise Kompressoren mit einer maxi-
malen Leistung von 40.000 kW sind herstellbar, aber ihre spezifischen Kosten pro kW liegen
unter denen eines axialen Kompressor mit einer Leistung von 3000 kW, der mit den Faktoren
aus Tabelle 3-1 bestimmt wird. Dies liegt daran, dass die Investitionssumme nicht linear mit
der charakteristischen KapazitatsgroRe ansteigt. Somit werden die Investitionssummen in
der vorliegenden Arbeit nach oben hin abgeschatzt.

Tabelle 3-1: Faktoren F;, F, und F; und charakteristische Kapazitatsgréle sowie Unter-
grenze und Obergrenze der KapazitatsgréRe zur Bestimmung der Anschaf-
fungskosten des Bauteils in Standardausfiihrung; Daten aus [108]
Bautell Kostenparameter Charakteristische KapazititsgroBe
utei
F; F, F; Zsauteil Untergrenze | Obergrenze
/:;‘:a'er Kompres- |5 2897 | 1,3604 | -0,1027 | Leistung [kW] 450 3000
Motor des axialen .
2,9508 | 1,0688 |-0,1315 | Leistung [kW] 75 2600
Kompressors
Axiale Turbine /1 5 7651 | 4 4398 |-0,1776 | Leistung [KW] 100 4000
Expander
- Warme-
Rohrbundel- 4,3247 |-0,3030 | 0,1634 | iibertrager- 10 1000
Warmedlbertrager i
flache [m?]
Kolonne 34974 | 04485 | 01074 | Kolonnen- 0,3 520
volumen [m?]
Kolonnenpackung | 2,4493 | 0,9744 | 0,0055 | Kolonnen- 0,03 628
volumen [m?]

Fir Warmedibertrager und Kolonnen erfolgt die Berechnung der Bauteilkosten Uber die An-
schaffungskosten des Bauteils flir Betriebsbedingungen Kanschatiung- Werden Warmedibertra-
ger und Kolonnen nicht aus unlegiertem Stahl gefertigt oder weicht der Betriebs- vom Umge-
bungsdruck ab, sind die Anschaffungskosten KOAnschaﬁung mit den Faktoren fiir das eingesetzte
Material Fy und den Betriebsdruck Fp zu korrigieren. Damit ergeben sich die Anschaffungs-
kosten des Bauteils fir Betriebsbedingungen ber Gl. 3-55 [108]. Der Aufschlag fir indirekte
Kosten erfolgt gemal dem rechten Term der Gl. 3-56 Uber die Faktoren B; und B, [108]. Zu
den indirekten Kosten zahlen die Kosten fiir die Fracht des Bauteils, die Versicherungskos-
ten, die zu zahlenden Steuern und die Aufwendungen fir das Engineering.

Fir Kompressoren, Expander und Kolonnenpackungen werden Bauteilfaktoren Fgauei ange-
geben, sodass der mittlere Term von GI. 3-56 zu nutzen ist. Durch den Faktor Fgayei werden
Aufschlage auf die Anschaffungskosten des Bauteils in Standardausfiihrung fir Abweichun-
gen von dieser Standardausfuhrung und fir indirekte Kosten gleichzeitig berticksichtigt.

KAnschaffung = Kgnschaffung ) ":M : ﬁD GI 3'55

0 0
Kgauteil = KAnSChaffung - FRauteil = KAnSChaffung - By + Kanschaffung * B2 Gl. 3-56

Der Druckkorrekturfaktor wird analog zu den Anschaffungskosten ber einen logarithmischen
Ansatz gemaB Gl. 3-57 bestimmt, wobei der Druck p als Uberdruck zum Umgebungsdruck
eingesetzt werden muss [108]. Die Faktoren Fp1, Fp, und Fp3 entstammen aus einer Re-
gression von Daten zu Kostenzuschlagen durch Druckanderungen [108]. Alle Faktoren der
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3 Gesamtmodell zur Modulauslegung

verwendeten Bauteile, aus denen der Prozess aus Abbildung 2-13 aufgebaut ist, sind Tabel-
le 3-2 zu entnehmen.

logioFp = Fp1 +Fp2 -10g10 (P)+ Fp 3 [ logro (P)]2 Gl. 3-57

Tabelle 3-2: Materialfaktoren, Druckfaktoren und Bauteilfaktoren zur Bestimmung der
Bauteilkosten fir die im CO,-Abtrennprozess verwendeten Bauteile, die
nicht in Standardausfiihrung gefertigt werden; Daten aus [108]

Materialfaktor Druckfaktor Bauteilfaktor
(Gl. 3-55) (Gl. 3-57) (Gl. 3-56)
Druckbe-
Bauteil Fy | Material Fp1 Fp> Fps reich [bar | By | B, |Fgauytei
Uberdruck]
Axialer - |Edelstanl| 0 0 0 ; - |- 805
Kompressor
Axiale Turbi- |\ e qoisan| o 0 0 ; - - 161
ne/Expander
thrbqueI- 0 0 0 p<5
Warmetber- Edelstahl
trager gas- |2,75 ' 1,74(1,55 -
. Edelstahl
formig/gas- 0,03881 | -0,11272 | 0,08183 | 5<p < 140
férmig
\?V?:;SS::: Edelstahl, 0 0 0 p<5
traqer qas- 1,8 lunlegierter 1,74/1,55 -
rager gas- Stahl | 0,03881 | -0,11272 | 0,08183 | 5 < p < 140
formig/flissig
Kolonne 1,75| Edelstahl 0 0 0 - 2,25|1,82| -
Kolonnen- ) Poly- 0 0 0 ) N 1
packung ethylen

Die gesamte Investitionssumme eines Bauteils ergibt sich aus den Bauteilkosten zuziiglich
mehrerer Zuschlage gemanR Gl. 3-58 [73]. Fir Unsicherheiten in der Kostenabschatzung be-
zuglich der gewahlten Zuschlagfaktoren und der realen Ausgestaltung des Prozesses wird
ein Zuschlag auf die Bauteilkosten von 15 % veranschlagt [108]. Weiterhin werden 3 % der
Bauteilkosten fiir anfallende Gebuhren berlicksichtigt, sodass der Gesamtzuschlagfaktor auf
die Bauteilkosten Fis1=1,18 betragt [108]. Kosten fir Hilfseinrichtungen wie Nebengebaude,
die GrundstlckerschlieBung und fiir Sonstiges fallen unabhangig von dem eingesetzten Ma-
terial und dem fir die Konstruktion zugrunde gelegten Betriebsdruck des Bauteils an. Somit
wird ein Aufschlag auf die Bauteilkosten der Standardausfiihrung K’s.uei gerechnet. Dies
bedeutet, dass zur Ermittlung der Bauteilkosten unlegierter Stahl als Material und ein Druck-
faktor von eins angenommen werden. Dieser Aufschlag betragt 50 %, sodass sich ein Zu-
schlagfaktor auf die Bauteilkosten der Standardausfuhrung von Fis ,=0,5 ergibt.

Isauteil = 1,18 Kaauteil + 0,5+ Kg Gl. 3-58

auteil

Die Investitionssumme fir das mit Membrantaschen bestiickte Membranmodul ergibt sich
aus der Investitionssumme fiir die Membran /yembran UNd der Investitionssumme flir das nack-
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3.5 Kostenmodell des membranbasierten Abtrennprozesses

te Modul /uvembranmodu.ohnemembran- Bei der Kostenanalyse der vorliegenden Arbeit werden die
beiden Kosten fir die Membran und das Modul getrennt aufgefiihrt, damit deren Anteile an
der gesamten Investitionssumme gesondert angegeben werden koénnen. lhre Berechnung
weicht von der in Abbildung 3-9 dargestellten Methodik ab, da fiir Membranmodule noch kei-
ne Auswertung von Kostendaten erfolgt ist, die eine Berechnung Uber Gl. 3-54 zulasst. Die
Kosten fiir die Membran werden Uber den Membranpreis je Quadratmeter benétigter — also
aktiver — Membranflache bestimmt. Die bendtigte Membranflaiche geht aus den Prozess-
simulationen mittels Aspen Plus® hervor. Dabei wird — wenn nicht anders erwahnt — ein
Membranpreis Pyemoran VON 50 €-m? unterstellt [109]. Damit ergibt sich die Investitionssumme
der Membran geman Gl. 3-59. Die Investitionssumme des Membranmoduls wird ebenfalls in
Abhangigkeit von der Membranflaiche Ayembran berechnet. Die Abschatzung der Kosten des
Membranmoduls erfolgt Uber eine Hochskalierung von Referenzkosten Uber die Kapazitats-
methode und der Membranflache als KapazitatsgrolRe gemafR Gl. 3-60. Fiir eine Membran-
flache von 2000 m? sind Kosten eines Membranmoduls, welches bei der Ammoniakherstel-
lung zur Wasserstoffrickgewinnung genutzt wird, in Hoéhe von 250.000 US$ge,
(2308.000 €512) bekannt [110, S. 69]. Der Degressionskoeffizient wird mit 0,7 angesetzt
[110, S. 69]. Der degressive Anstieg der Investitionssumme mit steigender Membranflache
ist im vorliegenden Fall mit Skaleneffekten begriindet. Skaleneffekte — auch Economies of
Scale genannt — bericksichtigen die Tatsache, dass durch eine wachsende Jahres-
produktion Prozesse besser automatisiert sind, die Fixkosten bei der Herstellung nicht linear
mit der Produktionsmenge wachsen und auf eine effizientere Logistik zugegriffen werden
kann [111, S. 93].

IMembran = AMembran 'R\/Iembran Gl. 3-59

0,7
IMembranmoduI,ohneMembran = [A'\Wj -308.000 €2012 Gl. 3-60

Wiederkehrend anfallende Investitionssumme

Die wiederkehrend anfallende Investitionssumme /; entspricht der Investitionssumme fir die
regelmanige Erneuerung der Membran. Die gesamte Membranflache muss nach Ende der
Lebensdauer der Membran ausgetauscht werden. Die Lebensdauer der Membran wird in der
vorliegenden Arbeit mit funf Jahren angesetzt [112]. Dabei wird eine auf das Membranmate-
rial abgestimmte Prozessfiihrung beriicksichtigt, bei der die Membran beschadigende Kom-
ponenten aus dem Rauchgas vor Eintritt in den CO,-Abtrennprozess weitgehend entfernt
werden. Somit fallen alle finf Jahre Ausgaben fiir die Erneuerung der Membran an. Diese
Ausgaben werden wiederum Uber den Membranpreis pro Quadratmeter Membranflache von
50 €:'m? bestimmt.

Betriebs- und Instandhaltungskosten

Die Betriebs- und Instandhaltungskosten B&/; kénnen in variable und fixe Kosten unterteilt
werden. Da die Brennstoffkosten von der thermischen Leistung des Kraftwerks abhangen
und diese bei Teillast geringer ist, werden die Brennstoffkosten gesondert beriicksichtigt.
Auch die CO,-Zertifikatkosten werden gesondert ausgewiesen, da je nach Abtrenngrad der
CO,-Abtrennung andere CO,-Emissionen entstehen. Zu den (brigen variablen Betriebskos-
ten zahlen die Kosten flr Betriebs- und Hilfsstoffe, die Entsorgungskosten fiir Asche und
Abwasser sowie die Kosten fir Ersatzteile. Betriebs- und Hilfsstoffe werden vor allem fir die
konventionelle Rauchgasreinigung bendétigt. Hier werden Katalysatoren und Chemikalien ein-
gesetzt. Doch auch die Nutzung von Prozess- und Kihlwasser fallen unter die variablen Be-

63
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triebskosten. Die fixen Betriebs- und Instandhaltungskosten setzen sich aus den Personal-
kosten, den Kosten fiir die Wartung und Instandhaltung sowie den Steuer- und Versiche-
rungskosten zusammen. Die detaillierte Quantifizierung dieser Kostenposten setzt eine ge-
naue Kenntnis und Auslegung des Kraftwerks inklusive CO,-Abtrennanlage voraus. Fur das
Kostenmodell der vorliegenden Arbeit werden die Betriebs- und Instandhaltungskosten tber
einen Prozentsatz an den Investitionskosten abgeschéatzt. Dabei wird angenommen, dass die
Betriebs- und Instandhaltungskosten fiir die Kompressoren, Warmeuibertrager und Expander
3,6 % der Investitionskosten dieser Anlagen ausmachen [58; 113]. Membranmodule beinhal-
ten keine drehenden Bauteile, miissen jedoch regelmaRig kontrolliert werden, falls aufgrund
von Verblockungen durch Staubablagerungen die Performance eines Membranmoduls nach-
lasst. Weiterhin sind die wiederkehrenden Membranwechsel in den Instandhaltungskosten
enthalten. Damit sind Membranmodule ahnlich wartungsintensiv wie die tUbrigen Anlagen im
Abtrennprozess und auch die Wartungskosten in ahnlichen GroRenordnungen. Da Mem-
branmodule jedoch ohne Betriebs- und Hilfsmittel betrieben werden, sind ihre variablen Be-
triebskosten nahezu null. Dies fihrt dazu, dass die Betriebs- und Instandhaltungskosten mit
einem Prozentsatz von 1 % der Investitionssumme der mit Membranen bestiickten Mem-
branmodule angesetzt werden [30; 113]. Angesichts der hohen Investitionssumme der mit
Membranen bestiickten Membranmodule sind die Instandhaltungskosten damit ausreichend
abgedeckt. Es wird angenommen, dass hauptsachlich die Personalkosten (iber die Laufzeit
des Kraftwerks zunehmen. Fir die gesamten Betriebs- und Instandhaltungskosten wird da-
her mit einer jahrlichen Preissteigerungsrate von 0,5 % gerechnet [16, S. 103]. Somit werden
die gesamten Betriebs- und Instandhaltungskosten gemaf Gl. 3-61 bestimmt.

B&l = [07036 ’ (IKompressor +hyy + IExpander ) +0,01- (IMembranmoduI ):| : 1’005t Gl. 3-61

Fur die Betriebs- und Instandhaltungskosten des RKW NRW werden die in Tabelle 2-3 auf-
gefilhrten Kosten in Héhe von 7,8 Mio. €-a™" angesetzt. Auch hier wird eine jahrliche Preis-
steigerung von 0,5 % angenommen.

Brennstoffkosten

Die Brennstoffkosten ergeben sich aus der zur Bereitstellung der thermischen Energie ver-
brannten Kohle je Jahr und dem Kohlepreis gemafR Gl. 3-62. Fiir den Kohlepreis wird in der
vorliegenden Arbeit der durchschnittliche Borsenpreis von Steinkohle fiir das Jahr 2014 von
43,5 € oot beziehungsweise 1,74 €-GJ angenommen [114]. Dieser deckt sich mit dem in
[103] und [106] angenommen Preisen von 2 €-GJ™ beziehungsweise 1,6 €:GJ™". In verschie-
denen Studien werden jahrliche Preissteigerungsraten fiir den Kohlepreis von 1 bis 2 % an-
genommen [115; 116, S. 41]. Die Preissteigerung ist mit der schlechter werdenden Kohle-
minenproduktivitat zu erklaren, die zum Teil durch technologischen Fortschritt kompensiert
werden kann. Weiterhin wird angenommen, dass die Nachfrage an Kohle in grolen Abneh-
mergebieten langfristig zurlickgehen wird, da auch in Landern wie China in der langen Frist
auf erneuerbare Energien gesetzt wird [117]. Dieser Effekt wirkt einer groReren Preisstei-
gerungsrate entgegen, sodass in der vorliegenden Arbeit eine jahrliche Steigerungsrate von
1 % angesetzt wird.

BK, = (Pconie - fikone ) - 1,01 = [R(ohle Qi 'tVoIIIastj..]]O.lt Gl 3-62
Hu,KohIe
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CO,-Zertifikatkosten

Fir jede Tonne emittiertes CO, ist vom Kraftwerksbetreiber ein CO,-Zertifikat zu erwerben.
Dabei kann der Kraftwerksbetreiber entweder bei der Zuteilung Zertifikate erhalten oder
nachtraglich fehlende Zertifikate beispielsweise an der European Energy Exchange erwer-
ben. Die jahrlichen Ausgaben beim Kauf von Emissionsrechten — also die COj-Zertifikat-
kosten — ergeben sich aus dem CO.-Zertifikatpreis Pco. des Betriebsjahres, der sich durch
Angebot und Nachfrage bildet, und den jahrlichen CO,-Emissionen. Der CO,-Zertifikatpreis
ist — wie in Abbildung 3-10 (links) dargestellt — zwischen Oktober 2012 und Juli 2013 von ca.
8 €tco,”" auf ca. 4 €-tco,” gefallen. Dies liegt zum einen an der damals geltenden, weitge-
hend kostenlosen Zuteilung und zum anderen an der zu hoch gewahlten Obergrenze der
Gesamtemissionsmenge [118]. Seit dem Jahr 2013 gilt fir die meisten EU-Staaten, dass die
Kraftwerksbetreiber in jedem Betriebsjahr 100 % der Zertifikate ersteigern missen [119],
sodass der Preis zwischen Juli 2013 und Februar 2015 mit einer durchschnittlichen jahrli-
chen Steigerungsrate von 1,4 €tco,'a™ von 4 €-tco," auf 7 €-tco,” gestiegen ist. Diese Stei-
gerungsrate entspricht auch der Steigerungsrate der Mittelwerte der Prognosen verschiede-
ner Studien zur zukinftigen Entwicklung des CO,-Zertifikatpreises, die in Abbildung 3-10
(rechts) durch die durchgezogene Linie verbunden sind. Zwischen den Jahren 2020 und
2050 steigen die jeweils minimalen Prognosewerte aller Studien um 29 €-tco,", sodass sich
eine geringere Steigerungsrate von ca. 1 €-tco, 'a™ ergibt, die auch in der vorliegenden Arbeit
als konservative Abschatzung der zeitlichen Entwicklung des CO,-Zertifikatpreises ange-
nommen wird. Allerdings wird davon ausgegangen, dass der Zertifikatpreis zum Zeitpunkt
der Inbetriebnahme des Kraftwerks — also der Ausgangspunkt fir die zeitliche Entwicklung
des CO,-Zertifikatpreises — dem Zertifikatpreis von Anfang des Jahres 2015 entspricht. Die-
ser betragt 7 €tco," (Stand Februar 2015) [120], sodass sich bei der angenommenen Lauf-
zeit von 35 Jahren die in Abbildung 3-10 (rechts) mit der gestrichelten Linie dargestellte zeit-
liche Entwicklung ergibt.

10 150
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5 ) = = ~Jahrliche Steigerung:
S 8 5120 et Do
; - co, @
w._,, " . ANy QIL 2 103 +
8 6 I A A-.’,'w § 90 93 ¢
s Lol ’ & 73
2 4 Uh“ﬂ Zall 2 60 ]
= E
£ 1 £ 471 464" 464
N .-
’\'L 2 '1jahrliche Steigerung seit L 30 301 194 -~
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Abbildung 3-10: Entwicklung des CO,-Zertifikatpreises von Oktober 2012 bis Februar 2015
(links; Daten aus [121]); Prognosen zur zeitlichen Entwicklung des CO,-
Zertifkatpreises verschiedener Studien (rechts; Daten aus [11, S. 98]), dar-
gestellt sind jeweils Minimum, Mittelwert und Maximum der Studien flr die
Jahre 2020, 2030 und 2050 sowie eine eigene Prognose mit einer jahrli-
chen Steigerungsrate von 1 €-tco,'a™ beginnend bei einem Zertifikatpreis
von Anfang 2015 von 7 €-tco,” (gestrichelte Linie)
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3 Gesamtmodell zur Modulauslegung

Die jahrlichen CO,-Emissionen sind abhangig von dem CO,-Abtrenngrad und der jahrlichen
CO,-Produktion. Die jahrliche CO,-Produktion mCOz,prod ist wiederum abhangig von der
thermischen Leistung des Kraftwerks, den Volllaststunden und der verwendeten Kohle. Es
ergeben sich die CO,-Zertifikatkosten geman Gl. 3-63.

. -1
Kco.t =Mco, prod ’(1 — Abco, Prozess ) : (PCOz +1€ o, 't) Gl. 3-63
Weitere Annahmen

Die Lebensdauer des Steinkohlekraftwerks mit angeschlossener CO,-Abtrennung wird in der
vorliegenden Arbeit mit 35 Jahren angenommen. Dies entspricht der Randbedingung der
Konzeptstudie des in der vorliegenden Arbeit zugrunde gelegten RKW NRW [16]. Andere
Studien gehen von einer Lebensdauer von 40 bis 45 Jahren aus [103; 105; 122]. Eine hohe-
re Lebensdauer als 35 Jahre ist laut aktueller Kraftwerksliste der Bundesnetzagentur in der
Praxis durchaus Ublich [123]. Kraftwerke mit I&ngerer Lebensdauer produzieren mehr Strom
zu niedrigen Kosten, sodass gemaf Gl. 3-52 die Stromgestehungskosten durch die erhdhte
produzierte Strommenge sinken.

Ein weiterer entscheidender Parameter in der Berechnung der SGK sind die durchschnittli-
chen Volllaststunden, mit denen das Kraftwerk betrieben wird. Je hoher diese sind, desto
mehr Strom wird jahrlich produziert. Zwar steigen mit héheren Volllaststunden auch die Kos-
ten fir den Brennstoff und die CO,-Zertifikate, aber die SGK sinken bei besserer Auslastung
des Kraftwerks durch die gesteigerte produzierte Strommenge. In Zukunft wird durch die zu-
nehmende Einspeisung aus erneuerbaren Energien die Auslastung der konventionellen
Kraftwerke voraussichtlich sinken. So sinken in [105] die Volllaststunden von 6500 h im Jahr
2013 auf 4100 h im Jahr 2050. In anderen Studien wird eine hohe Auslastung von bis zu
7500 h angenommen [103; 106]. Da die Konzeptstudie zum RKW NRW von 7500 Volllast-
stunden in den ersten 17 Betriebsjahren und 5500 Volllaststunden in den letzten 18 Betriebs-
jahren ausgeht [16], wird in der vorliegenden Arbeit — wenn nicht anders erwahnt — mit
durchschnittlichen, jahrlichen Volllaststunden von 6500 h gerechnet. Damit sind die Annah-
men konsistent zu denen der Konzeptstudie des RKW NRW gehalten.

In der vorliegenden Arbeit werden Annahmen zu Kosten aus der Literatur mit dem Chemical
Engineering Plant Cost Index (CEPCI) auf das Jahr 2012 umgerechnet. Der CEPCI ist ein
dimensionsloses Inflationsbarometer fir die Anlagenkosten der chemischen Industrie und
dient zur Anpassung der Anlagenkosten von einer Periode in die andere bei Kostenanalysen
und -berechnungen. Fur das Jahr 2012 betragt er 584,6 [124]. Im Jahr 2013 sind die Preise
fur chemische Anlagen wieder leicht gesunken, wie in der zeitlichen Entwicklung des CEPCI
in Abbildung 8-4 im Anhang 8.8 erkennbar ist. Das Basisjahr 2012 wird fiir die Kostenkalku-
lation der vorliegenden Arbeit gewahlt, um mdglichst hohe Investitionssummen fiir die Bau-
teile und damit eine konservative Abschatzung zu erhalten. Dollarwerte werden mit dem
durchschnittlichen Dollarkurs des Jahres 2012 von 1,28 US$2012-€2012 ' umgerechnet [44].

Ein direkter Vergleich von Stromgestehungskosten verschiedener Kraftwerke ist jedoch nur
moglich, wenn die Rahmenbedingungen fir beide Kraftwerke gleich gewahlt werden. Die
Wahl der jahrlichen Volllaststunden und des kalkulatorischen Zinssatzes hat zum Beispiel
groBen Einfluss auf die Stromgestehungskosten. Zudem ist entscheidend, welches Jahr als
Basisjahr fir die Kostenberechnung gewahlt wird, da die Werte gegebenenfalls auf ein ge-
meinsames Bezugsjahr mit dem oben erwahnten CEPCI umgerechnet werden missen.
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Alle wichtigen Annahmen fiir die Berechnung der Stromgestehungskosten sind in Tabelle 3-3
zusammengefasst.

Tabelle 3-3: Zusammenfassung der Annahmen zur Berechnung der Stromgestehungs-
kosten

Annahmen zu Investitionssummen

Membranpreis 50 €-:m*

Abhangig von der Kapazitatsgrofle,

Bauteilkosten dem Material und des Druckes

Zuschlag fur Unsicherheiten 15 % auf Bauteilkosten

Zuschlag fur Geblhren 3 % auf Bauteilkosten

Zuschlag fur Hilfseinrichtungen wie Nebengebau- | 50 % der Bauteilkosten im Standard-
de, die GrundstlickerschlieRung und fir Sonstiges | zustand

Annahmen zu jahrlichen Kosten

Anfanglicher Kohlepreis 43,5 €t one

Eskalation Kohlepreis 1%:-a"

Anfanglicher CO,-Zertifikatpreis 7 €t'con

Eskalation CO,-Zertifikatpreis 1€t ora’

Betriebs- und Instandhaltungskosten — Membran 1 % der Investitionssumme
Betriebs- und Instandhaltungskosten — Sonstige 3,6 % der Investitionssumme
Eskalation Betriebs- und Instandhaltungskosten 0,5%a"

Sonstige Annahmen

Kalkulatorischer Zinssatz 10 %
Lebensdauer Kraftwerk 35 Jahre
Lebensdauer Membran 5 Jahre
Durchschnittliche, jahrliche Volllaststunden 6500 h
Basisjahr fir die Kostenkalkulation 2012

3.5.2 CO,-Vermeidungskosten

Die CO,-Vermeidungskosten sind die Kosten, die anfallen, um die Emission einer Tonne CO,
zu vermeiden. Diese CO,-Vermeidungskosten stehen in Konkurrenz zu den Kosten fiir den
Erwerb von CO,-Zertifikaten, sodass die Investition in eine CO,-Abtrennanlage wirtschaftlich
ist, wenn die CO,-Vermeidungskosten niedriger als der CO,-Zertifikatpreis sind. Zur Ermitt-
lung der CO,-Vermeidungskosten dienen die Stromgestehungskosten als Ausgangspunkt.
Diese werden flur das Referenzkraftwerk Nordrhein-Westfalen (RKW NRW) mit und ohne
CO,-Abtrennanlage bestimmt. Dabei werden die Kosten fiir den Erwerb der CO,-Zertifikate
nicht bertcksichtigt, da der Erwerb bei der Vermeidung der Emissionen nicht notwendig ist.
Somit sind die Zertifikatkosten nicht in den Vermeidungskosten enthalten, sondern eher als
Opportunitdtskosten zu verstehen. Die CO,-Vermeidungskosten Kcosvermieden Werden geman
Gl. 3-64 berechnet.
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(SGKRKW NRw + cous — SGKriw NRW )ohne CO:-Zertifikatkosten

Kco,vemieden = Gl. 3-64

mCOz, vermieden, spezifisch
Die spezifischen, vermiedenen CO,-Emissionen kénnen tber den Vermeidungsgrad aus Gl.
2-8 und den spezifischen, jahrlich produzierten CO,-Massenstrom bestimmt werden.

Zu den CO,-Vermeidungskosten zahlen auch die Kosten fiir den Transport und die Weiter-
verwendung des abgetrennten CO,. Die Kosten fir den Transport des CO, zur Statte der
Weiterverwendung sind von der Art des Transportes — per Pipeline oder verflissigt per Schiff
—, von der Transportkapazitat und von der Transportdistanz abhangig. Sie liegen zwischen
1,5 €tco,” fiir den Transport per Onshore-Pipeline mit einer angenommenen Distanz von
180 km und einer Kapazitit von 20 Mio. tco,-a™ und 51,7 €-to,” fiir den Transport per Off-
shore-Pipeline mit einer angenommenen Distanz von 1500 km und einer Kapazitat von
2,5 Mio. tco,,a™” [10]. Zusatzlich betragen die Kosten fiir die CO,-Speicherung zwischen
1,5 €tco,” und 20 €-tco,” [10]. Da die Art des CO,-Transports und die Lage des CO,-Ab-
trennortes in Bezug auf den CO,-Weiterverwendungsort in der vorliegenden Arbeit jedoch
nicht spezifiziert werden, werden die Kosten dieser Schritte der CCUS-Kette nicht in die CO,-
Vermeidungskosten einbezogen.

Das in Kapitel 3 vorgestellte Gesamtmodell zur Modulauslegung wird in den folgenden Kapi-
teln 4 und 5 angewandt. In Kapitel 4 werden das fluiddynamische Modell sowie das Modell
zur Beschreibung der Permeation in den Strémungssimulationen verwendet, um die Modul-
gestaltung stromungstechnisch zu optimieren. Das Modell des Membranmoduls, welches in
Aspen Custom Modeler® programmiert ist, wird fiir die Auslegung des Moduls im Kraft-
werksmafstab mittels Prozesssimulationen in Aspen Plus® genutzt, die in Kapitel 5 be-
schrieben wird.
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4 Stromungsoptimierte Modulgestaltung des Prototyp-Moduls

Ein neues Design eines Taschenmoduls, welches fast vollstandig im Gegenstrom betrieben
werden kann, verspricht eine Verbesserung gegenlber konventionellen Modulformen fiir
Flachmembranen hinsichtlich der fiir eine bestimmte Membranflache erzielbaren Kombina-
tion aus Abtrenngrad und CO,-Reinheit [34]. Dieses wird in der vorliegenden Arbeit fluid-
dynamisch und 6konomisch untersucht. Die fluiddynamischen Untersuchungen und Optimie-
rungen werden im folgenden Kapitel beschrieben. Diese werden an einem Modul mit der
GrolRe eines Prototyps durchgefiihrt. Der Aufbau und die Strémungssimulationen des Proto-
typ-Moduls in Standardausfiihrung ohne Einbauten und OptimierungsmalRnahmen werden in
Kapitel 4.1 beschrieben. OptimierungsmafRnahmen beziiglich der Zulaufstrémung in das
Membranmodul werden in Kapitel 4.2 analysiert. In Kapitel 4.3 werden die Auswirkungen von
Bypass-Stromungen im Membranmodul erlautert.

4.1 Prototyp-Modul in Standardausfiihrung

Das Prototyp-Modul wird von der Geometrie so ausgelegt, dass Strdmungssimulationen in
ANSYS® FLUENT® fiir dieses Modul mit vertretbarem Zeitaufwand von drei bis finf Tagen je
Simulation durchgefiihrt werden kénnen. Weiterhin sollen die Abmessungen des Prototyp-
Moduls so gewahlt werden, dass ein reales Modul zum Betrieb in einer vorhandenen Testan-
lage gebaut werden kann. Der Aufbau mit den wesentlichen Geometriegré3en wird in Kapi-
tel 4.1.1 beschrieben. Dieses Modul ist in Standardausfiihrung — also ohne jegliche Optimie-
rungsmalRnahmen zur verbesserten Strdomungsfihrung — konzipiert. Die verwendeten Model-
le zur Modellierung des Druckverlustes und der Permeation werden in Kapitel 4.1.2 verifi-
ziert. Die Ergebnisse der Strémungssimulationen dienen als Referenz zur Beurteilung der
Optimierungsmafnahmen. Sie werden weiterhin mit den Ergebnissen der Simulationen des
Prototyp-Moduls in Aspen Plus®, bei denen eine ideale Uberstrdmung und vollstindige Aus-
nutzung der Membranflache angenommen wird, in Kapitel 4.1.3 verglichen.

4.1.1 Prototyp-Aufbau des Gegenstrommoduls

Der prinzipielle Aufbau des Prototyp-Moduls fiir den Gegenstrombetrieb ist in Abbildung 4-1
dargestellt. Es ist in drei Bereiche eingeteilt. Im Zulaufbereich stromt der Feed in das Mem-
branmodul ein und wird durch die Querschnittserweiterung verzégert. Ein Teil des Gasgemi-
sches permeiert im Abtrennbereich durch die Flachmembranen, die im Membranstapel an-
geordnet sind. Das Permeat verlasst das Membranmodul Uber die Permeatrohre. Der nicht
abgetrennte Teil — also das Retentat — strémt im Ablaufbereich durch eine Querschnittsver-
jungung und von dort aus dem Membranmodul.

Die Abmessungen des Moduls in Standardausfiihrung sind Abbildung 4-2 zu entnehmen.
Das Gasgemisch tritt an der Feedseite in das Membranmodul ein. Das Zulaufrohr des Feeds
hat bei dem Prototyp-Modul einen Durchmesser von 36 mm. Dieser Durchmesser resultiert
aus dem Durchmesser des Anschlussrohres, welches das Membranmodul mit dem Gbrigen
Equipment der Pilotanlage verbindet. Die Strémung wird durch die Querschnittserweiterung
verzogert. Die Lédnge der Querschnittserweiterung zwischen Zulaufrohr und Membranstapel
misst im Prototyp-Modul in Standardausfihrung 200 mm. Am Ende der Querschnittserweite-
rung trifft die Strdmung auf den Membranstapel. Der Membranstapel ist alternierend aus
Membrantaschen und Feedspacern, die den Feedkanal zwischen den Membrantaschen de-
finieren, aufgebaut. Eine Membrantasche ist 221 mm breit und 402 mm lang. Dabei sind je-
weils 5 mm an den Randern rund um die Membrantasche nicht nutzbare Membranflache, da
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4 Stromungsoptimierte Modulgestaltung des Prototyp-Moduls

dort die zwei Membranflachen, die zusammen mit dem von ihnen eingeschlossenen Per-
meatspacer die Tasche bilden, thermisch verschweil3t sind. Die Dicke der thermischen Ver-
schweillung betragt ca. 0,3 mm. Diese TaschengréRe entspricht den Abmessungen der An-
lage zur Herstellung einer Membrantasche beim Helmholtz-Zentrum Geesthacht.

Querschnitts-
Membran- verjlingung Retentat

Permeat  Stapel -

!

Querschnitts-
erweiterung

ACO
efe\©
7’\)\0\)"‘0
Abbildung 4-1:  Aufbau des Prototyp-Moduls fur den Gegenstrombetrieb in Standardaus-

fihrung

Wahrend die Feedkanale im Prototyp-Modul jeweils 1 mm hoch sind, sind die Spacer im In-
neren der Membrantasche zur Definition der Permeatkanale 1,5 mm hoch. Die Héhen erge-
ben sich aus den verwendeten Dichtungs- und Drainageringen in dem Prototyp-Modul der
Pilotanlage. Insgesamt sind 35 Membrantaschen verbaut, sodass die Gesamthdhe des
Membranstapels 88,5 mm betragt, wenn die erste und letzte Stapeleinheit jeweils ein Feed-
kanal ist. Der aus der Lange der Querschnittserweiterung und dem Verhaltnis von Anfangs-
und Endquerschnitt der Erweiterung resultierende Offnungswinkel betragt im Prototyp-Modul
ca. 50°. Ein Teil des Gasgemisches permeiert durch die Membranen. Innerhalb der Mem-
brantaschen stréomt das Permeat in Richtung perforierter Permeatrohre. Die zwei Permeat-
rohre sind am Anfang des Membranstapels mit einem Abstand von 50 mm zum Ende der
Querschnittserweiterung positioniert. Dadurch ist gewahrleistet, dass das Modul nahezu
komplett im Gegenstrom betrieben werden kann. Eine Positionierung direkt am Ende der
Querschnittserweiterung ist aus Griinden der Dichtung des Feedkanals gegeniber dem
Permeatrohr nicht méglich. Die Dichtung des Permeatvolumens im Permeatrohr gegentber
dem Feedraum ist Uber Dichtungsringe realisiert. Die Permeatrohre haben einen Aufien-
durchmesser von 33 mm. Da die Dichtungen zusatzlich 1 mm breit sind, vergrofert sich der
Durchmesser des umstromten Zylinders in den CFD-Simulationen auf 35 mm. Auf der Per-
meatseite liegen um die Permeatrohre Drainageringe, damit das Permeat besser zu den Per-
forationen im Permeatrohr geleitet werden kann. Sie dienen gleichzeitig als Stitzelement
zwischen zwei Dichtungsringen. Zum seitlichen Modulgehauserand betragt der Abstand der
Permeatrohre jeweils 58,5 mm und zum Anfang des Membranstapels 50 mm.
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4.1 Prototyp-Modul in Standardausfiihrung

Das Retentat stromt aus dem Membranstapel durch die Querschnittsverjiingung zum Reten-
tatablauf. Das Ablaufrohr hat wie das Zulaufrohr im Prototyp-Modul einen Durchmesser von
36 mm. Insgesamt betrigt die Membranfliche des Moduls 5,66 m?. Damit ergibt sich in die-
ser Ausfihrung bei einer Wandstarke des Gehauses von 8 mm [125] eine Packungsdichte
von 400 m? m™. Diese Wandstarke ist bei Driicken von bis zu 4 bar im Geh&useinneren nach
der Auslegung gemaf den AD 2000-Regelwerken, die die Konstruktion und Dimensionierung
von Druckbehalter regelt, einzuhalten.
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Abbildung 4-2:  Vereinfachte Darstellung zur Visualisierung der Abmessungen des Proto-
typ-Moduls in Standardausfiihrung; oben: Seitenansicht; unten: Draufsicht

Fir Berechnungen in der vorliegenden Arbeit wird fur alle Feed- und Permeatkanéle ein
nicht-gewebter Spacer mit einem Filamentdurchmesser dr = 0,7 mm und einem Filamentab-
stand /¢ = 3,55 mm angenommen. Damit haben die Spacer gemaf Gl. 2-9 eine Porositat von
ca. 78,3 %, sodass das freie Kanalvolumen 78,3 % des Gesamtkanalvolumens entspricht.
Der hydraulische Durchmesser ist nach Gl. 2-11 von der Kanalhéhe abhangig. Somit haben
Feed- und Permeatkanal im Prototyp-Modul aufgrund ihrer unterschiedlichen Hohe unter-
schiedliche hydraulische Durchmesser. Bei einer Kanalhéhe des Feedkanals von 1,0 mm
betragt der hydraulische Durchmesser 0,95 mm und bei einer Kanalhéhe des Permeatkanals
von 1,5 mm betragt er 1,2 mm.

4.1.2 Druckverlustmodellierung in ANSYS® FLUENT®

Die Modellierung des Druckverlustes in den Spacer-gefiillten Kanalen bei den Strdomungs-
simulationen in FLUENT® erfolgt liber ein Ersatzmodell. Der Spacer wird in seiner Geometrie
nicht abgebildet, sondern seine Druckverlustcharakteristik wird durch eine Druckverlustcha-
rakteristik eines porésen Korpers ersetzt. Damit ist es mdéglich, die Feed- und Permeatkanale
des Membranmoduls bei der Vernetzung wie einen Leerkanal zu behandeln, der in FLUENT®
die Eigenschaften eines pordsen Kérpers zugewiesen bekommt. Die Druckverlustcharakte-
ristik des pordsen Korpers wird aus der Druckverlustcharakteristik des eingesetzten Spacers
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4 Strémungsoptimierte Modulgestaltung des Prototyp-Moduls

nach GI. 3-32 und GI. 3-33 ermittelt. Hierzu wird die experimentell gewonnene Charakteristik
fir verschiedene physikalische Geschwindigkeiten ausgewertet und aus den gewonnenen
Daten ein Regressionspolynom mit einem linearen und einem quadratischen Term generiert.
Aus den Vorfaktoren der beiden Terme kdnnen die Permeabilitdt K und die Konstante C, der
Gl. 3-49 bestimmt werden. Diese Konstanten missen fiir jeden Druck und jede Kanalhdhe
einzeln berechnet werden, da sich mit dem Druck die Stoffwerte des stromenden Mediums
andern und sich mit der Kanalhohe der hydraulische Durchmesser andert. Als Maf fir die
Abweichung zwischen Regressionspolynom und Werten der Druckverlustcharakteristik des
pordsen Korpers wird das sogenannte BestimmtheitsmaR R? verwendet, welches Werte zwi-
schen 0 und 1 annehmen kann. Dabei bedeutet ein Bestimmtheitsmal} von 1 eine hundert-
prozentige Ubereinstimmung zwischen regressionsanalytisch geschétzten Werten und den
aus der experimentell ermittelten Druckverlustcharakteristik ausgewerteten Werten fir alle
Geschwindigkeiten.

Die Druckverlustcharakteristik der Spacer gemaR Gl. 3-32 und GI. 3-33 wird fur physikalische
Geschwindigkeiten von 0 bis 3 m-s” ausgewertet. Beispielhaft sind die Druckverluste je Me-
ter Kanallange fiir eine Kanalhéhe von 1,5 mm und fiir Driicke von 0,1 bar, 0,15 bar, 1 bar,
1,3 bar, 2 bar und 4 bar in Abbildung 4-3 durch die Markierungen gekennzeichnet. Der Spa-
cer hat — wie in Kapitel 4.1.1 beschrieben — einen Filamentabstand von /r = 3,55 mm und
einen Filamentdurchmesser von dr = 0,7 mm, sodass sich gema Gl. 2-9 und GI. 2-11 eine
Porositat von 78,3 % und ein hydraulischer Durchmesser von 1,2 mm ergeben.

30000
—_ Ap/l (p=4bar) = 1139,8v2 + 2547,7v
= = = 2
£ 25000 Ap/l (p=4bar, [33]) = 829,58v? + 1854,3v
& Ap/l (p=2bar) = 832,8v2 + 1861,5v
= 20000 Ap/l (p=1,3bar) = 685,6v2 + 1532,5v e p=4bar
2 Ap/l (p=1bar) = 609,1v2 + 1361,4v |« p=4bar [34]
= = = 2
j P/l (p=0.1bar) = 215,9v o / " xp=1,3bar
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< =0,15b
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Abbildung 4-3:  Druckverlustcharakteristik der Spacer-gefiillten Kanéle fur eine Kanalhéhe
von 1,5 mm; ausgewertet fur verschiedene Driicke im Kanal; die Markie-
rungen zeigen die Auswertung der experimentell ermittelten Druckverlust-
charakteristik eines Spacer nach [81]; Linien und Formeln zeigen das zu-
gehdrige Regressionspolynom zweiten Grades, aus denen die Druckver-
lustcharakteristik des pordsen Korpers gewonnen werden; grau dargestellt
ist die Auswertung der Druckverlustcharakteristik geman [34]
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4.1 Prototyp-Modul in Standardausfiihrung

Die Linien geben die zugehodrigen Regressionspolynome zweiten Grades wieder. Die Fomeln
dieser Regressionspolynome sind ebenfalls in Abbildung 4-3 aufgelistet. Das Bestimmtheits-
mal ist fiir alle Regressionspolynome R? > 0,999, sodass die Ubereinstimmung zwischen
Werten der experimentell ermittelten Druckverlustcharakteristik fir Spacer-gefillte Kanale
und Werten der Druckverlustcharakteristik poroser Kérper nahezu perfekt ist. Werden die
Gleichungen der Regressionspolynome gleich der Druckverlustgleichung eines pordsen Kor-
pers gemaf Gl. 3-49 gesetzt, kdnnen die unbekannten Parameter K und C, dieser Gleichung
bestimmt werden. Die analoge Auswertung der experimentell ermittelten Druckverlustcharak-
teristik der Spacer-gefiillten Kanale fir eine Kanalhéhe von 1 mm fiihrt zu den Regressions-
polynomen, die im Anhang 8.9 in Abbildung 8-5 dargestellt sind.

Die Parameter K und C, sind in Tabelle 4-1 fir die verschiedenen Driicke und die beiden
Kanalhdhen angegeben. Da in FLUENT® der Kehrwert der Permeabilitat K vorgegeben wird,
ist dieser ebenfalls in Tabelle 4-1 aufgefiihrt.

Tabelle 4-1: Permeabilitdt K und Parameter C, fiir die Druckverlustcharakteristik pordser
Korper zur Modellierung des Druckverlustes Spacer-gefiiliter Kanale in

FLUENT® fiir verschiedene Driicke und Kanalhéhen von 1 mm und 1,5 mm

Kanalhéhe: 1 mm Kanalhéhe: 1,5 mm
Druck [bar] K [m?] 1/K[m? | C[m"] K [m?] 1/K[m? | C[m"]
0,1 1,955-10% | 5,114-107 8089 2,795-10% | 3,578:107 5658
0,15 1,629-10% | 6,138-107 6471 2,329:10% | 4,294-107 4528
1 6,938-10° | 1,441-10° 2280 9,918-10° | 1,008-10° 1595
1,3 6,166:10° | 1,622:10° 1974 8,814:10° | 1,135-10° 1381
2 5,08:10° | 1,969-10° 1557 7,261-10° | 1,377-108 1090
4 3,72:10° | 2,689-10° 1064 5,316:10° | 1,881-10° 744
4 [34] - - - 9,33:10° | 1,072:108 332

Zur Verifizierung der Druckverlustmodellierung iiber das Ersatzmodell wird in FLUENT® ein
vereinfachtes Membranmodul aus [34] nachgebildet und mit gleichen Strémungsbedingun-
gen und Stoffwerten simuliert. Der in [34] verwendete Spacer hat eine Porositat von 84 %
und der Spacer-gefillte Kanal einen hydraulischen Durchmesser von 1,49 mm. Um diese
abweichenden Eigenschaften bei der Stromungssimulation zur Verifizierung zu bericksichti-
gen, wird in Abbildung 4-3 zusatzlich die Auswertung der Druckverlustcharakteristik mit der
geanderten Spacergeometrie Uber die grauen Markierungen dargestellt. Die Parameter K
und C, der zugehdrigen Druckverlustcharakteristik des pordsen Korpers sind in der letzten
Zeile der Tabelle 4-1 aufgefiihrt. Das zur Verifizierung simulierte Membranmodul besteht aus
vier Membrantaschen und fiinf Feedkanalen. Jeder Feedkanal ist 0,6 m breit, 1,984 m lang
und 1,5 mm hoch. Der Druck auf der Feedseite betragt 4 bar und auf der Permeatseite
0,1 bar. Die Feedkanale werden mit einer Eintrittsgeschwindigkeit von 0,84 m-s™ durch-
stromt. Die Permeation durch die Membranen wird berlicksichtigt, da diese aufgrund des
abnehmenden Massenstroms die Stromungsgeschwindigkeit in den Feedkanalen Uber die
Lauflange verringert. Der simulierte Verlauf des Druckverlustes im obersten Spacer-gefiillten
Kanal ist in Abbildung 4-4 visualisiert. Der gleiche Verlauf ergibt sich fur die parallel verlau-
fenden Feedkanale. Der simulierte Druckverlust betragt ca. 3530 Pa. Dies deckt sich mit
dem in [34] berechneten Druckverlust von 3510 Pa, sodass die Druckverlustmodellierung in
FLUENT® mit dem Ersatzmodell verifiziert ist und fiir die Simulation des Prototyp-Moduls
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4 Strémungsoptimierte Modulgestaltung des Prototyp-Moduls

verwendet werden kann. Die Modellierung der Permeation ist ebenso mit diesem Ergebnis
verifiziert. Der Abtrenngrad liegt sowohl bei der Simulation als auch in [34] bei ca. 70 %.

APreeg = 3531 Pa

4

Abbildung 4-4: In FLUENT® simulierter Druckverlust in einem 1,984 m langen Spacer-
gefiiliten Kanal; Kanalhéhe: 1,5 mm; Druckangabe entspricht Uberdruck
Uiber dem Betriebsdruck von 4-10° Pa; Eintrittsgeschwindigkeit: 0,84 m-s™

Fazit

Zur Beriicksichtigung des Druckverlustes durch die Spacer in den Feed- und Permeatkana-
len wird in den Strémungssimulationen ein Ersatzmodell verwendet. Die Spacer werden im
Strémungsraum nicht geometrisch abgebildet, sondern durch einen porésen Koérper ersetzt,
welcher eine nahezu gleiche Druckverlustcharakteristik hat wie der Spacer-gefiilite Kanal.
Dadurch wird eine realistischere Abtrennperformance simuliert und beriicksichtigt, dass die
Spacer ein Strdmungshindernis darstellen. Gleichzeitig andert sich der Rechenaufwand nur
durch die Berechnung der zusétzlichen Gleichungen fiir die Modellierung des porésen Kor-
pers, da der porose Korper wie ein Leerkanal vernetzt werden kann. Eine Verifizierung an-
hand einer Vergleichssimulation mit Literaturwerten bestétigt die Anwendbarkeit des Modells.
Dieses Ersatzmodell kann prinzipiell zur Simulation aller Membranmodule mit Spacer-
gefilllten Kanalen angewandt werden.

4.1.3 Simulation des Prototyp-Moduls in Standardausfiihrung

Die Modellierungsansatze fur die Permeation und die Berlicksichtigung des Strdmungs-
widerstandes der Spacer-gefilliten Kanale werden zur Simulation des Prototyp-Moduls an-
gewandt. Dabei werden noch keine Optimierungsmafinahmen berlicksichtigt, sodass der
Strémungsverlauf des Prototyp-Moduls in Standardausfiihrung, wie es in Kapitel 4.1.1 be-
schrieben wird, ermittelt wird. Fir die Simulation wird ein Retentatdruck von 4 bar eingestellt.
Zusammen mit der Wahl des Permeatdruckes von 0,1 bar und einer Ziel-Eintrittsgeschwin-
digkeit9 in den Membranstapel von 0,4 m-s™ wird gewahrleistet, dass trotz der Grofie des
Membranmoduls ein hoher CO,-Abtrenngrad erzielt wird. Dies ist notwendig, da sich die
nicht-ideale Uberstrémung der Membrantaschen auf das Trennergebnis auswirkt, wenn in
einzelnen Feedkanalen der Feedstrom merklich an CO, verarmt. Gerade dies soll mit den

° Diese entspricht aufgrund der in Kapitel 4.3 beschriebenen Bypass-Stromungen nicht der tatsachli-
chen Eintrittsgeschwindigkeit.
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durchgefihrten Simulationen gezeigt und durch Optimierungsmafnahmen verbessert wer-
den. Als Feed wird in allen CFD-Simulationen ein vereinfachtes Rauchgasgemisch ange-
nommen, das zu 21,64 Gew.-% aus CO,, zu 78,02 Gew.-% aus N, und zu 0,34 Gew.-% aus
H,O besteht. Dies reduziert die Anzahl der Ausfiihrungen der benutzerdefinierten Funktion
fur die Permeation, da nur von drei Komponenten die Permeationsrate in jeder Zelle berech-
net werden muss. Die Rauchgaskomponenten Sauerstoff und Argon werden aufgrund des
ahnlichen Permeationsverhaltens wie Stickstoff vernachlassigt und nur in der Auslegung des
Membranmoduls im Kraftwerksmafstab im Kapitel 5 beriicksichtigt.

Als Voraussetzung dafir, dass das Stromungsverhalten am Anfang der Querschnittserweite-
rung moglichst realitdtsnah abgebildet werden kann, muss die Strdmung im Zulaufrohr voll-
ausgebildet sein. Dies bedeutet, dass sich das Geschwindigkeitsprofil einer turbulenten
Rohrstromung ausgebildet hat, welches sich entlang der Rohrachse nicht mehr &ndert. Da in
ANSYS® FLUENT® standardmaRig nur eine konstante Geschwindigkeit am Eintritt vorgege-
ben werden kann, muss ein langes Zulaufrohr gewahlt werden, damit die Stromung am An-
fang der Querschnittserweiterung voll ausgebildet ist. Die Anderung des Geschwindigkeits-
profils entlang der Rohrachse ist in Abbildung 4-5 fiir eine durchschnittliche Geschwindigkeit
von ca. 2,3m-s” dargestellt. Der Durchmesser des simulierten Rohres entspricht dem
Durchmesser des Zulaufrohres des Membranmoduls von 36 mm. Am Eintritt — also bei 0 m —
ergibt sich aufgrund der Vorgabe eines liber die Flache konstanten Wertes ein Kolbenprofil.
Das Profil bei einer Lauflange von 3 m wird als nicht mehr veranderlich angesehen und gibt
das Geschwindigkeitsprofil der voll ausgebildeten turbulenten Rohrstrémung wieder. Zwi-
schen diesen beiden Positionen nahert sich das Kolbenprofil dem Profil der ausgebildeten
Strdmung an. Bei 0,5 m weicht das Geschwindigkeitsprofil vom Endzustand ab, wohingegen
es fur 1 m hinter dem Eintritt nahezu deckungsgleich mit dem Profil bei 3 m ist. Somit ist die
Einlaufstrecke zur Ausbildung des Geschwindigkeitsprofils mindestens 1 m lang.
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Abbildung 4-5:  Geschwindigkeitsprofile einer turbulenten Rohrstrdmung an verschiedenen
Positionen entlang der Rohrachse mit einer beispielhaften durchschnittli-
chen Geschwindigkeit von 2,3 m-s™ (links) und Vorgabe eines Geschwin-
digkeitsprofils am Eintritt des Zulaufrohres durch eine benutzerdefinierte
Funktion (UDF) und ausgebildete Rohrstrémung im Zulaufrohr (rechts)
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Damit nicht die Strdmung in einem 1 m langen Rohr vor dem eigentlichen Membranmodul
simuliert werden muss, wird Uber eine benutzerdefinierte Funktion (UDF) ein Geschwindig-
keitsprofil am Eintritt des Zulaufrohres vorgegeben. Die mathematische Beschreibung des
Geschwindigkeitsprofils dieser UDF findet sich im Anhang 8.9. Das Profil der UDF ist in Ab-
bildung 4-5 sowohl im Diagramm (links) eingetragen als auch im Membranmodul (rechts)
visualisiert. Es weicht ca. 1,2 % von dem Profil der ausgebildeten Rohrstrémung ab. Eine
Restlange des Zulaufrohres von 0,1 m wird beibehalten, um diese Abweichung weiter zu
mindern. Mit dem Profil der UDF wird eine bestimmte Ziel-Geschwindigkeit am Eintritt in die
Feedkanale eingestellt. Wird beispielsweise eine Eintrittsgeschwindigkeit in den Feedkana-
len von 0,4 m-s™ angestrebt, wird die durchschnittliche Geschwindigkeit am Eintritt des Zu-
laufrohres von 2,3 m's™ vorgegeben. Bei dieser Eintrittsgeschwindigkeit sind die triebkraft-
mindernden Effekte — Druckverlust und Konzentrationspolarisation — gering, sodass sie als
Geschwindigkeit in Membranmodulen einzustellen ist, wie in Kapitel 5 gezeigt wird.

Fir diese Stromungsgeschwindigkeit ist der Druckverlauf im Membranmodul zwischen Ein-
tritt des Feedstroms und Austritt des Retentatstroms in Abbildung 4-6 dargestellt. Fur die
Lésung der Bilanzgleichungen wird im Stromungsléser der Druck am Austritt vorgegeben.
Dies ist der Retentatdruck des Membranmoduls, der als Betriebsdruck ausgewahlt wird. Die
Angaben des Druckes im (brigen Fluidraum erfolgen als Uberdruck beziiglich des Betriebs-
druckes. Dabei wird eine xz-Ebene 1,25 mm oberhalb der Rotationsachse des Zulaufrohres
in y-Richtung gewahlt, damit der Druckverlauf im Membranstapel innerhalb eines Feedkanals
und nicht auf der Héhe einer Membrantasche ausgewertet wird.
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Abbildung 4-6:  Druckverlauf auf der Feedseite des Membranmoduls inklusive Zulauf- und
Ablaufbereich bei einer Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit in den Membranstapel

von 0,4 m's™; Uberdruck bezogen auf einem Retentatdruck von ca. 4 bar
(400.000 Pa)
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4.1 Prototyp-Modul in Standardausfiihrung

Der Druckverlust in der Zulaufleitung ist bei einer Strémungsgeschwindigkeit von 2,3 m-s™ im
Rohr vernachléssigbar niedrig. Auch iiber die Lénge der Querschnittserweiterung ist die An-
derung des Druckes bei dieser niedrigen Stromungsgeschwindigkeit unmerklich. Die Druck-
rickgewinnung aufgrund der Geschwindigkeitsanderung kompensiert ungefahr die durch die
Verwirbelungen auftretenden Druckverluste. Im ersten Teil der Querschnittserweiterung
steigt der Druck minimal an und im zweiten Teil Gberwiegt der Druckverlust durch die Verwir-
belung. Bei hoheren Geschwindigkeiten sind diese beiden Bereiche deutlicher ausgepragt,
wie im Anhang 8.9 in Abbildung 8-6 dargestellt ist. Bei einer Lauflange von 0,3 m trifft die
Strdmung auf die Spacer als Hindernis in dem Feedkanal, sodass sich eine Art Staudruck
bildet. Innerhalb des Feedkanals fallt der Druck fir eine Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit von
0,4 m-s™ gemal der Druckverlustcharakteristik des Spacers von 460 Pa auf 10 Pa ab. Der
restliche Druckverlust von 10 Pa ist hauptsachlich auf die Einschnurung der Strémung am
Ende der Querschnittsverjingung zurtickzufiihren. Um diese 10 Pa erhoht sich der Druck
durch den Aufprall der Strémung auf den Spacer. Absolut gesehen entspricht der Druckver-
lust von 4,5 mbar im Membranstapel daher dem gesamten Druckabfall zwischen Eintritt des
Zulaufrohres und Austritt des Ablaufrohres. Damit entféllt nahezu der gesamte Druckverlust
auf den Bereich des Membranstapels.

Der Abtrenngrad des in ANSYS® FLUENT® untersuchten Membranmoduls liegt fiir den vor-
liegenden Fall bei 66 %. Im Vergleich dazu ergibt sich bei vollstandiger Ausnutzung der
Membran — also idealer Durchstromung aller Feedkanéle — ein Abtrenngrad von 81,3 %. Die
Durchstromung wird als ideal bezeichnet, wenn 100 % des Feedstroms uber die aktive
Membranflache stromt und jeder Feedkanal mit dem gleichen Massenstrom durchstromt
wird.

Als wesentliche Defizite in der Anstrémung des Membranstapels werden der so genannte
Bypass-Strom und die inhomogene Geschwindigkeitsverteilung am Eintritt in den Membran-
stapel identifiziert. In Abbildung 4-7 (oben) ist der Stromungsverlauf der Feedstrémung im
Prototyp-Membranmodul dargestellt. Der Freistrahl trifft am Eintritt in die Feedkanale auf den
Membranstapel und wird dadurch zu allen Seiten abgelenkt. Ein Teil des Feedstroms pas-
siert das Membranmodul durch den Rand des Membranstapels. Dort Uberstrémt dieser Teil
jedoch nicht mehr die aktive Membranflache. Diese Seitenstrémung wird im Folgenden als
Bypass-Strom bezeichnet. Die Konsequenzen des Bypass-Stroms hinsichtlich der Abtrenn-
performance werden in Kapitel 4.3 naher untersucht. Zudem ist in Abbildung 4-7 (unten) die
Stréomungsgeschwindigkeit in z-Richtung am Eintritt in den Membranstapel dargestellt. Durch
diese Darstellung wird bestatigt, dass ein Teil der Feedstromung durch den seitlichen By-
pass stromt. Die Stromungsgeschwindigkeit im Bypass ist héher als im Durchschnitt inner-
halb der Feedkanale. Ein weiteres Merkmal der Geschwindigkeitsverteilung ist, dass dort, wo
der Freistrahl auf die Membrantaschen trifft, auch die Geschwindigkeit in z-Richtung — also in
Richtung Feedkanale — im Querschnitt A-A am hdchsten ist. Zu den Seiten hin ist die Ge-
schwindigkeit in x-Richtung dominierend, da die Strémung vor dem Membranstapel seitlich
umgelenkt wird. Doch auch das umgelenkte Gas tritt in den Membranstapel ein, wie die in
Abbildung 4-7 (oben) dargestellten Stromlinien zeigen. Daher ist kurz hinter dem Eintritt in
den Membranstapel im Querschnitt B-B die Stromungsgeschwindigkeit in z-Richtung wieder
homogener. In Kapitel 4.2 wird untersucht, ob konstruktive MaRnahmen die Strémungsvertei-
lung schon vor Eintritt in den Membranstapel homogenisieren und ob dies zu einer besseren
Abtrennperformance fiihrt.
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Abbildung 4-7:  Strémungsverlauf des Feedstroms im Membranmodul (oben) und Vertei-
lung der Geschwindigkeit in z-Richtung im Querschnitt A-A und B-B (unten)

4.2 Anstromung des Membranstapels

Die Anstromung des Membranstapels beeinflusst die Homogenitat der Durchstromung der
einzelnen Feedkanéle. Eine inhomogene Verteilung des Feedmassenstroms auf die Feed-
kanéle bewirkt eine unterschiedliche Abreicherung der Komponenten in den einzelnen Kana-
len. Abbildung 4-8 verdeutlicht diesen Effekt.

Fir eine beispielhafte Rechnung wird vereinfacht angenommen, dass die Feedkanale der
oberen Halfte des Membranmoduls mit einem anderen Massenstrom durchstromt werden als
die Feedkanale der unteren Modulhalfte. Der Anteil des Gesamtmassenstroms, der durch die
obere Halfte stromt, wird zwischen 50 % und 90 % variiert. Analoge Ergebnisse ergeben
sich, wenn der Anteil des Gesamtmassenstroms, der durch die untere Modulhélfte stromt,
zwischen 50 % und 90 % variiert wird. Dabei bedeutet ein Anteil von 50 %, dass beide Mo-
dulhalften homogen durchstromt werden. In diesem Fall ist der Gesamtabtrenngrad des
Membranmoduls maximal. Je inhomogener die Verteilung des Massenstroms ist, desto ge-
ringer wird der Gesamtabtrenngrad. Trennt das Membranmodul bei homogener Durchstro-
mung insgesamt ca. 68 % des CO, ab, liegt der Gesamtabtrenngrad bei einem Anteil des
Gesamtmassenstroms in der oberen Membranhalfte von 90 % bei nur noch 51 % - also ca.
17 %-Punkte niedriger. Dies ist darauf zurlickzufihren, dass bei kleinen Massenstromen je
Kanal bei einer festgelegten Kanallange zwar ein groRer Anteil an CO, dieses Stroms durch
die Membran permeiert, aber bezogen auf den gesamten Massenstrom wenig abgetrennt
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wird. Dies verdeutlichen die Verlaufe der Abtrenngrade der unteren Modulhalfte. Je geringer
der Massenstrom durch die untere Modulhalfte ist, desto gréRer wird der Abtrenngrad bezo-
gen auf einen Kanal — im Folgenden Teilabtrenngrad genannt — der unteren Modulhalfte.
Beispielsweise liegt der Teilabtrenngrad der unteren Modulhélfte gemafR Abbildung 4-8 bei
nahezu 100 %, falls 10 % des Massenstroms durch die untere Modulhélfte stromt. Der Ab-
trenngrad der unteren Modulhélfte bezogen auf den Gesamtmassenstrom liegt hingegen bei
lediglich 10 %. Umgekehrt sinkt der Teilabtrenngrad der oberen Modulhélfte bei steigendem
Anteil des Gesamtmassenstroms durch diese Modulhélfte von 68 % auf 46 % und der Ab-
trenngrad bezogen auf den Gesamtmassenstrom steigt leicht von 34 % auf 42 %.

100 /./-
80
£ om=—---_
B 60 -</ ‘‘‘‘‘‘‘ = - — - Gesamtabtrenngrad
E’ - 1 |-+ - obere Modulhélfte, ges
E 40 | pp— FE——— A== A mm=smss - -& - unter Modulhélfte, ges
2 T - —— obere Modulhélfte, Teil
20 e —=— untere Modulhalte, Teil
0 T
50 60 70 80 90

Anteil Massenstrom obere Modulhélfte [%)]

Abbildung 4-8:  Abtrenngrad bei inhomogener Verteilung des Massenstroms auf die Feed-
kanale des Membranmoduls; gesamt: Abtrenngrad bezogen auf den ge-
samten Feedstrom; Teil: Abtrenngrad bezogen auf den Feedstrom in der
Modulhalfte

Die Geometrie der Querschnittserweiterung und die Anstromgeschwindigkeit haben einen
Einfluss auf die Anstromung des Membranstapels und damit auf die Verteilung des Massen-
stroms auf die Feedkanale. Daher wird im Folgenden untersucht, wie sich die Strémung in
der Querschnittserweiterung verteilt und wie die Feedkanale angestromt werden.

4.2.1 Strdmungsverteilung im divergenten Kanal ohne und mit Gegendruck

SchlieRt an der Querschnittserweiterung ein freier Kanal ohne Gegendruck an, ergeben sich
die Stromungszustande in dem divergenten Kanal gemaR Abbildung 3-7 aus Kapitel 3.4 in
Abhangigkeit der Geometrie der Querschnittserweiterung. Die Querschnittserweiterung des
Prototyp-Moduls hat einen Offnungswinkel von ca. 50° und ist 0,2 m lang. Der Durchmesser
des Zulaufrohres liegt bei 0,036 m, sodass sich ein Verhaltnis von Lange des divergenten
Kanals und Radius des Querschnitts vor der Erweiterung von ungefahr 11 ergibt. Wird diese
Geometrie gewahlt und hinter der Querschnittserweiterung statt der Membrantaschen ein
leerer Kanal angenommen, sollte sich die Stromung nach Abbildung 3-7 an der Kante am
Anfang der Querschnittserweiterung ablésen. Die in Abbildung 4-9 (oben) dargestellten Er-
gebnisse der entsprechenden Strémungssimulation zeigen diese Strémungsablésung. Die
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Hauptstromung folgt gemaR dem in Abbildung 3-6 dargestellten Stromungszustand c) einer
Wand. Hierbei lenken kleinste UnregelmaRigkeiten durch die Turbulenz der Strémung die
Hauptstromung zu einer Seite leicht ab und das Abldsegebiet verdrangt die Hauptstromung
zu einer Wand. Im Querschnitt A-A — also am Ende der Querschnittserweiterung — wird
dadurch die eine Halfte des anschlieRenden Kanals mit einer sehr geringen Geschwindigkeit
durchstréomt und die Hauptstrémung konzentriert sich auf die andere Halfte.

Freier Kanal Al
(Diffusor) s

—

\};

Spacer- 1 N
gefiillte By B-B
Kanale

b

Abbildung 4-9:  Qualitative Strémungsverteilung in der Querschnittserweiterung mit nach-
geschaltetem freien Kanal (oben, in Anlehnung [84]) und mit nachgeschal-
tetem Membranstapel und Spacer-gefilliten Feedkanalen (unten)

Werden die Membrantaschen alternierend mit den Spacer-gefillten Feedkanalen hinter der
Querschnittserweiterung als Membranstapel angebracht, ergibt sich eine ganz andere Vertei-
lung am Ende der Querschnittserweiterung. Diese Verteilung ist in Abbildung 4-9 (unten)
dargestellt. Die Stromung I6st hier zwar ebenfalls am Anfang der Querschnittserweiterung
geometrisch induziert ab, allerdings ergibt sich eine Freistrahlstrémung mit Ablésegebieten
auf beiden Seiten gemaly dem in Abbildung 3-6 dargestellten Strémungszustand d). Dies
liegt daran, dass der Membranstapel und der als poréser Kérper angenaherte Spacer in den
Feedkanalen Stromungshindernisse darstellen und sich somit ein Gegendruck fiir die Stro-
mung bildet. Der Freistrahl trifft auf den Membranstapel und wird teilweise umgelenkt. Ein
Teil der Freistrahlstrémung tritt jedoch direkt in die Feedkanale, sodass dort die Geschwin-
digkeit in Richtung Hauptstrdmung zunachst héher ist als rechts und links neben dem Auf-
prallgebiet des Freistrahls. Dieser Teil verteilt sich 10 mm hinter dem Eintritt in den Mem-
branstapel nahezu gleichmaRig. Der abgelenkte Teil des Feedstroms verteilt sich Uber die
Modulbreite und strédmt ebenfalls in die Feedkanale. Dies homogenisiert die Feedstrémung
kurz hinter dem Eintritt in den Membranstapel zusatzlich, wie in Abbildung 4-7 gezeigt wird.

Ein Effekt, der zur Verschlechterung der Abtrennleistung bei hohen Abtrenngraden fiihrt, ist
die inhomogene Verteilung des Feedstroms auf die einzelnen Feedkanale. Die Verteilung
des Feedstroms im Prototyp-Modul in Standardausfiihrung ist in Abbildung 4-10 dargestellt.
Es wird zwischen Spacer-gefiilltem und freiem Feedkanal unterschieden.
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Abbildung 4-10: Anteil des Massenstroms eines Feedkanals am Gesamtmassenstrom fir
den Fall Spacer-gefiillter Feedkanale und fiir den Fall freier Feedkanale

Ist der Feedkanal nicht mit einem Spacer beziehungsweise — in den Simulationen — mit ei-
nem pordsen Koérper gefiillt, ist der Gegendruck nicht gro® genug und die Strémung verteilt
sich nicht homogen auf die 36 Feedkanale. In den jeweils obersten und untersten Feedkana-
len betragt der Anteil des Massenstroms eines Feedkanals am Gesamtmassenstrom ca.
2,4 % bis 2,6 %. Diese Kanale sind am weitesten von dem Aufprallgebiet des Freistrahls
entfernt. Die mittleren Kanéale werden mit einem hoheren Massenstrom durchstromt, da dort
der Freistrahl teilweise ungehindert in die Kanéle strémt. In diesen Feedkanalen betragt der
Anteil am Gesamtmassenstrom ca. 3 %. Ohne Feedspacer liegen die Membrantaschen je-
doch ohne Abstand direkt aufeinander. Daher ist der Bau des Taschenmoduls ohne Feed-
spacer nicht moglich, sodass in den folgenden Simulationen der Feedspacer stets beriick-
sichtigt wird.

Mit Feedspacer ist der Gegendruck so grof3, dass die Stromungsumlenkung eine homogene-
re Verteilung auf die Feedkanale bewirkt. In den mittleren Feedkanalen liegt der Anteil des
Massenstroms eines Feedkanals am Gesamtmassenstrom konstant bei ca. 2,77 %. Der
Massenstrom in den dufieren Kandlen ist sogar héher als in den mittleren Kanalen. Hier
steigt der Anteil am Gesamtmassenstrom auf 2,9 % an. Dies ist darauf zurtickzuflihren, dass
der nach oben und unten abgelenkte Freistrahl auf die obere beziehungsweise untere Ge-
hausewand trifft, dort erneut abgelenkt wird und somit in die dueren Feedkandle geleitet
wird. Somit sorgt die Anwesenheit der Spacer fir die Verteilung der Feedstromung.

4.2.2 Variation der Anstromgeschwindigkeit und des Feeddruckes

Die in Kapitel 4.2.1 beschriebenen Stromungszusténde gelten fir eine Ziel-Eintrittsgeschwin-
digkeit von 0,4 m's” und einem Feeddruck von 4 bar. Diese Parameter gewéhrleisten eine
hohe Abreicherung, sodass Auswirkungen der unvollkommenen Anstromung auf den Ab-
trenngrad deutlich werden. In der ersten Trennstufe des in Kapitel 2.5.3 vorgestellten
CO,-Abtrennprozesses liegt der Feeddruck jedoch bei ca. 1 bar. In der zweiten Trennstufe
betragt der Feeddruck 4 bar, allerdings ist gegebenenfalls die Eintrittsgeschwindigkeit héher
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als 0,4 m-s™. Ob sich durch den geringeren Feeddruck oder die héhere Eintrittsgeschwindig-

keit die Anstrdmung des Membranstapels andert, wird im Folgenden untersucht.

Die qualitative Strdomungsverteilung innerhalb der Querschnittserweiterung ist fir den Stan-
dardfall — also einer Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit von 0,4 m-s™ und eines Feeddrucks von
4 bar — und flr zwei weitere Falle in Abbildung 4-11 dargestellt. Ausgehend vom Standardfall
wird zum einen der Feeddruck auf 1 bar verringert und zum anderen die Ziel-Eintrittsge-
schwindigkeit auf 3 m-s™ erhoht. In der Abbildung der Strémungsverteilung in den Feedkana-
len 10 mm hinter dem Anfang des Membranstapels ist jeweils die Strémungsgeschwindigkeit

in z-Richtung dargestellt.

a) 0,4 m-s™; 1 bar

HIIIHHIIIIIIHHHIIIIHIHIHI

il
hmllnnmmn|||||||lmmi
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Qualitative Strémungsverteilung in der Querschnittserweiterung sowie in
den Feedkanalen 10 mm hinter dem Anfang des Membranstapels fir ver-
schiedene Kombinationen aus Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit und Feeddruck
a) Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit: 0,4 m-s™, Feeddruck: 1 bar; b) Ziel-Ein-
trittsgeschwindigkeit: 0,4 m's™ , Feeddruck: 4 bar; c) Ziel-Eintrittsge-
schwindigkeit: 3 m-s™', Feeddruck: 4 bar

Eine Anderung des Feeddruckes hat zumindest in dem Druckbereich, in dem die Membran-
module betrieben werden, kaum Auswirkungen auf die Strémungsverteilung innerhalb der
Querschnittserweiterung. Auch bei einem Feeddruck von 1 bar, welcher dem Feeddruck der
ersten Trennstufe des in der vorliegenden Arbeit zugrunde gelegten CO,-Abtrennprozesses
entspricht, 16st die Strdmung am Anfang der Querschnittserweiterung ab. Der Freistrahl trifft,
wie in Abbildung 4-11 a) dargestellt, mittig auf den Membranstapel. Die Verteilung innerhalb
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eines Feedkanals 10 mm hinter dem Anfang des Membranstapels ist bei einem Feeddruck
von 1 bar insgesamt gleichmaRiger als die Verteilung bei einem Feeddruck von 4 bar, die in
Abbildung 4-11 b) dargestellt ist. Dies liegt an der héheren Dichte bei einem Feeddruck von
4 bar, welche die kinetische Energie der Stromung steigert. Hierdurch verteilt sich die Stro-
mung erst Uber eine langere Distanz gleichmaRig innerhalb des Feedkanals, wenn der
Feeddruck hoher ist.

Wird die Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit von 0,4 m-s™ auf 3 m-s™ erhoht, ergibt sich die Stro-
mungsverteilung gemal Abbildung 4-11 c). Der Freistrahl trifft nicht mehr mittig auf den
Membranstapel, sondern wird leicht zur Seite abgelenkt. Transiente CFD-Simulationen erge-
ben, dass die Stromung instationar ist und der Freistrahl leicht zu beiden Seiten abgelenkt
wird, wobei der Freistrahl im zeitlichen Mittel mittig auf den Membranstapel trifft. Dieses Ver-
halten der abgel6sten Stromung tritt nur bei der hohen Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit von
3 m-s™ auf. Auch hier bewirkt die erhéhte kinetische Energie, dass auch nach dem Aufprall
des Freistrahls auf den Membranstapel ein gréRerer Teil des Freistrahls ungehindert in die
mittleren Feedkanale stromt. Dagegen stromt in dem Bereich neben dem Aufprallgebiet des
Freistrahls der Feedstrom mit einer geringeren Geschwindigkeit in z-Richtung durch die Ka-
nale. Die Geschwindigkeitsverteilung innerhalb der Kanale ist somit kurz hinter dem Anfang
des Membranstapels bei erhéhter Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit noch relativinhomogen.

Die Unterschiede in der Strdmungsverteilung innerhalb eines Kanals 10 mm hinter dem An-
fang des Membranstapels haben jedoch kaum Auswirkungen auf die Verteilung des Ge-
samtmassenstroms auf die Feedkanéle. In den Kanalen, die bei einer Ziel-Eintrittsgeschwin-
digkeit von 3 m-s™ direkt vom Freistrahl angestrdmt werden, wird der Bereich neben dem
Aufprallgebiet weniger durchstrémt. Damit stréomt im Mittel ungefahr so viel durch diese Ka-
nale wie durch die Ubrigen Kanéle. In Abbildung 4-12 wird der Anteil des Massenstroms in
einem Feedkanal am Gesamtmassenstrom fiir die drei Falle dargestellt.
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Abbildung 4-12: Anteil des Massenstroms eines Feedkanals am Gesamtmassenstrom fiir
verschiedene Kombinationen aus Feeddruck und Ziel-Eintrittsgeschwindig-
keit
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Unabhéngig von der Eintrittsgeschwindigkeit und vom Feeddruck ist der Anteil am Gesamt-
massenstrom in den auBeren Feedkanalen am hochsten. Dies liegt, wie Kapitel 4.2.1 be-
schrieben, an der Umlenkung der Strémung durch die obere und untere Gehausewand in
diese Feedkanale. Ansonsten ist die Verteilung des Gesamtmassenstroms auf die Feedka-
nale sehr homogen. Bei erhdhter Stromungsgeschwindigkeit ist der Anteil am Gesamtmas-
senstrom in den Feedkanalen 10 bis 20 im Vergleich zu den Fallen mit einer Ziel-Eintritts-
geschwindigkeit von 0,4 m-s™ leicht erhéht. Dies sind die Kanéle, die direkt vom Freistrahl
angestromt werden. Durch die Feedkanale 25 bis 35 stromt als Ausgleich daflr weniger.

4.2.3 Einsatz von Leitblechen zur homogenen Anstrdmung des Membranstapels

Die am Anfang der Querschnittserweiterung ablésende Freistrahlstrdmung wird durch den
Gegendruck der Spacer-gefiiliten Kanale und der Membrantaschen so umgelenkt, dass sich
der Massenstrom nahezu homogen auf die Feedkanale verteilt. Allerdings ist innerhalb eines
Feedkanals die Verteilung nicht von Anfang an homogen. Daher wird im Folgenden der Ein-
satz von Leitblechen untersucht, durch die sich die Strdomung schon in der Querschnitts-
erweiterung gleichmaRiger verteilen soll. Es wird auch untersucht, wie sich die Strémung mit
Einsatz der Leitbleche bei einer erhéhten Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit von 3 m-s™ verteilt.

Es werden die drei in Abbildung 4-13 dargestellten Konfigurationen von Leitblechen unter-
sucht. Dabei haben alle Leitbleche eine Wandstéarke von 1 mm und ragen jeweils 20 mm in
die Querschnittserweiterung. Die erste Konfiguration, die in Abbildung 4-13 a) dargestellt ist,
besteht aus drei Leitblechen, von denen eins in der Mitte angeordnet ist. Die duferen beiden
Leitbleche sind um einen Winkel von 25° zum mittleren Leitblech gedreht und haben einen
Abstand von 16 mm zueinander. In der zweiten Konfiguration, die in Abbildung 4-13 b) dar-
gestellt ist, sind die auleren beiden Leitbleche mit einem Radius von 35 mm gekriimmt. Der
Abstand zwischen den duReren Leitblechen betragt wiederum 16 mm und das dritte Leit-
blech ist in der Symmetrieachse angeordnet. Die dritte in Abbildung 4-13 c) dargestellte Kon-
figuration entspricht der zweiten Konfiguration vermindert um das mittlere Leitblech, sodass
diese Konfiguration nur aus zwei gekrimmten Leitblechen besteht.

a) 3 gerade L b) 3 gekrimmt c) 2 gekrimmt
- R35)

27

20
Abbildung 4-13: Abmessungen der drei Leitblechkonfigurationen: a) drei gerade Leitbleche;

b) drei Leitbleche, von denen die aufleren beiden gekrimmt sind; c) zwei
gekrimmte Leitbleche; alle Angaben in mm
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In Abbildung 4-14 wird die Strémungsverteilung innerhalb der Querschnittserweiterung im
Prototyp-Modul ohne und mit Einsatz von Leitblechen fir eine Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit
von 0,4 m-s™ dargestellt. Werden keine Leitbleche am Anfang der Querschnittserweiterung
eingebaut, 16st die Strémung direkt hinter dem Zulaufrohr geometrisch induziert ab. Bei der
Geometrie des Prototyp-Moduls ergibt sich eine asymmetrische Strémungsverteilung haupt-
sachlich in x-Richtung, da in diese Richtung der Offnungswinkel der Querschnittserweiterung
bei ca. 50° liegt. Dagegen betragt der Offnungswinkel in y-Richtung 15°, sodass sich der
Freistrahl in diese Richtung ausweitet, wie in Abbildung 4-14 a) dargestellt ist. Werden drei
gerade Leitbleche am Anfang der Querschnittserweiterung eingesetzt, verteilt sich die Stro-
mung homogener lber den gesamten Querschnitt am Eintritt in den Membranstapel, wie in
Abbildung 4-14 b) dargestellt ist. Allerdings sind die duReren beiden Leitbleche schrag zur
Hauptstrdomungsrichtung angeordnet, sodass die Strémung der Geometrie nicht mehr folgen
kann und an der Vorderkante dieser Leitbleche ablost. Dieser Effekt wird durch gekrimmte
Leitbleche behoben. Diese sind so gekrimmt, dass sie am Anfang parallel zur Hauptstro-
mungsrichtung angeordnet sind und am Ende parallel zur Gehdusewand der Querschnitts-
erweiterung verlaufen. In diesem Fall, der in Abbildung 4-14 c) dargestellt ist, kann die Stro-
mung langer der Krimmung der Leitbleche folgen und verteilt sich bereits innerhalb der
Querschnittserweiterung homogen. An der Gehdusewand [6st der dufere Teil der Rohrstré-
mung zwar ab, wird jedoch durch die gekrimmten Leitbleche wieder nach aufen gelenkt.
Wird das mittlere Leitblech entfernt und werden nur die duf3eren beiden gekrimmten Leitble-
che beibehalten, ergibt sich die in Abbildung 4-14 d) dargestellte Strémungsverteilung. Durch
das fehlende Leitblech in der Mitte wird der mittlere Strémungskanal nicht mehr in zwei Ka-
néle aufgeteilt und hat damit am Ende der Leitbleche den gleichen Offnungswinkel wie die
Querschnittserweiterung. Damit I6st der mittlere Teil der Rohrstromung am Anfang der Leit-
bleche innen ab und wird zur Seite abgelenkt. Der dufere Bereich der Rohrstrémung wird
am Anfang der Querschnittserweiterung durch die Leitbleche nach aufien gelenkt. Dadurch
ergibt sich eine inhomogene Stromungsverteilung am Eintritt in den Membranstapel. Die
Charakteristika der Strémungsverteilungen bei einer Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit von 3 m-s™,
die im Anhang 8.9 in Abbildung 8-7 dargestellt sind, sind denen bei niedrigerer Geschwindig-
keit ahnlich. Die instationare Ablésung wird durch den Einsatz von drei Leitblechen vermie-
den.
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a) Ohne Leitbleche Ay

b) 3 Leitbleche, gerade

c) 3 Leitbleche, gekrimmt

d) 2 Leitbleche, gekrimmt

L

Y %

g

Abbildung 4-14: Strémungsverteilung innerhalb der Querschnittserweiterung und Stro-
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mungsgeschwindigkeit in z-Richtung der Anstrémung des Membranstapels
fir eine Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit in die Feedkandle von 0,4 m-s” im
Prototyp-Modul a) ohne Leitbleche; b) mit drei geraden Leitblechen; c) mit
drei gekriimmten Leitblechen; d) mit zwei gekrimmten Leitblechen



4.2 Anstromung des Membranstapels

Die Stromungsgeschwindigkeit in z-Richtung innerhalb der Kanale ist vor allem in der Mo-
dulmitte zum Teil inhomogen. Daher wird die Geschwindigkeitsverteilung innerhalb von drei
Kanalen aus der Modulmitte ausgewertet. In Abbildung 4-15 sind Geschwindigkeitsverteilun-
gen innerhalb ausgewahlter Feedkanale 10 mm hinter dem Eintritt in den Membranstapel fur
verschiedene Varianten der Einbauten in der Querschnittserweiterung dargestellt. Die Feed-
kanale sind dabei innerhalb des Membranmoduls von oben nach unten nummeriert.

a) Ohne Leitbleche b) 3 Leitbleche, gerade
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Abbildung 4-15: Verteilung der Stromungsgeschwindigkeit in z-Richtung innerhalb von drei
Feedkanalen der Modulmitte — nummeriert von oben nach unten innerhalb
des Moduls — 10 mm hinter dem Anfang des Membranstapels fir eine Ziel-
Eintrittsgeschwindigkeit in die Feedkanale von 0,4 m-s” im Prototyp-Modul
a) ohne Leitbleche; b) mit drei geraden Leitblechen; c) mit drei gekrimmten
Leitblechen; d) mit zwei gekrimmten Leitblechen

Die Verteilung der Strémungsgeschwindigkeit in z-Richtung hat innerhalb jedes Kanals den
gleichen qualitativen Verlauf entlang der x-Koordinate. Ganz am Rand des Feedkanals ist
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am Anfang des Membranstapels noch die Querstromung in Richtung des Bypasses vorhan-
den, sodass die Stromung vermehrt in x-Richtung strdmt und damit die Stromungsgeschwin-
digkeit in z-Richtung reduziert. Die Permeatrohre stellen ein Strdmungshindernis in den
Feedkanalen dar. Dadurch ist die Geschwindigkeit in z-Richtung vor den Permeatrohren
niedriger, da sich die Strdmung schon zur Seite orientiert. Rechts und links von den Per-
meatrohren ist die Geschwindigkeit in z-Richtung erhoht. Sind Leitbleche in der Quer-
schnittserweiterung eingebaut, wird ein Teil der Stromung des Zulaufrohres nach au3en um-
gelenkt, sodass dort die Geschwindigkeit in z-Richtung hoher als in der Mitte der Feedkanale
ist. Im Prototyp-Modul ohne Leitbleche trifft der Freistrahl mittig auf die Feedkanéle. Daher ist
in diesem Fall dort die Geschwindigkeit so hoch wie am Rand.

Die inhomogenste Stromungsverteilung innerhalb der Feedkanale ergibt sich fiir den Fall,
dass keine Leitbleche verwendet werden. Zwar ist die Verteilung in jedem der drei Kanale
ahnlich, aber die Stromungsgeschwindigkeit in z-Richtung schwankt innerhalb eines Kanals
am starksten. Aufgrund des seitlich abgelenkten Freistrahls fir den Fall des Einsatzes von
zwei gekriimmten Leitblechen verschiebt sich das mittlere Maximum des Geschwindigkeits-
profils in Kanal 18 leicht in negative x-Richtung. Dagegen ergibt sich die homogenste Vertei-
lung am Eintritt in den Membranstapel beim Einsatz von drei Leitblechen, von denen die du-
Reren beiden gekrimmt sind. Hier sind sowohl die Schwankungen innerhalb eines Feedka-
nals als auch die Unterschiede der Profile zwischen den Kandlen am geringsten.

Bei einer Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit von 3 m-s” ist die Geschwindigkeitsverteilung inner-
halb eines Kanals 10 mm hinter dem Anfang des Membranstapels ohne Einsatz von Leitble-
chen inhomogen. Wie in Abbildung 8-8 im Anhang 8.9 dargestellt ist, schwankt die Str6-
mungsgeschwindigkeit in z-Richtung zwischen 1,4 m-s” und 5,1 m-s™. Diese Schwankungen
von ca. 3,7 m-s™ konnen durch den Einsatz von drei Leitblechen, von denen die dufleren
beiden gekrimmt sind, auf 0,9 m-s™' reduziert werden.

Allerdings ist die Verteilung innerhalb der Feedkanale nur am Anfang des Membranstapels
inhomogen. In Strémungsrichtung gleicht sich dieses Profil aus. Die Unterschiede in den
Geschwindigkeitsprofilen verschiedener Kanale sind gering. Daher hat auch die homogenere
Anstrémung aufgrund des Einsatzes der Leitbleche keinen signifikanten Einfluss auf den
Abtrenngrad. Der Abtrenngrad fir das Prototyp-Modul ohne Leitbleche liegt bei ca. 66 %.
Durch die homogenere Durchstromung der Feedkandle am Anfang des Membranstapels
wird hier die Abtrennperformance leicht verbessert. Daher liegt der Abtrenngrad des mit Leit-
blechen versehenen Prototyp-Moduls bei ca. 66,3 % bis 66,4 %.

4.3 Bypass-Stromung an der Membranverjingung

Bei den Stromungssimulationen wird beriicksichtigt, dass sich die Membrantasche am Rand
durch die thermische Verschweil3ung jeweils auf ca. 0,3 mm verjingt. In Abbildung 4-16 ist
ein Ausschnitt des Randes des Membranstapels dargestellt. Oberhalb und unterhalb jeder
Verschweiflung ist jeweils ein Freiraum, durch den der Feedstrom ungehindert strémen
kann. Die Feedspacer gehen bis zum Rand des Membranmoduls, sodass ein Teil des Feed-
spacers nicht Uber dem aktiven Teil der Membranflache liegt. Auch hier stromt ein Teil des
Feedstroms durch, wird allerdings verzdgert durch den Widerstand des Spacers. Das Volu-
men zwischen zwei Verschweilungen, durch das ein Teil des Feedstroms strémt und damit
nicht die aktive Membranflache Uberstrémt, wird im Folgenden Bypass genannt. Der Druck-
verlust in Stromungsrichtung ist Gber den gesamten durchstrémten Querschnitt — also in den
Feedkanalen und dem Bypass — gleich groR. Dort wo die Strémung ungehindert ist, ist damit
die Strémungsgeschwindigkeit erhéht. Daher werden 10 mm hinter dem Eintritt in den
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4.3 Bypass-Strémung an der Membranverjingung

Membranstapel im Freiraum Strémungsgeschwindigkeiten von bis zu 2 m-s™ erreicht, wo-
hingegen der Spacer-gefiillte Teil des Querschnitts nur mit einer Geschwindigkeit von
0,2 m-s™ bis 0,4 m-s” durchstrémt wird. Insgesamt stromt 27 % des gesamten Feeds durch
den Bypass. Dieser Anteil kann damit nicht an der Abtrennung teilnehmen.

Strémungsgeschwindigkeit [m-s™]

H T

Membrantasche 0,0 05 1,0 1,5 2,0

Verschweillung Permeatkanal

Bypass — | 3| 53—

Feedspacer —]

Verschweillung

Abbildung 4-16: Bypass an der Verjingung der Membrantaschen und Strémungsgeschwin-
digkeiten in den Feedkanélen und dem Bypass

Der Anteil der Bypass-Stromung am Gesamtmassenstrom ist unabh&ngig davon, ob Leitble-
che am Anfang der Querschnittserweiterung eingebaut werden, obwohl diese die dufiere
Strdmung des Zulaufrohres seitlich ablenken und damit in Richtung Bypass leiten. In Abbil-
dung 4-17 ist die Aufteilung des Gesamtmassenstroms auf die Stromung durch die Feedka-
nale und durch den Bypass fiir verschiedene Leitblech-Konfigurationen dargestellt.
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Abbildung 4-17: Aufteilung des Gesamtmassenstroms auf die Strémung durch die Feedka-
nale und durch den Bypass fir verschiedene Leitblech-Konfigurationen
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4 Strémungsoptimierte Modulgestaltung des Prototyp-Moduls

Der Anteil der Bypass-Stromung hangt nur davon ab, wie gro® der Druckverlust in Haupt-
stromungsrichtung ist. Der Gesamtdruck und der Druckverlust in Hauptstrdmungsrichtung
sind Uber den gesamten Querschnitt anndhernd homogen. Wird die Ziel-Eintrittsge-
schwindigkeit auf 3 m-s™ erhdht, steigt auch die Strémungsgeschwindigkeit im Bypass an.
Allerdings ist dieser annahernd als Kanal mit geringem Querschnitt zu betrachten, in dem mit
Erhéhung der Strémungsgeschwindigkeit der Druckverlust schneller ansteigt als in den
Feedkanalen. Daher stromt bei erhdhten Geschwindigkeiten ein geringerer Anteil des Ge-
samtmassenstroms durch den Bypass. Fur alle Konfigurationen von Leitblechen liegt dieser
Anteil fiir eine Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit von 3 m-s™ bei ca. 16 %.

Am Anfang des Membranstapels hat diese Bypass-Stromung keine wesentlichen Auswir-
kungen auf die Triebkraft. Der CO,-Partialdruck im Feed entspricht dem Partialdruck am Ein-
tritt des Zulaufrohrs. Damit wird auch die Permeationsrate am Stapelanfang nicht beeinflusst.
Da bei einer Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit von 0,4 m-s” jedoch nur 73 % des Feedstroms
Uber die aktive Membranflache strémen, reichert sich das CO, schneller ab. Dadurch sinken
der CO,-Massenanteil sowie der CO,-Partialdruck im Feed schneller, sodass die Triebkraft
starker gemindert wird. In Abbildung 4-18 ist der Verlauf des CO.,-Massenanteils im Feed
dargestellt. Wahrend der CO,-Massenanteil in den Feedkanalen durch die Permeation auf
bis zu 2 Gew.-% abnimmt, entspricht er im Bypass Uber der gesamten Lauflange dem Anteil
am Eintritt in das Membranmodul.

CO,-Massenanteil [Gew.-%]

0 5,41 10,82 16,23 21,64

Abbildung 4-18: Verlauf des CO,-Massenanteils im Feed bei einer Ziel-Eintrittsgeschwindig-
keit von 0,4 m-s™

Damit liegt der CO,-Abtrenngrad fir das Prototyp-Modul bei ca. 66 %, wenn eine Ziel-Ein-
trittsgeschwindigkeit von 0,4 m-s™, ein Feeddruck von 4 bar und ein Permeatdruck von
0,1 bar angenommen werden. Werden die Feedkanale mit 100 % des Gesamtmassestroms
Uberstromt und eine homogene Verteilung des Feedstroms auf die Feedkandle angenom-
men, ergibt sich ein Abtrenngrad bei gleichen Betriebsbedingungen von 81,3 %. Der Bau des
Membranmoduls in Standardausfiihrung fihrt dazu, dass gemaf Gl. 2-7 die Moduleffizienz
81,2 % betragt. Dies bedeutet, dass nur 81,2 % des CO,, welches bei idealer Uberstrémung
durch die Membran permeiert, im realen durchstromten Modul abgetrennt wird. Eine Abdich-
tung des Bypasses in den CFD-Simulationen wird mittels poréser Korper mit geringer Porosi-
tat realisiert. Damit wird bericksichtigt, dass diese Abdichtung in Realitat nicht perfekt ist und
ein gewisser Bypass immer vorhanden ist. Mit abgedichtetem Bypass ergibt sich ein Ab-
trenngrad von 78,8 %. Damit erhoht sich die Moduleffizienz auf ca. 97 %. Werden Leitbleche
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eingesetzt, erhéht sich unabhangig von deren Konfiguration der Abtrenngrad des abgedich-
teten Moduls um 0,4 %-Punkte auf 79,2 %.

Die verringerte Abtrennperformance des Membranmoduls im Vergleich zu einem ideal
durchstrédmten Modul ist somit hauptsachlich auf die Bypass-Strémung zuriickzufiihren. Dies
bestatigt die Simulation des Membranmoduls in Aspen Plus®, bei der ebenfalls 27 % des
Feedstroms vor Eintritt in das Membranmodul abgezweigt werden und hinterher mit dem
Retentat des Moduls vermischt werden.

4.4 Erkenntnisse uber die optimierte Stromungsfihrung im Ge-
genstrommodul

In diesem Kapitel werden die Ergebnisse der fluiddynamischen Optimierung der Strémungs-
fuhrung im Gegenstrommodul zusammengefasst. Den Ausgangspunkt dieser Optimierung
bildet ein Membranmodul mit der GréRe eines Prototyps. Die Membranflache dieses Proto-
typ-Moduls betrégt 5,66 m?, die sich auf 35 Membrantaschen mit einer aktiven Breite von je
0,211 m und einer aktiven Lange von je 0,392 m aufteilt. Die CFD-Simulationen dieses Mo-
duls in Standardausfiihrung — also ohne Einbauten und Optimierungsma3nahmen — visuali-
sieren die Strdmung und zeigen verbesserungswiirdige Stromungsfihrungen auf. Fir diese
Defizite werden Optimierungsmaflinahmen untersucht, damit das Membranmodul mdglichst
homogen Uberstréomt wird und sich die Abtrennperformance der Performance bei homogener
Durchstromung des Moduls annahert. Die wesentlichen Ergebnisse sind die Folgenden:

o Die verifizierte ersatzweise Modellierung der Spacer-gefiillten Feed- und Permeatka-
nale mithilfe von porésen Korpern ermdglicht die Berlicksichtigung des Druckver-
lustes durch die Spacer und der Wirkung der Spacer als Stromungshindernis.

¢ Die inhomogene Stromungsverteilung kurz hinter dem Anfang des Membranstapels
kann durch den Einsatz von Leitblechen am Anfang der Querschnittserweiterung vor
allem fiir héhere Eintrittsgeschwindigkeiten homogenisiert werden.

¢ Die Moduleffizienz liegt vor allem wegen der Bypass-Stromung bei 81,2 % und kann
durch Abdichtung des Bypasses auf ca. 97 % gesteigert werden.

Diese Kernaussagen sind auf folgende Analysen zurlickzufiihren:

In Kapitel 4.1 wurde der Aufbau des Prototyp-Moduls vorgestellt, welches mittels fluiddyna-
mischer Simulationen hinsichtlich der Uberstrémung der Membrantaschen analysiert wurde.
Bei der Wahl der Modulgeometrie wurden Restriktionen beziiglich der Herstellung eines Pro-
totyps beachtet, sodass dieser in die Pilotanlage des Helmholtz-Zentrum Geesthacht inte-
griert werden kann. Die GréRe der Membrantaschen wurde so gewahlt, dass sie an der An-
lage zur Herstellung einer Tasche beim HZG gefertigt werden kdénnen. Fur die Spacer-
gefiillten Kanale wurde ein Ersatzmodell entwickelt und implementiert, sodass statt des Spa-
cers ein pordser Korper, der die gleiche Druckverlustcharakteristik und Porositat wie der
Spacer hat, simuliert wird. Dadurch muss die komplexe Geometrie der Spacer nicht in den
CFD-Simulationen abgebildet werden. Das Ersatzmodell wurde verifiziert. Im Prototyp-Modul
betragt der Druckverlust bei einer Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit in die Feedkandle von
0,4 m-s™ ca. 4,5 mbar und erhoht sich flr eine Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit von 3 m-s™ auf
ca. 58 mbar. Zur Reduzierung der Einlaufstrecke wird Gber eine benutzerdefinierte Funktion
ein Geschwindigkeitsprofil am Eintritt des Zulaufrohrs vorgegeben. Der Abtrenngrad des in
ANSYS® FLUENT® untersuchten Membranmoduls liegt fiir eine Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit
von 0,4 m-s™, einem Feeddruck von 4 bar und einem Permeatdruck von 0,1 bar bei ca.
66 %. Bei den gleichen Bedingungen betragt der Abtrenngrad fur ein ideal durchstromtes
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Membranmodul 81,3 %, sodass die Moduleffizienz bei ca. 81,2 % liegt. Die wesentlichen
Defizite der Stromungsverteilung des Membranmoduls sind die inhomogene Geschwindig-
keitsverteilung am Eintritt in den Membranstapel und die Bypass-Strdmung.

In Kapitel 4.2 wurde die inhomogene Anstrémung des Membranstapels untersucht. Die
Strémung I6st am Anfang der Querschnittserweiterung geometrisch induziert ab, da der Off-
nungswinkel der Querschnittserweiterung ca. 50° betragt. Die Spacer-gefiillten Kanale und
die Membrantaschen stellen ein Stromungshindernis fiir die sich somit bildende Freistrahl-
stromung dar. Dadurch wird die Strémung seitlich abgelenkt und strémt nicht nur dort, wo der
Freistrahl auf den Membranstapel trifft, in die Feedkanéle. Dennoch ergibt sich am Anfang
des Membranstapels eine inhomogene Geschwindigkeitsverteilung innerhalb der Feedkana-
le. Die Aufteilung des Gesamtmassenstroms auf die Feedkanale ist hingegen homogen. Leit-
bleche, die am Anfang der Querschnittserweiterung eingebaut werden, sorgen dafir, dass
die Strémung auch innerhalb der Querschnittserweiterung schon homogen verteilt wird und
der Membranstapel somit gleichmaBig angestrémt wird. Die homogenste Verteilung ergibt
sich fur die Konfiguration mit drei Leitblechen, von denen die aueren beiden gekrimmt sind.

In Kapitel 4.3 wurde die Bypass-Stromung am Rand des Membranstapels untersucht. Auf-
grund der thermischen VerschweilRung der Membrantasche am Rand verjingt sich die Ta-
sche dort und es entsteht ein Freiraum, durch den ein Teil des Feedstroms ungehindert
strdmen kann. Bei hoher Abtrennung macht sich dies bemerkbar, da dieser Teil die trenn-
aktive Membranflache nicht lberstromt, somit nicht abgetrennt werden kann und der Ab-
trenngrad bezogen auf den gesamt eintretenden CO,-Massenstrom damit nach oben hin
begrenzt ist. Wie in Abbildung 4-19 dargestellt ist, erhéht sich durch Abdichtung des Bypas-
ses die Moduleffizienz von 81,2 % auf ca. 97 %. Die homogene Anstrémung durch den Ein-
satz der Leitbleche fiihrt zu keiner signifikanten Verbesserung des Abtrenngrades.
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Abbildung 4-19: Vergleich der Abtrenngrade aus den Strémungssimulationen in ANSYS®
FLUENT® und der Simulation des Membranmoduls mit den gleichen Rand-
bedinungen in Aspen Plus® sowie die Moduleffizienz; Ziel-Eintritts-
geschwindigkeit: 0,4 m-s™; Feeddruck: 4 bar; Permeatdruck: 0,1 bar
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5 Kostenbasierte Modulauslegung im KraftwerksmaRstab

Das folgende Kapitel beschreibt die Auslegung des Membranmoduls im KraftwerksmalRstab.
Wahrend der prinzipielle Aufbau des Gegenstrommoduls im KraftwerksmaRstab dem Aufbau
des Prototyp-Moduls gemaR Kapitel 4.1.1 gleicht, weist die konkrete Modulgeometrie mehre-
re Freiheitsgrade auf, die in Kapitel 5.1 beschrieben werden. Ein Teil dieser Freiheitsgrade
wird unter Berucksichtigung von Restriktionen, die ebenfalls in Kapitel 5.1 aufgefiihrt werden,
in Kapitel 5.2 fiir ein Referenzmodul festgelegt. Das in Aspen Custom Modeler® program-
mierte Modell des Membranmoduls wird unter Annahme der Geometrie des Referenzmoduls
in die Prozesssimulation in Aspen Plus® integriert. GemaR den Anforderungen aus Kapitel
2.5.2 werden die fehlenden Grofien der Referenzmodule in beiden Trennstufen des in Kapi-
tel 2.5.3 beschriebenen CO,-Abtrennprozesses dimensioniert. Das Ergebnis dieser Prozess-
simulation des Referenzmoduls bildet den Ausgangs- und Vergleichspunkt fir die Ausle-
gung. Die CO,-Vermeidungskosten des Abtrennprozesses mit diesem Referenzmodul wer-
den ebenfalls bestimmt. Erste Geometriegrélen werden auch fir weitere Auslegungsrech-
nungen als konstant festgelegt. Weiterhin wird die Sensitivitdt der CO,-Vermeidungskosten
bezuglich einiger Parameter untersucht. Systematisch werden einzelne Geometriemalie ver-
andert, wobei zunachst ein einzelnes Modul hinsichtlich technischer Kriterien wie die beno-
tigte Membranflache fur einen vorgegebenen Abtrenngrad zur Optimierung untersucht wird.
Dabei werden die Randbedingungen des Abtrennprozesses wie der Prozessabtrenngrad und
die CO,-Reinheit berlicksichtigt und eingehalten. Wird abweichend von den Parametern des
Referenzmoduls ein neues Optimum bezlglich der technischen Kriterien gefunden, wird in
einem weiteren Schritt untersucht, ob die neue Konfiguration die CO,-Vermeidungskosten
senkt. Die Kostenanalyse stellt sicher, dass flur konkurrierende Trends technischer Kriterien
ein Optimum gefunden werden kann und dass der Einfluss einer technischen Verbesserung
in der einen Trennstufe auf die andere Trennstufe berlicksichtigt wird.

Der Fokus in Kapitel 5.3 liegt auf der kostenbasierten Optimierung der Kanalhéhen und der
Eintrittsgeschwindigkeiten des Feedstroms in den Membranstapel in beiden Trennstufen. Mit
der Anderung der Eintrittsgeschwindigkeit wird gleichzeitig die Anzahl der parallel betriebe-
nen Membranmodule je Trennstufe variiert. Alternative Reihenschaltungen der Membran-
module innerhalb einer Trennstufe werden in Kapitel 5.4 miteinander verglichen und es wird
eine die Membranflache minimierende Verschaltung abgeleitet. In Kapitel 5.5 wird unter-
sucht, ob und unter welchen Bedingungen der Betrieb eines Teils der Membranmodule im
Gleichstrom vorteilhaft ist. Die hinsichtlich technischer Kriterien wie beispielsweise der Pa-
ckungsdichte optimale Modulhéhe und —breite wird in Kapitel 5.6 ermittelt. In der vorliegen-
den Arbeit wird der Einfluss wichtiger Prozessparameter auf die Modulgeometrie und die
CO,-Vermeidungskosten in Kapitel 5.7 untersucht. Hierbei wird zum einen analysiert, wie
sich die Modulgeometrie bei Variation der Triebkraft &ndert. Zum anderen wird die Sensitivi-
tat der CO,-Vermeidungskosten und der Modulgeometrie bezliglich der Membraneigenschaf-
ten dargestellt. Der Teillastbetrieb konventioneller Kraftwerke wird in Zukunft aufgrund der
vermehrten Einspeisung erneuerbarer Energien immer haufiger werden. Daraus ergeben
sich neue Randbedingungen bezlglich der CO,-Abtrennung. Ausgehend von der Auslegung
fur Volllastbetrieb werden — wie in Kapitel 5.7.3 beschrieben — Module deaktiviert, bis fiir den
Teillast-Betriebspunkt eine bezlglich der variablen Betriebskosten optimierte Verschaltung
unter Berucksichtigung der geforderten CO,-Reinheit gefunden wird.
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5.1 Freiheitsgrade und Restriktionen in der Modulauslegung

Das Prototyp-Modul ist fir Versuche an einer am HZG vorhandenen Pilotanlage ausgelegt.
Die Membranmodule im KraftwerksmaRstab werden hinsichtlich der CO,-Vermeidungs-
kosten des CO,-Abtrennprozesses optimiert. Dabei sind die Bewertungskriterien aus Kapitel
2.2 zu berlcksichtigen. Ziel ist es, die relevanten Abmessungen der Membranmodule zu
dimensionieren, wobei der prinzipielle Aufbau des Gegenstrommoduls gemaf Abbildung 4-1
erhalten bleibt. Dieser Aufbau garantiert eine einfache und kostengiinstige Herstellung des
Membranmoduls. Die Membrantaschen werden alternierend mit Feedspacern lbereinander
gestapelt, es werden keine Einbauten wie beispielsweise Umlenkungen im Membranstapel
bendtigt und gleichzeitig ist eine einfache Dichtung des Permeatvolumens gegenuber dem
Feedvolumen realisierbar. Auch ein Membranwechsel ist mdglich, indem der Gehausedeckel
demontiert, die alten Membrantaschen entfernt und die neuen Membrantaschen eingelegt
werden. Wird eine Abdichtung des Bypassvolumens (ber einen aushartenden Schaum um-
gesetzt, ist der komplette Membranstapel auf einmal auszutauschen. Bei einer Stérung be-
ziehungsweise einem Defekt innerhalb eines Membranmoduls muss ohnehin der komplette
Stapel ausgetauscht werden, da eine Kontrolle jeder einzelnen Tasche bei einer hohen An-
zahl an Membrantaschen zu aufwendig und kostenintensiv ware.

Fir die Konzeption und Auslegung der Membranmodule der ersten und zweiten Trennstufe
sind zunachst die Freiheitsgrade der Dimensionierung im Kraftwerksmafstab zu nennen. Ein
Teil dieser Freiheitsgrade wird durch Restriktionen eingegrenzt oder sogar festgelegt. Diese
Restriktionen werden in diesem Kapitel ebenfalls beschrieben. Abbildung 5-1 gibt einen
Uberblick liber die wesentlichen Zusammenhange der wichtigsten Abmessungen der Mem-
branmodule, die den gréfiten Einfluss auf die Abtrennperformance haben. Die Freiheitsgra-
de, die in der linken Spalte der Abbildung 5-1 aufgelistet sind, sind variable Eingangsgrofien
in das Auslegungsmodell. Zu diesen Freiheitsgraden zahlen die Breite der Membrantaschen,
die Héhe der Feed- und Permeatkanale, die Eintrittsgeschwindigkeit in den Taschenstapel
sowie die Anzahl der Kompartimente. Um die minimierten CO,-Vermeidungskosten zu erhal-
ten, werden diese Freiheitsgrade in den Kapiteln 5.3 bis 5.6 systematisch variiert und opti-
miert. Ein weiterer Freiheitsgrad in der Modulgestaltung ist die Wahl der Strémungsfiihrung.
Die Durchmesser der Anschlussleitungen — also der Feed-, Retentat- und Permeatrohre —
werden ebenfalls in Kapitel 5.6 dimensioniert.

Aus den EingangsgrofRen werden unter Berlicksichtigung der Randbedingungen, die in der
rechten Spalte der Abbildung 5-1 beschrieben sind, die restlichen Variablen der Modulgeo-
metrie bestimmt. Die Anzahl der Taschen ergibt sich aus der Modulhéhe und den H6hen der
Feed- und Permeatkanale. Jede Membrantasche wird von zwei Feedkanalen umschlossen,
damit sowohl die Ober- als auch die Unterseite der Tasche mit Feed Uberstrémt werden.
Daher ist die Anzahl an Feedkanalen um eins hoher als die Anzahl der Membrantaschen.
Bei vorgegebener Modulhéhe bestimmen die Hohen eines Feedkanals und eines Permeat-
kanals die Anzahl Taschen im Membranstapel. Dabei wird unterstellt, dass die Modulhéhe
der Modulbreite entspricht. Diese Randbedingung reduziert zum einen die Anzahl der Frei-
heitsgrade, zum anderen ist mit dieser Geometrie eine symmetrische Anstrémung des
Membranstapels gewahrleistet. Weicht die Modulhéhe von der Modulbreite ab, andert sich
lediglich die Anzahl der parallel geschalteten Module, da pro Modul weniger Membran-
taschen verbaut sind, nicht aber die Geometrie der Membrantaschen und -module.
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Freiheitsgrade und Randbedingungen bei der Wahl der Modulgeometrie

Aus der Modulbreite ergibt sich zusammen mit der Kanalhdhe und der Anzahl der Kanéle
beziehungsweise Membrantaschen die Querschnittsflache der Feed- und Permeatkanale.
Ein Teil dieser Querschnittsflache ist mit Spacern besetzt, sodass die tatsachlich durch-
stromte Querschnittflache Uber die Porositdt des Spacers bestimmt wird. Mit steigendem
durchstromtem Querschnitt der Feedkandale wird bei gegebener Eintrittsgeschwindigkeit je
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5 Kostenbasierte Modulauslegung im KraftwerksmaRstab

Modul ein gréBerer Volumenstrom verarbeitet. Ebenfalls steigt der Volumenstrom je Modul
mit erhohter Eintrittsgeschwindigkeit und héherer Dichte des Gasgemisches. Aus dem Volu-
menstrom je Modul leitet sich die Anzahl der parallel geschalteten Membranmodule fiir einen
gegebenen aufzubereitenden Gesamtvolumenstrom je Trennstufe ab. Die Anzahl der Modu-
le wird auf eine ganze Zahl gerundet, sodass die tatsachliche Eintrittsgeschwindigkeit mini-
mal von der vorgegebenen abweicht. Im Extremfall, bei dem wenige, daflr sehr grofle Modu-
le mit hohen Eintrittsgeschwindigkeiten parallel geschaltet sind, kann diese Abweichung auf
einstellige Prozentwerte ansteigen'. Die Lange des Membranmoduls ist abhéngig vom ge-
forderten Trennergebnis — also dem CO,-Abtrenngrad und der CO,-Reinheit —, der Trennstu-
fe beziehungsweise des gesamten CO,-Abtrennprozesses und dem Volumenstrom je Modul.
Wird ein Membranmodul gemaR Abbildung 2-12 in Kompartimente unterteilt, beeinflusst die
Anzahl der Kompartimente sowohl die Modullange als auch die Lange eines Kompartiments
beziehungsweise einer Tasche.

Der Fertigungsprozess der Flachmembranen Uber das Dip-Coating-Verfahren limitiert die
maximal herstellbare Breite einer Membrantasche. Zur industriellen Herstellung werden die
Stitzvliese Uber Walzen gelenkt, wobei eine Rolle in die Beschichtungslésung — also die
trennaktive Schicht — eintaucht und diese auf das Vlies auftragt. Da sich die schweren Wal-
zen aufgrund des Eigengewichts in der Mitte bei steigender Walzenbreite leicht durchbiegen
kdnnen, ist eine homogene Auftragung der Beschichtungslésung nicht mehr gewahrleistet.
Heutige Beschichtungsanlagen haben eine Breite von 0,6 m bis 2 m, sodass in der vorlie-
genden Arbeit eine maximale Breite von 2 m angenommen wird. In der Papierindustrie wer-
den hingegen bereits mehrere Meter breite Walzen eingesetzt. Somit ist zukunftig eine Breite
der Membrantasche von mehreren Metern denkbar.

Die Kanalhéhen sind durch die minimal herstellbare Dicke der Feed- und Permeatspacer
sowie der Drainage- und Dichtungselemente nach unten limitiert. Heutige Feedspacer, die in
Spiralwickelmodulen fir die Umkehrosmose eingesetzt werden, haben eine Dicke von
0,6 mm bis 0,9 mm [126]. Die Dichtung in einem Taschenmodul und im Gegenstrommodul
funktioniert jedoch — anders als bei Spiralwickelmodulen — mittels Dichtungsringen, die heut-
zutage standardmafig flir Taschenmodule mit der Dicke von 1 mm gefertigt werden. Aller-
dings sollte die Dicke von 1 mm im Feedkanal auch in Zukunft nur unterschritten werden,
wenn gewahrleistet ist, dass das Rauchgas vor dem CO,-Abtrennprozess entstaubt wird, da
sonst gemal Kapitel 2.5.2 die Reinigungsintervalle der Membranmodule zu klein werden.
Die minimale Kanalhéhe wird daher in der vorliegenden Arbeit auf 1 mm begrenzt.

Der Feed- und Permeatstrom je Membranmodul geben fiir eine festgelegte, maximale Stro-
mungsgeschwindigkeit in den Anschlussrohren die Durchmesser dieser Rohrleitungen vor.
Es wird angenommen, dass in den Zu- und Ablaufrohren eine Geschwindigkeit von 10 m-s™
nicht Gberschritten werden soll. Diese Annahme fiihrt zu einer konservativen Abschéatzung,
da industrielle Gasleitungen meist mit héheren Strémungsgeschwindigkeiten durchstromt
werden. Die Lage der Permeatrohre hdngt zum einen vom Durchmesser der Rohre ab. Zum
anderen ist ein gewisser Abstand zum Eintritt in den Membranstapel einzuhalten, damit die
Membrantaschen die Permeatrohre vollstédndig umschliefen kénnen und nicht einreillen.
Erweist sich die Kombination von Gleichstrom im ersten Modulabschnitt und Gegenstrom im
zweiten Modulabschnitt als vorteilhaft, ist die Position der Permeatrohre zusatzlich von der

10 Beispielsweise betragt die Abweichung zwischen der vorgegebenen Eintrittsgeschwindigkeit von

3,3 m-s™" und der tatsachlichen Eintrittsgeschwindigkeit von 3,033 m-s” ca. 8 %, wenn sechs Mo-
dule mit je einer Membranflache von 13.200 m? parallel geschaltet sind.

96



5.2 Referenzmodul im Kraftwerksmafstab

optimalen Aufteilung der beiden Modulabschnitte abhangig. Die Anzahl der Permeatrohre je
Modul beziehungsweise je Kompartiment richtet sich nach den sonstigen Abmessungen der
Membrantaschen. Nach oben hin ist der Durchmesser eines Permeatrohres durch die Ta-
schenbreite und -lange begrenzt. Der konstruktive Aufwand von mehreren Permeatrohren
und deren Zusammenfihrung wird ebenfalls in der Dimensionierung berticksichtigt. Es wird
eine gleichmaRige Aufteilung der Permeatrohre tber die Modulbreite angenommen.

Die Gestaltung des Modulgehduses umfasst einerseits die Auslegung der Wandstarke, da
das Membranmodul je nach Trennstufe bei Uberdruck betrieben wird. Andererseits ist das
Material des Modulgehauses so zu wahlen, dass es unter den im Rauchgas vorliegenden
Bedingungen chemisch und thermisch bestandig ist. Wahrend die Membranmodule in der
ersten Trennstufe keinem Uberdruck ausgesetzt sind, wird das Modulgehduse der zweiten
Trennstufe als rechteckiger Druckbehalter nach den AD 2000-Regelwerken ausgelegt. In der
zweiten Trennstufe betragt der Druck auf der Feedseite 4 bar, sodass sich eine minimale
Wandstarke von 8 mm ergibt [125]. Fir die Module der ersten Trennstufe wird eine Wand-
starke von 3 mm angenommen. Die Wandstarken gehen nur in die Bestimmung der Pa-
ckungsdichte ein und haben ansonsten keine Auswirkungen auf die Modulgestaltung. Wird
die SO,-Konzentration des Rauchgases in der Kiihiwasche mittels Natronlauge gemindert
und das Rauchgas vor der ersten Membrantrennstufe getrocknet, besteht eine geringe Kor-
rosionsgefahr des Modulgehduses. Damit ist die Wahl des Gehdusematerials nicht auf kor-
rosionsbestandige Werkstoffe beschrankt.

5.2 Referenzmodul im KraftwerksmaRstab

Unter Beriicksichtigung der in Kapitel 5.1 beschriebenen Restriktionen werden in Kapitel
5.2.1 die Freiheitsgrade der Modulgeometrie fiir jede Trennstufe fiir ein Referenzmodul fest-
gelegt. Dieses Referenzmodul dient als Grundlage der Optimierungen. In Kapitel 5.2.2 wer-
den die Ergebnisse der Prozesssimulation dargestellt, bei der dieses Referenzmodul in den
CO,-Abtrennprozess integriert ist. Erst hier kann die Modullange bestimmt werden, die sich
aus dem CO,-Abtrenngrad und der geforderten Reinheit des CO,-Produktstroms ergibt. Die
Stromgestehungskosten des Kraftwerksprozesses inklusive nachgeschaltetem CO,-Abtrenn-
prozess mit dem Referenzmodul werden in Kapitel 5.2.3 quantifiziert. Auflerdem werden die
CO,-Vermeidungskosten des Abtrennprozesses mit Einsatz des Referenzmoduls beziffert.

5.2.1 Festlegung der Modulgeometrie des Referenzmoduls

Fir die Modellierung des Membranmoduls in den Prozesssimulationen mittels Aspen Plus®
wird eine vereinfachte Geometrie angenommen. Das Modul besteht aus einer bestimmten
Anzahl an Feed- und Permeatkanalen, die eine bestimmte Breite, Ldnge und H6he aufwei-
sen. Der Volumenstrom eines Moduls wird gleichmaRig auf die Feedkanale aufgeteilt und
innerhalb jedes Kanals wird eine homogene Uberstrémung (iber die gesamte Breite voraus-
gesetzt. Das Referenzmodul wird so dimensioniert, dass sich eine zukiinftig technisch reali-
sierbare Variante ergibt. Die Gestaltung des Zulaufbereichs sowie die Anordnung und der
Durchmesser der Permeatrohre werden fir das Referenzmodul nicht ausgelegt und auch
nicht in den Prozesssimulationen mittels Aspen Plus® beriicksichtigt.

Die Breite des Membranmoduls ist gemaR Kapitel 5.1 durch die maximale Walzenbreite in
der vorliegenden Arbeit auf maximal 2 m limitiert. Die Kanalhéhe im Permeat von 1,5 mm
bleibt vom Prototyp-Modul erhalten, da fir diese Kanalhéhe bereits in der Testanlage Spacer
und Dichtungen eingesetzt werden. Flr einen Spacer-gefilliten Permeatkanal gilt damit ein
hydraulischer Durchmesser von 1,2 mm. Der Feedkanal ist im Vergleich zum Prototyp-Modul

97



5 Kostenbasierte Modulauslegung im KraftwerksmafRstab

mit 2 mm doppelt so hoch, sodass im Feedkanal zwei Lagen an Feedspacern Ubereinander
liegen. Dies erhoht den hydraulischen Durchmesser des Feedkanals auf 1,4 mm, sodass bei
gleicher Uberstrémungsgeschwindigkeit ein geringerer Druckverlust auftritt. Unter der in Ka-
pitel 5.1 eingefiihrten Annahme, dass die Modulhéhe der Modulbreite entspricht, passen bei
den vorgestellten Kanalhéhen und einer Modulhéhe von 2 m 571 Membrantaschen in ein
Membranmodul. Da jede Membrantasche beidseitig vom Feed Uberstromt werden soll, ist die
Anzahl der Feedkanale um eins héher als die Anzahl der Membrantaschen. Damit werden je
Modul 572 Feedkanale durchstromt, die je 2 m breit und 2 mm hoch sind. Aufgrund der Po-
rositdt des Feedspacers von 78,3 % konnen im Mittel nur 78,3 % der gesamten Quer-
schnittsflache der Feedkanale frei durchstrédmt werden. Es ergibt sich eine durchstromte
Querschnittsflache von 1,792 m2,

Im Folgenden ist mit dem Begriff Eintrittsgeschwindigkeit die Geschwindigkeit gemeint, mit
dem der Feed in den Membranstapel beziehungsweise in jeden Feedkanal einstrémt. Dies
ist somit die Uberstrdmungsgeschwindigkeit der Membranen am Eintritt in den Membransta-
pel, die sich mit der Lauflange andert. Diese Eintrittsgeschwindigkeit ist nicht mit der Stro-
mungsgeschwindigkeit in den Zulaufrohren der Membranmodule zu verwechseln. Die Ein-
trittsgeschwindigkeit wird fiir das Referenzmodul zu 1 m-s™ festgelegt. Zusammen mit der
Querschnittsfliche ergibt sich ein Volumenstrom je Modul von ca. 1,792 m*s™. Die Anzahl
der in beiden Trennstufen bendtigten Module richtet sich nach den insgesamt zu verarbei-
tenden Normvolumen- beziehungsweise Stoffmengenstromen. Diese wiederum kdnnen erst
nach Integration der Module in den CO,-Abtrennprozess bestimmt werden, da erst durch die
Prozesssimulation die tatsachlichen zu verarbeitenden Stoffstrome, die Temperaturen und
die Feeddricke in beiden Trennstufen bestimmt werden. Auch die Modullange kann erst un-
ter Beachtung des gewilinschten Trennergebnisses Uber die Prozesssimulationen fir das
Referenzmodul bestimmt werden.

5.2.2 Integration des Referenzmoduls in den CO,-Abtrennprozess

Als Referenz fiir die nachfolgende Optimierung der Modulgeometrien wird der COx-Abtrenn-
prozess mit in beiden Trennstufen integriertem Referenzmodul, welches die in Kapitel 5.2.1
festgelegte Geometrie hat, ausgelegt. Zudem werden die Langen der Membranmodule der
ersten und zweiten Trennstufe durch das in Kapitel 2.5.2 definierte Ziel eines Prozessab-
trenngrades von 70 % und einer geforderten CO,-Reinheit von 95,5 mol-% bestimmt. Dieses
Trennergebnis wird mit einer bestimmten Konstellation von Abtrenngraden in der ersten und
zweiten Trennstufe erreicht. In Abbildung 5-2 wird dargestellt, wie sich die COx-Reinheit im
Produktstrom &ndert, wenn der Abtrenngrad der ersten Trennstufe variiert wird. Dabei wird
der Abtrenngrad der zweiten Trennstufe jeweils so eingestellt, dass der Prozessabtrenngrad
gemal Gl. 2-6 immer 70 % betragt. Bei einem Abtrenngrad in der ersten Trennstufe von ca.
80 % wird die geforderte CO,-Reinheit von 95,5 mol-% erreicht. Gleichzeitig betragt der Ab-
trenngrad in der zweiten Trennstufe ca. 58,5 %.
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Abbildung 5-2:  Abtrenngrad der zweiten Trennstufe, CO,-Reinheit im CO,-Produktstrom
und Gesamtmembranflache bei Variation des Abtrenngrades der ersten
Trennstufe flr einen Prozessabtrenngrad von 70 %; gestrichelte Linie
kennzeichnet die erforderliche CO,-Reinheit von 95,5 mol-%

Die ansteigende CO,-Reinheit im Produktstrom mit steigendem Abtrenngrad in der ersten
Trennstufe wird mit Hilfe von Abbildung 5-3 erldutert. Die erste Trennstufe ist grundsétzlich
fur einen hohen Prozessabtrenngrad zustandig und der Einsatz der zweiten Trennstufe sorgt
fur die hohe Reinheit des Produktstroms. Die CO,-Reinheit des Produktstroms erhoht sich
dennoch mit steigender Abtrennung in der ersten Trennstufe, weil hierdurch die zweite
Trennstufe kiirzer werden kann, um den Prozessabtrenngrad zu erreichen. Dies verdeutlicht
der Verlauf der Membranflache bei Variation des Abtrenngrades der ersten Trennstufe in
Abbildung 5-3 (links). Kirzere Module in der zweiten Trennstufe sorgen fiir einen héheren
CO,-Stoffmengenanteil im Permeat, da sich die Triebkraft fur die langsamer permeierenden
Komponenten — also Stickstoff, Sauerstoff und Argon — erst bei wesentlicher Abreicherung
des CO, in den Feedkanalen erhdht. Somit permeiert am Modulanfang hauptsachlich CO,
durch die Membran. AuRerdem ist der CO,-Stoffmengenanteil im Ruckfuhrungsstrom durch
die geringere Abreicherung im Retentat der zweiten Trennstufe hoher, sodass auch der
CO,-Stoffmengenanteil im Feed der ersten Trennstufe ansteigt, wie in Abbildung 5-3 (rechts)
dargestellt ist. Dies fiihrt zu einem héheren CO,-Partialdruck im Feed der ersten Trennstufe,
sodass die Membranflache mit steigendem Abtrenngrad (ber den in Abbildung 5-3 (links)
gezeigten Bereich annahernd linear wachst. Bei isolierter Betrachtung eines Membranmo-
duls steigt mit hdherem Abtrenngrad die Membranflache aufgrund der Abreicherung im Feed
starker als linear an. Fir geringe Abtrenngrade in der ersten Trennstufe unter 72 % macht
die Rickfihrung des Retentatstroms der zweiten Trennstufe keinen Sinn, da in diesem Fall
der CO.-Stoffmengenanteil der Riickflihrung unter dem Anteil im Rauchgas liegt. Dies be-
deutet, dass der Feedstrom der ersten Trennstufe verdiinnt wird und damit einen geringeren
CO,-Stoffmengenanteil als das Rauchgas selbst hat.
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Abbildung 5-3: Membranflache (links) und CO,-Stoffmengenanteile ausgewahlter Pro-
zessstrome (rechts) in Abhangigkeit des Abtrenngrades in der ersten
Trennstufe fiir einen Prozessabtrenngrad von 70 %

Mit steigendem Abtrenngrad in der ersten Trennstufe erhéht sich auch die insgesamt beno-
tigte Membranflache, um den Prozessabtrenngrad von 70 % zu erreichen. Dies liegt an der
sinkenden Triebkraft fur CO, in der ersten Trennstufe, je langer die Module in dieser Trenn-
stufe werden. Gleichzeitig reduzieren sich zwar der notwendige Abtrenngrad in der zweiten
Trennstufe und damit auch die Membranflache der zweiten Trennstufe, wie in Abbildung 5-3
(links) veranschaulicht. Diese Reduzierung der Membranflache in der zweiten Trennstufe
kann jedoch die Erhéhung der Membranflache in der ersten Trennstufe nicht kompensieren.

Die Simulation des CO,-Abtrennprozesses mit integriertem Referenzmodul — im Folgenden
als Referenzfall bezeichnet — ergibt somit, dass in der ersten Trennstufe ein Abtrenngrad von
80 % und in der zweiten Trennstufe von 58,5 % eingestellt werden muss, um das geforderte
Trennergebnis — 70 % Prozessabtrenngrad und 95,5 mol-% CO-Reinheit — zu erzielen. Die
zugehdrigen Langen der Membranmodule in der ersten und zweiten Trennstufe betragen
4,96 m beziehungsweise 1,18 m. Weitere Ergebnisse der Simulation sind in Tabelle 5-1 fest-
gehalten.

Insgesamt wird eine Membranflache von ca. 3,1 Mio. m? benétigt, wobei 3,05 Mio. m? auf die
erste Trennstufe entfallen und lediglich 50.000 m? in den Membranmodulen der zweiten
Trennstufe verbaut sind. Damit der Retentatstrom der ersten Trennstufe mit einem Druck,
der dem Umgebungsdruck von 1,013 bar entspricht, den Abtrennprozess verlasst, ist der
Feedstrom der ersten Trennstufe auf 1,075 bar zu komprimieren. Somit ist der Druckverlust
auf der Feedseite von 62 mbar kompensiert. Dies wird in den Prozesssimulationen in Aspen
Plus® (iber den Kompressor 1 in Abbildung 2-13 realisiert, wobei im realen Prozess die Leis-
tung des Saugzuges des Kraftwerks erhoht wiirde. Dies macht bei gleichem Wirkungsgrad
der Verdichter-Anlage jedoch keinen energetischen Unterschied, sodass die Leistung des
Kompressor 1 von 1,2 MW auch fiir den Saugzug aufgewandt werden muss.
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Fir die erste Trennstufe ergeben sich fir den Feeddruck von 1,075 bar ein Normvolumen-
strom von 6230 m?( i.N.)-h™ und ein Stoffmengenstrom von 278 kmol-h™ je Membranmodul.
Die erste Trennstufe besteht aus 269 parallel geschalteten Membranmodulen und in der
zweiten Trennstufe werden im Referenzfall 18 Module parallel betrieben. In der zweiten
Trennstufe beziehungsweise 23.330 m3(i.N.)-h™" beziehungsweise 1040 kmol-h™

Tabelle 5-1: Ergebnisse der Simulation des CO,-Abtrennprozesses mit integriertem Re-
ferenzmodul in beiden Trennstufen
Gesamtprozess
CO,-Abtrenngrad % 70
CO,-Reinheit des Produktstroms mol-% 95,5
Membranflache Mio. m? 3,1
Nettoverbrauch MW 79,92
Kompressor 1/ Geblase MW 1,2
Kompressor 2 MW 61,31
CO,-Kompressor MW 27,01
Expander MW -9,6
Spezifischer Energieverbrauch kWh-tCOz'1 272
Wirkungsgradverlust %-Punkte 6,6
Trennstufen 1. Trennstufe . Trennstufe
CO,-Abtrenngrad % 80 58,5
Membranflache Mio. m? 3,05 0,05
Anzahl der Kompartimente - 1 1
Modullange m 4,96 1,18
Modulbreite m 2 2
Modulhdhe m 2 2
Kanalhthe Feed mm 2 2
Kanalhohe Permeat mm 1,5 1,5
Membrantaschen je Modul - 571 571
Parallel geschaltete Membranmodule - 269 18
Eintrittsgeschwindigkeit m-s”’ 1 1
Feeddruck bar 1,075 4
Druckverlust Feed mbar 62 26
Permeatdruck bar 0,15 1
Druckverlust Permeat mbar 38 24

Die Leistung des Kompressors zwischen der ersten und zweiten Trennstufe — also Kompres-
sor 2 in Abbildung 2-13 — betragt 61,31 MW, da der Permeatstrom der ersten Trennstufe von
ca. 440.000 m*( i.N.)-h”" von 0,15 bar auf 4 bar komprimiert werden muss. Dagegen wird fiir
die Kompression des CO,-Produktstroms von 1 bar auf 110 bar nur eine Leistung von
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27,01 MW benétigt, da der Normvolumenstrom lediglich bei 162.600 m3( i.N.)-h”" liegt. Durch
den Druckverlust in den Feedkanalen der zweiten Trennstufe von 26 mbar liegt der Reten-
tatdruck dieser Trennstufe bei 3,974 bar. Durch die Expansion des riickgefiihrten Stroms auf
den Feeddruck der ersten Trennstufe von 1,075 bar kann eine Leistung von 9,6 MW zurtick-
gewonnen werden, sodass der Nettoverbrauch des CO,-Abtrennprozesses fir den Referenz-
fall bei 79,92 MW liegt. Dies ergibt einen Wirkungsgradverlust durch die CO,-Abtrennung von
6,6 %-Punkten. Zur Abtrennung und Kompression auf 110 bar von einer Tonne CO, betragt
der Energieverbrauch 272 kWh beziehungsweise ca. 1 GJ. Die Druckverluste im Permeat in
Hohe von 38 mbar in der ersten Trennstufe und 24 mbar in der zweiten Trennstufe haben
keine Auswirkungen auf die Druckverhéltnisse in den Kompressoren. Innerhalb des Mem-
branmoduls fallt der Permeatdruck vom Modulende zum Modulanfang jeweils um diesen
Betrag ab, sodass der Druck am Austritt 0,15 bar beziehungsweise 1 bar betragt. Der Druck
in den Permeatkanalen liegt somit Uber dem Austrittsdruck, sodass die Triebkraft im Mem-
branmodul gemindert wird.

Diese Triebkraftminderung durch den Druckverlust — aber auch durch die Konzentrationspo-
larisation — hat den in Abbildung 5-4 dargestellten Einfluss auf die Abtrennperformance. Bei
der Simulation des Referenzfalls wird die Modellierung der Konzentrationspolarisation nach
Melin [18, S. 147] verwendet. Dies ist damit begriindet, dass ein Vergleich zwischen der Mo-
dellierung der Konzentrationspolarisation nach Da Costa [50] und Melin ergibt, dass die kon-
servativere Abschatzung der Abtrennperformance mit der Modellierung nach Melin erreicht
wird. Die relative Differenz des CO,-Partialdruckes in der Hauptstromung und an der Mem-
branoberflache der Feedseite betragt mit Modellierung nach Da Costa maximal lediglich
0,01 % und ist somit vernachlassigbar gering. Dagegen ergibt sich unter Verwendung der
Sherwood-Korrelation nach Melin eine Abweichung des CO,-Partialdruckes um ca. 1 %. Die-
se Abweichung gilt bei einer Eintrittsgeschwindigkeit von 1 m-s™, bei der der Einfluss der
Konzentrationspolarisation durch den verbesserten Stoffiibergang in der Konzentrations-
grenzschicht gemindert ist. Fir die weitere Auslegung, bei der sich auch geringere Ge-
schwindigkeiten einstellen, vergréRert sich die triebkraftmindernde Wirkung der Konzentra-
tionspolarisation, sodass sie im Folgenden nicht vernachlassigt wird.

Sowohl die Membranflache als auch der Nettoverbrauch sind mit Modellierung der Konzen-
trationspolarisation nach Da Costa und ohne Beriicksichtigung der Konzentrationspolarisa-
tion annahernd gleich groR. Dagegen weichen die Membranflache um 2,8 % und der Netto-
verbrauch um 1,5 % im Vergleich zur Vernachlassigung der Konzentrationspolarisation nach
oben ab, wenn die Sherwood-Korrelation von Melin in der Modellierung genutzt wird. Aller-
dings dominiert fir die Eintrittsgeschwindigkeit von 1 m-s™ die Triebkraftminderung durch
den Druckverlust. Ohne Berlicksichtigung des Druckverlustes und der Konzentrationspolari-
sation ist die fur das gleiche Trennergebnis bendtigte Membranflache im Vergleich zum Re-
ferenzfall um ca. 23 % kleiner und liegt nur bei ca. 2,4 Mio. m2. Gleichzeitig wird der Netto-
verbrauch um 8,7 MW beziehungsweise 11 % unterschatzt, wenn beide triebkraftmindernden
Effekte vernachlassigt werden.
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Abbildung 5-4: Vergleich von Membranfliche und Nettoverbrauch des CO,-Abtrenn-

prozesses mit und ohne Druckverlust sowie mit und ohne Modellierung der
Konzentrationspolarisation; Konzentrationspolarisation modelliert mit Sher-
wood-Korrelationen nach Melin [18, S. 147] und Da Costa [50]

5.2.3 CO,-Vermeidungskosten mit integriertem Referenzmodul

Im Folgenden werden die fiir den Betrieb des Kraftwerks und fiir den CO,-Abtrennprozess
charakteristischen Kosten unter Annahme des in Kapitel 5.2.2 beschriebenen Referenzfalls
bestimmt. Fir den Kraftwerksbetrieb sind dies die Stromgestehungskosten und fiir die CO,-
Abtrennung sind dies die CO,-Vermeidungskosten. Zur Ermittlung dieser Kosten werden
zunachst die Investitionssummen der Teilanlagen des CO,-Abtrennprozesses Uber ihre je-
weilige Kapazitatsgrole gemaf Kapitel 3.5 berechnet, die in Tabelle 5-2 angegeben sind.

Tabelle 5-2: Investitionssummen der Teilanlagen des CO,-Abtrennprozesses flir den
Referenzfall
Teilanlage Investitionssumme [Mio. €]
Membran 155
Membranmodule 53
Kompressoren / Vakuumpumpen 182
CO,-Kompressor 79
Warmeubertrager 14
Expander 13
Kiihlkolonnen 7
Gastrocknung 20
Gesamte Investitionssumme 523
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Fir die Membrantaschen ergibt sich bei einer Membranflaiche im Referenzfall von
3,1 Mio. m? eine Investitionssumme von 155 Mio. €. Diese Summe fallt alle finf Jahre als
Ausgaben an, da die Membranen alle fiinf Jahre erneuert werden missen. Fir alle anderen
Bauteile wird angenommen, dass sie lber die Lebensdauer des Kraftwerks von 35 Jahren
nicht vollstédndig ersetzt werden, sondern lediglich Kosten firr die Instandhaltung dieser Bau-
teile anfallen. Die Gehduse der Membranmodule ohne Membran kosten 53 Mio. €. Ungefahr
50 % der gesamten Investitionssumme von 523 Mio. € wird fiir die Kompressoren und Vaku-
umpumpen im Abtrennprozess sowie fir den CO,-Kompressor fir die Verdichtung auf
110 bar aufgewandt. Davon fallen 182 Mio. € im Abtrennprozess und weitere 79 Mio. € fir
die Verdichtung des Produktstroms an. Die Investitionssumme flr die Warmedbertrager zur
Vorwarmung des Retentatstroms der zweiten Trennstufe vor den Expandern betragt
14 Mio. €, fUr die Expander selbst betragt sie 13 Mio. €. Zur Kuhlung des Rauchgasstroms
auf 25 °C dienen zwei parallel geschaltete Kiihlwaschen, die als Packungskolonne mit 4 Pa-
ckungseinheiten ausgefihrt sind. Jede Packung ist 2,5 m hoch und hat einen Durchmesser
von 8 m, sodass sich ein packungsbesetztes Kolonnenvolumen von ca. 500 m? ergibt. Damit
kosten die Kihlkolonnen inklusive Packungen ca. 7 Mio. €. Da die Ausgestaltung der Gas-
trocknung zurzeit noch nicht bekannt ist, wird fiir die hierfur notwendigen Anlagen eine Inves-
titionssumme von ca. 20 Mio. € angenommen. Zudem wird die Investitionssumme des Refe-
renzkraftwerks Nordrhein-Westfalen der Investitionssumme der Teilanlagen des CO,-Ab-
trennprozesses hinzugerechnet. Die Investitonssumme in Héhe von 517 Mio. € gilt fir das
Jahr 2004 und wird mittels des in Kapitel 3.5.1 vorgestellten CEPCI auf das Jahr 2012 — dem
Basisjahr fir die Kostenberechnung in der vorliegenden Arbeit — umgerechnet, sodass sich
ein Wert von 680 Mio. € ergibt.

Zusammen mit den jahrlichen Ausgaben fur die variablen Betriebskosten — also die Betriebs-
und Instandhaltungskosten, die Brennstoffkosten und die Zertifikatkosten — ergeben sich fiir
den Referenzfall Stromgestehungskosten gemaR Gl. 3-52 in Héhe von 7,3 ct-kWh™'. Die Zer-
tifikatkosten fallen fir die 30 % des CO, des Rauchgases an, die nicht im CO,-Ab-
trennprozess abgetrennt werden und diesen Prozess am Retentataustritt der ersten Trenn-
stufe verlassen. Die Aufteilung der Stromgestehungskosten auf die einzelnen Ausgabenarten
ist in Abbildung 5-5 dargestellt.

Wihrend die Brennstoffkosten 1,75 ct-kWh™ beziehungsweise 24 % der SGK ausmachen,
liegt der Anteil der Investitionskosten bei knapp 60 % oder 4,38 ct-kWh™. Die Summe der
Ausgaben fiir die Beschaffung des Brennstoffes Ubersteigt die Investitionssumme des RKW
NRW mit angehangtem CO,-Abtrennprozess. Da diese Ausgaben jedoch mit dem kalkulato-
rischen Zinssatz von 10 % auf das Jahr null diskontiert werden und die Investitionssumme im
Jahr null anféllt, ist der Anteil der Brennstoffkosten an den SGK im Vergleich zu den Investi-
tionskosten geringer. Innerhalb der Investitionskosten macht der eigentliche Kraftwerkspro-
zess ungefahr die Halfte der diskontierten Ausgaben aus. Die Membranen fallen starker ins
Gewicht als die Kompressoren, da sie wiederkehrende Ausgaben durch Neuanschaffungen
alle finf Jahre verursachen. Bei einem CO,-Zertifikatpreis von anfanglich 7 €-t002'1 haben die
Zertifikatkosten einen Anteil von lediglich 5,7 % an den SGK. Steigt der Zertifikatpreis nicht
um 1€tgo,"a’ sondern um 2 €-teo,'-a™, machen die Zahlungen zum Erwerb von Emis-
sionsrechten 8,6 % der gesamten Stromgestehungskosten aus.
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Abbildung 5-5: Zusammensetzung der Stromgestehungskosten aus Investitionskosten,
Betriebs- und Instandhaltungskosten, Brennstoffkosten und Zertifikatkosten
sowie Aufschlisselung der Investitionskosten auf die Anlagen des CO,-
Abtrennprozesses und das Referenzkraftwerk Nordrhein-Westfalen; Anga-
ben in ct-kWh™

Die Aufteilung der Stromgestehungskosten des Referenzkraftwerks Nordrhein-Westfalen auf
die einzelnen Kostenbestandteile ist im Anhang 8.10 in Abbildung 8-9 dargestellt. Ohne den
CO,-Abtrennprozess hat das Kraftwerk die gleiche thermische Leistung und somit die glei-
chen absoluten Brennstoffkosten. Durch den héheren Nettowirkungsgrad steigt gleichzeitig
jedoch die jahrlich produzierte Energiemenge, sodass die spezifischen Brennstoffkosten mit
1,49 ct-kWh™" geringer sind als im Fall mit angehdngtem CO,-Abtrennprozess. Allerdings
haben sie einen héheren Anteil an den SGK von ca. 31 %. Gleichzeitig sinkt der Anteil der
Investitionskosten an den SGK auf 37 % ohne die wiederkehrend anfallenden Investitions-
summen fur die Erneuerung der Membranen in jedem funften Jahr und die Investitionssum-
men fir die Bauteile des Abtrennprozesses. Dafiir erhéhen sich die Ausgaben zum Erwerb
der CO,-Zertifikate, da 100 % des bei der Verbrennung produzierten CO, auch emittiert wer-
den. Somit entfallen 25 % beziehungsweise 1,19 ct-kWh™" der SGK auf diese Ausgaben statt
5,7 % beziehungsweise 0,41 ct-kWh™ fiir den Fall, dass 70 % des CO, abgetrennt werden.
Insgesamt ergeben sich fir das RKW NRW Stromgestehungskosten in Hohe von
4,75 ct-kWh™. Somit steigen die SGK um 2,55 ct-kWh™, wenn der CO,-Abtrennprozess dem
konventionellen Kraftwerksprozess angehangt wird.

Die CO,-Vermeidungskosten geben an, wie hoch die zusatzlichen Kosten sind, wenn das
produzierte CO, nicht emittiert wird, sondern abgetrennt wird. Da fir das abgetrennte CO,
keine Zertifikatkosten anfallen, werden die Stromgestehungskosten ohne Bertlicksichtigung
der Zertifikatkosten berechnet. So ergeben sich Stromgestehungskosten fir das RKW NRW
von 3,6 ct-kWh™" und fir das Kraftwerk mit CO,-Abtrennprozess von 6,9 ct-kWh™, sodass die
Differenz bei 3,3 ct-kWh™ liegt. Dies sind die Kosten, die zusétzlich anfallen, um eine Kilo-
wattstunde Strom zu generieren, wenn 70 % des produzierten CO, abgetrennt werden. Wird
diese Differenz auf die vermiedenen CO,-Emissionen je Kilowattstunde bezogen, erhalt man
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die CO,-Vermeidungskosten. Bei einem CO,-Vermeidungsgrad von 65 % fur den Referenz-
fall wird die Emission von 0,49 kgCOQ-kWh'1 der produzierten 0,76 kgco, kWh™' vermieden.
Somit liegen die CO,-Vermeidungskosten bei ca. 68 €-tco,".

Die berechneten Stromgestehungskosten und CO,-Vermeidungskosten gelten fiir den Kraft-
werksprozess inklusive nachgeschaltetem CO,-Abtrennprozess mit dem Referenzmodul.
Abweichungen in den hier getroffenen Annahmen und Auslegungsparametern beispielswei-
se aufgrund anderer systemexterner Faktoren verandern das Ergebnis zum Teil erheblich.
Fir die Optimierung der Modulgeometrien hinsichtlich der CO,-Vermeidungskosten sind die-
jenigen Stellhebel zu identifizieren, die die grofte Veranderung in den Kosten bewirken, da
es sich am meisten lohnt, diese zu variieren und optimieren. Doch auch die Sensitivitat der
Kosten gegeniliber anderen Annahmen des Kostenmodells geben Aufschluss (ber die Band-
breite, in der die CO,-Vermeidungskosten liegen kénnen. Um diese Sensitivitaten zu quanti-
fizieren, wird eine Tornadoanalyse durchgefiihrt. Hierbei wird jeweils ein Modellparameter
um 20 % nach oben und unten von seinem Standardwert beziehungsweise Wert bei Ausle-
gung des Referenzfalls variiert. Mit diesem geanderten Parameter werden die Stromgeste-
hungskosten und CO,-Vermeidungskosten bestimmt. Fir die Stromgestehungskosten ist das
Tornado-Diagramm in Abbildung 5-6 dargestellt.

Abtrenngrad
Volllaststunden
Kompressorleistung
kalk. Zinssatz
Kohlepreis
Investitionskosten
Membranflache
Membranpreis
Wirkungsgradverlust

Lebensdauer Membran |
Zertifikatpreis \ Referenz: 7,3 ct-kWh-! \

= SGK (-20 %)
= SGK (+20 %)
Zertifikat: 70 €-tco,

-40% -30% -20% -10% 0% 10% 20% 30% 40%
Abbildung 5-6: Veranderung der Stromgestehungskosten (SGK) bei Variation wichtiger,
angenommener Parameter um +£20 % ausgehend von SGK im Referenz-
fall von 7,3 ct-kWh™' sowie Verdnderung der SGK durch eine Anderung
des CO,-Zertifikatpreises im Jahr der Inbetriebnahme auf 70 €-tco,”

Der Abtrenngrad hat den grofiten Einfluss auf die Stromgestehungskosten. Wird er um 20 %
auf 84 % erhoht, steigen die SGK um ca. 38 % auf 10,1 ct-kWh™'. Wird der Abtrenngrad da-
gegen um 20 % auf 56 % gesenkt, sinken die SGK um ca. 15 % auf 6,2 ct-kWh™. Dies zeigt,
dass die Grenzkosten zur Abtrennung einer weiteren Einheit CO, fiir héhere Abtrenngrade
immer gréRer werden, da jede weitere Tonne CO, aufgrund der sinkenden Triebkraft schwie-
riger abzutrennen ist. Weitere wichtige EinflussgréRen auf die Stromgestehungskosten sind
die jahrlichen Volllaststunden mit denen das Kraftwerk betrieben wird und der fir die Be-
rechnung angenommene kalkulatorische Zinssatz. Seitens des CO,-Abtrennprozesses ver-
spricht die Reduzierung der Kompressorleistung das grofite Einsparpotential. Hierdurch wird
nicht nur der Wirkungsgrad gesteigert, sondern gleichzeitig auch die Investitionssumme der
Verdichteranlagen reduziert. Bei Verringerung dieser Kompressorleistung um 20 % nehmen
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die SGK um 6,8 % auf 6,8 ct-kWh™ ab. Eine isolierte Anderung des Wirkungsgradverlustes
um 20 % bei gleichen installierten Kompressoren hat einen geringeren Effekt, da eine Varia-
tion der Kompressorleistung sowohl durch Anderung der produzierten Energiemenge als
auch durch Anderung der Investitionssumme die SGK beeinflusst. Wird durch Optimie-
rungsmalRnahmen am Membranmodul die Membranflache um 20 % reduziert, sinken damit
die SGK um 3,8 %. Es ist also entscheidender den Nettoverbrauch des Abtrennprozesses zu
reduzieren als die Membranflache zu senken. Da die Zertifikatkosten nur 5,6 % der SGK
ausmachen, bewirkt eine Variation des Zertifikatpreises kaum Anderungen in den SGK. Al-
lerdings ist zu beachten, dass fur das Jahr der Inbetriebnahme ein niedriger Zertifikatpreis
von 7 €-teo, angenommen wird. Wiirde dieser nicht um 20 % erhoht, sondern bei 70 €-teo,”
liegen, wiirden die Stromgestehungskosten um ca. 23 % auf 9 ct-kWh™" ansteigen.

Die Sensitivitdt der CO,-Vermeidungskosten bei Anderung der Prozessparameter um 20 %
ist in Abbildung 5-7 dargestellt. Es ergibt sich eine dhnliche Rangfolge des Einflusses einzel-
ner Parameter wie bei den Stromgestehungskosten. Diejenigen Faktoren, die sowohl Aus-
wirkungen auf die SGK des Kraftwerks ohne CO,-Abtrennung als auch auf die SGK des
Kraftwerks mit CCUS haben, verlieren an Einfluss. Dies sind besonders der kalkulatorische
Zinssatz und der Kohlepreis. Die Volllaststunden haben dagegen nach wie vor ein starkes
Gewicht in der Berechnung der CO,-Vermeidungskosten, da sie die variablen Kosten beein-
flussen und der Anteil der fixen Investitionssumme des Abtrennprozesses an den Kosten bei
niedrigeren Volllaststunden wachst. Die Parameter des Abtrennprozesses gewinnen an Be-
deutung, da die CO,-Vermeidungskosten die durch die Abtrennung zusatzlich anfallenden
Kosten beziffern. Vor allem der Abtrenngrad beeinflusst die CO,-Vermeidungskosten. Fur
einen Abtrenngrad von 84 % statt 70 % liegen die CO,-Vermeidungskosten um 54 % hoher
als im Referenzfall und damit bei ca. 105 €-tco,”. Wird durch optimierte Bedingungen im Ab-
trennprozess die Kompressorleistung oder die Membranflache um 20 % gesenkt, verringern
sich die CO,-Vermeidungskosten um 15,6 % beziehungsweise 8,3 %. Eine Reduzierung des
Membranpreises und eine Erhéhung der Membranlebensdauer haben eine ahnliche Auswir-
kung auf die CO,-Vermeidungskosten wie die Verringerung der Membranflache. Fir die Ma-
terialforschung lohnt es sich also, neben dem Ziel, die CO,-Permeanz zu erhéhen, auch die
Lebensdauer zu vergréRern und die Herstellkosten der Membran zu senken.

Abtrenngrad
Volllaststunden
Kompressorleistung
Investitionskosten
Wirkungsgradverlust
Membranflache

kalk. Zinssatz
Membranpreis
Lebensdauer Membran
Kohlepreis
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m CO,-Vermeidungskosten (-20 %) = CO,-Vermeidungskosten (+20 %) ‘
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Abbildung 5-7:  Prozentuale Veranderung der CO,-Vermeidungskosten bei Variation von
Prozessparametern um £20 % ausgehend von CO,-Vermeidungskosten
im Referenzfall von 68 €-tco,”
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5.3 Ermittlung der optimierten Eintrittsgeschwindigkeiten

Ausgehend von den Kosten im Referenzfall werden nun, beginnend mit der Variation der
Stréomungsgeschwindigkeiten, die Membranmodule wirtschaftlich optimiert ausgelegt. Eine
erhdhte Stromungsgeschwindigkeit verbessert nach Gl. 3-23 den Stoffiibergang und redu-
ziert damit die Konzentrationstiberh6hung der zuriickgehaltenen Komponente auf der Feed-
seite. Gleichzeitig steigt mit erhdhter Geschwindigkeit der Druckverlust je Meter Modullange,
sodass die Abtrennperformance des Moduls sinkt. Dies ist bei der Wahl der Eintrittsge-
schwindigkeit und damit der Wahl des Feed-Volumenstroms bei gegebenem durchstromten
Querschnitt zu beachten. Es existiert eine optimale Eintrittsgeschwindigkeit. Zunachst wird in
Kapitel 5.3.1 fiir beide Trennstufen die maximal tolerierbare Eintrittsgeschwindigkeit ermittelt,
bei der am Modulende noch eine positive Triebkraft fir CO, herrscht. Die optimale Eintritts-
geschwindigkeit fiir verschiedene Kanalhéhen wird fir beide Trennstufen in Kapitel 5.3.2
bestimmt. Dabei werden die Trennstufen losgeldst vom Gesamtprozess optimiert. Die Opti-
mierung der Eintrittsgeschwindigkeit der in den Abtrennprozess integrierten Membranmodule
wird in Kapitel 5.3.3 vorgestellt.

5.3.1 Maximal tolerierbare Eintrittsgeschwindigkeit

Die maximal mdglichen Abtrenngrade fiir die erste Trennstufe bei gegebener Eintrittsge-
schwindigkeit zeigt Abbildung 5-8.
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Abbildung 5-8: CO,-Permeationsstrom am Modulende der ersten Trennstufe und zugeho-
rige Modullange bei variablem Abtrenngrad fir Eintrittsgeschwindigkeiten
von0,5m-s’, 1m-s’, 1,5m-s’, 2ms",2,5m-s" und 3m-s”

Aufgetragen ist der CO,-Permeationsstrom am Modulende — also in der letzten Zelle des
geman Abbildung 3-1 diskretisierten Modells des Membranmoduls in Aspen Custom Mode-
ler® — (iber den Abtrenngrad fiir verschiedene Eintrittsgeschwindigkeiten. Weiterhin wird die
zugehodrige Modullange zum Erreichen dieses Abtrenngrades bei einer Modulbreite von 2 m
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dargestellt. In der ersten Trennstufe wird ein Druckverhaltnis von 1 bar im Feed zu 0,15 bar
im Permeat angenommen. Der Abtrenngrad wird als ZielgroRe vorgegeben und variiert. Die
Variation fangt bei einem Abtrenngrad von 20 % an und geht bis zu einem Abtrenngrad, bei
dem am Ende des Moduls gerade noch eine positive Triebkraft zur Permeation des CO,
durch die Membran herrscht. Dies ist der maximal erreichbare CO,-Abtrenngrad fiir die je-
weilige Eintrittsgeschwindigkeit. Hohere Abtrenngrade sind nicht mdglich, da der Druckver-
lust im Feed und Permeat bei langeren Modulen so hoch ist und das CO, im Feed so stark
verarmt, dass der CO,-Partialdruck im Permeat grofier als der CO,-Partialdruck im Feed wird
und es damit zu einer Ruckdiffusion kommt. Daher ist mit der Modulldnge bei maximalem
Abtrenngrad gleichzeitig die maximale Modullange mit positiver Triebkraft dargestellt.

Mit langer werdendem Modul und gleicher Zellanzahl von 50 Zellen fir die Modellierung des
Moduls in Aspen Custom Modeler® wird auch die Membranfldche je Zelle gréBer. Gleichzei-
tig sinkt die Triebkraft in der letzten Zelle mit steigender Modullange. Dieser gegenlaufige
Effekt ist in Abbildung 5-8 dadurch zu erkennen, dass die Graphen fir die CO,-Permeation
am Modulende anfangs ansteigen und ab einem gewissen Abtrenngrad sinken. Anfangs
tragt die groRer werdende Membranflache zu einer héheren CO,-Permeation bei. Danach
wirkt die Triebkraftminderung am Modulende starker auf die Permeation ein.

Fir die untersuchten Eintrittsgeschwindigkeiten ergeben sich unterschiedliche maximale Ab-
trenngrade. Der maximal erreichbare Abtrenngrad der ersten Trennstufe liegt bei einer Ein-
trittsgeschwindigkeit von 3 m-s™ bei ca. 35 % und steigt fiir geringere Eintrittsgeschwindig-
keiten auf bis zu 99 % fiir 0,5 m-s™. GemaR der Dimensionierung der ersten Trennstufe in
Kapitel 5.2.2 liegt der Abtrenngrad der ersten Trennstufe bei ca. 80 %, um einen Prozessab-
trenngrad von 70 % bei einer CO,-Reinheit des Produktstroms von 95,5 mol-% zu erreichen.
Dazu darf die Eintrittsgeschwindigkeit bei maximal 1,5 m-s™” liegen, da aufgrund der hohen
Druckverluste sonst die Triebkraft fiir diesen Abtrenngrad von 80 % in der ersten Trennstufe
nicht mehr reicht.

Je niedriger die Eintrittsgeschwindigkeit in den Membranstapel ist, desto geringer ist der Vo-
lumenstrom je Modul. Dadurch muss je Modul weniger CO, durch die Membranen permeie-
ren, um den Abtrenngrad von 80 % in der ersten Trennstufe zu erreichen, sodass die Module
kurzer gebaut werden kdnnen. Zusatzlich verkirzen sich die Module, da der Druckverlust bei
niedrigen Geschwindigkeiten geringer ist und somit bis zu einer Geschwindigkeit, ab welcher
der Einfluss der Konzentrationspolarisation zunimmt, eine bessere durchschnittliche Trieb-
kraft herrscht. Zwar missen aufgrund des niedrigeren Stoffmengenstroms je Modul mehr
Membranmodule parallel geschaltet werden, aber die gesamte bendtigte Membranflache
zum Erreichen des Abtrenngrades von 80 % in der ersten Trennstufe sinkt dennoch mit klei-
neren Geschwindigkeiten. Wahrend fiur den Abtrenngrad von 80 % bei einer Eintrittsge-
schwindigkeit von 1,5 m-s™ ein Modul ca. 14,6 m lang ist und eine gesamte Membranfliche
von knapp 6 Mio. m? benétigt wird, verringert sich die Modulldnge fir eine Eintrittsgeschwin-
digkeit von 0,5 m's™ auf ca. 2 m bei einer gesamten Membranflache von nur 2,55 Mio. m2.

Die Variation der Eintrittsgeschwindigkeit hat auch Auswirkungen auf die maximale Modul-
lange, bei der noch eine positive Triebkraft in Richtung Permeat herrscht. Sinkt die Eintritts-
geschwindigkeit von 3 m-s™ auf 1 m-s™, steigt diese Lange von ca. 6 m auf ca. 25 m an. Dies
liegt an den reduzierten Druckverlusten bei niedrigeren Uberstrdmungsgeschwindigkeiten.
Bei einer weiteren Senkung der Eintrittsgeschwindigkeit auf 0,5 m-s™ liegt die maximale Mo-
dullange, bei der noch eine Triebkraft in Richtung Permeat herrscht, bei lediglich 5,5 m und
ist damit wieder kleiner als fiir hdhere Geschwindigkeiten. Dies ist damit begriindet, dass
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sich durch den hohen Abtrenngrad der CO,-Stoffmengenanteil im Feed so sehr verringert,
dass er die Triebkraft schmalert.

Die gleiche Analyse zum maximal erreichbaren Abtrenngrad ergibt fur die zweite Trennstufe
ein anderes Ergebnis, welches in Abbildung 8-10 im Anhang 8.10 dargestellt ist. Der hohe
CO,-Partialdruck im Feedeintritt von ca. 2,4 bar in Kombination mit einem CO,-Partialdruck
im Permeataustritt von 0,92 bar sorgt fiir eine hohe Permeationsrate am Modulanfang. Wei-
terhin ist aufgrund der grof3en Partialdruckdifferenz von ca. 1,5 bar am Modulanfang auch
bei starkem Druckabfall entlang eines Feedkanals noch eine positive Triebkraft am Modul-
ende gewahrleistet. Daher kénnen auch mit einer Eintrittsgeschwindigkeit von 2 m-s™ Ab-
trenngrade von mehr als 90 % erzielt werden, wobei die Membranmodule in diesem Fall the-
oretisch langer als 30 m sein kénnen. Bei Abtrenngraden von 99 % sinkt unter der Annahme
einer Eintrittsgeschwindigkeit von 1,5 m-s” der CO,-Stoffmengenanteil auf der Feedseite auf
ca. 4,4 mol-%. Damit herrscht am Modulende nur noch eine geringe Triebkraft, sodass die
Modullangen stark ansteigen, um die letzten Prozentpunkte des Abtrenngrades zu realisie-
ren. Der in der zweiten Trennstufe geforderte Abtrenngrad von ca. 58,5 % wird sogar mit
einer Eintrittsgeschwindigkeit von 3 m-s™ erreicht. Fiir diesen Abtrenngrad liegen die Modul-
langen zwischen 0,6 m fiir eine Eintrittsgeschwindigkeit von 0,5 m-s” und 6 m fiir 3 m-s™.

5.3.2 Variation der Kanalhdhe

Die Abtrennperformance hangt jedoch nicht nur vom Druckverlust auf der Feedseite ab, son-
dern auch der Druckverlust auf der Permeatseite spielt eine wichtige Rolle. Hinzu kommt die
Triebkraftminderung aufgrund der Konzentrationspolarisation auf der Feed- und Permeatsei-
te. Beide triebkraftmindernden Effekte kdnnen durch Variation der Kanalhéhen gesteuert
werden. Es werden die hydraulischen Durchmesser der Kanéle und die Geschwindigkeit im
Permeat beeinflusst, sodass auch in den Permeatkanélen eine optimierte Geschwindigkeit
eingestellt wird. Wie in Abbildung 5-9 dargestellt, hat eine Veranderung der Héhen der Feed-
und Permeatkanale bei gleichbleibender Modulhdhe und Eintrittsgeschwindigkeit Auswirkun-
gen auf den Volumenstrom je Modul und auf die Membranflache pro Meter Modullange.
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Abbildung 5-9:  Querschnittsflache der Feedkanale und Membranflache je Meter Modullan-
ge bei einer Gesamthéhe und -breite des Membranmoduls von 2 m fir ver-
schiedene Kanalhdhen im Feed und Permeat
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Je kleiner die Hohe des Feedkanals bei gleichbleibender Hohe des Permeatkanals und glei-
cher Modulhdhe ist, desto geringer ist der Volumenstrom je Membranmodul und desto mehr
Membranflache je Meter Modullange steht fiir die Abtrennung zur Verfligung. Das gleiche
Verhalten ist bei steigenden Kanalhéhen im Permeat zu beobachten, wenn die Kanalhéhe im
Feed und die Modulhéhe konstant gehalten werden. Gleichzeitig sinkt die Strémungs-
geschwindigkeit im Permeatkanal, je hoher dieser ist und je geringer die Permeationsrate je
Membrantasche ist.

Somit existiert ein optimiertes Verhaltnis der Kanalhéhen, sodass die Triebkraftminderung
durch Druckverlust und Konzentrationspolarisation auf der Feed- und Permeatseite insge-
samt verringert wird. Dieses Verhaltnis kann fiir die erste Trennstufe aus Abbildung 5-10
abgelesen werden. Fur verschiedene Kombinationen aus Kanalhdhen ist die spezifische
Membranflache — also die Membranflache je Tonne in der ersten Trennstufe abgetrenntes
CO; pro Stunde — in Abhangigkeit der Eintrittsgeschwindigkeit aufgetragen. Die spezifische
Membranflache wird als Kriterium gewahlt, da mit steigender Eintrittsgeschwindigkeit auch
der Massenstrom je Modul ansteigt. Damit benétigt ein Modul eine grofiere Flache, um den
erforderlichen Abtrenngrad von ca. 80 % in der ersten Trennstufe zu erzielen. Gleichzeitig
werden insgesamt weniger Membranmodule benétigt, da je Modul ein gréRerer Anteil des
gesamten Rauchgasstroms behandelt werden kann.
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Abbildung 5-10: Spezifische Membranflache je Tonne permeiertes CO, in der ersten Trenn-
stufe bei Variation der Eintrittsgeschwindigkeit fiir verschiedene Kombina-
tionen von Kanalhéhen im Feed und Permeat

Der prinzipielle Verlauf der Graphen ist fur jede Kanalhéhenkombination gleich. Fur kleine
Eintrittsgeschwindigkeiten Uberwiegt die Triebkraftminderung durch Konzentrationspolarisa-
tion, sodass die spezifische Membranflache ansteigt. Kleine Geschwindigkeiten bedeuten
einen schlechteren Stofflibergang in der Konzentrationsgrenzschicht, sodass die diffusiven
Ausgleichsstrome zur Minderung der Konzentration der zuriickgehaltenen Komponente an
der Membranoberflache kleiner werden. Bei héheren Geschwindigkeiten sorgt der hohe
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Druckverlust fiir eine Minderung der durchschnittlichen Triebkraft, wodurch die spezifische
Membranflache ansteigt. Damit existiert fur jede Kanalhbhenkombination eine optimale Ein-
trittsgeschwindigkeit, bei der die spezifische Membranflache fur diesen Auslegungsfall mini-
mal wird. Diese liegt zwischen 0,24 m-s™ fiir Kanalhdhen von 2 mm und 1 mm im Feed be-
ziehungsweise Permeat und 0,51 m-s™ fiir Kanalhéhen von 1 mm und 3 mm im Feed bezie-
hungsweise Permeat. Werden die Kanalh6hen des Referenzfalls beibehalten, liegt die opti-
male Eintrittsgeschwindigkeit bei 0,3 m-s™. Je gréRer das Verhéltnis von Feed- zu Permeat-
kanalh6he, desto niedriger ist die optimale Eintrittsgeschwindigkeit.

Die spezifischen Membranflachen bei den optimalen Geschwindigkeiten liegen zwischen
4950 m?>-h-tco,” flir Kanalhdhen von 1 mm im Feed und 2mm im Permeat und
5040 mz-h-tcog1 fir Kanalhéhen von 2 mm im Feed und 1 mm im Permeat. Fir die Kanalh6-
hen des Referenzfalls ergibt sich eine spezifische Membranfliche von 5000 m2-h-teo,”. Bei
den jeweils optimalen Geschwindigkeiten bestehen somit keine gro3en Unterschiede in der
spezifischen Membranflache. Allerdings ist nicht die Kanalhhenkombination optimal, bei der
der Permeatkanal mit 3 mm am gréRten ist. Eine Kanalhéhe von 1 mm im Feed und 2 mm im
Permeat ergibt eine um 7,4 m2-h-tco,” niedrigere spezifische Membranflache als ein Verhalt-
nis von 1 mm zu 3 mm. Je kleiner die spezifische Membranflache bei der jeweils optimalen
Eintrittsgeschwindigkeit ist, desto hoher ist der CO,-Stoffmengenanteil im Permeat. Dies
wirkt sich positiv auf die Triebkraft der zweiten Trennstufe aus.

Bei Abweichung von der optimalen Eintrittsgeschwindigkeit zu héheren Eintrittsgeschwindig-
keiten ergeben sich jedoch zum Teil groRe Unterschiede in der spezifischen Membranflache
je nach Kanalh6henkombination. Sind die Permeatkanale hoher als die Feedkanale, sind die
Minima der Graphen relativ flach. Daher weicht die spezifische Membranflache auch bei Ein-
trittsgeschwindigkeiten von 1 m-s™, die ungefahr doppelt so hoch wie die optimalen Eintritts-
geschwindigkeiten sind, nur um ca. 200 m*h-tco,” von der minimalen spezifischen Mem-
branflache ab. Im Umkehrschluss bedeutet dies, dass sich bei leichten Schwankungen des
Rauchgasvolumenstroms der Abtrenngrad nicht wesentlich andert, da sich die Abtrennper-
formance bei Abweichung vom Auslegungs- beziehungsweise optimierten Betriebspunkt
kaum andert. Bei einer Eintrittsgeschwindigkeit von 1,5 m-s™ liegt der Unterschied zum opti-
malen Betriebspunkt jedoch schon bei 700 mz-h-tcog1 bis 1150 mz-h-tcog1 fur die Falle mit
héheren Permeat- als Feedkanalhdhen. Sind die Feedkanale hoher als die Permeatkanale,
ergeben sich extreme Unterschiede zwischen der spezifischen Membranflache bei optimaler
Eintrittsgeschwindigkeit und héheren Eintrittsgeschwindigkeiten. Beispielsweise wird fir Ka-
nalhéhen von 2 mm im Feed und 1,5 mm im Permeat der Abtrenngrad von 80 % bei einer
Eintrittsgeschwindigkeit von 1,5 m-s™ erst bei einer spezifischen Membranfléche von mehr
als 10.000 m*-h-tco," erreicht. Bei einer Eintrittsgeschwindigkeit von 1 m-s™ und gleicher
Kanalh6henkombination — also der Konfiguration des Referenzfalls der ersten Trennstufe —
liegt die spezifische Membranfliche mit ca. 6070 m2-h-tgo,” mehr als 1000 m?h-tco,” iber
dem Optimum. Sind die Feedkanale doppelt so hoch wie die Permeatkanale, ist der Ab-
trenngrad von 80 % bei einer Eintrittsgeschwindigkeit von 1,5 m-s™ gar nicht zu erzielen, da
die Triebkraft am Modulende aufgrund des hohen Druckverlustes nicht ausreicht.

Fir die zweite Trennstufe ergibt sich ein ahnliches Verhalten der spezifischen Membranfla-
che bei Variation der Eintrittsgeschwindigkeit fiir verschiedene Kombinationen von Kanalho-
hen, welches im Anhang 8.10 in Abbildung 8-11 dargestellt ist. Hier liegen die optimalen Ein-
trittsgeschwindigkeiten zwischen 0,5 m-s™ fiir Kanalhéhen von 2 mm und 1 mm im Feed be-
ziehungsweise im Permeat und 0,9 m-s™ fur Kanalhdhen von 1 mm und 3 mm im Feed be-
ziehungsweise im Permeat. Die zugehdrigen spezifischen Membranflachen liegen bei
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164,6 m*h-tco,” beziehungsweise 162,5 m2-h-tco,”. Somit ergeben sich bei der jeweils opti-
malen Eintrittsgeschwindigkeit lediglich marginale Unterschiede in der bendtigten, spezifi-
schen Membranflache fur alle Kombinationen aus Kanalhdhen. Fir die Kanalh6hen des Re-
ferenzfalls werden in der zweiten Trennstufe bei der optimierten Geschwindigkeit von
0,6 m's™ 163,7 m? je Tonne permeiertes CO, bendétigt. Auch fur hdhere Geschwindigkeiten
von bis zu 2 m-s™ sind die spezifischen Membranflachen auRer fiir Kanalhéhen von 2 mm im
Feed und 1 mm im Permeat kleiner als 200 m?-h-tco, . Der groRe Unterschied zwischen den
spezifischen Membranflachen der ersten und zweiten Trennstufe ist mit der unterschiedli-
chen Triebkraft und dem unterschiedlichen zu erreichenden Abtrenngrad der beiden Trenn-
stufen zu begriinden. Der Feed der zweiten Trennstufe ist bereits mit CO, angereichert und
aufgrund des Feeddruckes von 4 bar ergibt sich ein hoher CO,-Partialdruck auf der Feedsei-
te und damit eine hohe Permeationsrate.

5.3.3 Optimierte Eintrittsgeschwindigkeiten im Abtrennprozess

Durch die Optimierung der einzelnen Trennstufen andern sich die austretenden Stoffmen-
genstrdme der ersten und zweiten Trennstufe. Dadurch ergeben sich bei der Integration in
den CO,-Abtrennprozess andere Eingangswerte fir jede Trennstufe, da sich Anderungen in
einer Trennstufe auf die andere auswirken. Daher werden in einem nachsten Schritt die
Trennstufen im gesamten CO,-Abtrennprozess integriert betrachtet und optimiert. Das Ver-
haltnis der Kanalhéhen von 1 mm im Feed und 2 mm im Permeat wird fir beide Trennstufen
angenommen, da sich an diesem als optimal gefundenen Verhaltnis durch Integration in den
Gesamtprozess nichts &ndert. Die optimalen Eintrittsgeschwindigkeiten der isoliert betrachte-
ten Trennstufen dienen dabei als Orientierung fir die Parametervariation der Eintrittsge-
schwindigkeiten. Diese liegen bei den Kanalhdhen von 1 mm im Feed und 2 mm im Permeat
bei 0,47 m-s™ in der ersten Trennstufe und 0,85 m's™ in der zweiten Trennstufe. In Abbil-
dung 5-11 sind die Ergebnisse der simultanen Variation der Eintrittsgeschwindigkeiten beider
Trennstufen dargestellt.

Zur Optimierung des gesamten CO,-Abtrennprozesses hinsichtlich der CO,-Vermeidungs-
kosten ist neben der gesamten bendétigten Membranflache auch der elektrische Nettover-
brauch des Abtrennprozesses als Funktion beider Eintrittsgeschwindigkeiten aufgetragen.
Die einzelnen Teilgraphen beschreiben jeweils die Entwicklung der Ergebnisgrofien bei kon-
stant gehaltener Eintrittsgeschwindigkeit in der ersten Trennstufe und Variation der Eintritts-
geschwindigkeit in die zweite Trennstufe zwischen 0,8 m-s" und 1,2 m-s™. Es werden Ein-
trittsgeschwindigkeiten in die erste Trennstufe von 0,3 m-s™ und 0,7 m-s™ untersucht.

Das Minimum der gesamten Membranflache liegt bei héheren Eintrittsgeschwindigkeiten als
bei isolierter Betrachtung der einzelnen Trennstufen. Die bei diesen Modulgeometrien mini-
mierte, bendtigte Membranflache von weniger als 2,5 Mio. m? ergibt sich bei den neuen op-
timierten Eintrittsgeschwindigkeiten von 0,5 m-s™ firr die erste Trennstufe und 1,1 m-s™ fiir
die zweite Trennstufe. Im Vergleich zum in Kapitel 5.2.2 definierten Referenzfall sinkt die
bendtigte Membranflache damit um ca. 0,6 Mio. m? beziehungsweise 19,4 %. Die Optimie-
rung des Gesamtprozesses durch die gednderten Kanalhéhen und Eintrittsgeschwindigkei-
ten erhdhen die flachenspezifischen Permeationsraten aller Komponenten. Somit hat im op-
timierten Prozess die triebkraftmindernde Wirkung der Konzentrationspolarisation leicht zu-
genommen, sodass hohere Geschwindigkeiten erforderlich sind, um den Stofftransport in der
Konzentrationsgrenzschicht zu erhéhen. AuBerdem beeinflussen die Permeatstrome der
einen Trennstufe die Feedstréme der anderen Trennstufe in GrofRe und Zusammensetzung.
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Abbildung 5-11: Gesamte Membranflache und elektrischer Nettoverbrauch des CO,-Ab-
trennprozesses bei Variation der Eintrittsgeschwindigkeiten der ersten und
zweiten Trennstufe fir Kanalh6hen im Feed von 1 mm und im Permeat von
2 mm; Eintrittsgeschwindigkeit in der ersten Trennstufe von 0,3 m's™ bis
0,7 m-s™ eingestellt und Eintrittsgeschwindigkeit in der zweiten Trennstufe
von 0,8 m-s™ bis 1,2 m-s™ variiert; gestrichelte Linien verbinden minimale
Membranfladche beziehungsweise minimalen Nettoverbrauch fur jede Ein-
trittsgeschwindigkeit in der ersten Trennstufe

Eine Eintrittsgeschwindigkeit von 0,55 m-s™ in der ersten Trennstufe und von 0,95 m-s™ in
der zweiten Trennstufe ergeben die optimierte Kombination von Eintrittsgeschwindigkeiten
bezuglich des Nettoverbrauchs des Abtrennprozesses. Durch die reduzierte Eintrittsge-
schwindigkeit in der ersten Trennstufe sinkt der aufzubereitende Volumenstrom je Modul,
sodass sich die Modullange zusatzlich zur Reduzierung durch die Optimierung auf ca. 1 m
verringert. Der bei diesen Modulgeometrien minimierte Nettoverbrauch von 72,66 MW liegt
7,26 MW beziehungsweise 9,1 % unter dem Nettoverbrauch des in Kapitel 5.2.2 definierten
Referenzfalls. Der Verlauf des Nettoverbrauchs korreliert mit dem Abtrenngrad der ersten
Trennstufe. Dies ist damit zu begriinden, dass mit steigendem Abtrenngrad der ersten
Trennstufe sowohl der Druckverlust in den Feedkanalen ansteigt und somit die Leistung von
Kompressor 1 zunimmt als auch der Permeatstrom und damit die Leistung von Kompres-
sor 2 gréRer wird. Da sich die bendtigte, spezifische Membranflache in den Trennstufen je
nach Eintrittsgeschwindigkeit unterscheidet, sind auch die CO,-Stoffmengenanteile des Per-
meatstroms der ersten Trennstufe sowie der Ruckfuhrung unterschiedlich. Diese Stoff-
mengenanteile bestimmen wiederum, welcher Abtrenngrad in der ersten und zweiten Trenn-
stufe eingestellt werden muss, sodass gleichzeitig der Prozessabtrenngrad von 70 % und die
CO,-Reinheit von 95,5 mol-% erreicht werden.

Die Minima fur die benétigte Membranfldche und den Nettoverbrauch liegen bei unterschied-
lichen Eintrittsgeschwindigkeiten. Im Fall der minimierten Membranflache ist der Nettover-
brauch allerdings nur um 0,026 MW hdher als im hinsichtlich des Nettoverbrauchs optimier-
ten Fall. Andererseits wird bei minimiertem Nettoverbrauch nur eine um 2000 m? gréRere
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Membranflache als im Fall der minimierten Membranflache bendtigt. Die sich daraus erge-
benden Unterschiede in den CO,-Vermeidungskosten der Prozessalternativen sind vernach-
lassigbar, sodass beide Prozessalternativen hinsichtlich der Kosten gleich sind. Beide Alter-
nativen reduzieren die CO,-Vermeidungskosten um 10,5 €-tco,” beziehungsweise 15,4 % im
Vergleich zum Referenzfall auf 57,2 €-teo, .

Die CO,-Vermeidungskosten sinken auf 58,1 €-tco,", wenn nur die Kanalhéhen optimiert und
die Eintrittsgeschwindigkeiten fiir beide Trennstufen bei 1 m-s” gehalten werden. Werden
nur die Eintrittsgeschwindigkeiten variiert und die Kanalhéhen des Referenzfalls — 2 mm im
Feed und 1,5 mm im Permeat — beibehalten, ergeben sich Membranflachen und Nettover-
brauche gemafl Abbildung 8-12 im Anhang 8.10. Die Gesamtmembranflache ist fir Eintritts-
geschwindigkeiten von 0,3 m-s” in der ersten Trennstufe und 0,65 m's™ in der zweiten
Trennstufe minimal. Der Nettoverbrauch des CO,-Abtrennprozesses wird bei Eintrittsge-
schwindigkeiten von 0,35 m-s™ und 0,7 m-s™ in der ersten beziehungsweise zweiten Trenn-
stufe minimiert. Fiir beide Varianten ergeben sich CO,-Vermeidungskosten von 58,1 €-tco,”.

5.3.4 Optimierte Eintrittsgeschwindigkeit und Kanalhéhe

Die Eintrittsgeschwindigkeit beeinflusst sowohl den Druckverlust im Kanal als auch die Kon-
zentrationspolarisation. Wahrend héhere Uberstromungsgeschwindigkeiten den Druckverlust
verstarken, nimmt das Ausmaf der Konzentrationspolarisation mit steigender Geschwindig-
keit ab. Nur Geschwindigkeiten kleiner als 1,5 m-s™ sind flr die erste Trennstufe sinnvoll, da
bei héheren Geschwindigkeiten der notwendige Abtrenngrad von 80 % aufgrund der ver-
schwindenden Triebkraft am Modulende nicht erreicht werden kann. In der zweiten Trennstu-
fe kann der dort notwendige Abtrenngrad von ca. 58,5 % auch bei Geschwindigkeiten von
ca. 3 m-s” erreicht werden.

Wird die Eintrittsgeschwindigkeit einer Trennstufe isoliert vom Abtrennprozess hinsichtlich
der spezifischen Membranflache optimiert, ergeben sich minimale spezifische Membranfla-
chen in der ersten Trennstufe von 5000 m2-h-tco," bei einer Eintrittsgeschwindigkeit von
0,3m-s" und in der zweiten Trennstufe von 163,7 m2-h-tCO;1 bei einer Eintrittsgeschwindig-
keit von 0,6 m's™". Das Verhaltnis der Kanalhthen des Feeds und des Permeats hat eben-
falls Einfluss auf die bendtigte Membranflache. Dieses Verhaltnis bestimmt die Geschwindig-
keit im Permeat, sodass durch geeignete Wahl der Kanalhéhen diejenige Geschwindigkeit im
Permeat eingestellt wird, bei der die triebkraftmindernden Effekte minimiert werden. Die op-
timalen Kanalhdhen liegen fur beide Trennstufen im Feed bei 1 mm und im Permeat bei
2 mm. Fiir diese Kanalhdhen sind die optimalen Eintrittsgeschwindigkeiten 0,47 m-s™ in der
ersten Trennstufe und 0,85 m-s™ in der zweiten Trennstufe.

Durch Integration der Membranmodule in den CO,-Abtrennprozess verschieben sich diese
optimalen Eintrittsgeschwindigkeiten leicht zu héheren Werten, da die Austrittstrome der ei-
nen Trennstufe Auswirkungen auf die andere Trennstufe haben. Somit liegen nicht mehr die
gleichen Bedingungen am Moduleintritt wie im Referenzfall vor. Wird der CO,-Abtrennpro-
zess durch Wahl der Kanalhdhen und Eintrittsgeschwindigkeiten optimiert, ist zum einen die
Membranflache das Beurteilungskriterium. Zum anderen werden als universelle Vergleichs-
gréBe von Prozessalternativen die CO,-Vermeidungskosten angewandt. Diese sind fiir den
Referenzfall sowie die optimierten Prozessalternativen in Abbildung 5-12 dargestellt.

Fir den Referenzfall liegen die CO,-Vermeidungskosten bei ca. 68 €'tco{1- Wird die Ge-
schwindigkeit optimiert und werden die Kanalhdéhen unverandert im Vergleich zum Referenz-
fall gelassen, kénnen die CO,-Vermeidungskosten um 14,5 % auf ca. 58,1 €-tco," reduziert
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werden. Eine gleiche Ersparnis hinsichtlich der CO,-Vermeidungskosten ergibt sich, wenn
die Kanalhéhen optimiert und die Eintrittsgeschwindigkeiten des Referenzfalls beibehalten
werden. Werden Kanalhéhen und Eintrittsgeschwindigkeiten optimiert, sinken die CO,-Ver-
meidungskosten um 15,8 % auf 57,2 €-tco,”. Der optimierte Abtrennprozess ergibt sich fiir
Kanalhdéhen von 1 mm im Feed und 2 mm im Permeat sowie Eintrittsgeschwindigkeiten von
0,5m-s™ in der ersten Trennstufe und 1,1 m-s™ in der zweiten Trennstufe. Die bendtigte
Membranflache liegt bei ca. 2,5 Mio. m? und damit 19,4 % unter der Membranflache des Re-
ferenzfalls. Der Wirkungsgradverlust betragt 6 %-Punkte. Der Abtrennprozess mit den hin-
sichtlich Eintrittsgeschwindigkeit und Kanalhéhen optimierten Trennstufen wird im Folgenden
optimierter Fall genannt. Fir ihn verschieben sich die Abtrenngrade der beiden Trennstufen.
In der ersten Trennstufe werden nun ca. 78,2 % und in der zweiten Trennstufe 65,2 % des in
die jeweilige Trennstufe eintretenden CO, abgetrennt.
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Abbildung 5-12: Reduzierte CO,-Vermeidungskosten durch optimierte Kanalhéhen und Ein-
trittsgeschwindigkeiten; Kanalhdhe in mm, Eintrittsgeschwindigkeit in m-s

5.4 Einteilung des Membranmoduls in Kompartimente

Neben der Parallelschaltung von Membranmodulen zur Reduzierung beziehungsweise Op-
timierung der Eintrittsgeschwindigkeit besteht die Mdglichkeit, Modulblocke mit jeweils meh-
reren parallelgeschalteten Modulen in Reihe zu schalten. Dabei wird der Retentatstrom des
vorgelagerten Modulblocks als Feed des nachgelagerten Blocks verwendet und das Permeat
in jedem Modulblock abgezogen. Das am Helmholtz-Zentrum Geesthacht entwickelte Kon-
zept der Kompartimente ermdglicht eine kompakte Bauweise einer Reihenschaltung inner-
halb eines Moduls. Dazu werden mehrere Membrantaschenstapel in einem Gehause in Rei-
he geschaltet. Ein Taschenstapel in dieser Reihenschaltung wird nachfolgend Kompartiment
genannt. Der Nutzen dieser Reihenschaltung beziehungsweise Kompartimente liegt in der
Erneuerung des Permeatstroms, da in jedem Modulblock das Permeat abgezogen wird.
Durch den verklrzten Permeatkanal reduziert sich der Druckverlust auf der Permeatseite,
wie in Abbildung 5-13 beispielhaft dargestellt ist. Allerdings &ndert sich gleichzeitig auch das
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Profil des CO,-Stoffmengenanteils im Permeat. In dem Beispiel aus Abbildung 5-13 liegt der
CO,-Stoffmengenanteil im Permeat bei drei Kompartimenten stets Uber dem CO,-Stoff-
mengenanteil bei einem Kompartiment. Am Modulende ist das Retentat mit Stickstoff ange-
reichert, sodass die Triebkraft fiir Stickstoff dort erhéht ist. Dadurch erhéht sich die Permea-
tionsrate des Stickstoffs am Modulende und das Permeat hat einen hohen N,-Stoffmengen-
anteil. Wird das Membranmodul nicht in Kompartimente unterteilt, wirkt dieser Stickstoff auf-
grund des Gegenstrombetriebs (iber die gesamte Modullange als Spilgas, da es den Per-
meatstrom verdunnt. Dieser Effekt kann bei Unterteilung in Kompartimente nicht ber die
gesamte Modullange genutzt werden, sodass der durchschnittliche CO,-Stoffmengenanteil
im Permeat bei Unterteilung in Kompartimente héher ist, wie in Abbildung 5-13 dargestellt ist.
Insgesamt fiihrt dies bei dem Beispiel zu einem hdéheren CO,-Partialdruck im Permeat fiir
drei Kompartimente im Vergleich zu einem Kompartiment, sodass die Triebkraft gemindert
wird. In diesem Fall ist die Unterteilung in Kompartimente nicht vorteilhaft. Die Gesamtlange
des Moduls erhoéht sich durch diese Unterteilung von ca. 2,2 m auf 2,5 m. Der Nutzen dieser
Bauweise muss im Einzelfall geprift werden. Bei welchen Bedingungen sich Kompartimente
lohnen und wie diese aufzuteilen sind, wird im Folgenden untersucht.
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Abbildung 5-13: Profil des Permeatdruckes und des CO,-Stoffmengenanteils im Permeat fiir
ein und drei Kompartimente entlang der Lauflange des Membranmoduls
sowie der CO,-Stoffmengenanteil der gemischten Permeatstrome der drei
Kompartimente

5.4.1 Kompartimente mit gleicher Lange

Zunachst wird davon ausgegangen, dass jedes Kompartiment die gleiche Lange hat. Analog
zum Vorgehen in Kapitel 5.3 wird fur ein, zwei und drei Kompartimente die Eintrittsgeschwin-
digkeit variiert und die spezifische Membranflache — also die Membranflache bezogen auf
die je Stunde permeierten Tonnen CO, — bestimmt. Das Ergebnis dieser Analyse ist fir die
erste Trennstufe des Referenzfalls in Abbildung 5-14 festgehalten. Der Abtrenngrad wird
konstant auf 80 % fur jede Verschaltung und jede Eintrittsgeschwindigkeit gehalten.
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In einem Bereich unterhalb von ca. 0,9 m-s™ ist die spezifische Membranflache fiir ein Kom-
partiment niedriger als jene fir zwei oder drei Kompartimente. Hier Uberwiegt der Effekt,
dass bei mehreren Kompartimenten der héhere CO,-Stoffmengenanteil im Permeat die
Triebkraft mindert. FUr héhere Eintrittsgeschwindigkeiten steigt der Volumenstrom im Per-
meat ebenfalls an, sodass sich dort die Strémungsgeschwindigkeiten und damit auch der
Druckverlust erhéhen. Zudem werden die Membranmodule mit steigenden Eintrittsge-
schwindigkeiten langer. Dies bewirkt eine zusatzliche Zunahme des Druckverlustes. Dadurch
wirkt sich ab einer Eintrittsgeschwindigkeit von 0,9 m-s™ die Unterteilung des Permeatkanals
positiv auf die Abtrennperformance aus. In einem Bereich von 0,9 m's” bis 1,2 m's™ sind
zwei Kompartimente hinsichtlich der spezifischen Membranflache vorteilhaft. Bei einer weite-
ren Erhéhung der Eintrittsgeschwindigkeit zeigen drei Kompartimente die beste Abtrennleis-
tung. Die jeweils minimale spezifische Membranflache, die durch die optimale Wahl der An-
zahl an Kompartimenten erzielt werden kann, ist durch die farbige Linie hervorgehoben.

° 10000 /
L
©
= 8000 ot
c ol
E - e =5
o7 —_J-
£ S 6000 =
Q -
35 4000
QN
5 E
2 < < > >
ﬁ 2000 . 2 Kompar- .
o 1 Kompartiment Hi t 3 Kompartimente
) 0 | imente ‘
0,0 0,5 1,0 1,5 2,0

Eintrittsgeschwindigkeit [m-s-1]

——1 Komp ----2Komp e 3 Komp

1 Komp opt = = 2 Komp opt 3 Komp opt
® 1 Komp Minimum e 2 Komp Minimum 4 3 Komp Minimum

Abbildung 5-14: Spezifische Membranflache bei Variation der Eintrittsgeschwindigkeit fir
ein, zwei und drei Kompartimente (Komp) in der ersten Trennstufe des Re-
ferenzfalls; Markierungen geben das jeweilige Minimum der spezifischen
Membranflache fiir ein, zwei und drei Kompartimente an; fette Linien mar-
kieren die jeweils minimale spezifische Membranflache aller méglicher Rei-
henschaltungen fiir eine Eintrittsgeschwindigkeit

Wird die jeweils optimale Eintrittsgeschwindigkeit fir die verschiedenen Verschaltungstypen
eingestellt, ist die Wahl eines Kompartiments in der ersten Trennstufe des Referenzfalls vor-
teilhaft. Dabei verschiebt sich die optimale Eintrittsgeschwindigkeit zu hoheren Geschwindig-
keiten, wenn mehr Kompartimente in Reihe geschaltet werden. Dies liegt daran, dass eine
erhohte Geschwindigkeit die Triebkraftminderung durch Konzentrationspolarisation reduzie-
ren kann und gleichzeitig der Druckverlust im Permeat im Mittel vernachlassigbar klein bleibt.
Diese Ergebnisse gelten fiir eine Kanalhéhe im Feed von 2 mm und im Permeat von 1,5 mm.
Fur die optimierten Kanalhéhen von 1 mm im Feed und 2 mm im Permeat sind die Resultate
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im Anhang 8.10 in Abbildung 8-13 dargestellt. Hier gibt es fiir keine Eintrittsgeschwindigkeit
einen Schnittpunkt der Graphen. Dabei ist die spezifische Membranflache fir ein Komparti-
ment fir alle Eintrittsgeschwindigkeiten am geringsten, sodass die Unterteilung in Komparti-
mente fir diese Kombination an Kanalhéhen in keinem Fall vorteilhaft ist. Da der Permeat-
kanal die doppelte Hohe des Feedkanals hat und nicht — wie im Referenzfall — 25 % kleiner
als der Feedkanal ist, reduziert sich auch die Strémungsgeschwindigkeit im Permeat. Die
damit verbundenen niedrigeren Druckverluste im Permeat kdnnen durch die Unterteilung in
Kompartimente kaum weiter reduziert werden. Dagegen wirkt sich die Anderung des Profils
der CO,-Stoffmengenanteile im Permeat durch die Reihenschaltung nachteilig auf die Trieb-
kraft aus.

Fur die zweite Trennstufe sind die Ergebnisse in Abbildung 5-15 dargestellt. Zwischen Refe-
renzfall und optimiertem Fall ergeben sich keine wesentlichen Unterschiede im Verlauf der
Graphen. Fir den Referenzfall liegen die spezifischen Membranflachen bei der optimalen
Eintrittsgeschwindigkeit fir mehrere Kompartimente niedriger als fir ein Kompartiment. So-
mit wirde sich die Einteilung in Kompartimente in der zweiten Trennstufe des Referenzfalls
lohnen. Allerdings liegen die spezifischen Membranflachen fiir alle drei Optima sehr nahe
beieinander, sodass der Vorteil hinsichtlich der Triebkraft gering ist. Dadurch ist der erhdhte
konstruktive Aufwand, der durch die Unterteilung aufgrund der Verrohrung entsteht, nicht
gerechtfertigt. Fir die optimierten Kanalhdhen liegen die spezifischen Membranflachen bei
der jeweils optimalen Eintrittsgeschwindigkeit fiir alle Verschaltungen bei ca. 164 m?h-tco,”.
Im Referenzfall und im Fall optimierter Kanalhéhen lohnen sich mehrere Kompartimente fiir
hohere Eintrittsgeschwindigkeiten als die optimale Geschwindigkeit von 0,9 m-s™.
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Abbildung 5-15: Spezifische Membranflache bei Variation der Eintrittsgeschwindigkeit fir
ein, zwei, drei und vier Kompartimente (Komp) in der zweiten Trennstufe
des Referenzfalls (links) und des hinsichtlich der Kanalhéhe optimierten
Falls (rechts)
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5.4.2 Kompartimente mit unterschiedlicher Lange

Alternativ zu der Unterteilung in zwei gleich lange Kompartimente kann das Membranmodul
auch in zwei unterschiedlich lange Kompartimente aufgeteilt werden. Die spezifischen
Membranflachen fir unterschiedliche Anteile des ersten Kompartiments an der Gesamtlange
des Membranmoduls bei Variation der Eintrittsgeschwindigkeit zeigt Abbildung 5-16 fir die
erste Trennstufe des Referenzfalls. Wird der Anteil des ersten Kompartiments an der Ge-
samtlange des Membranmoduls erhdht, ergeben sich zunachst gréRere spezifische Mem-
branflachen bei optimaler Auslegung der Eintrittsgeschwindigkeit im Vergleich zu einem
Kompartiment. Uberschreitet das erste Kompartiment einen Anteil von 66 % an der Gesamt-
lange, verringert sich die spezifische Membranflache bei der optimalen Geschwindigkeit wie-
der. Das Verhalten des Membranmoduls nahert sich fiir groRere Anteile des ersten Kompar-
timents dem Verhalten mit einem Kompartiment an. Fiir eine Geschwindigkeit von 1 m-s™
sind Anteile des ersten Kompartiments von 17 % bis 33 % optimal. Im ersten Kompartiment
ist die Stromungsgeschwindigkeit im Permeat aufgrund der hohen Permeationsrate grof3,
jedoch der Permeatkanal kurz. Dagegen ist im zweiten Kompartiment der Permeatkanal
lang, die Stromungsgeschwindigkeit ist jedoch kleiner. Somit reduziert sich der damit einher-
gehende Druckverlust im Permeat durch die Unterteilung in zwei Kompartimente von
38 mbar flr ein Kompartiment auf 4 mbar im ersten Kompartiment und 16 mbar im zweiten
Kompartiment. Weiterhin schneidet bei einer Eintrittsgeschwindigkeit von 1 m-s™ nur die Auf-
teilung, bei der das erste Kompartiment 83 % der Modullange ausmacht, schlechter ab als
ein Kompartiment. Es ergibt sich fir jede Eintrittsgeschwindigkeit eine andere optimale Auf-
teilung der zwei Kompartimente. Die Unterteilung in zwei gleich groRe Kompartimente, ist im
gesamten betrachteten Bereich der Eintrittsgeschwindigkeiten nicht die optimale Aufteilung.
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Abbildung 5-16: Spezifische Membranflache bei Variation der Eintrittsgeschwindigkeit fiir
unterschiedliche Anteile des ersten Kompartiments (Komp) an der Ge-
samtlange des Membranmoduls in der ersten Trennstufe des Referenzfalls
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5.4.3 Schlussfolgerungen bezlglich der Einteilung in Kompartimente

Die Unterteilung in Kompartimente reduziert die Stromungsgeschwindigkeit und damit den
Druckverlust in den Permeatkanalen. Gleichzeitig erhoht sich jedoch der durchschnittliche
CO,-Stoffmengenanteil im Permeat. Der Nutzen der Kompartimente hangt davon ab, ob der
COy-Partialdruck im Permeat durch die Unterteilung gesenkt oder gesteigert wird. Fur den
Referenzfall ist eine Unterteilung der Membranmodule der ersten Trennstufe in zwei gleich
lange Kompartimente sinnvoll, wenn die Eintrittsgeschwindigkeit zwischen 0,9 m-s” und
1,2m-s’ liegt. Bei héheren Geschwindigkeiten erweisen sich drei gleich lange Kompartimen-
te hinsichtlich der spezifischen Membranflache als effizienteste Reihenschaltung. Eine Unter-
teilung in unterschiedlich lange Kompartimente bringt eine Verbesserung gegeniiber der Ein-
teilung in zwei gleich lange Kompartimente. Dabei sollte das erste Kompartiment kiirzer als
das zweite Kompartiment sein. Wird das Verhaltnis von Permeatkanalhéhe und Feedkanal-
héhe vergréRert, verringert sich die Strdomungsgeschwindigkeit im Permeat, sodass bei Ka-
nalhéhen von 1 mm im Feed und 2 mm im Permeat fir keine Eintrittsgeschwindigkeit in die
Feedkanale ein Vorteil durch die Kompartimente entsteht. Wahrend in der ersten Trennstufe
bei der fur die jeweilige Anzahl an Kompartimenten optimalen Geschwindigkeit ein Kompar-
timent die geringste spezifische Membranflache aufweist, ergibt sich in der zweiten Trennstu-
fe ein minimaler Vorteil fir mehrere Kompartimente bei der jeweils optimalen Eintrittsge-
schwindigkeit. Dieser Vorteil ist jedoch so gering, dass der konstruktive Aufwand nicht lohnt.

5.5 Vergleich Gegenstrombetrieb und Gleichstrombetrieb

Im Folgenden wird untersucht, ob und unter welchen Umstanden der Gleichstrombetrieb
dem Gegenstrombetrieb vorzuziehen ist. Generell wird der Betrieb eines Membranmoduls im
Gegenstrom als vorteilhaft gegentiber dem Betrieb im Gleichstrom angesehen. Dies ist da-
rauf zurlickzufiihren, dass im Gegenstrombetrieb aufgrund der Profile der Stoffmengenantei-
le und Driicke im Feed und Permeat im Durchschnitt eine hohere Triebkraft fur die bevorzugt
permeierende Komponente existiert. Beispielhaft sind in Abbildung 5-17 diese Profile fur die
erste Trennstufe bei einer Modulldnge von 5 m dargestellt. Wahrend sich die Verlaufe des
Feeddruckes bei beiden Betriebsweisen ahneln und die durchschnittlichen Permeatdriicke
ahnlich sind, gibt es Unterschiede bei den Profilen des CO,-Stoffmengenanteils im Feed und
Permeat. Zwar ist der CO,-Stoffmengenanteil im Feed am Modulende im Gegenstrombetrieb
aufgrund der héheren Abreicherung geringer als im Gleichstrombetrieb, aber der CO,-Stoff-
mengenanteil im Permeat liegt im Gegenstrombetrieb im vorliegenden Fall 10 bis 25 mol-%
unter dem des Gleichstrombetriebs. Vor allem am Modulende permeiert mehr Stickstoff
durch die Membran als CO,, sodass Stickstoff im Permeat den CO,-Stoffmengenanteil ver-
ringert und somit die Funktion eines Spllgases tUbernimmt. Dadurch hat das Permeat im
Gegenstrombetrieb jedoch keine geringere CO,-Reinheit, da auch im Gleichstrombetrieb der
CO,-Stoffmengenanteil im Permeat am Modulende niedriger ist. Dort liegt im Gleichstrombe-
trieb jedoch — wie die Pfeile in Abbildung 5-17 (links) anzeigen — der Permeataustritt, wah-
rend er im Gegenstrombetrieb am Modulanfang liegt, wo der CO,-Stoffmengenanteil im
Permeat am hochsten ist. Die Partialdruckdifferenz ist am Modulanfang bei beiden Betriebs-
weisen am groRten. Allerdings ist im Gegenstrombetrieb der Druckverlauf im Permeat vor-
teilhaft, da der geringste Druck — der Saugdruck der Vakuumpumpe — am Modulanfang vor-
liegt und somit den Partialdruck im Permeat verringert. Im Gleichstrombetrieb liegen sowohl
héchster Permeatdruck als auch hdchster CO,-Stoffmengenanteil am Modulanfang, sodass
der Partialdruck dort viel héher als jener bei Gegenstrombetrieb ist.
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In Ausnahmefallen kann jedoch auch der Gleichstrombetrieb vorteilhaft sein. Dies ist vor al-
lem der Fall, wenn eine schnell permeierende Komponente, die nicht die Produktkomponen-
te ist, als Spulgas im Permeatraum fungieren kann. In dem der vorliegenden Arbeit zugrunde
gelegten CO,-Abtrennprozess kann der schnell permeierende Wasserdampf die Rolle des
Splilgases tUbernehmen. Andere Spllgasquellen, die unter Umstanden einen 4-End-Betrieb
erfordern, kommen in der vorliegenden Arbeit nicht infrage, da sie entweder das Permeat
verunreinigen oder nur in Kombination mit einem Eingriff in das bestehende Kraftwerk még-
lich sind. Der permeierte Wasserdampf ist ohnehin Teil des Permeats und kann beispiels-
weise durch Adsorptionstrocknung leicht aus dem CO,-Produktstrom entfernt werden.
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Abbildung 5-17: CO,-Stoffmengenanteil (links) und Druck (rechts) auf der Feed- und Per-
meatseite eines Membranmoduls bei Gleich- und Gegenstrombetrieb fur
den Referenzfall der ersten Trennstufe bei einer Modullange von 5 m

Der Nutzen dieses Spiilgaseffektes des Wasserdampfes wird im Folgenden untersucht. Da-
zu wird in Kapitel 5.5.1 zunachst analysiert, unter welchen Bedingungen der Gleichstrombe-
trieb gegenliber dem Gegenstrombetrieb vorteilhaft ist. Die Spulgaswirkung wird detailliert in
Kapitel 5.5.2 vorgestellt. Daraufhin wird in Kapitel 5.5.3 untersucht, ob die Triebkrafterho-
hung durch den Wasserdampf im Permeat in der zweiten Trennstufe unter den in der vorlie-
genden Arbeit angenommenen Standardbedingungen erzielt werden kann.

5.5.1 Vergleich der Abtrenngrade bei hohem Druckverhaltnis

Ausgehend von den Parametern der ersten Trennstufe gemaf Kapitel 5.2.2 wird die Modul-
lange zwischen 0,1 m und 5 m variiert und der resultierende Abtrenngrad fur den Betrieb in
Gegenstrom und Gleichstrom ausgewertet. Die Differenz zwischen dem Abtrenngrad bei
Gegenstrombetrieb und dem Abtrenngrad bei Gleichstrombetrieb ist in Abbildung 5-18 auf-
getragen. Bei dem Feeddruck des Referenzfalls von 1 bar zeigt sich bei keiner Modulldnge
ein Vorteil des Gleichstrombetriebs. Allerdings ist eine Verbesserung des Abtrenngrades im
Gleichstrombetrieb gegeniiber dem Gegenstrombetrieb fir einen héheren Feeddruck von
4 bar zu erkennen. Der maximale Unterschied zugunsten des Gleichstrombetriebs im Ab-
trenngrad liegt bei einer Modullange von 0,4 m bei 0,1 %-Punkten. Die absoluten Werte des
Abtrenngrades liegen dabei bei ca. 32,1 % im Gegen- und 32,2 % im Gleichstrombetrieb,
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5.5 Vergleich Gegenstrombetrieb und Gleichstrombetrieb

sodass der Abtrenngrad geringer als der fir die erste Trennstufe geforderte Abtrenngrad von
ca. 80 % ist. Ein Membranmodul, welches insgesamt einen Abtrenngrad von 80 % erreicht
und in den ersten 0,4 m im Gleich- und den Rest im Gegenstrom betrieben wird, benétigt
7,5 % weniger Membranflache als ein Modul, welches bei sonst gleichen Bedingungen nur
im Gegenstrom betrieben wird. Allerdings ist ein Feeddruck von 4 bar energetisch nicht sinn-
voll, da der gesamte Rauchgasstrom auf diesen Druck komprimiert werden musste und tUber
den expandierenden Rezirkulationsstrom keine Energie zuriickgewonnen werden konnte.
Allerdings soll dieses Beispiel zeigen, dass ein Betrieb eines Membranmoduls im Gleich-
strom nicht direkt ausgeschlossen werden kann.

Fir den geforderten Abtrenngrad von 80 % in der ersten Trennstufe ist bei einem Feeddruck
von 1 bar und Betrieb im Gegenstrom eine Lange des Membranmoduls von ca. 5 m notwen-
dig. Bei dieser Modullange liegt der Abtrenngrad im Gleichstrombetrieb bei nur ca. 62 %,
sodass die Differenz der Abtrenngrade bei 18 %-Punkten liegt. Dies zeigt eindeutig, dass der
Gleichstrombetrieb ber die gesamte Modullange nachteilig ist. Jedoch kdnnte der Betrieb
des vorderen Teils des Membranmoduls im Gleichstrom vorteilhaft sein, wenn es gelingt,
den beobachteten Vorteil bei einem Feeddruck von 4 bar durch geeignete Prozessfiihrung
auch bei 1 bar zu erzielen. Dazu wird im Folgenden untersucht, worin sich der Betrieb bei
den verschiedenen Feeddriicken unterscheidet.
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Abbildung 5-18: Abtrenngrad im Gegenstrom- und Gleichstrombetrieb und deren Differenz
fur Modullangen zwischen 0,1 m und 5 m und fir einen Feeddruck von
1 bar beziehungsweise 4 bar; sonstige Parameter entsprechen denen der
ersten Trennstufe des Referenzfalls

5.5.2 Wasserdampf als Spiilgas im Permeat bei hohem Druckverhaltnis

In Abbildung 5-19 ist der Wasserdampfstrom im Permeat fir den Betrieb in Gegen- und
Gleichstrom und fur Feeddriicke von 1 bar beziehungsweise 4 bar dargestellt. Die dargestell-
ten Stoffmengenstrome gelten fir ein einziges Membranmodul. Der Wasserdampfstrom ist
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5 Kostenbasierte Modulauslegung im KraftwerksmaRstab

im Gegenstrombetrieb vor allem am Permeataustritt — also am Anfang des Moduls — hoch.
Da die Wasserdampf-Permeanz mit 30 m*(i.N.)-m?h”-bar" sehr hoch ist, permeiert ein
Grolteil des Wasserdampfs bereits am Anfang des Membranmoduls durch die Membran.
Dies zeigt der Graph des Wasserdampf-Permeationsstroms in Abbildung 5-19 (rechts). Die-
ser Wasserdampf strémt im Gleichstrombetrieb (ber die gesamte Lange des Moduls im
Permeat, wohingegen im Gegenstrombetrieb der Wasserdampf direkt das Modul verlasst, da
der Permeatabzug am Modulanfang liegt. Daher kann der Wasserdampf im Gleichstrom lan-
gere Zeit als Spiilgas fungieren. Im Durchschnitt strémen 4 kmol-h™ an Wasserdampf im
Gleichstrombetrieb im Permeat, wohingegen lediglich 2,4 kmol-h™ an Wasserdampf im Mittel
im Gegenstrombetrieb durch die Membrantaschen stromen.
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Abbildung 5-19: Wasserdampfstrom im Permeat (links) und Wasserdampf-Permeations-
strom (rechts) fur ein Modul bei einer Modullange von 0,4 m, einem Feed-
druck von 1 bar beziehungsweise 4 bar und Betrieb des Moduls im Gegen-
strom beziehungsweise Gleichstrom, sonstige Parameter entsprechen de-
nen der ersten Trennstufe des Referenzfalls

Neben dem im Mittel héheren Wasserdampfstrom im Permeat bei Gleichstrombetrieb und
einem Feeddruck von 4 bar ist auch der Anteil des Wasserdampfes im Permeat bei Gleich-
strombetrieb héher, wie in Abbildung 5-20 (links) dargestellt. Der hohe Wasserdampfanteil
sorgt fir den Spiilgaseffekt, indem er auf der Permeatseite den CO,-Stoffmengenanteil, des-
sen Verlauf Uber die Modullange in Abbildung 5-20 (rechts) dargestellt ist, verringert. Damit
sinkt der COo-Partialdruck im Permeat, sodass die Triebkraft des CO, gesteigert wird.

Bei einem Feeddruck von 1 bar liegen die Mittelwerte der Wasserdampfstrome im Permeat
flr beide Betriebsweisen nahe beieinander. Aufgrund der geringeren Triebkraft fiir den Was-
serdampf bei einem Feeddruck von 1 bar vergleichmaRigt sich die Permeation des Wasser-
dampfes Uber die gesamte Modullange, sodass auch am Modulende noch der Wasser-
dampfanteil im Permeat im Gegenstrombetrieb ungefahr dem Anteil im Gleichstrombetrieb
entspricht. Weiterhin ergibt sich ein nahezu gleicher Verlauf des Wasserdampf-Stoffmengen-
anteils im Permeat iber die Modullange in beiden Betriebsweisen. Daher hat der Splilgas-
effekt bei einem Feeddruck von 1 bar bei beiden Betriebsweisen die gleiche Wirkung.
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5.5 Vergleich Gegenstrombetrieb und Gleichstrombetrieb

Die Differenz zwischen den Wasserdampf-Stoffmengenanteilen im Permeat bei Gleich- und
Gegenstrombetrieb bei 4 bar von ca. 4 mol-% gibt es bei einem Feeddruck von 1 bar damit
nicht mehr. Weiterhin liegt der CO,-Stoffmengenanteil im Permeat im Gegenstrombetrieb bei
einem Feeddruck von 1 bar 2 mol-% unter dem CO,-Stoffmengenanteil bei Gleichstrombe-
trieb. Gegen ist der CO,-Stoffmengenanteil im Gegenstrombetrieb bei einem Feeddruck von
4 bar 2 mol-% geringer als jener bei Gleichstrombetrieb. Somit ist die Triebkraft von CO, bei
1 bar im Gegenstrombetrieb besser als im Gleichstrombetrieb.
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Abbildung 5-20: Stoffmengenanteile von Wasserdampf (links) und CO, (rechts) im Permeat
bei einer Modullange von 0,4 m, einem Feeddruck von 1 bar beziehungs-
weise 4 bar und Betrieb des Moduls im Gegenstrom beziehungsweise
Gleichstrom; sonstige Parameter entsprechen denen der ersten Trennstufe
des Referenzfalls

Die Permeationsrate des Wasserdampfes kann durch einen héheren Stoffmengenanteil im
Feed erhéht werden. Dies kann damit erreicht werden, dass weniger Wasserdampf vor der
CO,-Abtrennung in dem Wasserabscheider gemaRy Abbildung 2-13 abgetrennt wird. Im Ex-
tremfall, bei dem auler in der Kihlwasche der Wasserdampfanteil gar nicht reduziert wird,
ergibt sich am Eintritt in die erste Trennstufe — also nach dem Mischen mit dem Rezirkula-
tionsstrom — ein Wasserdampfanteil von ca. 2,1 mol-% statt 0,9 mol-%. Dies erhéht zwar
sowohl den Wasserdampf-Stoffmengenanteil im Permeat als auch den CO,-Abtrenngrad bei
beiden Betriebsweisen, aber der Spulgaseffekt wird bei beiden Betriebsweisen gleich ver-
starkt. Somit kann mit einem gesteigerten Wasserdampfanteil auch kein Nutzen durch den
Betrieb des vorderen Teils des Moduls im Gleichstrom erzielt werden.

5.5.3 Partieller Gleichstrombetrieb in der zweiten Trennstufe

Fur die zweite Trennstufe ist ebenfalls unter Bedingungen des Referenzfalls bei keiner Mo-
dulldnge ein Vorteil des Gleichstrombetriebs erkennbar. In der zweiten Trennstufe liegt der
Feeddruck bereits im Referenzfall bei 4 bar. Wird der Permeatdruck von 1 bar auf 0,15 bar
gesenkt, zeigt sich analog zur ersten Trennstufe ein leichter Vorteil des Gleichstrombetriebs
bei Modullangen von bis zu 0,7 m. Allerdings ist dieser Vorteil mit einer fiir den Gleichstrom-
betrieb vorteilhaften Differenz der Abtrenngrade von maximal 0,05 %-Punkten verschwin-
dend gering. Dies zeigt jedoch, dass nicht allein der Feeddruck fur die Differenz der Wasser-
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5 Kostenbasierte Modulauslegung im KraftwerksmafRstab

dampf-Stoffmengenanteile im Permeat zwischen Gleich- und Gegenstrombetrieb ausschlag-
gebend ist, sondern auch das Druckverhaltnis — ausgedriickt als Feeddruck dividiert durch
den Permeatdruck. Dieses liegt im Referenzfall bei 7 beziehungsweise 4 in der ersten bezie-
hungsweise zweiten Trennstufe und bei 27 fiir den angenommen Fall mit 4 bar im Feed und
0,15 bar im Permeat. In der zweiten Trennstufe liegt der CO,-Stoffmengenanteil im Feed bei
ca. 60 mol-%, sodass der hohe CO,-Partialdruck im Feed von 2,4 bar bereits fiir eine gute
Triebkraft sorgt. Dabei fallt die Minderung des CO,-Partialdruckes im Permeat durch den
Spllgaseffekt nicht so stark ins Gewicht, obwohl fir einen Permeatdruck von 0,15 bar der
CO,-Stoffmengenanteil im Permeat bei Gegenstrombetrieb ca. 6 mol-% Uber dem Anteil bei
Gleichstrombetrieb liegt, wie Abbildung 5-21 verdeutlicht.
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Abbildung 5-21: Stoffmengenanteile von Wasserdampf (links) und CO, (rechts) im Permeat
bei einer Modullange von 0,4 m, einem Permeatdruck von 1 bar bezie-
hungsweise 0,15 bar und Betrieb des Moduls im Gegenstrom beziehungs-
weise Gleichstrom, sonstige Parameter entsprechen denen der zweiten
Trennstufe des Referenzfalls

Allerdings ergibt sich ein — wenn auch nicht signifikanter — Vorteil fir die Konzeption des
Membranmoduls mit zwei Kompartimenten, von denen das erste im Gleichstrom und das
zweite im Gegenstrom betrieben wird, fiir den hinsichtlich Kanalhéhe und Eintrittsgeschwin-
digkeit optimierten Fall. Im Vergleich zu der Modulgestaltung mit einem Kompartiment ver-
ringert sich die benétigte Membranflache um bis zu 0,2 %, wie in Abbildung 5-22 verdeutlicht
wird. Dabei hat das erste Kompartiment einen Anteil von ca. 34 % an der gesamten Modul-
lange beziehungsweise eine Lange von 0,25 m. Wird das erste Kompartiment dagegen im
Gegenstrom betrieben, liegt die Ersparnis an Membranflache ebenfalls bei ca. 0,26 %. Aller-
dings ist die minimal bendtigte Membranflache geringfiigig kleiner, wenn das erste Kompar-
timent im Gleichstrom betrieben wird. Wird die Unterteilung der Membranmodule in zwei
Kompartimente in Betracht gezogen, sollte das erste Kompartiment somit im Gleichstrom
betrieben werden. Ist der Anteil des ersten Kompartiments groer als 34 %, steigt die beno-
tigte Membranflache wieder an und liegt ab einem Anteil von 60 % Uber der Membranflache,
die fir den Betrieb mit einem Kompartiment notwendig ist. Der Verlauf des Graphen fiir zwei
Kompartimente, die beide im Gegenstrom betrieben werden, ist mit den Erlduterungen zu
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5.5 Vergleich Gegenstrombetrieb und Gleichstrombetrieb

Abbildung 5-16 zu erklaren. Ab einer gewissen Lange des ersten Kompartiments ist die Un-
terteilung in zwei Kompartimente beziiglich der bendtigten Membranflache schlechter als ein
Membranmodul mit einem Kompartiment. Die gleiche Analyse fur die erste Trennstufe des
hinsichtlich Kanalh6éhe und Eintrittsgeschwindigkeit optimierten Falls ergibt, dass keine Vari-
ante der Unterteilung in zwei Kompartimente hinsichtlich der benétigten Membranflache vor-
teilhaft ist, wie im Anhang 8.10 in Abbildung 8-14 gezeigt wird.
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Abbildung 5-22: Bendtigte Membranflache der zweiten Trennstufe bei variabler Unterteilung
des Membranmoduls in zwei Kompartimente fiir den hinsichtlich Kanalhdéhe
und Eintrittsgeschwindigkeit optimierten Fall; erstes Kompartiment wird im
Gleichstrom oder Gegenstrom betrieben; zweites Kompartiment wird im
Gegenstrom betrieben

5.5.4 Schlussfolgerungen zur Stromungsfiihrung

Allgemein ist der Betrieb eines Membranmoduls im Gegenstrom aufgrund der Profile des
Druckes und der CO,-Stoffmengenanteile im Feed und Permeat vorteilhaft. Fir die erste
Trennstufe des Referenzfalls liegt der Abtrenngrad bei einer Modulldange von 5 m im Gegen-
strombetrieb bei ca. 80 %, wahrend er im Gleichstrombetrieb lediglich bei 62 % liegt. Bei
einem hohen Druckverhaltnis zwischen Feed und Permeat von 27 ist der Betrieb eines kur-
zen Membranmoduls mit einer Modullange von bis zu 0,6 m im Gleichstrom leicht vorteilhaft.
Beispielsweise ergibt sich fiir die erste Trennstufe bei einer Modulldnge von 0,4 m ein um
0,1 %-Punkte besserer Abtrenngrad im Gleichstrom als im Gegenstrom. Dies liegt an dem
Spllgaseffekt des permeierten Wasserdampfes. Am Modulanfang permeiert bei beiden Be-
triebsweisen viel Wasserdampf durch die Membran. Im Gleichstrombetrieb stromt dieser
Wasserdampfstrom durch den gesamten Permeatkanal und verringert somit den CO,-Par-
tialdruck im Permeat. Im Gegenstrombetrieb verlasst der Wasserdampf, der am Modulan-
fang permeiert, direkt das Membranmodul, da der Permeataustritt am Modulanfang liegt.
Somit ist im Gegenstrombetrieb der Spiilgaseffekt des Wasserdampfes gemindert. Allerdings
ist es nicht moéglich, diesen vorteilhaften Effekt auch fir ein in der ersten Trennstufe des Re-
ferenzfalls vorliegendes Druckverhéltnis von 7 auszunutzen. Daher ist es sinnvoll, das
Membranmodul lber die gesamte Modullange im Gegenstrom zu betreiben. Fir die zweite
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Trennstufe verringert sich die Membranflache um 0,2 % bei Aufteilung des Membranmoduls
in zwei Kompartimente. Dabei ergibt sich ein nicht signifikanter Vorteil, wenn das erste Kom-
partiment im Gleichstrom und nicht im Gegenstrom betrieben wird.

5.6 Bestimmung der Modulh6he und Modulbreite

Fur das Referenzmodul und das hinsichtlich Eintrittsgeschwindigkeit und Kanalhéhe opti-
mierte Modul liegt die Modulbreite und -hdhe bei 2 m. Im Folgenden wird untersucht, wel-
chen Einfluss die Modulhéhe auf die Abtrennperformance hat. Hierzu werden in Kapitel 5.6.1
die CO,-Vermeidungskosten als BewertungsgroRe genutzt. Zusatzlich werden bei der Be-
stimmung der Modulhéhe und -breite die Packungsdichte des Membranmoduls, die Anzahl
der Module sowie der Volumenstrom je Modul bericksichtigt. Diese Untersuchungen sind in
Kapitel 5.6.2 beschrieben. Weiterhin haben die zu verarbeitenden Volumenstrome je Modul
Einfluss auf die Wahl der ModulgréRe, da die Anschlussrohre dementsprechend dimensio-
niert werden. Die Auslegung der Anschlussrohre und ihre Auswirkung auf die Wahl der Mo-
dulhéhe werden in Kapitel 5.6.3 dargestellt. Dabei wird — wie in Kapitel 5.1 erlautert — stets
angenommen, dass die Modulhdhe der Modulbreite entspricht.

5.6.1 Abtrennperformance und CO2-Vermeidungskosten

In Abbildung 5-23 (links) ist die Abhangigkeit der Membranflache von der Modulhdhe bei
konstantem Abtrenngrad der ersten Trennstufe dargestellt. Dabei wird die Geometrie des
Referenzmoduls angenommen. Fur eine Modulhéhe von 0,2 m liegt die Membranflache in
diesem Fall um ca. 30.000 m? iber der Membranflache bei einer Hohe von 2,8 m. Zwischen
diesen Modulhdhen sinkt die Membranflache im gleichen MaRl wie die Modulldnge. Die
Schwankungen der Graphen bei Modulhéhen gréRer als 1,5 m sind durch Rundungen bei
der Anzahl der Membranmodule zu erklaren. Dieser Effekt wird ausfuhrlich im Anhang 8.10
in Abbildung 8-15 erldutert. Unter Vernachlassigung dieses Effektes lauft die bendtigte
Membranflache bei hdheren Modulen gegen einen Grenzwert. Bei Variation der Modulhéhe
andert sich das Verhaltnis von Membranflache je Meter und eintretendem Feedstrom je Mo-
dul gemaR Abbildung 5-23 (rechts). Da die Anzahl der Feedkanale um eins hoher ist als die
Anzahl der Membrantaschen, vervielfacht sich die Anzahl der Feedkanéle langsamer als die
Anzahl der Taschen. Dieser Effekt macht sich vor allem bei kleinen Modulhéhen bemerkbar,
da er in hohen beziehungsweise breiten Modulen mit mehr als 100 Membrantaschen ver-
nachlassigbar ist. Bei kleinen Hohen ist das Verhaltnis von Membranflache je Meter zum
Feedstrom am geringsten, sodass die Membranléange erhéht werden muss, um den gefor-
derten Abtrenngrad zu erreichen. Langere Module filhren zu einem erhdhten Druckverlust
und damit zu einer schlechteren Abtrennperformance, sodass die gesamte Membranflache
steigt. Folglich ist die Membranflache bei kleinen Modulhéhen gréRer als bei hohen Modulen.
Wird nur die Modulbreite bei gleicher Modulhéhe geandert, ist die bendtigte Membranflache
fur alle Breiten bis auf die durch die Rundung der Modulanzahl auftretenden Schwankungen
gleich. Dies ist ebenfalls im Anhang 8.10 in Abbildung 8-15 dargestellt.

Bei der Variation der Modulhdhe fir das hinsichtlich Eintrittsgeschwindigkeit und Kanalhéhe
optimierte Membranmodul ist die Auswirkung auf die Membranflache vernachlassigbar, wie
im Anhang 8.10 in Abbildung 8-16 dargestellt ist. Hier ergibt sich eine Differenz zwischen der
Membranflache fir 0,2 m und 3 m hohe Module von 300 m2. Dies liegt daran, dass flr diesen
Fall bereits ein optimiertes Verhaltnis von Membranflache je Meter Modullange und Feed-
strom gefunden ist. Durch die reduzierten Stréme je Kanal fallt der Effekt, dass sich die An-
zahl der Feedkanéle und die Anzahl der Membrantaschen ungleich vervielfachen, nicht so
stark ins Gewicht. Das prinzipielle Verhalten ist jedoch auch beim optimierten Fall gleich.
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Abbildung 5-23: Auswirkungen der Variation der Modulhéhe bei konstantem Abtrenngrad
der ersten Trennstufe des Referenzfalls auf die gesamte Membranflache
und die Modullange (links) und Zusammenhang zwischen der Membranfla-
che je Meter bezogen auf den Feedstrom je Modul und der Modullange
(rechts)

Wird die Hohe der Membranmodule der ersten Trennstufe fiir das in den Gesamtprozess
integrierte Modul variiert, ist die Abhangigkeit der benétigten Membranflache fur den Refe-
renzfall und den optimierten Fall von der Modulhéhe &hnlich wie bei isolierter Betrachtung.
Mit steigender Modulhéhe verringert sich flr den Referenzfall die Membranflache, wie in Ab-
bildung 5-24 (links) dargestellt ist. Den gleichen Verlauf hat der Nettoverbrauch des CO,-Ab-
tennprozesses. Der Nettoverbrauch sinkt, da bei kleinerer Membranflache in der ersten
Trennstufe der Permeatstrom dieser Trennstufe kleiner ist und somit ein geringerer Volu-
menstrom vor Eintritt in die zweite Trennstufe komprimiert werden muss. Oberhalb einer Mo-
dulhéhe von 1 m andern sich Membranflaiche und Nettoverbrauch jedoch kaum noch. Hier
treten lediglich Schwankungen aufgrund der Rundung der Anzahl an Membranmodulen auf.
Dagegen andert sich das Verhaltnis von Membranflache je Meter und Feedstrom je Modul
nicht mehr merklich. Fur den optimierten Fall sind Membranflache und Nettoverbrauch Gber
den gesamten Bereich an Modulhdhen nahezu konstant.

Die Abhangigkeit der Membranflache und der Nettoleistung von der Modulhdhe spiegelt sich
auch in den CO,-Vermeidungskosten wider, wie in Abbildung 5-24 (rechts) dargestellt ist.
Waéhrend die CO,-Vermeidungskosten fiir den Referenzfall zwischen einer Modulhéhe und
Modulbreite von 0,2 m und 0,6 m leicht von 68,4 €-tco," auf 68,0 €-tco,” fallen, bleiben sie
bei gréBeren Modulhdhen nahezu konstant bei 68,0 €-tco,”. Firr die hinsichtlich Eintrittsge-
schwindigkeit und Kanalhéhen optimierte Modulgeometrie ergeben sich keine merklichen
Anderungen in den CO,-Vermeidungskosten. Diese liegen konstant bei ca. 57,2 €tc0,". So-
mit kann fir Modulhéhen grofer als 0,6 m keine merkliche Abhangigkeit der CO,-Vermei-
dungskosten von der Modulhéhe und Modulbreite festgestellt werden. Doch auch bei kleine-
ren Modulhdhen ist der Einfluss der sich andernden Membranflache je Meter bezogen auf
den Feedstrom gering, sodass auch Modulh6hen und Modulbreiten kleiner als 0,6 m hin-
sichtlich der CO,-Vermeidungskosten gewahlit werden kénnen.
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Abbildung 5-24: Gesamte Membranflache und Nettoverbrauch (links) sowie CO,-Ver-
meidungskosten (rechts) des CO,-Abtrennprozesses bei Variation der Mo-
dulhéhe in der ersten Trennstufe fiir den Referenzfall und den beziglich
Eintrittsgeschwindigkeit und Kanalhéhe optimierten Fall

Die Auswirkungen der Variation der Modulhdhe in der zweiten Trennstufe auf die CO,-Ver-
meidungskosten sind sehr gering. Zum einen ist die gesamte Membranflache in der zweiten
Trennstufe um den Faktor 50 kleiner als die Membranflache der ersten Trennstufe, sodass
sie nur einen geringen Anteil an der Investitionssumme der Membranmodule ausmacht. Zum
anderen andert sich der Nettoverbrauch des Abtrennprozesses um lediglich 23 kW im Refe-
renzfall und 4 kW im optimierten Fall. Die CO,-Vermeidungskosten kénnen damit als nahezu
unabhéngig von der Modulhéhe und —breite der zweiten Trennstufe gesehen werden.

5.6.2 Packungsdichte und Anzahl der Membranmodule

Da die CO,-Vermeidungskosten nahezu unabhangig von der Modulhdhe sind, werden wei-
terhin neben den Kosten die Abmessungen des Membranmoduls als solches als Entschei-
dungskriterium fir die Bestimmung der Modulhéhe und Modulbreite betrachtet. Es wird eine
maoglichst hohe Packungsdichte angestrebt, wobei gleichzeitig eine gewisse Anzahl an
Membranmodulen erhalten bleiben soll, damit die Vorteile der modularen Bauweise fiir In-
standhaltungsarbeiten und die Flexibilitat im Betrieb erhalten bleiben.

Der Verlauf der Packungsdichte der Module der ersten Trennstufe fir verschiedene Modul-
héhen ist in Abbildung 5-25 (links) dargestellt. Dabei werden die Packungsdichten des ge-
samten Moduls und des Membranstapels ohne Zu- und Ablaufbereich fiir den Referenzfall
und den optimierten Fall verglichen. Zur Berechnung der Packungsdichte wird angenommen,
dass der Zu- beziehungsweise Ablaufbereich eine konstante Lange von 0,5 m beziehungs-
weise 0,2 m hat. Der Durchmesser der Anschlussrohre ist so gewahlt, dass in den Rohren
eine Strémungsgeschwindigkeit von 10 m-s™ nicht iberschritten wird. Die Rohre selbst z&h-
len nicht mehr zum Membranmodul und damit nicht mehr zum verbauten Raum. Dagegen
wird das Modulgehause mit den in Kapitel 5.1 festgelegten Wandstarken von 3 mm in der
ersten Trennstufe beziehungsweise 8 mm in der zweiten Trennstufe dem verbauten Raum
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5.6 Bestimmung der Modulhéhe und Modulbreite

angerechnet. Die Reduktion der Membranflache durch die Aussparungen firr die Permeat-
rohre werden in den Simulationen in Aspen Plus® zur Vereinfachung nicht berlicksichtigt. Zur
Bestimmung der Packungsdichte wird jede Tasche um die durch die Permeatrohre wegfal-
lende Membranflache verlangert. Die Breite der thermischen Verschweilung der Membran-
taschen von 5 mm wird ebenfalls bei der Berechnung der Gehauseldnge und —breite berlick-
sichtigt.
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Abbildung 5-25: Packungsdichte (links) sowie Anzahl der Module und Membranflache je
Modul in der ersten Trennstufe (rechts) bei Variation der Modulhéhe bezie-
hungsweise -breite in der ersten Trennstufe fir den Referenzfall und den
bezlglich Eintrittsgeschwindigkeit und Kanalhéhe optimierten Fall

Die Verlaufe der Packungsdichten in Abhangigkeit der Modulh6éhe haben ein Maximum bei
einer Modulhdéhe von 1,1 m bis 1,2 m und fallen fir héhere Module leicht ab. Die maximale
Packungsdichte des gesamten Moduls liegt fiir den Referenzfall bei ca. 518 m?m™ bei einer
Modulhéhe von 1,1 m und flir den optimierten Fall bei ca. 506 m2-m™ bei einer Modulhthe
von 1,2 m. Fur kleinere Module wachst der verbaute Raum fur héhere Module langsamer als
die Membranflache, sodass die Packungsdichte bis zum Maximum ansteigt. Die sinkende
Packungsdichte bei héheren Membranmodulen korreliert mit dem steigenden Anteil inaktive
Membranflache bei der Fertigung einer Membrantasche. Die inaktive Membranflache ist die-
jenige Membranflache, die zwar hergestellt wird, jedoch nicht trennaktiv eingesetzt wird, da
sie fir die Permeatrohre herausgetrennt oder durch thermische Verschweilung an den Ta-
schenrandern inaktiv wird. lhr Anteil betragt bei einer Modulhéhe von 1,1 m im Referenzfall
2,8 % und steigt auf 3,9 % flr eine Modulhéhe von 2 m an. Im optimierten Fall liegt der Anteil
inaktiver Membranflache bei einer Modulhéhe von 1,2 m bei 4,2 % und steigt auf 5,3 % flr
eine Modulhdhe von 2 m. Somit ist ein immer gréRerer Anteil des verbauten Raums inner-
halb des Membranstapels nicht mit aktiver Membranflache belegt. Im optimierten Fall fallt
mehr Verschnitt an als im Referenzfall, da die Modullange dort geringer ist. Da gleichzeitig
durch die Optimierung der Kanalhdhen und der Eintrittsgeschwindigkeit die benétigte aktive
Membranflache um 19,4 % reduziert werden kann, wird fir den Fall, dass die Modulh6he
2 m betragt, immer noch 18,3 % weniger Membranflache hergestellt als im Referenzfall.
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5 Kostenbasierte Modulauslegung im KraftwerksmafRstab

Die Packungsdichte des Moduls fir den optimierten Fall ist kleiner als die Packungsdichte
des Moduls des Referenzfalls. Dies liegt daran, dass das optimierte Modul kiirzer ist als das
Referenzmodul und somit der verbaute Raum des Zu- und Ablaufbereichs, in dem keine
Membranflache verbaut ist, mehr ins Gewicht fallt. Der Anteil des Volumens des Zu- und
Ablaufbereichs am gesamten verbauten Raum liegt im Referenzfall bei ca. 5,4 % und im op-
timierten Fall bei ca. 20 %. Die Tatsache, dass die Kanalh6hen im optimierten Fall mit 1 mm
beziehungsweise 2 mm kleiner sind als im Referenzfall mit 2 mm und 1,5 mm, wird durch
diesen Effekt mehr als kompensiert. Allerdings sorgen die kleineren Kanalhéhen im optimier-
ten Fall dafir, dass die Packungsdichte des Membranstapels mehr als 15 % beziehungswei-
se 80 m*m™ Uber der Packungsdichte des Membranstapels des Referenzfalls liegt. Bei den
Packungsdichten des Membranstapels wird der Zu- und Ablaufbereich nicht zum verbauten
Raum gezahlt, sodass diese Packungsdichten gréRer als diejenigen des gesamten Mem-
branmoduls sind.

Die Packungsdichte der Module der zweiten Trennstufe ist — wie im Anhang 8.10 in Abbil-
dung 8-17 (links) dargestellt — mit maximal 415 m?m™ bei einer Modulhéhe von 1,1 m im
Referenzfall niedriger als in der ersten Trennstufe. Dies liegt wiederum an der Kiirze der Mo-
dule bei gleichzeitig hohem Volumenstrom im Permeat, durch den die zwei parallelen Per-
meatrohre bei einer Modulhéhe von 2 m mit einem Durchmesser von je 420 mm entspre-
chend grof3 dimensioniert sind. Allerdings ist die Packungsdichte im optimierten Fall besser
als im Referenzfall mit maximal 450 m?-m~ bei einer Modulhdhe von 0,8 m. Hier macht sich
die niedrigere Kanalhohe im Vergleich zum Referenzfall bemerkbar, da einerseits der Mem-
branstapel kompakter wird, andererseits die Durchmesser der Anschlussrohre aufgrund der
héheren Anzahl an Modulen im optimierten Fall kleiner werden.

Die Anzahl der Membranmodule und die Membranflache je Modul sind fir den Referenzfall
und den optimierten Fall in Abbildung 5-25 (rechts) dargestellt. Fir eine Modulhdhe
und -breite von 0,2 m miissen im Referenzfall ca. 26.500 Membranmodule und im optimier-
ten Fall sogar knapp 90.400 Membranmodule fiir die erste Trennstufe bereitgestellt werden,
um den gesamten Volumenstrom zu bearbeiten. Der Volumenstrom je Modul ist bei dem
hinsichtlich Eintrittsgeschwindigkeit und Kanalhéhe optimierten Modul geringer als im Refe-
renzfall, da die Eintrittsgeschwindigkeit und die Feedkanalhéhe geringer sind. Fur héhere
Module sinkt die Anzahl benétigter Membranmodule stark ab. Bereits bei einer Modulhdhe
von 1 m sind nur noch 1080 Module im Referenzfall und 3630 Module im optimierten Fall
parallel zu schalten. Bei einer Modulhdhe von 2 m reduziert sich die Anzahl der Module auf
269 und 908 fir den Referenzfall beziehungsweise optimierten Fall. Selbst bei dieser Modul-
héhe sind somit noch geniigend Membranmodule parallel geschaltet, um einen flexiblen Ein-
satz bei sich andernden Bedingungen zu gewahrleisten.

Die Membranflache je Modul fiir den Referenzfall liegt bei 0,2 m Modulhéhe bei 116 m?, fur
1 m Hohe bei 2850 m? und fiir 2 m Héhe bei 11.330 m2 Dagegen ist in einem Modul im op-
timierten Fall eine Membranflache von 27,5 m? bei 0,2 m Modulhdhe, von 675 m? fir 1 m
Héhe und von 2700 m? fiir 2 m Héhe verbaut. Im Falle eines Defekts einer Membran bei ei-
ner Modulhéhe von 2 m im Referenzfall miissten somit, da der gesamte Taschenstapel er-
setzt werden misste, 11.330 m? ausgetauscht werden. Dadurch fallen bei dem Wechsel ei-
nes Taschenstapels allein durch die Investitionssumme — also ohne Bericksichtigung der
Personalkosten — Kosten in Héhe von ca. 570.000 € an. Fir den optimierten Fall liegt die
Investitionssumme der Membrantaschen eines Moduls fir eine Modulhéhe von 2 m bei
135.000 €. Unter diesem Gesichtspunkt ist es sinnvoll, die Modulhdhe und -breite kleiner als
2 m zu wahlen, um die Membranflache je Modul zu reduzieren.
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In der zweiten Trennstufe sind aufgrund der geringeren Feedstréme weniger Membranmodu-
le notig, wie in Abbildung 8-17 (rechts) gezeigt wird. Es wird festgelegt, dass fir eine ausrei-
chend modulare Betriebsweise mindestens 100 Membranmodule parallel geschaltet werden
mussen und die Membranflache je Modul gleichzeitig maximal bei 2000 m? liegt. Die zweite
Bedingung folgt wieder der Argumentation, dass Module mit einer grdéf3eren verbauten
Membranflache bei Ersatz des Membranstapels zu hohe Investitionssummen haben.
Dadurch ergeben sich zwei einzuhaltende Grenzen fiir die maximale Modulbreite, die in Ab-
bildung 8-17 (rechts) durch den farbigen Hintergrund hervorgehoben sind. Wahrend fiir den
Referenzfall die Modulhéhe durch diese Forderung auf maximal 1,6 m beschrankt ist, ist die
Modulhdhe im optimierten Fall diesbezuglich nicht limitiert.

5.6.3 Auslegung der Anschlussrohre

Die Modulhéhe bestimmt die Membranflache sowie den Volumenstrom je Modul. Fir eine
definierte Stromungsgeschwindigkeit innerhalb der Anschlussrohre wird mit diesem Volu-
menstrom der Durchmesser der Anschlussrohre festgelegt. Gleichzeitig wird die Packungs-
dichte und der Anteil der inaktiven Membranflache bei der Herstellung der Membrantasche
von dem Volumenstrom je Modul beeinflusst. Je mehr Rohre parallel den Permeatstrom ab-
fihren, desto kleiner ist der Durchmesser jedes Rohres. Durch eine erhéhte Anzahl paralle-
ler Permeatrohre wird die Strdomung in den Membrantaschen gleichmafiger Uber die Ta-
schenbreite verteilt. Allerdings steigen mit einer erhéhten Anzahl an Permeatrohren der kon-
struktive Aufwand und damit die Herstellkosten je Modul. Weiterhin steigt der Druckverlust in
den Rohren mit sinkendem Durchmesser, aber gleichzeitig ist der Anteil des Durchmessers
der Permeatrohre an der gesamten Taschenlange geringer. Daher wird im Folgenden unter-
sucht, wie viele Rohre bei welcher Modulhdhe hinsichtlich Packungsdichte, Strémung inner-
halb der Membrantaschen und Druckverlust in den Permeatrohren optimal sind.

Die vereinfachte Geometrie einer Membrantasche ist in Abbildung 5-26 dargestellt.
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Abbildung 5-26: Vereinfachte Darstellung einer Membrantasche mit zwei Permeatrohren
mit Visualisierung der inaktiven Membranflache sowie dem Bereich, in
dem das Membranmodul im reinen Gegenstrom betrieben wird
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Rund herum sind jeweils zwei Membranflachen thermisch miteinander verschweillt. Es wird
angenommen, dass zwischen Anfang der trennaktiven Flache und Anfang der Permeatrohre
50 mm Platz gelassen wird, damit die Membrantasche nicht einrei3t und Dichtungs- sowie
Drainageringe, die um die Permeatrohre liegen, ausreichend Platz haben. Der Durchmesser
der Permeatrohre dron €rgibt sich aus der Strémungsgeschwindigkeit in den Rohren und der
Anzahl der Rohre. Wie bereits erwahnt, wird die Taschenldnge soweit verlangert, dass die
fehlende Membranflache durch die Aussparung fur die Permeatrohre ausgeglichen wird.
Damit ergibt sich die gleiche trennaktive Membranflache wie in der Auslegung durch die Pro-
zesssimulationen in Aspen Plus®. Hinter den Permeatrohren wird die Membrantasche bis
zum Ende im Gegenstrom angestromt. Die thermische Verschweilung und die Aussparung
fur die Permeatrohre werden als inaktive Membranflache der hergestellten Membranflache
gewertet. Sowohl| die Packungsdichte als auch der Anteil inaktiver Membranflache sind un-
abhangig von der Anzahl der Permeatrohre, da die Flache der Aussparung fir die Mem-
branmodule bei gleicher Strémungsgeschwindigkeit gleich bleibt.

Im Folgenden wird neben der zulassigen Stromungsgeschwindigkeit in den Anschlussrohren
von 10 m-s” auch eine Variante mit einer zuldssigen Geschwindigkeit von 4 m-s™ ange-
nommen um den Effekt niedriger Stromungsgeschwindigkeiten zu verdeutlichen. In Abbil-
dung 5-27 ist die Packungsdichte und der Anteil der inaktiven Membranflache fir die beiden
zulassigen Strémungsgeschwindigkeiten in den Anschlussrohren fir die erste und zweite
Trennstufe dargestellt. Der Verlauf der Packungsdichte entspricht jenem aus Abbildung 5-25
(links) und verhalt sich umgekehrt proportional zum Anteil inaktiver Membranflache. Fir eine
zuldssige Geschwindigkeit in den Anschlussrohren von 10 m-s™ ist die Packungsdichte in
der ersten Trennstufe um ca. 9 m*m™ bis 30 m?m™ héher als fiir eine Strémungsgeschwin-
digkeit von 4 m's™, da die Durchmesser der Anschlussrohre kleiner sind. In der zweiten
Trennstufe liegt der Unterschied bei 16 m?-m™ bis 60 m?-m™.
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Abbildung 5-27: Packungsdichte (links) und inaktive Membranflache bei der Herstellung
der Membrantaschen (rechts) der Membranmodule in der ersten und zwei-
ten Trennstufe des optimierten Falls fiir verschiedene Modulhéhen und ei-
ner Strdmungsgeschwindigkeit in den Anschlussrohren von 4 m-s™ und
10 m-s™
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Gleichzeitig sinkt der Anteil der inaktiven Membranflache. Dieser liegt fur eine Modulhdhe
von 2m bei ca. 10,7 % in der ersten Trennstufe fir eine Stromungsgeschwindigkeit von
4 m-s” und bei ca. 5,4 % fiir eine Strdmungsgeschwindigkeit von 10 m-s™. In der zweiten
Trennstufe sind bei einer Modulhéhe von 2 m fiir eine Strémungsgeschwindigkeit von 4 m-s™
beziehungsweise 10 m-s” 26,7 % und 13,5 % der hergestellten Membranflache nicht trenn-
aktiv. Die inaktive Membranflache ist fiir kleinere Modulhéhen geringer. In der ersten Trenn-
stufe betragt er fiir eine Modulhéhe von 1 m lediglich 6,9 % und 4 % bei einer Strémungsge-
schwindigkeit von 4 m-s™ beziehungsweise 10 m-s™. Bei einer Modulhéhe von unter 0,4 m
steigt der Anteil der inaktiven Membranflache wieder an, da hier die Membrantaschen klein
werden und der Anteil der thermischen Verschweilung an den Membrantaschen zunimmt.

Damit der Vorteil durch den Gegenstrombetrieb in den Membranmodulen ausgenutzt werden
kann, ist der Durchmesser der Permeatrohre so zu wahlen, dass ein moglichst grofRer Anteil
der Membrantasche im reinen Gegenstrom angestromt wird. Dieser Bereich des reinen Ge-
genstrombetriebs liegt — wie in Abbildung 5-26 verdeutlicht — hinter den Permeatrohren. Da
der Abstand der Permeatrohre zum Anfang der Membrantasche und die Gesamtlange der
Membrantasche vorgegeben sind, wird dieser Anteil allein durch den Durchmesser der Per-
meatrohre beeinflusst. Flr ein, zwei und drei Permeatrohre und zuldssige Strémungsge-
schwindigkeiten in den Anschlussrohren von 4 m-s™ und 10 m-s™ variieren die Durchmesser
der Permeatrohre bei Anderung der Modulhéhe gemaR Abbildung 5-28. Je groRer ein ein-
zelnes Membranmodul ist, desto groRer ist der Permeatstrom je Modul. Damit steigt der
Durchmesser der Permeatrohre fiir eine vorgegebene Stromungsgeschwindigkeit.
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Abbildung 5-28: Durchmesser der Permeatrohre in der ersten Trennstufe (links) und in der
zweiten Trennstufe (rechts) flr ein, zwei und drei Permeatrohre und zulds-
sige Strémungsgeschwindigkeiten in den Anschlussrohren von 4 m-s™ und
10 m-s™ bei Variation der Modulhéhe

Fur héhere Geschwindigkeiten oder eine héhere Anzahl paralleler Permeatrohre werden die
Permeatrohre kleiner dimensioniert. In der zweiten Trennstufe ist der Volumenstrom je Modul
gréRer, da die Eintrittsgeschwindigkeit des Feedstroms in den Membranstapel bei 1,1 m's™
statt bei 0,5m-s” liegt. Demnach sind die Durchmesser der Permeatrohre in der zweiten
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Trennstufe gemal Abbildung 5-28 (rechts) grofer als in der ersten Trennstufe (links). Ein
analoges Verhalten bei Variation der Modulhéhe zeigen auch die Durchmesser des Zulauf-
rohres gemafR Abbildung 8-18 (links) im Anhang 8.10. Hier ist die Anzahl der Rohre jedoch
auf eins begrenzt. Mit steigender Modulhéhe vergréf3ert sich zwar der Durchmesser des Zu-
laufrohres, aber die Querschnittsfliche des Membranstapels vergréRert sich ebenfalls, wo-
hingegen die Lange der Querschnittserweiterung konstant bei 0,5 m bleibt. Somit steigt auch
der Offnungswinkel der Querschnittserweiterung mit héheren Modulen geméaR Abbildung
8-18 (rechts) im Anhang 8.10.

Abbildung 5-29 stellt den Anteil des Membranmoduls dar, welcher im reinen Gegenstrom
betrieben wird, in Abh&ngigkeit der Modulhéhe fir ein, zwei und drei Permeatrohre bei Stro-
mungsgeschwindigkeiten in den Permeatrohren von 4 m-s”" und 10 m's™. Als Restriktion
wird eingeflhrt, dass mehr als 75 % der gesamten Taschenlange im reinen Gegenstrom an-
gestrédmt werden. Dieser Bereich ist durch den grauen Hintergrund in Abbildung 5-29 mar-
kiert. Mit steigender Modulhéhe — also steigendem Volumenstrom je Modul — wird der Be-
reich mit reinem Gegenstrombetrieb kleiner. Fir eine Modulhéhe von 0,2 m liegt der Anteil
des Moduls mit reinem Gegenstrombetrieb fiir alle Konfigurationen aus Strémungsgeschwin-
digkeit und Anzahl der Permeatrohre Gber 90 %. Dagegen erfillt bei einer Modulhéhe von
2 m nur noch die Konfiguration mit drei Permeatrohren und einer Strémungsgeschwindigkeit
von 10 m-s™ die Bedingung, dass mindestens 75 % des Membranmoduls im reinen Gegen-
strom betrieben werden. Je mehr Permeatrohre parallel vorgesehen sind, desto kleiner ist
der Durchmesser eines einzelnen Rohres und damit steigt der Bereich mit reinem Gegen-
strombetrieb. Eine héhere Geschwindigkeit reduziert zusatzlich den Durchmesser der Per-
meatrohre, sodass drei Permeatrohre mit einer Stromungsgeschwindigkeit von 10 m-s™ den
Anteil im reinen Gegenstrom maximieren. Fir eine Modulhéhe von 1 m scheidet die Variante
mit einem Permeatrohr und einer Strémungsgeschwindigkeit von 4 m-s™ aus. Dies zeigt,
dass diese Abschéatzung der zuldssigen Stromungsgeschwindigkeit zum Ausschluss einzel-
ner Fertigungsalternativen fihrt.
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Abbildung 5-29: Anteil der Lange, die im reinen Gegenstrom betrieben werden kann, an der

Gesamtlange der Membrantasche fir ein, zwei und drei Permeatrohre und

Strémungsgeschwindigkeiten in den Permeatrohren von 4 m's™ sowie
10 m-s™" bei Variation der Modulhéhe in der ersten Trennstufe
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In der zweiten Trennstufe haben die Membranmodule eine Lange von 0,77 m bis 0,97 m.
Gleichzeitig sind die Volumenstrome je Modul im Permeat héher als in der ersten Trennstufe,
sodass die Durchmesser der Permeatrohre um ca. 30 % bis 40 % groRer sind. Daher sinkt
der Anteil im reinen Gegenstrombetrieb mit Steigerung der Modulhdhe starker ab als in der
ersten Trennstufe, wie im Anhang 8.10 in Abbildung 8-19 dargestellt ist. Fiir eine Modulhdhe
von 2 m kann keine Konfiguration aus Stromungsgeschwindigkeit und Anzahl der Permeat-
rohre die Bedingung erflllen, dass 75 % des Membranmoduls im reinen Gegenstrom betrie-
ben werden. Bei Verwendung eines einzigen Permeatrohrs und einer Strémungsgeschwin-
digkeit von 4 m-s™ betrégt der Durchmesser des Rohrs 0,8 m wahrend die gesamte Tasche
eine Lange von 0,98 m hat. Wird eine Modulhéhe von 1 m gewahlt ist nur eine Kombination
aus drei Rohren mit einer Strémungsgeschwindigkeit von 10 m-s™ méglich. Allerdings liegt
der Anteil fir zwei Permeatrohre bei der gleichen Strémungsgeschwindigkeit bei ca. 71 %,
sodass in diesem Fall der konstruktive Aufwand bei der Verwendung von drei Permeatrohren
nicht im Verhaltnis zur Verbesserung der Abtrennperformance steht.

Der Druckverlust in den Permeatrohren ist im Anhang 8.10 in Abbildung 8-20 dargestellt. Er
liegt im extremen Fall mit einer Strdmungsgeschwindigkeit von 10 m-s™ und einem Rohr-
durchmesser von 20 mm bei ca. 26 Pa:m™ in der ersten Trennstufe. In der zweiten Trennstu-
fe fallt der Druck bei 3 Permeatrohren mit je 30 mm Durchmesser um 68 Pa-m™', wenn diese
mit einer Geschwindigkeit von 10 m-s™ durchstrémt werden. Diese Druckverluste sind niedri-
ger als in den Permeatkanalen. In den Permeatkanalen liegt der Druckverlust je Meter Kanal-
lange bei 55 Pa-m™ in der ersten Trennstufe und 531 Pa-m™ in der zweiten Trennstufe. Da
die Permeatrohre in einem Sammelrohr mit einem deutlich gréeren Durchmesser miinden
und somit nur wenige Meter lang sind, sind die Druckverluste in den Permeatrohren vernach-
lassigbar. Hinsichtlich des Druckverlustes sind drei Permeatrohre, die mit einer Strémungs-
geschwindigkeit von 10 m-s™ durchstrémt werden, geeignet fiir den Abzug des Permeat-
stroms. Eine Verringerung der Strémungsgeschwindigkeit oder der Anzahl der Permeatrohre
mindert den Druckverlust, sodass alle anderen Kombinationen aus Stromungsgeschwindig-
keit und Anzahl der Permeatrohre hinsichtlich des Druckverlustes noch besser sind.

5.6.4 Auswahl der Modulhéhe und Modulbreite

Fir Modulhéhen unter 0,5 m weichen die ansonsten nahezu konstanten CO,-Vermeidungs-
kosten im Referenzfall aufgrund des geringeren Verhaltnisses von Membranflache je Meter
Modullange und Feedstrom je Modul um ca. 0,4 €-tco,” nach oben ab. Fiir den optimierten
Fall liegen die CO,-Vermeidungskosten fiir jede Modulhéhe bei 57,2 €-tco,”. Die Packungs-
dichte eines Membranmoduls in der ersten Trennstufe ist fiir eine H6he von 1,1 m im Refe-
renzfall mit 518 m?m™ und fiir eine Modulhdhe von 1,2 m im optimierten Fall mit 506 m?m™
maximal. Sind die Membranmodule héher als 0,5 m, andert sich die Packungsdichte im Ver-
gleich zum Maximum nur unwesentlich. Dabei liegt die Packungsdichte des optimierten Falls
fur jede Modulhdhe um ca. 9 m?>m™ bis 13 m?-m™ unter der Packungsdichte des Referenz-
falls, da die Module dort kiirzer sind. Fiir kleine Modulhéhen passt nur eine geringe Mem-
branflache in ein Modul, sodass viele Module parallel geschaltet werden missen. Die Mem-
branflache pro Modul steigt fiir eine Modulhdhe von 2 m auf 11.330 m? und 2700 m? fiir den
Referenzfall beziehungsweise den optimierten Fall an. Dadurch ergeben sich Investitions-
summen von ca. 0,57 Mio. € beziehungsweise 0,13 Mio. € flr die Neuanschaffung eines
Membranstapels, wenn eine Verschlechterung der Abtrennperformance aufgrund eines
Schadens an einer Membran festgestellt wird. Beziiglich dieses Risikos sind kleinere Modul-
gréBen zu bevorzugen. Fir héhere Module steigen der Volumenstrom je Modul und damit
der Durchmesser der Permeatrohre. Dies verringert den Anteil des Membranmoduls, der im
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reinen Gegenstrom betrieben wird. Dieser Anteil wird mit hoheren zulassigen Strémungsge-
schwindigkeiten und mit Erhdhung der Anzahl der Permeatrohre vergréflert. Aus den ge-
nannten Griinden sind Modulhéhen und Modulbreiten von 0,5 m bis 1 m optimal. Die Modul-
héhe und Modulbreite der ersten Trennstufe werden auf 0,5 m festgelegt. Flr diese Abmes-
sungen erweisen sich fur zuldssige Stromungsgeschwindigkeiten in den Permeatrohren von
4 m-s" und 10 m's™ zwei Permeatrohre als sinnvoller Kompromiss zwischen konstruktivem
Aufwand und optimierter Stromungsfuhrung. Der Durchmesser der Permeatrohre liegt bei
einer Strémungsgeschwindigkeit von 10 m-s™ bei je 80 mm. Das Zulaufrohr hat bei einer
Modulhéhe von 0,5 m einen Durchmesser von ca. 100 mm fiir eine Strémungsgeschwindig-
keit von 4 m-s™. Fir eine zuldssige Strémungsgeschwindigkeit im Zulaufrohr von 10 m-s™
verringert sich der notwendige Durchmesser auf 60 mm. Der Offnungswinkel der Quer-
schnittserweiterung betragt bei einer angenommen Lange der Querschnittserweiterung von
500 mm ca. 47° filr eine zulassige Stromungsgeschwindigkeit im Zulaufrohr von 10 m-s™.

Bei Variation der Modulhéhe der zweiten Trennstufe andern sich die CO,-Vermeidungs-
kosten nicht. Die Packungsdichte hat bei 1,1 m im Referenzfall und bei 0,8 m im optimierten
Fall ihr Maximum und ist im optimierten Fall grofRer. Weiterhin weicht die Packungsdichte fir
den optimierten Fall fiir eine Modulhéhe von 0,5 m bis 1 m nur unwesentlich von der maxi-
malen Packungsdichte ab. Fir eine ausreichend flexible, modulare Betriebsweise wird fest-
gelegt, dass mindestens 100 Membranmodule parallel geschaltet werden, sodass die maxi-
male Modulhéhe bei 1 m liegt. Damit das Membranmodul jedoch ausreichend im reinen Ge-
genstrom betrieben werden kann, ist ein kleineres Modul zu bevorzugen. Daher wird auch fiir
die zweite Trennstufe eine Modulhéhe und Modulbreite von 0,5 m festgelegt. Auch hier si-
chern zwei Permeatrohre eine optimierte Strémungsfihrung innerhalb der Membrantaschen
bei gleichzeitig vertretbarem konstruktivem Aufwand. Das Zulaufrohr der zweiten Trennstufe
hat bei der Modulhéhe von 0,5 m und einer zuldssigen Strdmungsgeschwindigkeit von
10 m's™ einen Durchmesser von ca. 100 mm. Damit betragt der Offnungswinkel der Quer-
schnittserweiterung 44°.

5.7 Variation von Prozessparametern und Randbedingungen

In diesem Kapitel wird vermittelt, wie sich andere als die in der vorliegenden Arbeit ange-
nommenen Prozessparameter und Randbedingungen auf die optimale Modulgeometrie und
Modulverschaltung auswirken. Dabei werden Anderungen im Prozess, in den Membranei-
genschaften und in dem Kraftwerksbetrieb beispielhaft untersucht. Dazu wird in Kapitel 5.7.1
die Triebkraft in der ersten Trennstufe manipuliert, da eine Anderung in dieser Trennstufe
den Gesamtprozess starker beeinflusst. Werden in Zukunft die Membraneigenschaften durch
neue Membranmaterialien verbessert, ergeben sich ebenfalls andere Bedingungen in den
Trennstufen. Diese werden in Kapitel 5.7.2 beleuchtet. Die Auslegung des Abtrennprozesses
ergibt eine bendtigte Anzahl parallel geschalteter Membranmodule in beiden Trennstufen fir
den Volllastbetrieb des Kraftwerks. Wird dieses jedoch in Teillast betrieben, andern sich die
Eigenschaften des Rauchgases und damit die Randbedingungen des Abtrennprozesses. Um
die gleiche Produktqualitat auch im Teillastbetrieb zu erzielen, sind Anpassungen im Betrieb
des Equipments des Abtrennprozesses notwendig, die in Kapitel 5.7.3 analysiert werden.

5.7.1 Variation der Triebkraft in der ersten Trennstufe

Andert sich die Triebkraft aufgrund geénderter Driicke im Feed oder Permeat, gelten fiir die
sich ergebenden Permeationsraten andere optimale Verhaltnisse der Kanalhéhen und opti-
male Geschwindigkeiten. Bei héheren Volumenstromen im Permeat bringt unter Umstanden
zusatzlich die Unterteilung des Membranmoduls in Kompartimente einen Vorteil hinsichtlich
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der spezifischen Membranflache. Beispielhaft wird im Folgenden die Triebkraft in der ersten
Trennstufe variiert, indem der Feeddruck erhoht oder der Permeatdruck verringert werden.
Es wird angenommen, dass der gleiche Abtrenngrad wie im optimierten Fall von 78,2 % er-
reicht werden soll. Auf eine Integration dieser Trennstufe in den in der vorliegenden Arbeit
angenommenen CO,-Abtrennprozess wird an dieser Stelle verzichtet, da vorrangig qualitati-
ve Aussagen beziiglich der Anderung der Modulgeometrie getroffen werden sollen.

In Abbildung 5-30 ist fir verschiedene Driicke auf der Feed- und Permeatseite die jeweils
optimale Eintrittsgeschwindigkeit und die jeweils optimale Kombination aus Kanalhéhen der
Feed- und Permeatkanale dargestellt. Analog zu den Analysen, die durch Abbildung 5-10
visualisiert werden, wird die Eintrittsgeschwindigkeit in den Taschenstapel der Membranmo-
dule der ersten Trennstufe variiert und die spezifische Membranflache bestimmt. Die Ein-
trittsgeschwindigkeit, die zu der geringsten spezifischen Membranflache fiihrt, ist die optima-
le Geschwindigkeit flr eine Kombination aus Kanalhéhen.
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Abbildung 5-30: Optimale Eintrittsgeschwindigkeit und H6hen der Feed- und Permeatkanale
in der ersten Trennstufe fir unterschiedliche Drilicke auf der Feed- und
Permeatseite sowie Druckverhaltnisse der Varianten; Drlicke in bar

Diese Analyse wird fiir unterschiedliche Kanalhéhen durchgefiihrt. Dabei werden nur Kombi-
nationen von Kanalhohen betrachtet, in denen der Permeatkanal hoher als der Feedkanal
ist, da diese Voraussetzung, wie in Kapitel 5.3.2 gezeigt wird, stets zu einer Verbesserung
der Abtrennperformance fiihrt. Fir alle Varianten werden zunachst Kanalhéhen im Permeat
von 2 mm und 3 mm angenommen. Erweist sich eine Kanalhéhe von 2 mm als vorteilhaft,
wird geprift, ob eine weitere Reduzierung auf 1,5 mm ebenfalls eine verbesserte Abtrenn-
performance bewirkt. Die optimale Eintrittsgeschwindigkeit variiert fur die eingestellten
Druckverhaltnisse zwischen 0,4 m-s™” und 0,85 m-s™. Generell gilt, dass die optimale Ein-
trittsgeschwindigkeit grofer ist, je besser die Abtrennperformance in Form der spezifischen
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Membranflache ist. Wird der Feeddruck beispielsweise konstant auf 1,05 bar gehalten und
der Permeatdruck von 0,2 bar auf 0,05 bar gesenkt, steigt die optimale Eintrittsgeschwindig-
keit an. Dies ist damit zu erklaren, dass bei erhohter Triebkraft die Permeationsrate pro
Membranflache ansteigt und somit die Konzentrationserhdhung der bevorzugt zurtickgehal-
tenen Komponente an der Membranoberflache der Feedseite zunimmt. Dies erhéht den Ef-
fekt der Konzentrationspolarisation, sodass eine Steigerung der Geschwindigkeit vorteilhaft
ist. Das gleiche Verhalten ergibt sich bei hoheren Feeddriicken, wenn der Permeatdruck
konstant bei 0,15 bar behalten wird. Dagegen nimmt bei kleinen Druckverhaltnissen die Be-
deutung des Druckverlustes bei der Wahl der optimalen Eintrittsgeschwindigkeit zu. Dies
begriindet die niedrige optimale Eintrittsgeschwindigkeit von 0,45 m-s™ derjenigen Variante,
bei der der Feeddruck 4 bar und der Permeatdruck 1 bar betragen.

Die Kanalhéhe der Feedkanale wird bei 1 mm beibehalten, um eine mdglichst groRe Pa-
ckungsdichte bei gleichzeitig vertretbarem Druckverlust zu gewahrleisten. Dagegen ist die
Hoéhe der Permeatkanéle abhangig von dem Druckverhéltnis. Je niedriger das Druckverhalt-
nis ist, desto ahnlicher sind die Strdmungsbedingungen auf beiden Seiten der Membran,
sodass sich die Kanalhéhen ebenfalls annahern. Fur ein Druckverhaltnis unter 7 erweist sich
eine Kanalh6he im Permeat von 1,5 mm als vorteilhaft. Eine Kanalhdhe von 2 mm ergibt im
Vergleich bei jeweils optimaler Eintrittsgeschwindigkeit die niedrigste spezifische Membran-
flache, wenn das Druckverhaltnis zwischen 7 und 10 liegt. Bei gréfReren Druckverhaltnissen
ergibt eine Kanalhéhe von 3 mm einen leichten Vorteil in der spezifischen Membranflache.
Dieser ist jedoch so gering, dass die absolute Membranflache zum Erreichen eines Abtrenn-
grades von 78,2 % maximal um 0,6 % reduziert werden kann, wenn die Kanalhéhe von
2 mm auf 3 mm erhéht wird. Dabei verringert sich bei Steigerung der Kanalhdhe in den Per-
meatkanalen um 1 mm die Packungsdichte des Membranstapels um ca. 25 %. Daher ist es
in diesen Fallen sinnvoll, von der berechneten optimalen Kanalh6he von 3 mm abzuweichen
und die Kanalhéhe im Permeat auf 2 mm festzulegen. Diese Korrektur ist durch die schraf-
fierten Flachen in Abbildung 5-30 angedeutet.

Die Unterteilung des Membranmoduls in mehrere Kompartimente bei geanderten Druckver-
héaltnissen wird fir zwei Varianten mit hohen Strémungsgeschwindigkeiten in den Permeat-
kanalen untersucht. Dies vergroRert den Druckverlust im Permeatkanal, sodass eine Redu-
zierung der Kanallange vorteilhaft ist. Die erste Variante ist jene mit dem geringsten Per-
meatdruck von 0,05 bar bei einem Feeddruck von 1,05 bar, bei der die Dichte des Permeat-
stroms am geringsten ist. Bei der anderen Variante ist die Stromungsgeschwindigkeit im
Permeatkanal aufgrund der hohen Permeationsrate grof3. In dieser Variante betragt der
Feeddruck 8 bar und der Permeatdruck 0,15 bar. Fir den hinsichtlich der Kanalhéhen opti-
mierten Fall liegen die spezifischen Membranflachen bei Erhéhung der Anzahl an Komparti-
menten Uber denjenigen des Membranmoduls mit einem Kompartiment, wie im Anhang 8.10
in Abbildung 8-13 gezeigt wird. Bei der analogen Darstellung fir einen Permeatdruck von
0,05 bar in Abbildung 5-31 liegen die Graphen fir ein, zwei und drei Kompartimente nahe
beieinander. Fiir Eintrittsgeschwindigkeiten unter 1 m-s™ ist der Unterschied der spezifischen
Membranflachen nicht signifikant. Die Unterteilung in Kompartimente bringt einen Vorteil fur
héhere Stromungsgeschwindigkeiten.

Hohe Druckverhaltnisse verringern die spezifische Membranflache und steigern die Permea-
tionsrate. Die Druckverluste verlieren an Einfluss auf die Triebkraft, da der Anteil des Druck-
verlustes am Gesamtdruck bei einem Feeddruck von 8 bar vernachlassigbar ist. Daher bringt
die Unterteilung des Membranmoduls in Kompartimente, wie in Abbildung 5-31 dargestellt,
keinen signifikanten Unterschied im Vergleich zum Membranmodul mit einem Kompartiment.
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Abbildung 5-31: Spezifische Membranflache bei Variation der Eintrittsgeschwindigkeit fur
ein, zwei und drei Kompartimente (Komp) in der ersten Trennstufe; Kanal-
héhen: 1 mm im Feed, 2 mm im Permeat; Markierungen geben das jeweili-
ge Minimum der spezifischen Membranflache fir ein, zwei und drei Kom-
partimente an

Fur ein Kompartiment ist die spezifische Membranflache auch bei einer Eintrittsgeschwindig-
keit von 2 m-s™ mit 250 m*-h-tco,” lediglich um 15 m*-h-tco,” héher als im Optimum. Eine
Unterteilung des Membranmoduls in zwei oder drei Kompartimente verschiebt die optimalen
Eintrittsgeschwindigkeiten zu 1,2 m-s™ beziehungsweise 1,3 m's™, bei denen die benétigte
spezifische Membranflache jeweils ca. 234 m2-h-tco,” betragt. Auch hier steigt bei héheren
Eintrittsgeschwindigkeiten die spezifische Membranflache nur unwesentlich an. Dies bedeu-
tet, dass die Membranmodule bei hohen Druckverhaltnissen mit Geschwindigkeiten Uber
2 m-s™ durchstromt werden kdnnen, ohne die Abtrennperformance merklich zu beeinflussen.
Dadurch und durch die héhere Dichte aufgrund des erhdhten Feeddruckes steigt der Volu-
menstrom je Modul, sodass weniger Module parallel geschaltet werden missen. Bei Ein-
trittsgeschwindigkeiten unterhalb von 0,5 m's™ reduziert die Konzentrationspolarisation die
Triebkraft, sodass die spezifische Membranflache ansteigt. Insgesamt mindert die Unter-
teilung in Kompartimente die spezifische Membranflache um 13 m*h-tco,” bei einer Eintritts-
geschwindigkeit von 2 m-s™. Allerdings steigt der konstruktive Aufwand durch die Unter-
teilung, da mehr Permeatrohre angeschlossen und diese jeweils gegen die Feedkanale ab-
gedichtet werden missen.

Wie in Kapitel 5.5 gezeigt wird, ist fir hohe Druckverhaltnisse der Betrieb des Membran-
moduls im Gleichstrom fiir Abtrenngrade unter 50 % dank des Spulgaseffektes durch den
permeierten Wasserdampf vorteilhaft. Dagegen wird fir den Abtrenngrad von 78,2 % auch
bei einem Druckverhaltnis von 53,3 — also einem Feeddruck von 8 bar und einem Permeat-
druck von 0,15 bar — im Gleichstrombetrieb eine gréRere Membranflache benétigt als im Ge-
genstrombetrieb. Selbst wenn das Membranmodul in zwei Kompartimente unterteilt wird, von
denen nur das erste Kompartiment im Gleichstrom betrieben wird, kann keine Steigerung in
der Abtrennperformance erzielt werden.
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Mit erhéhter Triebkraft steigt der abzuleitende Permeatstrom je Modul an, da bei gleichem
Abtrenngrad der Volumenstrom je Modul durch die héhere Dichte und die héhere Eintrittsge-
schwindigkeit gréRer ist. Dementsprechend sind die Permeatrohre zu dimensionieren, wenn
eine bestimmte Strémungsgeschwindigkeit in den Permeatrohren eingehalten werden soll. In
Abbildung 5-32 sind die wesentlichen Auslegungsparameter fir eine Strémungsgeschwin-
digkeit in den Permeatrohren von 10 m-s™ bei Variation der Modulhdhe dargestellt. Es wird
angenommen, dass der Feeddruck 8 bar und der Permeatdruck 0,15 bar betragen.

Wéhrend der Anteil der inaktiven Membranflache bei Driicken von 1,05 bar im Feed und
0,15 bar im Permeat fir jede Modulhdhe bei unter 10 % liegt, liegt der minimale Anteil inakti-
ver Membranflache flr das Druckverhéltnis von 53,3 bereits bei 12,8 % flr eine Modulhthe
von 0,2 m. Bei Annahme einer Modulhéhe von 2 m sind ca. 44 % der hergestellten Mem-
branflache inaktiv. Dieser Anteil steigt mit héheren Membranmodulen, da die benétigte Fla-
che der Aussparung fiir die Permeatrohre in jeder Membrantasche schneller wéchst als die
Membranflache der Tasche. Damit einher geht auch eine Verringerung der Packungsdichte
mit héheren Modulen. Die Forderung, dass mindestens 75 % des Membranmoduls im reinen
Gegenstrom betrieben werden, ist bei hohen Permeationsraten nur noch fir Modulhéhen
unter 0,5 m einzuhalten. Wird nur ein Permeatrohr verwendet und eine Modulhéhe von 2 m
angenommen, ist der Volumenstrom je Modul im Permeat so grof3, dass der Durchmesser
des Permeatrohres die Ladnge des Membranmoduls Ubersteigt, wenn eine Strémungsge-
schwindigkeit von 10 m's™ eingehalten werden soll. Entweder miisste die zuldssige Stro-
mungsgeschwindigkeit in den Permeatrohren weiter erhdht werden oder diese Modulhéhe ist
technisch so nicht realisierbar. Der Anteil, bei dem das Membranmodul im Gegenstrom be-
trieben wird, ist gemaR Abbildung 5-26 als Differenz aus Modulldnge und Durchmesser der
Permeatrohre abzliglich 50 mm definiert. Daher ergibt sich gemafl Abbildung 5-32 bei einer
Modulhéhe von 2 m ein negativer Anteil, der im reinen Gegenstrom betrieben werden kann,
bei Verwendung eines Permeatrohres.
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Abbildung 5-32: Inaktive Membranflaiche und Packungsdichte sowie der Anteil der Lénge,
die im reinen Gegenstrom betrieben werden kann, an der Gesamtlange der
Membrantasche fiir ein, zwei und drei Permeatrohre bei Variation der Mo-
dulhéhe in der ersten Trennstufe; Eintrittsgeschwindigkeit: 0,85 m-s™; Stro-
mungsgeschwindigkeit in den Anschlussrohren: 10 m-s™'; Driicke: 8 bar im
Feed, 0,15 bar im Permeat; Schattierung markiert den Bereich, bei dem
mehr als 75 % des Moduls im reinen Gegenstrom betrieben werden
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5.7.2 Variation der Membraneigenschaften

Die Forschung beziiglich der Membranmaterialien flir das Post-Combustion Capture ist da-
rauf gerichtet, die CO,-Permeanz zu erhéhen und gleichzeitig die Selektivitdt gegeniiber an-
deren Komponenten des Rauchgases beizubehalten oder zu vergréRern. Andere Permean-
zen fuhren zu geadnderten Permeationsraten und beeinflussen damit die optimale Modul-
geometrie. Beispielhaft werden im Folgenden vier Szenarien mit veranderten Permeanzen
untersucht. Die CO,-Permeanz wird von 3 m3@i.N.)-m?h™"-bar’ auf 4 m*i.N.)-m?%h”-bar’
und 6 m3(i.N.)-m?h™"-bar” erhoht. Gleichzeitig werden jeweils die Permeanzen der Ubrigen
Gase beibehalten oder so verandert, dass die CO,-Selektivitaten gegeniiber diesen Kompo-
nenten gleich bleiben. Der CO,-Abtrennprozess wird mit in beiden Trennstufen geanderten
Permeanzen simuliert. Dabei werden simultan die Eintrittsgeschwindigkeiten in beiden
Trennstufen variiert. Die optimale Kombination der Eintrittsgeschwindigkeiten beider Trenn-
stufen minimiert die CO.-Vermeidungskosten. In Tabelle 5-3 sind die Ergebnisse dieser Op-
timierungen fur jedes Szenario der veranderten Permeanzen angegeben.

Tabelle 5-3: Parameter des CO,-Abtrennprozesses bei Variation der Permeanzen der
Membran fiir den jeweils hinsichtlich der Eintrittsgeschwindigkeit optimier-
ten Fall

CO,-Permeanz * 3 4 4 6 6
Permeanzen restl. . |Polyactive®, |Polyactive®, e Polyactive®, A
Komponenten** Tabelle 2-1 | Tabelle 2-1 Tabelle 2-1
Optimale Geschwin- o

digkeit 1. Trennstufe | " ° 0.5 0.6 0,65 0.75 0,85
Optimale Geschwin- o

digkeit 2. Trennstufe ms 1.1 L 1,15 ! 1.5
Abtrenngrad % 78,2 75,1 78,3 72,8 78,4
1. Trennstufe

Abtrenngrad % 65,2 77,3 64,9 87,3 64,4
2. Trennstufe

Membranflache Mio. m? 2,5 2,04 1,89 1,64 1,28
Nettoverbrauch MW 72,7 66,1 72,9 61,3 73,3
Wirkungsgradverlust | %-Pkt. 6 5,46 6,02 5,07 6,06
CO,- A

Ve €-tco, 57,2 48,4 51,9 41,81 46,7

* Permeanzen in m*(i.N.):m?-h”"-bar”
** Selektivitaten von Polyactive® aus Tabelle 2-1

Mit steigender Permeanz sind hohere Eintrittsgeschwindigkeiten in beiden Trennstufen opti-
mal. Dies liegt, wie bereits bei den in Kapitel 5.7.1 beschriebenen Untersuchungen zur er-
héhten Triebkraft, an dem wachsenden Einfluss der Konzentrationspolarisation auf die
Triebkraft. Je hdher die Permeationsraten sind, desto starker nimmt der Stoffmengenanteil
der bevorzugt permeierenden Komponente an der Membranoberflache auf der Feedseite ab.
Hoéhere Geschwindigkeiten sorgen fiir einen besseren Stofftransport zur Membran und min-
dern somit die Konzentrationspolarisation. In der ersten Trennstufe steigt die optimale Ein-
trittsgeschwindigkeit von 0,5 m-s™” fiir eine CO,-Permeanz von 3 m3(i.N.)m?h™-bar" auf
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0,85 m-s™ fiir eine CO,-Permeanz von 6 m*(i.N.)-m?-h™-bar” an. In der zweiten Trennstufe
ist fir eine CO,-Permeanz von 6 m*i.N.)-m?-h”-bar" eine Eintrittsgeschwindigkeit von
1,5 m-s” statt 1,1 m's” optimal. Werden die Permeanzen der {ibrigen Komponenten so an-
gepasst, dass die Selektivititen gleich bleiben, ist ihre Permeationsrate ebenfalls erhdht.
Dadurch verdinnen sie das Permeat, sodass der CO,-Partialdruck auf der Permeatseite
verringert wird. Es wird eine niedrigere Membranflache benétigt, als in den Varianten, in de-
nen nur die CO,-Permeanz erhoht wird. Fiir eine CO,-Permeanz von 6 m*(i.N.)-m?2-h-bar”
werden durch diese Verdiinnungswirkung 0,36 Mio. m? der Membranfliche eingespart. Dies
zeigt, dass eine Erhdhung der Selektivitdt der Membran nicht unbedingt die Membranflache
minimiert. Im Vergleich zu der Auslegung mit den Membraneigenschaften von Polyactive®
verringert sich die Membranflache um 1,22 Mio. m? bei Verdoppelung aller Permeanzen.

Eine erhdhte Selektivitat sorgt allerdings dafiir, dass der CO,-Stoffmengenanteil im Permeat-
strom erhoht ist. Dadurch kann der Abtrenngrad der zweiten Trennstufe erhéht werden ohne
die geforderte CO,-Reinheit von 95,5 mol-% im CO,-Produktstrom zu unterschreiten. Dies
entlastet die erste Trennstufe, sodass der Abtrenngrad dort gesenkt werden kann. Der ver-
ringerte Abtrenngrad in der ersten Trennstufe sorgt in Kombination mit der geringeren Ver-
dinnung des Permeatstroms dafiir, dass der Massenstrom des Permeats der ersten Trenn-
stufe reduziert ist. Diese senkt die Leistung, die der Verdichter vor der zweiten Trennstufe
bendtigt, um den Feed auf 4 bar zu verdichten. Damit liegt der Nettoverbrauch bei einer CO,-
Permeanz von 4 m3(i.N.)-m?h™-bar" und erhdhten Selektivititen um 6,8 MW niedriger als
im Falle gleicher Selektivititen. Fiir eine CO,-Permeanz von 6 m*i.N.)-m?%-h”-bar" ergibt
sich sogar ein Unterschied von 12 MW im Nettoverbrauch. Durch die erhdhten CO,-Per-
meanzen bei gleichen Permeanzen der Gbrigen Komponenten wird somit der Wirkungsgrad-
verlust auf 5,46 %-Punkte fiir eine CO,-Permeanz von 4 m®Gi.N.)m?-h™"-bar’ und auf
5,07 %-Punkte fir eine CO,-Permeanz von 6 m3(i.N.))-m?h™-bar" reduziert. Bei gleich-
bleibenden Selektivitdten andern sich der Abtrenngrad in der ersten Trennstufe und damit
der Nettoverbrauch bei Anderung der CO,-Permeanz nicht signifikant. Der Nettoverbrauch
liegt unter Annahme der Membraneigenschaften von Polyactive® bei 72,7 MW und bei einer
CO,-Permeanz von 6 m3(i.N.)-m?-h™-bar™ und gleicher Selektivitat bei 73,3 MW.

Die Einsparung an Membranflache sorgt in allen Fallen mit erhdhter CO,-Permeanz fir eine
Verringerung der CO,-Vermeidungskosten. Wird nur die CO,-Permeanz verbessert und die
Ubrigen Permeanzen beibehalten, ist zwar eine hhere Membranflache notwendig als im Fall
beibehaltener Selektivitaten, aber der Nettoverbrauch des Abtrennprozesses wird reduziert.
Dies fiihrt insgesamt zu niedrigeren CO,-Vermeidungskosten, wenn nur die CO,-Permeanz
erhdht wird. Fiir den Fall, dass die CO,-Permeanz 6 m*(i.N.)-m?2-h"-bar” betragt, verringern
sich die CO,-Vermeidungskosten von 46,7 €-tco, " auf 41,81 €-tco,”, wenn eine alleinige Er-
héhung der CO,-Permeanz durch verbesserte Membranmaterialien erreicht werden kann. Im
Vergleich zu der Verwendung von Polyactive® kénnen mit neuen Membranmaterialien, die
eine CO,-Permeanz von 6 m*(i.N.)-m?-h™-bar”’ haben, die CO,-Vermeidungskosten um bis
zu 15,39 €-tco,” reduziert werden.

Eine erhohte CO,-Permeanz bei gleichzeitig konstanten Permeanzen der (brigen Kompo-
nenten senkt den Spulgaseffekt des Wasserdampfes, sodass der Betrieb des Membranmo-
duls im Gleichstrom keine Verbesserung der Abtrennperformance bringt. Werden die Selek-
tivitdten konstant gehalten, erhéhen sich die Permeationsraten aller Komponenten um den
gleichen Anteil, sodass die Ergebnisse der in Kapitel 5.5 vorgestellten Analyse zum Ver-
gleich des Gleichstrom- und Gegenstrombetriebs gelten. Die Auslegung der Permeatrohre
fir erhdhte Permeanzen liefert analoge Ergebnisse wie bei Erhéhung der Triebkraft, da in
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beiden Fallen die Permeationsraten und die Volumenstréme je Modul im Permeat steigen.
Daher kann auf diese Untersuchungen zurlickgegriffen werden.

5.7.3 Teillastverhalten des Abtrennprozesses

Der membranbasierte CO,-Abtrennprozess muss auch bei Teillastbetrieb die fir den Trans-
port erforderliche CO,-Reinheit erflllen. Wie in Kapitel 2.5.2 erlautert, verringert sich bei Teil-
lastbetrieb der Stoffmengenstrom des Rauchgases und dessen Zusammensetzung andert
sich. Der Abtrennprozess ist auf 100 % Nennleistung ausgelegt. Aus der kostenoptimierten
Auslegung ergeben sich festgelegte Membranflachen je Trennstufe und eine maximale An-
zahl zur Verfligung stehender Membranmodule. Bei reduziertem Volumenstrom und der akti-
ven Membranfldche des Auslegungsfalls stellt sich ein erhdhter Abtrenngrad bei gleichzeitig
verringerter CO,-Reinheit ein. Somit ist fir den Teillastbetrieb die AulRerbetriebnahme einiger
Module unumganglich, um die CO,-Reinheit von 95,5 mol-% einzuhalten. Daher wird in fol-
gendem Kapitel die kostenoptimierte Verschaltung der Module in beiden Trennstufen bei
Teillastbetrieb bestimmt.

In einem ersten Schritt werden gemal der in Kapitel 2.5.2 beschriebenen Methodik der fur
die jeweilige Teillast auftretende Rauchgasstrom und dessen Zusammensetzung bestimmt.
Dazu wird das Luftverhaltnis der Feuerung fur verschiedene Teillast-Betriebspunkte aus den
in Abbildung 5-33 dargestellten CO,-Stoffmengenanteilen des Rauchgases berechnet, wobei
eine Kohle mit der im Anhang 8.3 in Tabelle 8-2 aufgelisteten Zusammensetzung zugrunde
gelegt wird. Bei dieser Ermittlung werden die in Kapitel 2.5.2 angegebenen Randbedingun-
gen — Wasserdampf-Sattigung bei 50 °C und 9 % Falschluft im Luftvorwarmer — angewandt.
Diese Luftverhaltnisse werden auf die Feuerung mit der Steinkohle ,Kleinkopje®, die die in
Tabelle 8-2 angegebene Zusammensetzung hat, tUbertragen und die Rauchgaszusammen-
setzung je Kilogramm verbrannter Kohle bestimmt. Mit den elektrischen Nettowirkungs-
graden bei Teillastbetrieb aus [64], die Abbildung 5-33 zu entnehmen sind, wird der Kohle-
massenstrom und damit der Rauchgasstoffmengenstrom berechnet. In [64] wird ebenfalls
das Referenzkraftwerk Nordrhein-Westfalen als Berechnungsgrundlage gewahlt. Es ist zu
beachten, dass in [64] die thermische Leistung statt wie in der vorliegenden Arbeit die elek-
trische Leistung als Referenz fir den Teillastbetrieb gewahlt wird.
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Abbildung 5-33: Nettowirkungsgrad des RKW NRW ohne CO,-Abtrennung und CO,-Stoff-
mengenanteil des Rauchgases bei Teillast; Daten aus [64]
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Bei Feuerung mit der Steinkohle ,Kleinkopje“ ergeben sich die in Tabelle 5-4 gelisteten
Kraftwerksparameter bei Volllast — also einer elektrischen Nettoleistung von 555 MW, — und
bei 80 %, 60 % und 40 % Teillast. Die resultierenden Stoffmengenanteile der Rauchgas-
komponenten sind Abbildung 5-34 zu entnehmen.

Tabelle 5-4: Kraftwerksparameter zur Bestimmung des Rauchgasstroms bei Volllast nach
[16; 30; 64] sowie bei 40 %, 60 % und 80 % Teillast

Teillast % 40 60 80 100
Thermische Leistung MW, 535 757 982 1210
Nettoleistung MW 222 333 444 555
Nettowirkungsgrad, ohne CCUS | % 41,5 44 45,2 45,9
Luftverhaltnis der Feuerung - 1,4 1,25 1,17 1,15
Massenstrom Kohle kg-s'1 21,4 30,3 39,3 48,4
Stoffmengenstrom Rauchgas kmol-h™ | 38.320 | 48.515 | 58.395 | 70.670
Produziertes CO, tCOZ-h'1 185 262 340 420
Minimaler CO,-Abtrenngrad’ % 32 52 63 70

’ Abtrenngrad, bei dem die CO,-Emissionen den CO,-Emissionen bei Volllast entsprechen

Der Stoffmengenstrom des Rauchgases verringert sich bei 40 % Teillast gegeniiber dem
Strom bei Volllast um 45,8 % von 70.670 kmol-h™" auf 38.320 kmol-h™". Gleichzeitig sinkt je-
doch der Stoffmengenanteil CO, im Rauchgas von 13,5 mol-% auf 11 mol-%, sodass der
CO,-Partialdruck auf der Feedseite und damit die Triebkraft des CO, verringert werden.
Wahrend die Stoffmengenanteile des Stickstoffs, des Wasserdampfes und des Argons im
Rauchgas nahezu unverandert bleiben, steigt der Stoffmengenanteil des Sauerstoffs von
3,7 mol-% auf 6,4 mol-% bei Reduzierung der Last auf 40 % der Nettonennleistung.

20 72
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16 70
co,
. 68
H,0 |

—n 64
Ar

Stoffmengenanteil CO,, H,0, O,
und Ar [mol-%]
® N
)

Stoffmengenanteil N, [mol-%]

0 62

40 60 Teillast [%)] 80 100

Abbildung 5-34: Zusammensetzung des Rauchgases bei Volllast sowie bei 40 %, 60 % und
80 % Teillast
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Trotz der sich andernden Bedingungen am Eintritt in den CO,-Abtrennprozess durch den
Teillastbetrieb muss gewahrleistet werden, dass die CO,-Reinheit mindestens 95,5 mol-%
betragt und héchstens so viel CO, wie bei Volllast emittiert wird. Aus der zweiten Forderung
resultiert ein in Tabelle 5-4 angegebener minimaler Abtrenngrad in Abhangigkeit des Teillast-
Betriebspunktes, der den gleichen CO,-Emissionen wie bei Volllast entspricht. Fir die vier
Teillast-Betriebspunkte werden mégliche Kombinationen aus betriebenen Membranmodulen
in der ersten und zweiten Trennstufe ermittelt, sodass diese Bedingungen erfiillt sind. Dabei
steht maximal die aus der Auslegung des optimierten Falls bei Volllast bestimmte Anzahl an
Membranmodulen zur Verfiigung. Um die Anzahl mdglicher Kombinationen aus aktiven
Membranmodulen in der ersten und zweiten Trennstufe fur die Analyse des Teillastbetriebs
zu begrenzen, wird in dieser Analyse eine Modulhéhe und —breite von 1 m angenommen.
Fir diese Modulhdhe und —breite stehen im Vergleich zu der in Kapitel 5.6.4 ausgewahlten
Modulhéhe und —breite von 0,5 m exakt 25 %'' der Membranmodule in beiden Trennstufen
maximal zur Verfiigung. In der ersten Trennstufe sind dies 3626 Membranmodule und in der
zweiten Trennstufe sind es 99 Membranmodule. Nach der Analyse kann die resultierende
Anzahl aktiver Membranmodule fiir verschiedene Teillast-Betriebspunkte mit vier multipliziert
werden und es ergibt sich die Verschaltung fir eine Modulhéhe und —breite von 0,5 m ohne
das Ergebnis zu verfalschen. Die drei Grenzwerte fir die Bestimmung der mdglichen Kombi-
nationen von Modulen bei Teillastbetrieb — minimale CO,-Reinheit, minimaler CO»-Abtrenn-
grad und maximale Anzahl an Membranmodulen — sind in Abbildung 5-35 gestrichelt darge-
stellt. Die farbigen Flachen deuten den Bereich an, in dem die jeweilige GroRe liegen darf.

Beispielhaft ist in Abbildung 5-35 die Ermittlung der mdglichen Verschaltungen der Mem-
branmodule bei 40 % Teillast dargestellt. Systematisch wird die Anzahl der parallel betriebe-
nen Module in der zweiten Trennstufe herabgesetzt und fir jede dieser Konfigurationen die
Anzahl der Membranmodule in der ersten Trennstufe variiert. Ubersteigt der Abtrenngrad
den minimalen Abtrenngrad und Ubertrifft gleichzeitig die CO,-Reinheit den Zielwert von
95,5 mol-%, ist eine mogliche Verschaltung gefunden, falls die maximale Anzahl von 3626
Modulen in der ersten Trennstufe nicht Gberschritten wird. Fiir 40 % Teillast ist eine Reduzie-
rung auf 20 bis 40 betriebene Module in der zweiten Trennstufe méglich. Werden nur 10 Mo-
dule in der zweiten Trennstufe eingesetzt, kann der minimale Abtrenngrad nicht eingehalten
werden. Werden weniger als 1700 Module in der ersten Trennstufe eingesetzt, ist der Ab-
trenngrad in dieser Stufe zu gering, um den geforderten Prozessabtrenngrad von ca. 32 %
zu erreichen. Fir mehr als 1700 Module in der ersten Trennstufe steigt die Eintrittsge-
schwindigkeit in die Feedkanale der zweiten Trennstufe auf (iber 10 m-s™, sodass dort die
Triebkraft nicht ausreicht, um den Prozessabtrenngrad zu erlangen. Die minimale CO,-Rein-
heit wird fir 50 Module in der zweiten Trennstufe erst erreicht, wenn mehr als 3800 Module
in der ersten Trennstufe parallel betrieben wirden. Da jedoch nur 3626 Module zur Verfi-
gung stehen, ist diese Modulverschaltung nicht méglich.

" Mit doppelter Modulhéhe und —breite umfasst jedes Membranmodul die vierfache Membranflache,

sodass nur ein Viertel der Module benétigt werden um den gleichen Feedstrom zu bearbeiten.
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Abbildung 5-35: Abtrenngrad und CO,-Reinheit bei Variation der Anzahl an Membranmodu-
len der ersten Trennstufe und Grenzen zur Einhaltung der CO,-Reinheit
und der emittierten Menge CO, bei 40 % Teillast fur 10, 20, 30, 40 und 50
Module in der zweiten Trennstufe

Je mehr Membranmodule in der zweiten Trennstufe aktiv sind, desto mehr Module mussen
in der ersten Trennstufe in Betrieb sein, damit die minimale CO,-Reinheit erfillt ist. Damit
steigt gleichzeitig der Abtrenngrad an. Wird mehr CO, abgetrennt, miissen weniger Zertifika-
te ersteigert werden. Allerdings andert sich auch der Nettoverbrauch mit steigendem Stoff-
mengenstrom im Permeat der ersten und zweiten Trennstufe. Zur Auswahl des unter 6ko-
nomischen Gesichtspunkten optimierten Betriebs der CO,-Abtrennung bei Teillast werden
die spezifischen variablen Kosten fur den Brennstoff und den Erwerb von CO,-Zertifikaten je
Kilowattstunde fir jede mdgliche Modulverschaltung bestimmt und diese minimiert. Das Er-
gebnis fur die verschiedenen Teillast-Betriebspunkte ist in Abbildung 5-36 dargestellt. Fur
unterschiedliche Quantitdten an Membranmodulen in der zweiten Trennstufe ergibt sich je-
weils eine Anzahl an Membranmodulen in der ersten Trennstufe, die die Anforderungen fur
den Teillastbetrieb erfillt. Diese Modulanzahl ist fir 40 % Teillast aus Abbildung 5-35 abzu-
lesen. Analog wird auch die Anzahl der Membranmodule der ersten Trennstufe fur 60 % und
80 % Teillast bestimmt. Die zugehd&rigen spezifischen variablen Kosten sind ebenfalls in Ab-
bildung 5-36 aufgetragen. Die Modulverschaltung mit den geringsten spezifischen variablen
Kosten ist durch die gestrichelten schwarzen Pfeile hervorgehoben.

Bei 40 % Teillast steigen die spezifischen variablen Kosten an, je mehr Module in beiden
Trennstufen in Betrieb sind. Zwar sinken dort die spezifischen Zertifikatkosten, allerdings
steigt der Nettoverbrauch von 16 MW auf 40 MW an, wenn 40 Module statt 20 Module in der
zweiten Trennstufe aktiv sind. Da bei 40 % Teillast die Nettoleistung bei nur 222 MW liegt,
haben die spezifischen Brennstoffkosten je Kilowattstunde produziertem Strom einen Anteil
von 80 % bis 90 % an den gesamten spezifischen variablen Kosten und beeinflussen diese
mafigeblich. Somit wird fur 40 % Teillast die Verschaltung mit 811 Modulen in der ersten
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Trennstufe und 20 Modulen in der zweiten Trennstufe gewahlt. In den anderen Teillast-
Betriebspunkten sind die spezifischen Brennstoffkosten weniger sensitiv gegeniber der Mo-
dulverschaltung. Die spezifischen Zertifikatkosten nehmen jedoch mit zunehmendem Ab-
trenngrad und damit mit einer héheren Anzahl aktiver Module ab. Durch die héheren Rauch-
gasmengen bei hoherer Last des Kraftwerks steigt die Anzahl der Membranmodule, die in
Betrieb sein missen, an. Gleichzeitig verschiebt sich die kostenoptimierte Verschaltung zu
héheren Modulanzahlen innerhalb des mdglichen Kombinationsbereichs. Beispielsweise ist
fur 80 % Teillast aus den mdglichen Kombinationen an Membranmodulen diejenige kosten-
minimal, bei der die meisten Module in der ersten und zweiten Trennstufe aktiv sind. Die
Graphen der Anzahl an Modulen in der ersten Trennstufe fiir 60 % und 80 % Teillast weisen
Minima auf. Fur Kombinationen von aktiven Membranmodulen links des Minimums ist das
Kriterium des minimalen Abtrenngrades das Ausschlaggebende. Steigt die Anzahl der
Membranmodule in der zweiten Trennstufe weiter an, begrenzt das Kriterium der minimalen
CO,-Reinheit die Wahl der Kombination.
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Abbildung 5-36: Hinsichtlich spezifischer variabler Betriebskosten optimierte Modulverschal-
tung der ersten und zweiten Trennstufe fir Teillast-Betriebspunkte von
40 %, 60 % und 80 % sowie Volllast bei einer Modulhéhe von 1 m

Die kostenoptimierten Verschaltungen und die zugehdrigen Kennwerte des Kraftwerkspro-
zesses sind in Tabelle 5-5 aufgefiihrt. Die Anzahl der aktiven Module wird wieder auf die
Modulhéhe von 0,5 m umgerechnet. Mit steigender Last steigt auch der Nettowirkungsgrad
des Kraftwerks mit CCUS an. Dies fiuhrt zu einer Reduzierung der spezifischen Brennstoff-
kosten. Gleichzeitig wird ein groRRerer Anteil des entstehenden CO, aus dem Kraftwerks-
rauchgas abgetrennt. Somit sinken die spezifischen Zertifikatkosten. Damit sind die sinken-
den spezifischen variablen Kosten mit héherer Nettoleistung des Kraftwerks zu erklaren.
Diese liegen bei Betrieb des Kraftwerks mit 40 % Teillast bei 2,06 ct-kWh™. Bei Volllast be-
tragen die Kosten fir den Erwerb der CO,-Zertifikate und die Brennstoffkosten zusammen
1,75 ct je Kilowattstunde produzierten Strom. Der Anteil aktiver Module an der Anzahl gebau-
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ter Module sinkt generell starker als die Last. So liegt der Anteil aktiver Membranmodule bei-
spielsweise bei 40 % Teillast bei nur 22,4 % in der ersten Trennstufe und 20 % in der zwei-
ten Trennstufe.

Tabelle 5-5: Kostenoptimierte Verschaltung der Membranmodule der ersten und zwei-
ten Trennstufe bei 40 %, 60 % und 80 % Teillast sowie Volllast
Teillast % 40 60 80 100
Anzahl Module 1. Trennstufe (1 m) 811 1940 3116 3626
Anzahl Module 1. Trennstufe (0,5 m) ] 3244 7760 12.464 | 14.504
Anzahl Module 2. Trennstufe (1 m) 20 50 80 99
Anzahl Module 2. Trennstufe (0,5 m) ) 80 200 320 396
Anteil aktiver Module 1. Trennstufe % 22,4 53,5 85,9 100
Anteil aktiver Module 2. Trennstufe % 20 50,5 80,8 100
Nettoverbrauch CCUS MW 16,44 39,05 60,87 72,69
Nettowirkungsgrad, mit CCUS % 38,1 38,6 38,9 39,9
Abtrenngrad % 34,05 58,54 70,51 70
Spezifische variable Kosten ct-kwh™ 2,06 1,88 1,79 1,75
Brennstoffkosten ct-kwh™ 1,64 1,62 1,61 1,57
Zertifikatkosten ct-kwh'' 0,42 0,26 0,18 0,18

5.8 Ergebnisse der kostenbasierten Modulauslegung im Kraft-
werksmafRstab

In diesem Kapitel werden die Ergebnisse der kostenbasierten Modulauslegung im Kraft-
werksmalfistab zusammengefasst. Den Ausgangspunkt dieser Auslegung bildet der am
Helmholtz-Zentrum Geesthacht entwickelte Entwurf eines neuartigen Taschenmoduls. Fur
diesen Modulentwurf wurde die Geometrie fiir einen Referenzfall unter Beriicksichtigung der
Randbedingungen des CO,-Abtrennprozesses festgelegt. Ausgehend von diesem Referenz-
fall wurden in weiteren Schritten einzelne Geometriegréen systematisch verandert, um die
hinsichtlich der CO,-Vermeidungskosten des CO,-Abtrennprozesses optimierte Modulgeo-
metrie fur beide Trennstufen zu finden. Die wesentlichen Ergebnisse sind die Folgenden:

e Fir den Referenzfall ergeben sich Stromgestehungskosten von 7,3 ct:-kWh™ und
CO,-Vermeidungskosten von 68 €-tco, . Der Wirkungsgradverlust durch den Abtrenn-
prozess betragt 6,6 %-Punkte. Es wird eine Membranfldche von 3,1 Mio. m? benétigt.

¢ Die OptimierungsmaRnahmen senken die CO,-Vermeidungskosten um 15,8 % auf
57,2 €-tco,’ und den Wirkungsgradverlust auf 6 %-Punkte. Zudem verringert sich die
bendtigte Membranflache auf 2,5 Mio. m?.

o Die optimale Eintrittsgeschwindigkeit liegt in der ersten Trennstufe bei 0,5 m-s™ und
in der zweiten Trennstufe bei 1,1 m-s™. Diese gelten in Kombination mit den optimier-
ten Kanalhoéhen von 1 mm fir die Feedkanale und von 2 mm fir die Permeatkanale.

e Eine Unterteilung der Membranmodule in Kompartimente ist fiir hohe Eintrittsge-
schwindigkeiten nur sinnvoll, wenn die Feedkanale héher sind als die Permeatkanale.
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e Trotz des Spllgaseffektes durch den permeierten Wasserdampf bei Betrieb im
Gleichstrom ist der Betrieb im Gegenstrom vorteilhaft.

e Die Modulbreite und —héhe entscheiden iiber den Volumenstrom je Modul und damit
Uber die Dimensionierung der Anschlussrohre. Die Modulhdhe und —breite wird in
beiden Trennstufen auf 0,5 m festgelegt.

e Je hoéher die flachenbezogenen Permeationsraten durch die Membran sind, desto
weniger Einfluss hat der Druckverlust auf die Triebkraft, sodass die optimale Eintritts-
geschwindigkeit groler wird.

e FUr jeden Teillast-Betriebspunkt gibt es eine optimale Verschaltung aktiver Mem-
branmodule in beiden Trennstufen, die die spezifischen variablen Kosten minimiert.

Diese Kernaussagen sind auf folgende Analysen zurlickzufiihren:

In Kapitel 5.1 wurden die Freiheitsgrade der Modulgeometrie bestimmt sowie Restriktionen
fur die Modulgestaltung festgelegt. Zu den frei wahlbaren Geometriegré3en der Membran-
module zahlen die Breite und Héhe des gesamten Moduls, die H6hen der Feed- und Per-
meatkanale, die Eintrittsgeschwindigkeit des Feedstroms in den Membranstapel und die An-
zahl hintereinander geschalteter Membranmodule beziehungsweise Kompartimente. Zudem
ist die Lage der Permeatrohre und die damit verbundene Strémungsfiihrung im Modul ein
weiterer Freiheitsgrad. Die lUbrigen Geometriegréf3en ergeben sich aus Randbedingungen,
die durch den CO,-Abtrennprozess vorgegeben sind, und aus dem Aufbau der Membranmo-
dule. Als Randbedingung des CO,-Abtrennprozesses gelten zum einen der von der thermi-
schen Leistung des Kraftwerks abhangige Rauchgasmassenstrom und dessen Zusammen-
setzung. Zum anderen wird als Trennergebnis vorgegeben, dass 70 % des im Kraftwerk bei
Volllast produzierten CO, abgetrennt werden und der CO,-Produktstrom eine CO,-Reinheit
von 95,5 mol-% hat. Hinsichtlich der Modulgeometrie wurden folgende Restriktionen einge-
fuhrt:

¢ Die maximale Modulbreite betragt 2 m.

e Die minimale Kanalhéhe betragt 1 mm.

e Die Modulhéhe entspricht der Modulbreite.

e Der minimale Durchmesser der Anschlussrohre wird so gewahlt, dass die maximale
Strémungsgeschwindigkeit in den Anschlussrohren 10 m-s™ betragt.

Ausgehend von diesen Randbedingungen wurde in Kapitel 5.2 die Geometrie der Mem-
branmodule beider Trennstufen fir einen Referenzfall festgelegt. In diesem Referenzfall be-
tragt die Modulbreite 2 m, die Hohe der Feedkanale 2 mm und die H6he der Permeatkanale
1,5 mm. Der Feed strémt mit einer Geschwindigkeit von 1 m-s” in den Membranstapel ein.
Die Module mit dieser Geometrie wurden in den CO,-Abtrennprozess integriert. Die Pro-
zesssimulation ergibt eine benétigte Membranflaiche von 3,1 Mio. m>. Dabei entfallen
3,05 Mio. m? auf die erste Trennstufe. Der Wirkungsgrad des Referenzkraftwerks Nordrhein-
Westfalen sinkt durch die CO,-Abtrennung und die anschlieRende Kompression des CO,-
Produktstroms auf 110 bar um 6,6 %-Punkte auf 39,3 %. Die CO,-Vermeidungskosten liegen
fir den Referenzfall bei 68 €-tco,”. Als wichtige Einflussgroen auf die CO,-Vermeidungs-
kosten, die durch OptimierungsmafRnahmen bezuglich der Modulgeometrie beeinflusst wer-
den kénnen, wurden die Kompressorleistungen und die Membranflache identifiziert. Daher
wurden fiir die weiteren Analysen diese beiden GroRRen als Indikatoren fur die Auswirkungen
von Geometrievariationen auf die CO,-Vermeidungskosten gewahlt. Bei gegenlaufigen Ten-
denzen, werden zur Beurteilung die CO,-Vermeidungskosten berechnet.
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5 Kostenbasierte Modulauslegung im KraftwerksmafRstab

Der Referenzfall dient als Ausgangs- und Referenzpunkt fiir die Optimierung der Geometrie.
In einem ersten Schritt wurden in Kapitel 5.3 die Eintrittsgeschwindigkeiten in den Membran-
stapel und die Kanalhdhen der Feed- und Permeatkanale simultan hinsichtlich der CO,-Ver-
meidungskosten optimiert. Zunachst wurden die maximal zuldssigen Eintrittsgeschwindigkei-
ten fur beide Trennstufen ermittelt, bei denen das geforderte Trennergebnis erreicht werden
kann und am Modulende gerade noch eine positive Triebkraft fir CO, herrscht. Die maxima-
le Eintrittsgeschwindigkeit liegt in der ersten Trennstufe fur die Modulgeometrie des Refe-
renzfalls bei 1,5 m-s™ und in der zweiten Trennstufe bei ca. 3 m's™. Diese Grenzen beriick-
sichtigend wurden die Kanalhéhen und Eintrittsgeschwindigkeiten in beiden Trennstufen los-
geldst vom Abtrennprozess bezlglich der spezifischen Membranflache optimiert. Die spezifi-
sche Membranflache — also die Membranflache bezogen auf den permeierten CO,-Strom —
ist ein Indikator fir die durchschnittliche Triebkraft im Membranmodul. Die Héhe des Per-
meatkanals sollte groRer als die Hohe des Feedkanals sein, um die Druckverluste im Per-
meatkanal zu begrenzen. Optimal sind eine Kanalhdhe im Feed von 1 mm und eine Kanal-
héhe im Permeat von 2 mm. Firr eine Eintrittsgeschwindigkeit von 0,47 m-s™ in der ersten
Trennstufe wird die spezifische Membranflache auf 4950 m2-h-tco,” minimiert. Die vom Pro-
zess losgeldst ermittelte, optimale Eintrittsgeschwindigkeit in die Membranstapel der zweiten
Trennstufe liegt bei 0,85 m-s™. Diese Eintrittsgeschwindigkeiten dienen als Startwerte fiir die
Optimierung, wenn die Membranmodule im CO,-Abtrennprozess integriert sind. Die Integra-
tion in den CO,-Abtrennprozess ist notwendig, da sich bei Anderungen in der einen Trenn-
stufe die Eigenschaften des Feedstroms der anderen Trennstufe verandern. Hier ergeben
sich gegenlaufige Tendenzen bei der simultanen Variation der Eintrittsgeschwindigkeiten in
beiden Trennstufen fir die insgesamt bendtigte Membranflache und dem elektrischen Netto-
verbrauch. Daher wurden die CO,-Vermeidungskosten als Bewertungskriterium angewandt.
Die kostenoptimierte Eintrittsgeschwindigkeit ist 0,5 m-s™ in der ersten Trennstufe. In der
zweiten Trennstufe ist die optimierte Eintrittsgeschwindigkeit mit 1,1 m-s™ hoher, da durch
die hohe Permeation aufgrund der hohen CO,-Partialdruckdifferenz am Modulanfang von ca.
1,5 bar der triebkraftmindernde Effekt der Konzentrationspolarisation verstarkt wird. Hohere
Geschwindigkeiten sorgen flr einen besseren Stoffaustausch in der Konzentrationsgrenz-
schicht und damit fiir eine niedrigere Konzentrationspolarisation. Durch die Optimierung der
Eintrittsgeschwindigkeiten und der Kanalhéhen in beiden Trennstufen werden die CO,-Ver-
meidungskosten um ca. 15,8 % auf 57,2 €-tco,” gegeniiber dem Referenzfall reduziert.

In Kapitel 5.4 wurde untersucht, unter welchen Bedingungen die Unterteilung des Mem-
branmoduls in Kompartimente die bendétigte Membranflache bei einem konstanten Abtrenn-
grad reduziert. Die Unterteilung in Kompartimente entspricht einer Reihenschaltung von
Membranmodulen. Dabei sind die in Reihe geschalteten Membranstapel fir eine kompakte
Bauweise jedoch in einem Membranmodul untergebracht. Der Nutzen dieser Unterteilung
hangt davon ab, ob diese den CO,-Partialdruck im Permeat verringert oder erhéht. Einerseits
ist der Druckverlust in den kirzeren Permeatkanalen niedriger, andererseits erhdht sich der
CO,-Stoffmengenanteil im Permeat, da der am Modulende permeierte Stickstoff nicht tGber
die gesamte Modullange als Spulgas fungieren kann. Wird die erste Trennstufe mit einer Ge-
schwindigkeit von 0,9 m-s" bis 1,2m-s"' am Stapeleintritt durchstromt, ist die bendtigte
Membranflache fir zwei Kompartimente geringer als ohne Unterteilung des Membranmo-
duls, wenn die Feedkanale 2 mm und die Permeatkanéle 1,5 mm hoch sind. Drei Komparti-
mente ergeben einen Vorteil hinsichtlich der Membranflache fir héhere Eintrittsgeschwindig-
keiten als 1,2 m-s™. Eine Unterteilung in zwei unterschiedlich lange Kompartimente bringt
eine Verbesserung gegentiber der Einteilung in zwei gleich lange Kompartimente. Dabei soll-
te das erste Kompartiment kirzer als das zweite Kompartiment sein.
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5.8 Ergebnisse der kostenbasierten Modulauslegung im KraftwerksmaRstab

Fir die in Kapitel 5.3 gefundenen optimalen Kanalhéhen — also einen 1 mm hohen Feedka-
nal und einen 2 mm hohen Permeatkanal — reduziert sich die Strémungsgeschwindigkeit in
den Permeatkanalen so weit, dass die Verringerung des Druckverlustes in den Permeatka-
nalen durch die Unterteilung in Kompartimente keine wesentliche Verbesserung bringt. Viel-
mehr erhéht sich der CO,-Stoffmengenanteil im Permeat, sodass bei diesen Kanalhdhen die
Unterteilung in Kompartiment nicht sinnvoll ist. In der zweiten Trennstufe liegt fiir die opti-
mierten Kanalhéhen die spezifische Membranflache fir alle Varianten der Unterteilung unge-
fahr bei 164 m2-h-tco,", wenn jeweils die optimale Eintrittsgeschwindigkeit gewahlt wird. Die
optimalen Eintrittsgeschwindigkeiten liegen zwischen 0,85 m-s™ und 0,9 m-s™. Fiir héhere
Geschwindigkeiten ergibt sich wie auch in der ersten Trennstufe ein Vorteil fur die Untertei-
lung in mehrere Kompartimente.

In Kapitel 5.5 wurde der Betrieb des Membranmoduls im Gegenstrom mit dem Betrieb im
Gleichstrom verglichen. Fir die erste Trennstufe des Referenzfalls wird mit einem 5 m lan-
gen Membranmodul bei einer Eintrittsgeschwindigkeit von 1 m-s™ ein Abtrenngrad von 80 %
erreicht, wenn das Modul im Gegenstrom betrieben wird. Bei Gleichstrombetrieb des glei-
chen Moduls werden hingegen nur 62 % des CO, abgetrennt. Fiir ein Modul mit einer Lange
von 0,4 m und eine gesteigerte Triebkraft ergibt sich dagegen ein um 0,1 %-Punkte besserer
Abtrenngrad im Gleichstrombetrieb. Der am Modulanfang permeierende Wasserdampf dient
im Gleichstrombetrieb Uber die gesamte Modullange als Spiilgas, wahrend er im Gegen-
strombetrieb direkt das Modul verlasst. Der Spulgaseffekt kann jedoch unter den Standard-
Bedingungen der ersten Trennstufe auch dann nicht genutzt werden, wenn — aufbauend auf
den Untersuchungen aus Kapitel 5.4 — das Membranmodul in zwei Kompartimente unterteilt
wird und nur der erste, im Gleichstrom betrieben wird. Daher ist fir die erste Trennstufe der
Betrieb im Gegenstrom zu bevorzugen. In der zweiten Trennstufe ergibt sich fur den aus
Kapitel 5.3 beschriebenen optimierten Fall ein minimaler, nicht signifikanter Vorteil, wenn die
ersten 0,25 m im Gleichstrom und die restlichen 0,48 m im Gegenstrom betrieben werden.

In Kapitel 5.6 wurden die Modulhéhe und —breite dimensioniert. Zunachst wurde gezeigt,
dass die Modulhéhe nur bei Héhen unter 0,5 m einen Einfluss auf die CO,-Vermeidungs-
kosten hat. Dieser Einfluss ist darauf zuriickzufiihren, dass der Volumenstrom je Modul und
die Membranflache unterschiedlich schnell anwachsen. Bei Modulhéhen Uber 0,5 m ist die-
ser Effekt vernachlassigbar. Fir die hinsichtlich der Kanalhéhe und Eintrittsgeschwindigkei-
ten optimierten Trennstufen ist ebenfalls keine Abhangigkeit der CO,-Vermeidungskosten
von der Modulhéhe nachweisbar. Die Packungsdichte ist fir den hinsichtlich Kanalhéhe und
Eintrittsgeschwindigkeit optimierten Fall mit ca. 506 m*m™ bei einer Modulhéhe von 1,2 m
am héchsten. Fir Modulhéhen zwischen 0,5 m und 2 m weicht die Packungsdichte jedoch
maximal um 7 m?m von diesem Optimum ab. Fiir héhere Module steigt der Volumenstrom
je Modul. Damit vergréfRern sich die Durchmesser der Anschlussrohre. Werden mehrere
Permeatrohre parallel angeordnet oder die zulassige Stromungsgeschwindigkeit in den Per-
meatrohren vergréRert, ist der Durchmesser des einzelnen Rohres kleiner, sodass ein héhe-
rer Anteil des Moduls im reinen Gegenstrom betrieben werden kann. Unter Annahme einer
zulassigen Strémungsgeschwindigkeit in den Anschlussrohren von 10 m-s™ wurde eine Mo-
dulhéhe von 0,5 m fiir beide Trennstufen ausgewahlt. Zur Begrenzung des konstruktiven
Aufwandes werden zwei Permeatrohre mit einem Durchmesser von je 80 mm in der ersten
Trennstufe und zwei Permeatrohre mit einem Durchmesser von 70 mm in der zweiten
Trennstufe ausgewahlt. Bei einem sich ergebenden Durchmesser des Zulaufrohres von
60 mm in der ersten Trennstufe und 100 mm in der zweiten Trennstufe liegen die Offnungs-
winkel der Querschnittserweiterung bei 47° beziehungsweise 44°.
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5 Kostenbasierte Modulauslegung im KraftwerksmafRstab

In Kapitel 5.7 wurde die Sensitivitat der optimierten GeometriegréRen beziiglich Anderungen
in den Permeationsraten bestimmt. Zum einen wurde die Triebkraft erhéht zum anderen wur-
den die Membraneigenschaften zugunsten der Permeation von CO, geandert. Mit steigender
Permeationsrate erhéht sich die optimale Eintrittsgeschwindigkeit. Der zunehmende Einfluss
der Konzentrationspolarisation wird mit einer Verbesserung des Stofftransports in der Kon-
zentrationsgrenzschicht durch erhéhte Geschwindigkeiten ausgeglichen. Mit steigender Ein-
trittsgeschwindigkeit steigt auch der Volumenstrom in den Feed- und Permeatkanalen. Je
hoéher die Permeationsraten und die Druckverhaltnisse sind, desto hoher sind die Permeat-
kanale zu gestalten. Allerdings kann durch eine VergréfRerung des Permeatkanals von 2 mm
auf 3 mm die spezifische Membranflaiche maximal um 0,6 % reduziert werden. Gleichzeitig
sinkt die Packungsdichte um 25 %, sodass die Kanalhéhe im Permeat auf 2 mm gehalten
wird. Da mit steigendem Druckverhéltnis der Einfluss des Druckverlustes auf die Triebkraft
sinkt, bringt die Unterteilung in Kompartimente im Fall hdherer Druckverhaltnisse fur keine
Eintrittsgeschwindigkeit einen wesentlichen Vorteil. Mit steigender Abtrennung je Modul er-
héht sich der Durchmesser der Permeatrohre. Da die Modullange nicht wachst, sinkt der
Anteil des Membranmoduls, der im reinen Gegenstrom betrieben werden kann.

Des Weiteren wurde die Auswirkung der Variation der Membraneigenschaften auf den Ab-
trennprozess untersucht. Wird durch die anhaltende Materialforschung die CO,-Permeanz
von 3 m*(i.N.)-m?-h™-bar” auf 6 m*i.N.)-m?-h"-bar" erhéht und werden die Permeanzen der
Ubrigen Komponenten konstant gehalten, sinkt zum einen die benétigte Membranflache.
Zum anderen sorgt eine erhohte Selektivitat dafiir, dass der CO,-Stoffmengenanteil im Per-
meat steigt. Dadurch kann der Abtrenngrad der zweiten Trennstufe von 65,2 % auf 87,3 %
erhoht werden ohne die geforderte CO,-Reinheit von 95,5 mol-% im CO,-Produktstrom zu
unterschreiten. Dies entlastet die erste Trennstufe, sodass der Abtrenngrad dort von 78,2 %
auf 72,8 % gesenkt werden kann und reduziert die Leistung des Kompressors zwischen der
ersten und zweiten Trennstufe. Der Nettoverbrauch nimmt damit von 72,7 MW auf 61,3 MW
ab. Werden auch die Permeanzen der Ubrigen Komponenten erhéht, sodass sich die glei-
chen Selektivitaten wie bei Polyactive® ergeben, miissen zur Einhaltung der CO,-Reinheit
des CO,-Produktstroms die Abtrenngrade in beiden Trennstufen beibehalten werden. Damit
andert sich auch der Nettoverbrauch gegeniiber dem mit Polyactive® ausgestatteten CO,-Ab-
trennprozess nicht. Allerdings ergibt sich eine weitere Abnahme der Membranflache um
0,36 Mio. m?, da der am Modulende permeierende Stickstoff den Permeatstrom verdinnt
und somit als Spuilgas fungiert. Bezliglich der CO,-Vermeidungskosten ist jedoch eine gleich-
zeitige Erhdhung der CO,-Permeanz und der Selektivitat gegeniiber den anderen Kompo-
nenten vorteilhaft, da die Reduzierung des Nettoverbrauchs starker ins Gewicht fallt als die
Minderung der Membranflache. Durch eine alleinige Steigerung der CO,-Permeanz auf
6 m®(i.N.)-m?2-h™"-bar” sinken die CO,-Vermeidungskosten auf 41,8 €-tco,".

Weiterhin wurde eine Verschaltung aktiver Membranmodule in beiden Trennstufen bestimmt,
welche die spezifischen variablen Betriebskosten — bestehend aus Brennstoff- und Zertifikat-
kosten — fir verschiedene Teillast-Betriebspunkte minimiert. Dabei wurden nur solche Kom-
binationen aus aktiven Membranmodulen betrachtet, die die CO,-Reinheit des Produkt-
stroms von 95,5 mol-% auch bei Teillast einhalten. Gleichzeitig sollte maximal so viel CO,
bei Teillast emittiert werden wie bei Volllast. Die spezifischen Betriebskosten sinken mit stei-
gender Last, da dann sowohl der Nettowirkungsgrad des Kraftwerks mit CCUS ansteigt, als
auch ein groRerer Anteil des entstehenden CO, aus dem Rauchgas abgetrennt wird. Der
Anteil aktiver Module an der Anzahl gebauter Module sinkt dabei schneller als die Last.
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6 Diskussion der Ergebnisse

Im Folgenden werden die wesentlichen Erkenntnisse bezlglich der Konzeption und Ausle-
gung eines neuartigen Membranmoduls fir Flachmembranen dargestellt. Dabei werden
MaRnahmen zur Optimierung der Strdmungsfiihrung innerhalb des Membranmoduls abgelei-
tet. Weiterhin werden Tendenzen bei der Auslegung des Membranmoduls fir die CO,-Ab-
trennung aus Kraftwerksrauchgasen aufgezeigt und diskutiert. Die aggregierten Erkenntnisse
minden in einer begriindeten Auswahl einer Modulgeometrie und einer Modulverschaltung
fur den in der vorliegenden Arbeit zugrunde gelegten CO,-Abtrennprozess. Die Ergebnisse
zur Konzeption und Auslegung dieses neuartigen Membranmoduls fiir Flachmembranen
werden hinsichtlich ihrer generellen Giiltigkeit eingeordnet und diskutiert.

6.1 MaRBnahmen zur optimierten Stromungsfiihrung im Gegen-
strommodul

Fir die fluiddynamischen Untersuchungen des neuartigen Membranmoduls wurde ein Mem-
branmodul konzipiert und es wurden CFD-Simulationen in ANSYS® FLUENT® durchgefiihrt.
Der Schwerpunkt der Analysen lag in der Identifizierung von Strdmungsinhomogenitaten
innerhalb des Membranmoduls sowie in der Quantifizierung von deren Auswirkungen auf die
Abtrennperformance. Das Membranmodul fiir die Strémungssimulationen in ANSYS®
FLUENT® ist so aufgebaut, dass es als Prototyp-Modul gebaut und in eine Pilotanlage des
Helmholtz-Zentrum Geesthacht integriert werden kann.

Dieses Prototyp-Modul besitzt eine Membranflache von 5,66 m?, die sich auf 35 (ibereinan-
der gestapelte Membrantaschen mit je 0,211 m aktiver Breite und 0,392 m aktiver Lange
verteilt. Mit dieser Geometrie werden die Strdmungssimulationen durchgefiihrt. Um die Ab-
trennperformance bewerten zu kénnen, wurde eine benutzerdefinierte Funktion implemen-
tiert, durch die gemaR der Permeationsgleichung fiir die Gaspermeation eine Masse an der
Membranoberflache der Feedseite abgezogen und auf der Permeatseite der Membran hin-
zugefligt wird.

Bei den CFD-Simulationen soll trotz der vergleichsweise kleinen Membranflache des Proto-
typ-Moduls ein hoher Abtrenngrad erzielt werden, um eine Verarmung der Feedstrémung an
CO; entlang des Feedkanals zu erzielen. Nur bei starker Abreicherung in einzelnen Kanalen
wirkt sich die inhomogene Durchstrémung der Feedkanale auf die Abtrennperformance aus.
Daher wurde fir die Simulationen standardmaRig ein Retentatdruck von 4 bar und ein Per-
meatdruck von 0,1 bar angenommen. Die mittlere Stromungsgeschwindigkeit am Eintritt des
Zulaufrohres wurde so eingestellt, dass bei homogener Verteilung des gesamten Feed-
stroms auf die Feedkanéle die Eintrittsgeschwindigkeit in die Feedkanale 0,4 m-s™ betragt.
Mit dieser Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit kann bei homogener Verteilung des gesamten Feed-
stroms ein CO,-Abtrenngrad von 81,3 % erzielt werden. Statt eine konstante Geschwindig-
keit am Anfang des Zulaufrohrs vorzugeben, wird Uber eine benutzerdefinierte Funktion ein
Geschwindigkeitsprofil einer voll ausgebildeten turbulenten Rohrstromung vorgegeben, um
die Einlaufstrecke von ca. 1 m auf 0,1 m zu reduzieren. Damit ist gewahrleistet, dass die
Strémung voll ausgebildet ist, wenn sie das Zulaufrohr verlasst.
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6 Diskussion der Ergebnisse

Porose Korper als Ersatzmodell fiir die Spacer-gefiillten Kanéle

Der Druckverlust in den Spacer-gefiillten Kanalen wird Uber ein Ersatzmodell bestimmt. Statt
die Spacer geometrisch abzubilden, wird der Feedspacer durch einen pordsen Korper er-
setzt, der die gleiche Druckverlustcharakteristik und Porositat hat wie der Feedspacer. Die-
ses Modell wurde mithilfe eines Vergleiches mit Literaturangaben verifiziert. Der Druck fallt
im Membranmodul bei niedrigen Volumenstromen hauptsachlich in den Spacer-gefiiliten
Kanalen des Membranstapels ab. Fiir die Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit von 0,4 m-s™ liegt der
Druckverlust bei 4,5 mbar im gesamten Modul. Durch den Aufprall der Strémung auf den
Membranstapel liegt am Eintritt in den Membranstapel ein Staudruck vor, sodass der Ge-
samtdruck um 0,1 mbar erhdht wird. Der Druckverlust im Membranstapel betragt 4,5 mbar
und in der Querschnittsverjiingung 0,1 mbar. Da dieser Druckverlust im Vergleich zum Abso-
lutdruck von 4 bar gering ist, hat er einen vernachlassigbaren Einfluss auf die Abtrennper-
formance. Die Modellierung der Spacer als porése Korper ist jedoch nicht nur wichtig, um
den Druckverlust innerhalb des Membranmoduls zu quantifizieren. Die Funktion als Stro-
mungshindernis bewirkt, dass der Feedstrom nicht ungehindert in die Feedkanale stromt,
und sorgt damit fiir eine bessere Abbildung der Realitat.

Anstromung des Membranstapels

Die Gestaltung des Zulaufbereichs des Membranmoduls beeinflusst das Strdmungsverhalten
im Zulauf und damit die Verteilung der Strémung auf die Feedkanale. Je inhomogener die
Aufteilung des Feedstroms auf die Feedkanale ist, desto kleiner ist der Abtrenngrad des Mo-
duls. In den weniger durchstromten Feedkanalen wird zwar ein Grof3teil des dort eintreten-
den CO, abgetrennt, aber der Anteil des dort permeierenden CO, am gesamten in das Modul
eintretende CO, ist gering. Dagegen wird in den stérker durchstromten Feedkanalen nur ein
geringer Teil des dort einstromenden CO, abgetrennt, sodass der Abtrenngrad des Moduls
insgesamt sinkt. Daher ist eine homogene Verteilung des Feedstroms auf die Feedkanale
wichtig.

Die 200 mm lange Querschnittserweiterung verbindet das Zulaufrohr mit dem Membransta-
pel. Sie hat einen Offnungswinkel in Richtung der Modulbreite von ca. 50° und in der Rich-
tung Modulhéhe von 15°. Bei diesen Abmessungen I0st die Strémung am Eintritt hauptsach-
lich in Richtung Modulbreite geometrisch induziert ab. Unter der Annahme eines freien Ka-
nals hinter der Querschnittserweiterung ohne Gegendruck durch den Membranstapel stromt
das Fluid entlang einer Wand. Liegt der Membranstapel hinter der Querschnittserweiterung
ohne Spacer in den Feedkanalen, trifft ein Freistrahl auf diesen Stapel. Da der Gegendruck
dieses Membranstapels nicht grof3 genug ist, stromt ein Grofteil des Freistrahls ungehindert
in die Feedkanale. Da sich der Freistrahl auch in Richtung Modulhdhe nicht Gber die gesam-
te Hohe ausbreitet, ist die Aufteilung des Feedstroms auf die Feedkanale inhomogen. Der
Anteil des Massenstroms eines Feedkanals am Gesamtmassenstrom schwankt ohne Spacer
zwischen 2,4 % an den Randern und 3 % in den mittleren Feedkanalen, wo der Freistrahl auf
den Membranstapel trifft.

Der Feedspacer halt die Membrantaschen jedoch auf Abstand und ist zur Ausbildung eines
Feedkanals in der Realitat unverzichtbar. Wird er tber den porésen Kérper in der Simulation
berlcksichtigt, trifft der Freistrahl auf dieses Strdmungshindernis und wird durch den Gegen-
druck partiell umgelenkt. Der Anteil des Massenstroms eines Feedkanals am Gesamtmas-
senstrom liegt im Fall mit Spacer-gefiilltem Kanal auf der Feedseite bei 2,77 % in den mittle-
ren Feedkanalen und bei 2,9 % in den auflersten Feedkanélen. Dies zeigt, dass der Gegen-
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6.1 MalRnahmen zur optimierten Strémungsflihrung im Gegenstrommodul

druck durch die Spacer-gefiillten Kanale und die damit einhergehende Umlenkung der Stro-
mung dazu flhrt, dass der Massenstrom homogener auf die Kanale verteilt wird. Der erhéhte
Anteil in den auBeren Feedkanalen ist darauf zurlickzufiihren, dass die umgelenkte Stro-
mung dort erneut auf ein Hindernis — die obere und untere Gehausewand — trifft und somit
verstarkt in den aueren Feedkanal gelenkt wird. Zwar wird ein Teil der Freistrahlstromung
seitlich abgelenkt und so auf die Modulbreite verteilt, aber die Geschwindigkeitsverteilung
innerhalb eines Feedkanals ist am Anfang des Membranstapels noch nicht homogen. Die
Geschwindigkeitsverteilung innerhalb der Feedkandle wird erst hinter den Pemeatrohren
gleichmaRig.

Es wurde untersucht, ob Leitbleche schon am Anfang des Membranstapels eine homogene
Anstromung Uber der gesamten Breite eines Feedkanals herbeifiihren kénnen und ob dies
eine Verbesserung der Abtrennperformance bewirkt. Verschiedene Geometrien der Leit-
bleche ergeben ein jeweils unterschiedliches Bild in der Verteilung der Strdmungsgeschwin-
digkeit. Die Leitbleche werden am Anfang der Querschnittserweiterung in den Strémungska-
nal integriert. Die homogenste Verteilung wird mit drei Leitblechen erreicht, von denen die
auleren beiden gekrimmt sind. Durch die Leitbleche wird der divergente Kanal in mehrere
divergente Kanile unterteilt, sodass jeder Teilkanal einen reduzierten Offnungswinkel be-
sitzt. Werden nur zwei Leitbleche eingesetzt, 10st die Stromung zwischen den Leitblechen
wieder ab und es ergibt sich eine dhnliche Strémungsverteilung wie im Fall ohne Leitbleche.
Der Einsatz von Leitblechen gewahrleistet also, dass in jedem Fall jeder Feedkanal von An-
fang an homogen angestrémt wird. Der Abtrenngrad erhoht sich durch den Einsatz von Leit-
blechen im Prototyp-Modul allerdings unabhangig von der Konfiguration der Leitbleche nur
um ca. 0,4 %-Punkte. Alternativ kann der Offnungswinkel der Querschnittserweiterung durch
Verlangerung dieses Modulbereichs soweit verkleinert werden, dass die Strdmung nicht ab-
I6st und dadurch eine homogene Verteilung erzielt wird. Dadurch sinkt jedoch die Packungs-
dichte des Membranmoduls.

Im Prototyp-Modul liegt der Offnungswinkel in Richtung der Modulhéhe bei 15°, sodass sich
die Strédmung innerhalb der Querschnittserweiterung in diese Richtung ausbreitet. Zusatzlich
wird die Aufteilung des Feedstroms auf die Feedkanale durch den Gegendruck der Spacer-
gefillten Feedkanadle homogener. Liegt hingegen eine andere Geometrie des Membranmo-
duls mit gréReren Offnungswinkeln in Richtung der Modulhdhe vor, 16st die Stromung auch in
diese Richtung ab und es entstehen Strémungsinhomogenitdten entlang der gestapelten
Membrantaschen. Kann diese ungleichmaRige Verteilung nicht durch den Gegendruck der
Spacer-gefilllten Kanale vor Eintritt in die Feedkanale gemindert werden, resultiert ein inho-
mogene Verteilung auf die Feedkanéle, die nachtraglich nicht mehr ausgeglichen werden
kann. In diesem Fall muss die Strdmung in Richtung der Modulhéhe schon innerhalb der
Querschnittserweiterung gleichméaRig verteilt werden. Somit kann fiir Offnungswinkel in Rich-
tung der Modulhéhe von mehr als 15° der Einsatz von Leitblechen ein wichtiges Instrument
sein, um eine homogene Verteilung des Feedstroms auf die Feedkanale zu gewahrleisten.

Bypass-Stromungen am Rand der Membrantaschen

Ein Teil des Feedstroms, der seitlich abgelenkt wird, stromt am Rand des Membranmoduls
durch einen Freiraum, der durch die Membranverjingung aufgrund der thermischen Ver-
schweilRung entsteht. Diese Bypass-Stromung uberstrédmt nicht die aktive Membranflache
und kann daher nicht an der Abtrennung teilnehmen. Auch durch die Leitbleche wird ein Teil
des Feedstroms in Richtung Bypass gelenkt. Im realen Membranmodul kénnen weitere By-
pass-Strémungen beispielsweise durch Freirdume im Membranstapel oder zu kurze Mem-
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brantaschen entstehen. Diese werden in der vorliegenden Arbeit nicht berticksichtigt. Da die
Querschnittsflache zwar klein aber die Strémungsgeschwindigkeit wegen des teilweise feh-
lenden Widerstandes des Spacers hoch ist, strtmen bei dem Prototyp-Modul in Stan-
dardausfiihrung 27 % des Feedstroms durch den Bypass. Dadurch sinken der CO,-Massen-
anteil im Feed und damit die Triebkraft schneller, sodass die Abtrennperformance ver-
schlechtert wird. Unter diesen Bedingungen liegt der Abtrenngrad bei 66 %. Wird eine ideal
homogene Durchstromung aller Feedkanale ohne Bypass-Stromung angenommen, ergibt
sich bei sonst gleichen Bedingungen ein Abtrenngrad von 81,3 %. Dies ergibt eine Modulef-
fizienz des Prototyp-Moduls in Standardausfiihrung von 81,2 %. Bei gleichem Feedstrom
kdnnen somit unter der Annahme einer realen Strdomung in den Feedkanalen 81,2 % des
CO,-Stroms abgetrennt werden, der unter der Annahme einer idealen Anstrémung der
Feedkanale durch die Membran permeiert. Dies bestéatigt die Simulation des Membranmo-
duls in Aspen Plus®, bei der ebenfalls 27 % des Feedstroms vor Eintritt in das Membranmo-
dul abgezweigt werden und hinterher mit dem Retentat des Moduls vermischt werden.

Wird der Bypass abgedichtet oder durch andere Gestaltung der Membrantasche die Bypass-
Stromung vermindert, steigt die Moduleffizienz auf mehr ca. 97 %. Die verringerte Abtrenn-
performance ist somit hauptsachlich auf die Bypass-Strémungen zurlickzufihren. In Aspen
Plus® werden die Bypass-Strémungen standardméRig nicht beriicksichtigt. Weiterhin wird
von einer homogenen Verteilung des Feedstroms auf die Feedkanéle ausgegangen. Wird
die Abdichtung des Bypass-Stroms durchgefiihrt, entspricht die Abtrennperformance des real
angestromten Membranmoduls der in Aspen Plus® simulierten Performance eines ideal an-
gestrémten Membranmoduls nahezu. Daher eignet sich das in Aspen Custom Modeler® pro-
grammierte Modell des Membranmoduls, um die Abtrennperformance des abgedichteten
Moduls mithilfe von Simulationen in Aspen Plus® vorherzusagen.

Beitrag der CFD-Simulationen zur Modulauslegung

Trotz des verwendeten Ersatzmodells und einer Vernetzung des gesamten Fluidraums mit
Hexaeder-Zellen mithilfe von ANSYS® ICEM CFD™ benétigt eine Simulation auf 8 Prozesso-
ren ca. 4,5 Tage. Dies gilt fiir die Simulation mit den Abmessungen des Prototyp-Moduls.
Geometrievariationen und Anderungen der Prozessparameter sind somit nicht in dem Um-
fang in akzeptabler Zeit méglich, der fir die Auslegung des Membranmoduls notwendig ist.
Weiterhin ist bei der Abbildung und Simulation eines Membranmoduls im Kraftwerksmafstab
die Rechenzeit viel héher, da die Modulgréf3e im Vergleich zum Prototyp-Mafistab um den
Faktor 10 bis 1000 zunimmt. Daher wird die Modulauslegung in Aspen Plus® durchgefiihrt.

Die CFD-Simulationen kénnen dazu genutzt werden, um die reale Anstromung der Mem-
brantaschen zu visualisieren und so inhomogene Verteilungen des Feedstroms aufzuzeigen.
Des Weiteren kdnnen Bypass-Stromungen identifiziert und quantifiziert werden. Die wichtig-
ste konstruktive Maflnahme zur Erh6hung des Abtrenngrades, die sich daraus ableitet, ist
die Abdichtung beziehungsweise Verminderung des Freiraums am Rand der Membran-
taschen, durch die die Bypass-Strémung stattfindet. Hiermit kann der CO,-Abtrenngrad von
66 % auf 78,8 % erhoht werden. Die Moduleffizienz steigt fur diesen Fall um ca.
16 %-Punkte. Leitbleche homogenisieren zwar die Anstromung des Membranstapels, ver-
bessern jedoch die Moduleffizienz nicht wesentlich. Eine Validierung der Strémungssimula-
tionen steht noch aus, da bis zur Fertigstellung der vorliegenden Arbeit in ersten Versuchen
noch keine belastbaren experimentellen Ergebnisse erzielt werden konnten.
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6.2 Erkenntnisse aus der kostenbasierten Modulauslegung

In diesem Kapitel werden die Ergebnisse der kostenbasierten Modulauslegung im Kraft-
werksmafistab diskutiert. Den Ausgangspunkt dieser Auslegung bildet ein unter Beriicksich-
tigung der Randbedingungen des CO,-Abtrennprozesses definierter Referenzfall. Die Frei-
heitsgrade bei der Wahl der Modulgeometrie werden durch systematische Variationen ein-
zelner Abmessungen hinsichtlich der CO,-Vermeidungskosten des CO,-Abtrennprozesses
optimiert. Die CO,-Vermeidungskosten sind bei gegenlaufigen Tendenzen von Prozessgro-
Ren bei der Optimierung ein allgemeines Bewertungskriterium.

CO,-Vermeidungskosten im Referenzfall

Der Referenzfall ist im Wesentlichen dadurch gekennzeichnet, dass die Eintrittsgeschwindig-
keit der Feedstrdmung in die Feedkanale in beiden Trennstufen 1 m-s” betragt und die
Membranmodule 2 m hoch und breit sind. Die Kanalhéhen im Feed und Permeat liegen bei
2 mm beziehungsweise 1,5 mm. Fir den Referenzfall wird eine Membranflache von insge-
samt 3,1 Mio. m? benétigt, um den Prozessabtrenngrad von 70 % und eine CO,-Reinheit im
Produktstrom von 95,5 mol-% zu erreichen. Der Wirkungsgradverlust, der durch die CO,-Ab-
trennung und Kompression auf 110 bar auftritt, betragt 6,6 %-Punkte bei einem elektrischen
Nettoverbrauch von 79,9 MW. Damit ergeben sich Stromgestehungskosten von 7,3 ct-kWh"'
gegeniiber 4,75 ct-kWh™ im Referenzfall ohne CO,-Abtrennung. Diese Kosten gelten fiir
teilweise konservative Abschatzungen der 6konomischen Parameter. Beispielsweise wird ein
kalkulatorischer Zinssatz von 10 % zugrunde gelegt, wahrend in anderen Studien — wie in
Abbildung 3-8 dargestellt — oft ein Zinssatz zwischen 5 % und 10 % angenommen wird. Die
Tornado-Analyse zeigt, dass bereits bei einer Reduzierung des Zinssatzes von 10 % auf 8 %
die SGK um ca. 6,6 % auf 6,8 ct-kWh™ sinken.

Die CO,-Vermeidungkosten liegen fiir den Referenzfall bei 68 €-to, . Diese dienen als Refe-
renzwert fur die Auslegung der Membranmodule. Die Membranflache und die Kompressor-
leistung beeinflussen die CO,-Vermeidungskosten von den Prozesskenngréen am meisten.
Beide sind abhangig von der Ausnutzung der Triebkraft im Membranmodul. Die Membranfla-
che reduziert sich, wenn triebkraftmindernde Effekte wie Druckverlust und Konzentrationspo-
larisation verringert werden. Die elektrische Leistung der Kompressoren ist bei vorgegebe-
nen Druckverhaltnissen in beiden Trennstufen lediglich abhangig von dem zu verdichtenden
Massenstrom. Das Rauchgasgebldse muss den Druckverlust auf der Feedseite der ersten
Trennstufe kompensieren, sodass am Austritt aus dem Membranmodul der Retentatdruck
dem Atmosphéarendruck entspricht.

Kanalhéhen und Eintrittsgeschwindigkeit

Eine wesentliche Erkenntnis der Modulauslegung ist die Existenz einer optimalen Eintrittsge-
schwindigkeit in die Feedkanale. Zu niedrige Strdmungsgeschwindigkeiten in den Kanalen
verschlechtern den Stoffibergang an der Membranoberflache und férdern die Neigung zur
Konzentrationspolarisation. Zu hohe Stromungsgeschwindigkeiten erhéhen den Druckver-
lust. Gleichzeitig ist das Verhaltnis von Feedkanalh6he und Permeatkanalhéhe so zu wah-
len, dass bei einer gegebenen Strdmungsgeschwindigkeit im Feedkanal die Triebkraftminde-
rung im Permeat durch Druckverlust und Konzentrationspolarisation minimiert wird. Eintritts-
geschwindigkeit und Kanalhéhe kdnnen also nur miteinander gekoppelt optimiert werden, um
auf beiden Seiten der Membran flir eine maximale Triebkraft zu sorgen.
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Die Hohe des Feedkanals muss dabei kleiner als die Hohe des Permeatkanals sein. Im
Permeatkanal ist zwar der Massenstrom geringer, aber aufgrund des niedrigeren Druckes ist
die Dichte ebenfalls klein, sodass die Stromungsgeschwindigkeit durch einen héheren Per-
meatkanal gedrosselt werden kann. Fir die Analysen wurden bei der Variation der Kanalhé-
hen Schrittweiten von 0,5 mm festgelegt. Durch die Fertigung eines mafigeschneiderten
Spacers kénnen die Kanalhéhen jedoch prinzipiell genauer eingestellt werden. Fir jede
Kombination aus Kanalhdhen existiert eine optimale Eintrittsgeschwindigkeit, die die spezifi-
sche Membranflache — also die Membranflache pro Tonne CO, im Permeat — minimiert. Mit
dem Verhaltnis der Kanalhéhen von 1:2 ergibt sich bei der optimalen Geschwindigkeit die
niedrigste spezifische Membranflache. Als optimale Kanalhéhen ergeben sich somit 1 mm im
Feed und 2 mm im Permeat firr beide Trennstufen.

Die beziiglich der CO,-Vermeidungskosten optimierten Eintrittsgeschwindigkeiten liegen fiir
diese Kanalhéhen in der ersten Trennstufe bei 0,5 m-s™ und in der zweiten Trennstufe bei
1,1 m-s™. Die hohere Eintrittsgeschwindigkeit in der zweiten Trennstufe ist damit zu erklaren,
dass dort aufgrund der hohen Permeationsraten der Einfluss der Konzentrationspolarisation
zunimmt und durch héhere Geschwindigkeiten der Stoffiibergang an der Membranoberflache
verbessert wird. Die Eintrittsgeschwindigkeiten beider Trennstufen kdnnen nur gekoppelt
miteinander optimiert werden, da sie die Zusammensetzung und Stoffmenge des Permeat-
stroms beeinflussen und das Permeat der einen Trennstufe den Feedstrom der anderen
Trennstufe beeinflusst. Weiterhin ergeben sich gegenlaufige Tendenzen der bendtigten
Membranflache und des elektrischen Nettoverbrauchs des CO,-Abtrennprozesses, sodass
ein abschlieBender Vergleich von Prozessalternativen nur auf Basis der CO,-Vermeidungs-
kosten geschehen kann.

Insgesamt kénnen die CO,-Vermeidungskosten mit optimierten Kanalhéhen und Eintrittsge-
schwindigkeiten von den oben erwihnten 68 €-tco, ' auf 57,2 €-tco," reduziert werden. Der
Wirkungsgradverlust verringert sich um 0,6 %-Punkte auf 6 %-Punkte bei einem elektrischen
Nettoverbrauch von 72,7 MW. Dies liegt daran, dass mit optimierten Kanalhdéhen und Ein-
trittsgeschwindigkeiten die erste Trennstufe entlastet werden kann und damit der Kompres-
sor zwischen der ersten und zweiten Trennstufe einen geringeren Massenstrom verdichten
muss. Die benétigte Membranflache ist mit 2,5 Mio. m? um 0,6 Mio. m? kleiner als im Refe-
renzfall. Diese Ergebnisse werden in Abbildung 6-1 mit den Ergebnissen der Simulation des
optimierten Falls ohne Beriicksichtigung der triebkraftmindernden Druckverluste und der
Konzentrationspolarisation verglichen. Fir diesen idealen Fall liegen die bendtigte Membran-
flache bei 2,38 Mio. m? und der Wirkungsgradverlust bei 5,88 %-Punkten. Die CO,-Ver-
meidungskosten betragen im idealen Fall bei sonst gleichen Prozessbedingungen 55 €-tco, .
Somit liegt der optimierte Fall im Gegensatz zum Referenzfall nur 4 % Uber dem idealen Fall.

Wird durch die Forschung im Bereich der Membranmaterialien die CO,-Permeanz von
3 m*i.N.)'m?-h™-bar" auf 6 m*i.N.)-m2-h™-bar’ erhdht und damit auch die Selektivitat ge-
genuber den ulbrigen Komponenten verdoppelt, kénnen der Nettoverbrauch, die Membran-
fliche und damit auch die CO,-Vermeidungskosten weiter gesenkt werden. Der Nettover-
brauch sinkt fiir diese CO,-Permeanz bei gleichbleibenden Permeanzen der anderen Kom-
ponenten auf 61,3 MW, da die CO,-Reinheit im Permeat beider Trennstufen durch die ver-
gréBerte Selektivitat erhoht wird. Dadurch ist der Permeatstrom der ersten Trennstufe, der
vor dem Eintritt in die zweite Trennstufe komprimiert werden muss, kleiner. Der hohere CO,-
Stoffmengenanteil im Permeat verringert jedoch die Triebkraft, da der CO,-Partialdruck im
Permeat steigt. Gleichzeitig erhoht sich die optimale Eintrittsgeschwindigkeit in der ersten
Trennstufe von 0,5 m-s™ auf 0,75 m-s™. In beiden Trennstufen werden aufgrund der geringe-
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ren Gesamtvolumenstrome und der héheren Volumenstrome je Modul weniger Membran-
module bendtigt, wenn sich die CO,-Permeanz verdoppelt. Die Langen der Membranmodule
bleiben mit 1 m in der ersten Trennstufe und 0,8 m in der zweiten Trennstufe im Vergleich
zum optimierten Fall mit Polyactive® anndhernd konstant. Dagegen reduziert sich die insge-
samt benétigte Membranflache auf 1,64 Mio. m? aufgrund der hdheren Permeationsrate und
des geringen Volumenstroms je Trennstufe. Mit verdoppelter CO,-Permeanz sinken die CO,-
Vermeidungskosten auf 41,8 €-tco,”. Der Vergleich mit dem idealen Fall bei doppelter CO,-
Permeanz zeigt, dass das Optimierungspotenzial ohne Anderungen im CO,-Abtrennprozess
fast vollstédndig ausgeschopft ist.
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Abbildung 6-1: Vergleich des Nettoverbrauchs, der CO,-Vermeidungskosten und der
Membranflache im Referenzfall, im optimierten Fall und im idealen Fall mit
CO,-Permeanz von Polyactive® und Vergleich zwischen optimiertem und
idealem Fall fir eine doppelte CO,-Permeanz wie bei Polyactive®

Nicht nur mit erhéhten CO,-Permeanzen steigt die optimale Eintrittsgeschwindigkeit. Gene-
rell gilt, dass der Einfluss des Druckverlustes auf die Triebkraft geringer ist, je héher die fla-
chenbezogenen Permeationsraten durch die Membran sind. Gleiches gilt auch fir héhere
Dricke, da der Anteil des Druckverlustes am Absolutdruck abnimmt. Dagegen nimmt der
Einfluss der Konzentrationspolarisation mit hdheren Permeationsraten zu, da die bevorzugt
zuriickgehaltene Komponente sich noch starker an der Membranoberflaiche konzentriert.
Damit verschiebt sich die optimale Eintrittsgeschwindigkeit hin zu héheren Geschwindigkei-
ten, da durch sie der Stofflibergang an der Membranoberflache verbessert wird. Auch bei
von diesem neuen Optimum abweichenden Eintrittsgeschwindigkeiten ist die Abtrennperfor-
mance nicht wesentlich verschlechtert, da erst bei hohen Geschwindigkeiten und langen
Modulen der Druckverlust die Triebkraft wesentlich mindert.
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Der Druckverlust fihrt auch dazu, dass eine maximal zulassige Eintrittsgeschwindigkeit exis-
tiert. Aufgrund des triebkraftmindernden Effektes kann bei zu hohen Eintrittsgeschwindigkei-
ten der jeweils geforderte Abtrenngrad nicht mehr erreicht werden, da am Modulende keine
positive Triebkraft mehr herrscht.

Kompartimente und Stromungsfiihrung

Die Unterteilung des Membranmoduls in Kompartimente entspricht einer Reihenschaltung
von Membranmodulen. Es werden mehrere Membranstapel in einem Modulgehduse hinter-
einander geschaltet, wodurch sich eine kompakte Bauweise ergibt, bei der der Retentatstrom
des einen Kompartiments ohne Zwischenkompression den Feedstrom des anderen Kompar-
timents bildet. Somit wird nur der Permeatkanal in mehrere, kiirzere Kanale unterteilt und
damit der Druckverlust auf der Permeatseite reduziert. Dadurch, dass das Permeat an meh-
reren Stellen abgezogen wird, kann der am Modulende verstarkt permeierende Stickstoff
nicht Gber die gesamte Modullange als Spulgas fungieren und den CO,-Stoffmengenanteil im
Permeat senken. Daher hangt der Nutzen der Unterteilung in Kompartimente davon ab, wel-
cher der beiden Effekte — Druckverlust oder Spiilgas — den CO,-Partialdruck im Permeat
starker beeinflusst. Steigt fir den Referenzfall die Eintrittsgeschwindigkeit (iber 0,9 m-s™,
sind zwei Kompartimente vorteilhaft bezuglich der spezifischen Membranflache. Fir die op-
timierten Kanalhdhen liegt bei keiner Eintrittsgeschwindigkeit ein Nutzen durch die Untertei-
lung vor. Der Druckverlust auf der Permeatseite wird bereits durch die Optimierung der Ka-
nalhéhen reduziert. Eine weitere Reduzierung des Druckverlustes durch die Unterteilung
verringert den CO,-Partialdruck nur unwesentlich. Es tiberwiegt die Erhdhung des CO,-Parti-
aldruckes aufgrund des verminderten Spllgaseffektes. Selbst bei minimalen Vorteilen durch
die Unterteilung in Kompartimente ist zu berticksichtigen, dass die Anzahl der Permeatrohre
und der zugehdorigen Dichtungen verdoppelt wird, wenn statt einem Permeatabzug zwei Ab-
zlige realisiert werden miissten. Dieser konstruktive Aufwand ist im Einzelfall dem Nutzen
durch die Unterteilung gegeniiberzustellen.

Die allgemeine Annahme, dass der Gegenstrombetrieb vorteilhaft gegentiber dem Gleich-
strombetrieb ist, wurde fur den vorliegenden Fall uberpriift. Gibt es eine Gaskomponente im
Feedstrom, die schneller permeiert als diejenige Komponente, die eigentlich im Permeat-
strom angereichert werden soll, kann diese im Gleichstrombetrieb als Splilgas fungieren. Im
vorliegenden Fall kann diese Funktion der Wasserdampf tbernehmen. Im Gegenstrombe-
trieb verlasst der vorrangig am Modulanfang permeierende Wasserdampf das Membranmo-
dul direkt wieder, da der Permeataustritt am Modulanfang liegt. Somit kann bei dieser Stro-
mungsfihrung der Spllgaseffekt nicht genutzt werden. Allerdings wirkt dieser Effekt nur bei
hohen Permeationsraten des Wasserdampfes, die durch einen erhéhten Anteil an Wasser-
dampf im Feed, einen erhdhtes Druckverhaltnis oder eine héhere H,O-Permeanz erreicht
werden, positiv auf die Abtrennperformance. Je langer die Membranmodule werden, desto
weniger spielt die Verdinnungswirkung eine Rolle und der Gleichstrombetrieb ist nachteilig.
Eine Analyse unter Annahme einer hohen H,O-Permeationsrate ergibt, dass bei einem ca.
0,4 m langen Modul der Abtrenngrad im Gleichstrombetrieb um 0,1 %-Punkt hoher liegt als
im Gegenstrom. Diese hohen Permeationsraten kénnen im zugrunde gelegten CO,-Abtrenn-
prozess flir Wasserdampf jedoch nicht realisiert werden. Auflerdem wird in der ersten Trenn-
stufe der dort bendtigte Abtrenngrad von 80 % bei einer viel héheren Modullange von 5 m
erreicht, wenn das Modul im Gegenstrom betrieben wird. Fir die gleiche Modullange liegt
der Abtrenngrad im Gleichstrombetrieb bei 62 %. Trotz des Spllgaseffektes durch den per-
meierten Wasserdampf bei Betrieb im Gleichstrom ist unter den in der vorliegenden Arbeit
angenommenen Bedingungen der Gegenstrombetrieb in der ersten Trennstufe vorteilhaft.
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Eine Aufteilung des Membranmoduls in zwei Kompartimente, von denen das erste, kiirzere
Kompartiment im Gleichstrom und das zweite Kompartiment im Gegenstrom betrieben wird,
erzielt in der zweiten Trennstufe einen geringen Nutzen aus dem Spulgaseffekt durch den
Wasserdampf. Die Position der Permeatrohre bestimmt die Strémungsrichtung des Per-
meats. Da die Permeatrohre nicht direkt am Anfang des Membranstapels gesetzt werden,
wird der Teil des Membranmoduls vor den Permeatrohren stets im Gleichstrom betrieben.
Daher ist die Aufteilung in ein Gleichstrom- und ein Gegenstrom-Kompartiment durch die
Position des Permeatrohres gegeben, ohne das Modul durch zwei in Reihe geschaltete
Membranstapel aufteilen zu missen. In den hinsichtlich der Kanalhéhen und der Eintrittsge-
schwindigkeit optimierten Membranmodulen der zweiten Trennstufe sollten die Permeatrohre
so positioniert werden, dass 0,25 m des Membranmoduls im Gleichstrom und ca. 0,48 m im
Gegenstrom betrieben werden.

Modulh6éhe und Modulbreite

Die Packungsdichte und die CO.-Vermeidungskosten sind in einem weiten Bereich nahezu
unabhangig von der Modulhéhe und —breite. Fiir Modulhéhen unter 0,5 m ergeben sich leich-
te Abweichungen in den CO,-Vermeidungskosten nach oben von 0,4 €-tco," durch Rand-
effekte aufgrund eines geringeren Verhaltnisses von Membranfliche je Meter Modulldnge
und Feedstrom je Modul. Ansonsten hat die Wahl der Modulhdhe vorrangig Einfluss auf die
Modulgréfe und auf den Volumenstrom je Modul. Die Modulhéhe wird in der vorliegenden
Arbeit der Modulbreite gleichgesetzt, um einen geometrisch symmetrischen Zulaufbereich zu
erhalten. Die Umsetzung dieser Annahme ist jedoch nicht zwingend erforderlich. Sowohl die
Modulhéhe als auch die Modulbreite geben den durchstrémten Querschnitt der Feedkanale
vor. Fur eine bestimmte Eintrittsgeschwindigkeit ergibt sich damit der Volumenstrom je Mo-
dul, welcher auch die Dimensionierung der Anschlussrohre beeinflusst. In der vorliegenden
Arbeit wurde eine maximal zuldssige Strémungsgeschwindigkeit in den Anschlussrohren von
10 m-s™ angenommen. Um den Abstand der Permeatrohre vom Modulende méglichst groR
zu halten und damit zu einem hohen Anteil einen Betrieb im reinen Gegenstrom zu gewahr-
leisten, sind zwei parallele Permeatrohre mit einem Durchmesser von je 80 mm in der ersten
Trennstufe und 70 mm in der zweiten Trennstufe zu installieren. Die Auswahl von drei Per-
meatrohren erhoht diesen Anteil des reinen Gegenstrombetriebs aufgrund geringerer
Durchmesser der einzelnen Rohre, allerdings steigt der konstruktive Aufwand. Industrielle
Gasleitungen werden auch mit héheren Strémungsgeschwindigkeiten als 10 m-s™ durch-
stromt, sodass die Durchmesser weiter reduziert werden konnten. Die in der vorliegenden
Arbeit getroffene Annahme lieferte somit eine konservative Abschatzung. Um zu gewahrleis-
ten, dass mindestens 75 % des Membranmoduls im reinen Gegenstrom betrieben werden
und um eine Modularitdt des COx-Abtrennprozesses sicherzustellen, wird eine Modulhéhe
und —breite von 0,5 m in beiden Trennstufen gewahlt.

Durch die gewahlte Modulhéhe und -breite von 0,5 m ergibt sich eine minimale Anzahl der
Membranmodule je Trennstufe, um den gesamten Volumenstrom zu verarbeiten. In der ers-
ten Trennstufe wird der Feedstrom bei der Eintrittsgeschwindigkeit von 0,5 m-s™ auf 14.504
Membranmodule aufgeteilt und in der zweiten Trennstufe miissen 396 Membranmodule pa-
rallel geschaltet werden. Allerdings sollte in der Planung eines membranbasierten Abtrenn-
prozesses eine gewisse Redundanz berilicksichtigt werden, damit einige Module fir War-
tungs- und Instandhaltungsarbeiten auler Betrieb genommen werden kénnen. In jedem
Membranmodul ist in der ersten Trennstufe eine aktive Membranfliche von 170 m? und in
der zweiten Trennstufe von 123 m? verbaut.
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Als charakteristische GroRRe zur Beschreibung der Querschnittserweiterung zwischen Zulauf-
rohr und Membranstapel gilt der Offnungswinkel. Dieser betrégt fiir das Prototyp-Modul, wel-
ches den CFD-Simulationen zugrunde gelegt wird, ca. 50°. Bei diesem Offnungswinkel 16st
die Strdmung zwar ab, aber durch den Einsatz von Leitblechen kann dennoch eine homoge-
ne Verteilung innerhalb der Querschnittserweiterung erreicht werden. Damit diese homogene
Verteilung auch in den Membranmodulen im Kraftwerksmalstab gewahrleistet ist, wird die
Lénge der Querschnittserweiterung auf 500 mm festgelegt, sodass der Offnungswinkel in
beiden Trennstufen fiir eine Modulhdéhe von 0,5 m 50° nicht tiberschreitet.

Der Zielkonflikt zwischen CO,-Abtrenngrad und CO,-Reinheit im Produktstrom macht sich
auch bei Teillastbetrieb des Kraftwerks bemerkbar. Reduziert sich der Rauchgasstrom bei
gleichbleibender Anzahl an installierten Membranmodulen, strémt der Feedstrom langsamer
in die Membranmodule. Dadurch erhéht sich der Stufenschnitt des Moduls —also das Ver-
haltnis von Permeat- zu Feedstrom —, aber gleichzeitig reduziert sich die CO,-Reinheit im
Permeat, da sich bei starkerer Abreicherung des CO, im Feed auch die Permeationsrate der
Ubrigen Komponenten am Modulende erhéht. Um dennoch die geforderte CO.-Reinheit von
95,5 mol-% einzuhalten, missen Membranmodule in beiden Trennstufen aufRer Betrieb ge-
nommen werden. Somit ergeben sich fir jeden Teillast-Betriebspunkt mehrere mdgliche
Kombinationen von aktiven Membranmodulen in beiden Trennstufen von denen diejenige
ausgewabhlt wird, welche die niedrigsten spezifischen variablen Betriebskosten hat.

Wesentliche Erkenntnisse

Aus der Auslegung der Membranmodule lassen sich folgende wesentlichen Erkenntnisse
ableiten:

o Es existiert eine optimale Eintrittsgeschwindigkeit in den Membranstapel, bei der die
triebkraftmindernden Effekte — Druckverlust und Konzentrationspolarisation — mini-
miert werden.

e Die Kanalhdhen auf der Feed- und Permeatseite beeinflussen die Stromungsge-
schwindigkeiten auf der Permeatseite und sind zusammen mit der Eintrittsgeschwin-
digkeit des Feedstroms in den Membranstapel zu optimieren.

e Die Einteilung des Membranmoduls in Kompartimente ergibt fiir hohe Strémungsge-
schwindigkeiten in den Permeatkanalen einen Vorteil. Fur den strdmungsoptimierten
Fall iberwiegen jedoch die Nachteile durch den reduzierten Spiilgasstrom.

e In Ausnahmefallen fuhrt fur niedrige CO,-Abtrenngrade des Membranmoduls der Be-
trieb im Gleichstrom zu einer Verringerung der benétigten Membranflache.

e Mit steigender ModulgréRe sollten die Permeatstrome Uber mehrere parallel ange-
ordnete Permeatrohre abgeleitet werden.

o Eine vergrofierte Triebkraft erhoht die optimale Eintrittsgeschwindigkeit.

e Im Teillastbetrieb des Kraftwerks muss ein Teil der parallelgeschalteten Membran-
module aulRer Betrieb genommen werden, um die geforderte CO,-Reinheit des Pro-
duktstroms zu erfillen.
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6.3 Begrindete Auswahl einer Modulgeometrie im Kraftwerks-
mafstab

Die in Kapitel 6.1 und Kapitel 6.2 dargelegten Erkenntnisse zur Auswahl der Modulgeometrie
geben die Begriindung fiir die in Tabelle 6-1 dargestellte Auswahl der optimierten Modulge-
ometrie in beiden Trennstufen. Die ausgewahlte Modulgeometrie ist fir den in der vorliegen-
den Arbeit angenommenen zweistufigen Abtrennprozess und fir die Trenneigenschaften
einer Membran mit Polyactive® als trennaktiver Schicht optimiert. Weiterhin werden ein Pro-
zessabtrenngrad von 70 % und eine CO,-Reinheit von 95,5 mol-% angenommen. Abwei-
chungen von diesen Randbedingungen ergeben andere optimale Abmessungen.

Tabelle 6-1: Optimierte Modulgeometrie in beiden Trennstufen
Trennstufe 1. Trennstufe | 2. Trennstufe
Modullange m 1,03 0,76
Modulhoéhe m 0,5 0,5
Modulbreite m 0,5 0,5
Kanalhéhe Feed mm 1 1
Kanalhdhe Permeat mm 2 2
Membrantaschen je Modul - 167 167
Durchmesser des Zulaufrohres m 0,06 0,10
Lange der Querschnittserweiterung m 0,5 0,5
Offnungswinkel der Querschnittserweiterung ° 47 44
Anzahl der Permeatrohre - 2 2
Durchmesser der Permeatrohre m 0,08 0,07
Abstand der Permeatrohre zum Stapeleintritt m 0,09 0,25
Anzahl der Kompartimente - 1 1
Parallel geschaltete Membranmodule - 14.503 395
Membranflache Mio. m? 2,450 0,049
Eintrittsgeschwindigkeit m-s” 0,5 1,1
CO,-Abtrenngrad % 78,2 65,2

Mit diesen Geometrien der Membranmodule in beiden Trennstufen ergibt die Simulation des
CO,-Abtrennprozsses die in Tabelle 6-2 aufgezeigte Verbesserung gegeniiber dem Refe-
renzfall.
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Tabelle 6-2: Randbedingungen des Kraftwerksprozesses und des CO,-Abtrennpro-
zesses und Simulationsergebnisse des Abtrennprozesses mit optimierten
Membranmodulen

Randbedingungen Kraftwerk

Rauchgasvolumenstrom m3(i.N.)-h”’ 1,58-10°
CO,-Stoffmengenanteil Rauchgas mol-% 13,5
N,-Stoffmengenanteil Rauchgas mol-% 70,1
H,O-Stoffmengenanteil Rauchgas mol-% 11,9 (geséttigt bei 50 °C)
O,-Stoffmengenanteil Rauchgas mol-% 3,7
Ar-Stoffmengenanteil Rauchgas mol-% 0,8

Randbedingungen CO,-Abtrennprozess

CO,-Abtrenngrad % 70
CO,-Reinheit des Produktstroms mol-% 95,5

Feed-/ Permeatdruck 1. Trennstufe bar 1,05/0,15

Feed-/ Permeatdruck 2. Trennstufe bar 4/1
Simulation CO,-Abtrennprozess Referenz | Optimiert Zf\lu::?"’/ii-
CO,-Vermeidungsgrad % 65,0 65,5 0,77
Membranflache Mio. m? 3.1 2,5 -19,4
Elektrischer Nettoverbrauch MW 79,92 72,70 -9
Wirkungsgradverlust %-Punkte 6,6 6,0 -9,1
Nettowirkungsgrad mit CCUS % 39,3 39,9 1,5
Stromgestehungskosten ct-kWh™ 7,31 6,80 -7
CO,-Vermeidungskosten €-tco,” 68,0 57,2 -15,8
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7 Zusammenfassung

Anthropogene Treibhausgasemissionen zahlen zu den Hauptursachen des weltweiten Kii-
mawandels. In der Ubergangszeit hin zu einem Kohlenstoffdioxid-neutralen Energiesystem
gilt die CO,-Abtrennung aus grof’en Punktquellen als eine mégliche Briickentechnologie, um
diese Emissionen zu begrenzen. Wesentlicher Vorteil des Post-Combustion Capture, bei
dem die CO,-Abtrennung als End-of-Pipe-Technologie dem Prozess angehangt werden
kann, ist die Nachrustbarkeit bestehender Punktquellen wie beispielsweise Kohlekraftwerke.
Die chemische Absorption mittels Monoethanolamin gilt dabei als Standardabtrennverfahren.
Bei dieser Abtrenntechnik kénnen jedoch schadliche Umweltwirkungen auftreten, wenn die
Bildung von Aerosoltrdpfchen zur Emission von Aminen und deren Degradationsprodukten
fuhrt. Die membranbasierte CO,-Abtrennung hat diesen Nachteil nicht. Neben der Forschung
an neuen Membranmaterialien mit verbesserter Trennleistung und der Untersuchung des
Abtrennprozesses, muss auch ein geeignetes Membranmodul, in dem die Membranen tech-
nisch handhabbar angeordnet und gleichzeitig optimal genutzt werden, gefunden werden.

In der vorliegenden Arbeit wurde basierend auf einem Entwurf des Helmholtz-Zentrums
Geesthacht ein Membranmodul konzipiert und fur die CO,-Abtrennung aus Kraftwerksrauch-
gasen ausgelegt. Das im 3-End betriebene Modul, bei dem das Permeat im Gegenstrom
zum Feedstrom abgezogen wird, beinhaltet Flachmembranen aus Polyactive®. Ziel der Aus-
legung war es, die eingebaute Membranflache mdglichst vollstéandig und effektiv einzusetzen
sowie eine hinsichtlich der CO,-Vermeidungskosten optimierte Integration in den Kraftwerks-
prozess mit dem am IEK-3 entwickelten zweistufigen CO,-Abtrennprozess zu erreichen.

Dies wurde durch einen zweistufigen Auslegungsprozess realisiert. Zuerst wurden fluid-
dynamische Untersuchungen mittels CFD-Simulationen durchgefiihrt, um die Auswirkun-
gen von Strdmungsinhomogenitaten zu quantifizieren und geeignete GegenmafRnahmen
zu identifizieren sowie zu integrieren. Das so optimierte Modul wurde anschlieRend, ab-
gebildet durch ein quasi-eindimensionales Ersatzmodell, in den CO,-Abtrennprozess inte-
griert. Die auslegungstechnischen Freiheitsgrade wurden dabei stets im Rahmen des Ge-
samtprozesses angepasst, um komponentenubergreifende Interdependenzen, wie beispiels-
weise die Abhangigkeiten der Trennstufen untereinander, zu erfassen.

Die fluiddynamischen Analysen wurden mittels ANSYS® FLUENT® an einem Prototyp-Modul
mit einer Membranflache von ca. 5,7 m? durchgefiihrt. Zur Darstellung des Moduls in den
CFD-Simulationen wurde eine benutzerdefinierte Funktion hinzugefiigt, welche die Permea-
tion durch die Membran abbildet. Die zwischen den Membrantaschen positionierten Ab-
standshalter, genannt Spacer, werden durch strémungstechnisch gleichwertige porése Kérper
ersetzt.

Mithilfe der CFD-Simulationen wurde gezeigt, dass Bypass-Strémungen am Rand der Mem-
brantaschen zu einer erheblichen Verschlechterung der Abtrennperformance fiihren. So redu-
ziert sich unter der Annahme eines Feeddruckes von 4 bar und eines Permeatdruckes von
0,1 bar sowie einer Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit in die Feedkanile von 0,4 m-s™ der CO,-Ab-
trenngrad auf ca. 66,0 % im Vergleich zu 81,3 %, welcher bei idealer Anstrémung erreicht wiir-
de. Diese deutlich reduzierte Moduleffizienz ist auf den hohen Anteil der Bypass-Stromung
zurlickzufihren. Ca. 27 % des Feedstroms stromt durch Freiraume, welche sich am Rand der
Membrantaschen bilden, wo diese verschweildt sind. Dies flhrt neben Verarmungseffekten im
hinteren Teil der Gberstrdmten Membran dazu, dass ein erheblicher Anteil des Feedstroms den
Abtrennprozess umgeht. Durch eine Abdichtung dieser Freirdume kann die Moduleffizienz von
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vorher 81,2 % auf dann 97,0 % erhdht werden, wodurch das Optimierungspotenzial hinsicht-
lich der Abtrennperformance nahezu vollstéandig ausgeschdpft wird.

Die Untersuchung zur Optimierung des Einstromverhaltens hat ergeben, dass der Einsatz von
Leitblechen zwar zu einer gleichmaRigeren Verteilung des Feedstroms im Membranstapel
flhrt, jedoch die Abtrennperformance dadurch nur unwesentlich gesteigert wird. Der Mem-
branstapel ist im Prototyp-Modul in Standardausfiihrung Uber eine 200 mm lange Quer-
schnittserweiterung, deren Offnungswinkel 50° betrigt, mit dem Zulaufrohr verbunden. Auf-
grund der Geometrie dieser Querschnittserweiterung 16st die Strémung am Anfang dieser
Erweiterung ab, sodass ein Freistrahl auf den Membranstapel trifft. Hier wird die Strémung
aufgrund des hohen Gegendrucks durch die Spacer-gefiiliten Feedkanale gréRtenteils umge-
lenkt, so dass sich der Uberwiegende Teil der Strdmung Uber die Breite der Feedkanale ver-
teilt. Durch den Einsatz von Leitblechen kann die Entstehung des Freistrahls vermieden und
eine gleichmaRigere Anstromung erreicht werden. Da sich jedoch im Membranstapel selbst
beim Vorhandensein eines Freistrahls eine homogene Stromungsverteilung entlang der Breite
bildet, fUhrt dies nicht zu einer wesentlichen Verbesserung der Abtrennperformance.

Aufbauend auf den Voruntersuchungen wurde die Modulauslegung integriert im CO,-Ab-
trennprozess durchgefiihrt. Zur Simulation des Prozesses wurde Aspen Plus® verwendet.
Fir das Membranmodul wurde ein quasi-eindimensionales Ersatzmodell in Aspen Custom
Modeler® entwickelt, welches neben der Gaspermeation auch strdmungsmechanische Effek-
te durch Druckverlust und Konzentrationspolarisation berechnet.

Fir die Modulauslegung im Kraftwerksmafstab wurde der am IEK-3 entwickelte, zweistufige,
membranbasierte CO,-Abtrennprozess zugrunde gelegt. Dieser wird dem Referenzkraftwerk
Nordrhein-Westfalen als End-of-Pipe-Technologie angehangt. Als wichtigste Randbedingun-
gen bei der Modulauslegung im Kraftwerksmafstab sind der Prozessabtrenngrad von 70 %
und die CO,-Reinheit im Produktstrom von 95,5 mol-% einzuhalten. Die Freiheitsgrade bei
der Wahl der Modulgeometrie beider Trennstufen sind die Eintrittsgeschwindigkeit in die
Feedkanéle, die Kanalhéhen im Feed sowie Permeat, die Breite und Lange der Membran
sowie die H6he des Moduls. Diese wurden systematisch variiert und so festgelegt, dass die
CO,-Vermeidungskosten des membranbasierten CO,-Abtrennprozesses minimiert werden.
Des Weiteren wurde die Untergliederung des Permeatkanals in voneinander getrennte Kom-
partimente untersucht. Als Ausgangs- und Vergleichspunkt der Optimierung wurde ein Refe-
renzfall definiert, dessen CO,-Vermeidungskosten bei ca. 68,0 €-tco;1 liegen. Fir diesen Fall
ergibt sich eine bendtigte Membranfliche von 3,10 Mio. m? sowie ein resultierender Wir-
kungsgradverlust von 6,6 %-Punkte.

Durch die Optimierung der Eintrittsgeschwindigkeit in die Feedkanale und der Kanalhéhen
sowie Membranlangen kann die bendtigte spezifische Membranflache pro abgetrennte Tonne
CO, um 19,4 % gesenkt werden. Wahrend die Eintrittsgeschwindigkeit direkten Einfluss auf
die triebkraftmindernden Effekte — Druckverlust und Konzentrationspolarisation — im Feedka-
nal hat, wird durch die Wahl der Kanalhéhen im Feed und Permeat fiir einen gegebenen Ab-
trenngrad die Strémungsgeschwindigkeit im Permeat vorgegeben. Daher sind diese Grofien
stets gekoppelt zu betrachten. Der Druckverlust gewinnt mit steigender Stromungsgeschwin-
digkeit an Bedeutung, wahrend fiir die Konzentrationspolarisation der umgekehrte Zusam-
menhang gilt. Unter Berlcksichtigung des Zielkonflikts zwischen benétigter Membranflache
und elektrischem Nettoverbrauch des Abtrennprozesses und des Zusammenspiels beider
Trennstufen ergeben sich optimale Eintrittsgeschwindigkeiten in beiden Trennstufen. Diese
liegen bei 0,5m-s™ in der 1,03 m langen, atmospharisch betriebenen ersten Trennstufe und
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bei 1,1 m-s™ in der 0,76 m langen, bei 4 bar betriebenen zweiten Trennstufe. Die zugehdrigen
Kanalhohen betragen 1 mm im Feed und 2 mm im Permeat. Durch diese Optimierung konnte
die bendtigte Membranflache auf 2,50 Mio. m? gesenkt werden. Diese liegt nur 5 % oberhalb
des theoretischen Optimums von 2,38 Mio. m2. In Kombination mit einem um 0,6 %-Punkte
reduzierten Wirkungsgradverlust konnten so die CO,-Vermeidungskosten im Vergleich zum
Referenzfall um 15,8 % auf 57,2 €-t(;02'1 verringert werden. Diese kdnnen durch den Einsatz
einer Membran mit doppelter CO,-Permeanz von 6 m3(i.N.)-m2-h™-bar”" um weitere 27 % auf
41,8 €-tco, ' gesenkt werden.

Die Unterteilung der Permeatseite in Kompartimente, die einer Reihenschaltung innerhalb
eines Moduls entspricht, erweist sich bei optimierten Strémungsbedingungen als nachteilig.
Zwar koénnen dadurch die triebkraftmindernden Druckverluste reduziert werden, jedoch
Uberwiegt der Effekt, dass das zwischenzeitlich abgezogene Permeat nicht mehr als Spiilgas
fur den Rest der Membran fungieren kann. Lediglich in der zweiten Trennstufe kann unter
optimierten Bedingungen eine kleine Reduktion der Membranfliche um 100 m? auf
47.500 m? erreicht werden. Dazu wird das erste Kompartiment 0,25 m lang ausgefiihrt und
im Gleichstrom betrieben, wahrend das zweite Kompartiment mit einer Lange von ca. 0,48 m
im Gegenstrom betrieben wird. Durch den Gleichstrombetrieb im ersten Kompartiment wird
der am Modulanfang schnell permeierende Wasserdampf als Spulgas genutzt.

Wéhrend die CO,-Vermeidungskosten und die Packungsdichte weitgehend unabhangig von
der Modulgrofe sind, steigt mit hdheren und breiteren Modulen der Volumenstrom je Modul
an und damit sinkt die Anzahl der parallel geschalteten Module. Fiir grofere Module missen
die Permeatrohre entsprechend dimensioniert werden, um den Permeatstrom abzutranspor-
tieren. Damit diese zum Erhalt der optimierten Strémungsflihrung positioniert werden kén-
nen, wurden die Modulhéhe und -breite fur beide Trennstufen auf 0,5 m festgelegt.

Zusammenfassend ergeben sich folgende wesentlichen Ergebnisse der vorliegenden Arbeit:

e Strémungen, die nicht Gber die trennaktive Membranflache strémen, reduzieren signi-
fikant die Abtrennperformance des Membranmoduls. Diese Bypass-Strémungen sind
durch Abdichtungen oder Verringerung von Freirdumen, die nicht mit Spacern ausge-
fullt sind, zu begrenzen. Durch die Abdichtung des Bypasses am Rand der Membran-
taschen konnte die Moduleffizienz von 81,2 % auf ca. 97,0 % gesteigert werden. Die
Homogenisierung der Anstrémung des Membranstapels durch Leitbleche bewirkt im
Prototyp-Modul keinen wesentlichen Vorteil hinsichtlich des CO,-Abtrenngrades.

e Die CO.-Vermeidungskosten des membranbasierten CO,-Abtrennprozesses kénnen
durch die Wahl eines optimierten Verhaltnisses der Kanalhdhen im Feed und Per-
meat und durch die Wahl einer optimalen Eintrittsgeschwindigkeit von 68,0 €-tco,” auf
57,2 €teo," reduziert werden. Die Feed- und Permeatkanile sollten 1 mm bezie-
hungsweise 2 mm hoch sein. Die optimierten Eintrittsgeschwindigkeiten liegen flr
diese Kanalhthen bei 0,5 m-s™ in der ersten Trennstufe und bei 1,1 m-s™ in der zwei-
ten Trennstufe. Die weiteren Geometriegrofien des Membranmoduls beeinflussen
dann die CO,-Vermeidungskosten nicht oder nur geringfiigig.

e Eine andere Strémungsfiihrung im Permeat, beispielsweise durch die Unterteilung in
Kompartimente, kann genutzt werden, um modulinterne Druckverluste zu reduzieren.
Fir den stromungsoptimierten Fall ist dieser Vorteil aber so gering, dass die Nachtei-
le durch den reduzierten Spulgasstrom und den konstruktiven Aufwand tberwiegen.

e Wird nur die CO,-Permeanz der Membran verdoppelt sinken im optimierten Fall die
CO,-Vermeidungskosten weiter um 26,9 % auf dann 41,82 €-tco, .
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8 Anhang

8.1 Abtrennrouten

Je nach Abtrennroute ergeben sich andere prozesstechnische Einbindungen des CO,-Ab-
trennprozesses in den Kraftwerksprozess. Die vereinfachten ProzessflieRbilder der drei
Hauptabtrennrouten sind in Abbildung 8-1 dargestellt.

Post-Combustion

Brennstoff N2
Brennstoff | Rauchgas CO,- —
N Verbrennung Abtrennung | ~—»
Luft ’ €0
y
Dampfkreis-
lauf

Pre-Combustion
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Vergasung COHM: | coshift COzH, COz - CO
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N2 Luft ) Dampfkreis-
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Oxyfuel-Prozess
O i CO
———» Luftzerlegung ’ “| Verbrennung CO-- i
Luft — CO,,H,O | Abtrennung ——»
Brennstoff H.0
"
A
Dampfkreis-
lauf

Abbildung 8-1:  Schematische ProzessflieRbilder der drei Hauptabtrennrouten in Anlehnung
an [127, S. 67-73]

Im sogenannten Post-Combustion Capture erfolgt die Abtrennung des CO, als End-of-Pipe-
Lésung nach der konventionellen Rauchgasreinigung. Der Brennstoff wird unter Zugabe von
Luft verbrannt, sodass das Rauchgas gréfRtenteils aus Stickstoff und CO, besteht. Die zweite
Alternative — das sogenannte Pre-Combustion Capture setzt eine Vergasung des Brennstoffs
und eine anschlieRende Umsetzung des entstandenen Synthesegases zu einem Gemisch
aus hauptsachlich CO, und H, voraus. Somit kann das Kohlenstoffdioxid schon vor der
Verbrennung abgetrennt werden und der Wasserstoff wird als Brennstoff einer Gasturbine
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zugefiihrt. Beim sogenannten Oxyfuel-Prozess wird der Brennkammer beinahe reiner Sauer-
stoff zugefiihrt. Dabei ergibt sich ein Rauchgas, welches nahezu ausschliellich Wasser-
dampf und CO, enthalt, sodass die anschlieBende Anreicherung des CO, im Wesentlichen
aus der Kondensation des Wasserdampfs besteht. Jede dieser Routen hat seine Vor- und
Nachteile, die im Folgenden kurz erlautert werden.

Post-Combustion Capture

Die CO,-Abtrennung wird beim Post-Combustion Capture als End-of-Pipe-Technik dem be-
stehenden Kraftwerksprozess angefligt, sodass kein Kraftwerksneubau nétigt ist. Es ist da-
her die Trennroute der Wahl fiir die Nachriistung eines bereits bestehenden Kraftwerks-
parks. Je nach Abtrenntechnik sind allerdings kleinere Eingriffe in das bestehende Kraftwerk
notwendig, um zum Beispiel eine bessere Warmeintegration zu erzielen. Das Rauchgas be-
sitzt bei Kohlekraftwerken einen CO,-Stoffmengenanteil von ca. 12 bis 14 % und bei Gas-
kraftwerken von 3 bis 4 % [20]. Das Rauchgas hat einen Druck von 1 bar, sodass das CO,
mit einem Partialdruck von 30 bis 140 mbar stark verdinnt ist. AuRerdem sind die zu behan-
delnden Rauchgasvolumenstréme mit ungefahr 1,6-10° m3(i.N.) h™" fiir ein Kraftwerk mit einer
Nettoleistung von 555 MW [30] sehr hoch, sodass die Anlagen zur CO,-Abtrennung entspre-
chend grof dimensioniert sein missen. Die chemische Absorption mittels Aminen gilt als die
am weitesten entwickelte Technologie zur CO,-Abtrennung aus Kraftwerksrauchgas. Stan-
dardmaRig wird Monoethanolamin als Absorptionsmittel eingesetzt. Die Wirkungsgradverlus-
te bei der aminbasierten Absorption liegen zwischen 7 und 13 %-Punkten. [10]. In Kanada
betreibt SaskPower seit Oktober 2014 eine aminbasierte CO,-Wasche im Kraftwerksmaf3-
stab, bei der jahrlich ca. 1 Mio. tco, abgetrennt werden [128]. Eine alternative Abtrenntechnik
im Post-Combustion Capture ist in der vorliegenden Arbeit untersuchte membran-basierte
Gastrennung mittels Polymermembranen. Die Membrantechnik im Post-Combustion Capture
verspricht Wirkungsgradverluste unter 6 %-Punkte. [15], die unter den Wirkungsgradverlus-
ten der aminbasierten Absorption liegen.

Pre-Combustion Capture

Pre-Combustion Capture bietet sich bei der Verstromung von Kohle im Gas- und Dampf-
turbinen-Kombikraftwerk mit integrierter Kohlevergasung (Integrated Gasification Combined
Cycle, IGCC) an. Das Synthesegas aus der Kohlevergasung wird im CO-Shift bei einem
Druck von Uber 20 bar zu einem Gasgemisch umgewandelt, welches mit CO, angereichert
ist. Dadurch liegt fiir die anschlieRende CO,-Abtrennung je nach CO-Shift ein CO,-Partial-
druck von ungefahr 12 bis 20 bar vor [10], was fir die Abtrenntechniken des Pre-Combustion
Capture energetisch vorteilhaft ist. Zudem verringert sich die Kompressionsenergie fir den
CO,-Transport, da die Trennung bereits bei erhdhtem Druck ablauft. Durch die Vergasung
mit angereichertem Sauerstoff sind die Gasvolumenstrome im CO-Shift und der CO,-Abtren-
nung geringer als beim Post-Combustion Capture. Die konventionelle CO,-Abtrennung er-
folgt mittels energieintensivem Wassergas-Shift-Reaktor und anschliefender physikalischer
Absorption mit einem Wirkungsgradverlust von 7 bis 8 %-Punkten [129]. Als Absorptionsmit-
tel werden haufig Methanol im sogenannten Rectisol-Verfahren oder eine Mischung der Di-
methylether des Polyethylenglycol in der sogenannten Selexol-Wasche eingesetzt [130].
Durch Integration eines Wassergas-Shift-Membranreaktors, Prozessoptimierung und Einsatz
einer Wasserdampf-permeablen Membran zur Regulierung des Dampfhaushalts kann der
Wirkungsgradverlust auf bis zu 3,6 %-Punkte reduziert werden [74]. Die Komponenten die-
ses Konzepts sind jedoch noch nicht ausreichend erforscht und kénnen in naherer Zukunft
nicht eingesetzt werden. Aktuelle Forschungsschwerpunkte sind [129] zu entnehmen. Eine
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Nachristung bestehender Kraftwerke mit integrierter Kohlevergasung ist prinzipiell méglich,
jedoch aufwendig, da die Wassergas-Shift-Reaktion integriert werden muss und die Gastur-
bine eine héhere Hy-Konzentration aushalten muss [10]. Ein Grof3teil des heutigen kohle-
befeuerten Kraftwerksparks nutzt jedoch die Kohleverbrennung ohne integrierte Vergasung.
Im Jahr 2010 waren nur sieben kommerzielle IGCC-Kraftwerke in Betrieb [131]. Als Haupt-
nachteil werden die hohen Investitions- und Betriebskosten des Kraftwerks angefiihrt [132].

Oxyfuel-Prozess

Beim Oxyfuel-Prozess wird der Stickstoff vor der Verbrennung abgetrennt und der Brennstoff
in einer Atmosphare aus Sauerstoff, rezirkuliertem CO, und Wasserdampf verbrannt. Eine
Verbrennung mit nahezu reinem Sauerstoff flihrt zu Verbrennungstemperaturen von bis zu
3500 °C, sodass zur Kihlung des Kessels ein Rauchgasteilstrom zurlickgefiihrt wird [133].
Somit sind auch fiir diese Abtrennroute Anderungen im Kraftwerksprozess notwendig und
eine Nachriistung bedeutet massive Eingriffe in das Kraftwerk. Durch die Prozessfuhrung ist
zum einen der Rauchgasvolumenstrom des Oxyfuel-Prozesses gering, zum anderen besteht
das Rauchgas zu 75 bis 80 % aus CO, und der Rest ist groftenteils Wasserdampf[133]. Da-
durch reduziert sich der Energieaufwand der nachgelagerte CO,-Abtrennung, da der Was-
serdampf Uber Kondensation abgetrennt werden kann. Allerdings ist die Luftzerlegung zur
Bereitstellung des angereicherten Sauerstoffs energieintensiv und wird heutzutage stan-
dardmaRig uUber eine kryogene Luftzerlegung mit einem Wirkungsgradverlust von 5,5 bis
7.5 %-Punkten bewerkstelligt [60]. Insgesamt liegen die Wirkungsgradverluste bei ca. 7 bis
12 %-Punkten [10]. Weitere Nachteile dieser Methode sind neben dem hohen Energieauf-
wand von 160 bis 220 kWh-to," die niedrigen An- und Abfahrtsraten von 3 % der Nennleis-
tung pro Minute gegentiber 4 bis 5 % der Nennleistung pro Minute im tbrigen Kraftwerkspro-
zess [134, S. 18]. Alternativ ist die membranbasierte Luftzerlegung mit Keramikmembranen,
die Sauerstoff-lonen leiten und zu nahezu 100 % selektiv sind, Forschungsgegenstand [135].
Mit ihnen kénnen die Wirkungsgradverluste auf 3,4 bis 9,9 %-Punkte reduziert werden [136].

Fazit

Das Pre-Combustion Capture bietet die Mdglichkeit, durch Prozessoptimierung den Wir-
kungsgradverlust im Gegensatz zu den anderen Abtrennrouten niedrig zu halten. Allerdings
sind die Investitionskosten dieser Route hoch und die einzelnen Komponenten des Kraft-
werks mit integrierter Vergasung und CO,-Abtrennung missen noch erforscht werden. Beim
Oxyfuel-Prozess ist die CO,-Abtrennung aus dem Rauchgas einfach, da das Rauchgas fast
nur aus CO, und Wasserdampf besteht. Doch auch hier sind groRere Eingriffe in den kon-
ventionellen Kraftwerksprozess notwendig. Somit bietet nur das Post-Combustion Capture
die Mdoglichkeit, die CO,-Abtrenntechnik als End-of-Pipe-Losung an ein bestehendes Kraft-
werk anzufligen. Dadurch reduziert sich zum einen der Forschungsbedarf auf die eigentliche
CO,-Abtrennung und die lbrigen Kraftwerkskomponenten miissen nicht neu entwickelt wer-
den. Zum anderen kénnen mit dieser Technik bereits bestehende Kraftwerke nachtraglich
ausgeristet werden. Weltweit sind derzeit Kohlekraftwerke mit einer installierten Leistung
von ca. 1627 GW — davon mehr als ein Fiinftel jiinger als fiinf Jahre alt'? — in Betrieb [137].
Allein in China und Indien sind Neuinstallationen mit einer Leistung von mehr als 1000 GW
geplant [138]. Dies unterstreicht die Bedeutung der Nachristbarkeit an konventionellen
Kraftwerken.

2 Aktuell im Betrieb befindliche Kohlekraftwerke haben eine Nutzungsdauer von bis zu 50 Jahren
[123].
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8.2 Post-Combustion Capture Prozesse

In diesem Abschnitt werden zwei Hauptabtrenntechniken im Post-Combustion Capture be-
schrieben und miteinander verglichen. Der Referenzprozess ist die chemische Absorption,
die haufig mit aminbasierten Absorptionsmitteln durchgefiihrt wird. Sie ist die am weitesten
entwickelte Abtrenntechnik im Post-Combustion Capture [10, S. 12] und wird daher als Refe-
renz nachfolgend beschrieben. Der in der vorliegenden Arbeit zugrunde gelegte membran-
basierte Abtrennprozess, der am IEK-3 entwickelt wurde, wird in Kapitel 2.5.3 vorgestellt.
Das Betriebsverhalten dieser beiden Abtrenntechniken wird im Folgenden verglichen.

Chemische Absorption als Referenzprozess im Post-Combustion Capture

Die chemische Absorption mittels 30 %-iger Monoethanolamin gilt als Standardprozess im
Post-Combustion Capture von Kohlekraftwerken. Die aminbasierte Trenntechnik wird bereits
bei der Erdgasaufbereitung zur Abtrennung von CO, und H,S aus Erdgas im sogenannten
Girbotol-Verfahren groftechnisch angewandt [139, S. 527]. Zur Abtrennung von CO, aus
Kraftwerksrauchgas ist der Prozess weitgehend im Pilotanlagenmalfstab erforscht. Aktuell
wichtigster Forschungsschwerpunkt ist die Reduktion des Energieaufwands durch die Wahl
eines geeigneten, die Regenerationsenergie minimierenden Absorptionsmittels und durch
Variation der Prozessfihrung [140]. Durch den Einsatz neuer Waschmittel und effizienterer
Packungen in der Absorber- und Desorberkolonne kann der spezifische Energiebedarf der
Regeneration auf 2,8 GJ-tco, reduziert werden [141]. Weiterhin werden die Prozessfihrung
zur Verringerung der unerwinschten Emission von Aminen und deren Degradationsprodukte
und der Einsatz kostenglinstiger und zugleich korrosionsbestandiger Materialien wie zum
Beispiel glasfaserverstarkte Kunststoffe zur Senkung der Investitionssumme untersucht [10;
142, S. 311]. Ublicherweise werden 90 % des CO, abgetrennt wobei eine CO,-Reinheit des
CO2-Produktstroms von tiber 99 mol-% erreicht werden kann [142; 143].

Der prinzipielle Aufbau des aminbasierten CO,-Abtrennprozesses ist in den meisten For-
schungsprojekten dhnlich. Stellvertretend ist in Abbildung 8-2 der CO,-Absorptionsprozess,
der im Innovationszentrum Kohle in Niederaussem von der RWE Power AG betrieben wird,
dargestellt. Das Rauchgas wird in einer dem eigentlichen Abtrennprozess vorgelagerten
Feinwasche gekilhlt und mittels Natronlauge (NaOH) werden Spuren von Schwefeldioxid
(SO,) aus dem Rauchgas entfernt. SO, und Sauerstoff sind fiir die Amindegradation zu tem-
peraturbestandigen Salzen verantwortlich [144]. Das gekiihlte und von SO, befreite Rauch-
gas wird uber ein Rauchgasgeblase in den Absorber geleitet. Hier strémt es im Gegenstrom
zu dem unbeladenen Waschmittel in der Absorberkolonne nach oben. Das unbeladene
Waschmittel rieselt durch die Packungen des Absorbers nach unten und reagiert unter War-
meentwicklung mit dem CO, des Rauchgases. In dem in Abbildung 8-2 dargestellten Pro-
zess ist aufgrund dieser Warmeentwicklung eine Zwischenkiihlung des Waschmittels inte-
griert. Das beladene Waschmittel wird in einem Waschmittel-Waschmittel-Warmeubertrager
vorgewarmt und gelangt in den Desorber. Hier wird das Waschmittel im Desorbersumpf in
einem Verdampfer erwarmt, sodass es das gebundene CO, wieder abgibt. Die notwendige
Regenerationswarme wird (iber Prozessdampf aus Ubergang zwischen Mitteldruck- und
Niederdruckturbine bereitgestellt [64]. Die im groftechnischen Einsatz der aminbasierten
Absorption notwendige Anzapfung des Prozessdampfes wird in dem in Abbildung 8-2 darge-
stellten Prozess umgangen, indem die Warme durch einen elektrischen Erhitzer zur Verfu-
gung gestellt wird. Das regenerierte Waschmittel sammelt sich im Desorbersumpf und wird
zuriick zum Absorber im Kreislauf geflihrt. Dabei passiert es den Waschmittel-Waschmittel-
Warmelbertrager und warmt somit das beladene Waschmittel auf. Der CO,-Produktstrom
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wird im Kondensator gekuhlt, sodass Wasser- und Waschmitteltropfen abgeschieden wer-
den. AnschlieRend wird es auf den gewtinschten Druck von 110 bar komprimiert. Oberhalb
des Absorberkopfes kann das CO,-arme Rauchgas in nachgeschalteten Waschprozessen
von Emissionen der Amine und leichtsiedenden Degradationsprodukte befreit werden. In
dem in Abbildung 8-2 dargestellten Prozess sind fir diesen Reinigungsschritt die Wasserwa-
sche und die Zusatzwasche vorgesehen. Letzterer Wasche kann ein Additiv zugegeben
werden, um die Rickhaltung der genannten Komponenten im Prozess zu unterstitzen.

COs-armes
Rauchgas o,
Additiv | Wasser Wasser
£ """ 1
1
Zusatz Iwasser- Kondensator
wiische X wische
Wasser I @ o
= Kondensat
¥ I_
K‘r—@— Desorber
Feinwéische = .-I []
Absorber [ Verdampfer
Rauchgas "L !
Rauchgas ki
"
7
W aschmittel-
v W aschmittel-

Kondensat NaOHgq Kondensat Warmeibertrager  Waschmittel

Abbildung 8-2:  ProzessflieRbild der aminbasierten CO,-Wasche in Niederaussem [143]

Vergleich zwischen chemischer Absorption und membranbasierter Abtrennung

Hinsichtlich des Betriebsverhaltens unterscheiden sich die chemische Absorption und die
membranbasierte CO,-Abtrennung signifikant. In Tabelle 8-1 werden die wichtigsten Eigen-
schaften im Betriebsverhalten sowie Auswirkungen auf den Kraftwerksprozess der beiden
Abtrenntechniken miteinander verglichen.

Die chemische Absorption besteht aus ein bis zwei Absorberkolonnen, die zusammen mit
der Waschmittelumlaufrate und der Desorbertemperatur auf einen bestimmten Betriebspunkt
abgestimmt ist. Anderungen in den Rauchgaseigenschaften — sei es ein anderer Volumen-
strom oder eine geanderte Zusammensetzung — kénnen daher nur moderat aufgefangen
werden [145]. Die Reaktion auf Veranderungen erfolgt abhéangig von der Waschmittelumlauf-
rate innerhalb von 5 bis 15 Minuten bei der chemischen Absorption [145]. Dagegen reagiert
die Membran sofort auf Anderungen im Partialdruck oder der Uberstrémungsgeschwindig-
keit. Dank des modularen Aufbaus ist die Flexibilitit der Gastrennung mittels Membranen
hoch [145]. Da der Abtrennprozess mittels Membranen bei Umgebungstemperatur ablauft
und lediglich die Kompressoren anfahren missen, ist die Anfahrzeit mit ungefahr 10 Minuten
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extrem schnell. Im Vergleich dazu mussen bei der chemischen Absorption Waschmittelum-
laufrate und Desorbertemperatur eingestellt werden, sodass mindestens eine Stunde fiir den
Anfahrvorgang benétigt wird.

Tabelle 8-1: Technischer Vergleich der CO,-Abtrennung aus Kraftwerksrauchgas mittels
chemischer Absorption und Membranen; Daten aus [10; 128; 141; 145; 146;

147; 148]
Trenntechnik Einheit Chemls%‘he Membran
Absorption
S . Hoch (Limitiert durch
Flexibilitat im Betrieb [ Moderat CO,-Partialdruck)
Reaktion auf Anderungen [ Schnell (5 bis 15 min) Sofort
Anfahrzeit [ 1h Schnell (10 min)
Teillastbetrieb [%] 30 10
Erweiterbarkeit [-] Moderat Sehr hoch (modular)
Moderat (Emission
Umweltgefahrdung [-] von Aminen und De- Niedrig
gradationsprodukten)*
Kontrollbedarf [-] Hoch Niedrig
L Moderat (Dampf- s
Eingriff in das Kraftwerk [-] abzapfung) Niedrig
Spezifischer Energiebedarf | [GJ-tco,”] 2.8 b.ls 6 (F.{'egenera- 0,5 bis 6
tionswarme)
Typ. CO,-Abtrenngrade [%] 80 bis 95 60 bis 90
Typ. CO,-Reinheiten [mol-%] > 95 80 bis 95
Stromgestehungskosten [ct-kWh™] 5,5 bis 9 7 bis 8,8
CO,-Vermeidungskosten [€-tco, ] 38,7 bis 64,3 36 bis 66
. Stand: Demonstrationsanlage .
Entwicklungsphase 6/2015 (SaskPower) Pilotanlage (MTR)

* Aktueller Forschungsschwerpunkt, zum Beispiel an der CO,-Wasche in Niederaussem [141]

Der modulare Aufbau der Membrantrenntechnik erméglicht es auch, in einen sehr niedrigen
Teillastbetrieb von 10 % der Nennleistung zu gehen. Dabei ist darauf zu achten, dass der
Massenstrom in den CO,-Kompressoren mindestens 70 % des Nennmassenstroms betragen
muss [149]. Somit sind dort mehrere Verdichterstrange nebeneinander zu installieren. Aller-
dings kénnen konventionelle Kraftwerk jetzt und in ndherer Zukunft nicht in diesem Teillast-
bereich betrieben werden. Daher ist die chemische Absorption, die einen Teillastbetrieb von
30 % schafft [145], nicht im Nachteil, da das Optimierungspotential beziiglich der Minimallast
von Steinkohlekraftwerken voraussichtlich bei 20 % der elektrischen Nennleistung liegt [62].
Ein weiterer Vorteil der modularen Bauweise der membranbasierten CO,-Abtrennung ist die
einfache Erweiterbarkeit, da lediglich Module in den Trennstufen zugeschaltet werden mus-
sen. Allerdings sind die Leistungsgrenzen der ubrigen Anlagenkomponenten zu bertcksich-
tigen, sodass diese Komponenten gegebenenfalls ebenso um parallelgeschaltete Einheiten
erweitert werden muissen.
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Die bei der chemischen Absorption eingesetzten aminbasierten Waschmittel und ihre Degra-
dationsprodukte kdnnen emittiert werden. Aus diesen Grinden ist die Umweltgefahrdung
gegenliber dem membranbasierten Abtrennprozess, der ohne Chemikalien auskommt, ho-
her. Gleichzeitig bedeutet der Umgang mit Chemikalien aus den genannten Griinden einen
héheren Kontrollbedarf, da Analysen der Gas- und Waschmittelzusammensetzung durchge-
fuhrt beziehungsweise liberwacht werden missen.

Der Eingriff in den konventionellen Kraftwerksprozess ist bei der chemischen Absorption ho-
her als bei der membranbasierten CO,-Abtrennung. Zur Regeneration des Waschmittels
muss Wasserdampf zwischen der Mitteldruck- und Niederdruckturbine des Wasser-Dampf-
Kreislaufs abgezapft werden. Der am IEK-3 entwickelte und in Kapitel 2.5.3 vorgestellte
membranbasierte Abtrennprozess kann als reine End-of-Pipe-Technik eingesetzt werden. Er
bendtigt lediglich einen Teil des im Kraftwerk produzierten elektrischen Stroms zum Antrei-
ben der Kompressoren und Kihlwasser fir die Warmeubertrager der Zwischenkiihlung. Der
spezifische Energiebedarf der chemischen Absorption liegt flir die Regeneration des
Waschmittels im Desorber bei 2,8 bis 6 GJ-tCO2'1 [141; 147]. Hinzu kommt noch die Energie
fir die Kompression des COx-Produktstroms. Fir die COx-Abtrennung mittels Membranen
belauft sich der spezifische Energiebedarf auf ca. 0,5 bis 6 GJ-tco,” [145].

Typischerweise kann mit der chemischen Absorption eine hohe CO,-Reinheit von mehr als
95 mol-% erzielt werden. Je nach Anforderung kann auch eine CO,-Reinheit von
99,99 mol-% erreicht werden, da nur der im Desorber neben dem freigesetzten CO, ver-
dampfende Teil des Wassers des Waschmittels in einem Kondensator vom CO,-Pro-
duktstrom abgetrennt werden muss [142, S. 300]. Eine hohe CO,-Reinheit von mehr als
95 mol-% ist mit einem membranbasierten Abtrennprozess nur mit einer mehrstufigen Ver-
schaltung méglich. Der Vorteil der chemischen Absorption gegeniber der membranbasierten
CO,-Abtrennung liegt in dem gleichzeitig hohen, erreichbaren CO,-Abtrenngrad von typi-
scherweise 90 %. Auch diese Abtrenngrade sind in Kombination mit einer hohen CO,-Rein-
heit mittels membranbasierter CO,-Abtrennung mdglich, allerdings besteht je Trennstufe ein
Zielkonflikt zwischen beiden Groflen, sodass eine Maximierung beider GréRen nur durch
geeignete Verschaltung erzielbar ist, die einen héheren apparativen Aufwand bedeutet.

Ein groflRer Vorteil der chemischen Absorption gegeniiber der membranbasierten COx-Ab-
trennung ist der Entwicklungsstand des Prozesses. In Kanada betreibt SaskPower seit Okto-
ber 2014 eine aminbasierte CO,-Wasche fir einen Rauchgasstrom, der einer elektrischen
Leistung von 100 MW, entspricht — also eine CO,-Wasche im Kraftwerksmalstab [128]. Da-
gegen ist die seit 2010 im Betrieb befindliche Pilotanlage von MTR, die fir einen Teilrauch-
gasstrom ausgelegt ist, der 1 MW elektrischer Leistung entspricht, um den Faktor 100 klei-
ner. Auerdem ist die Erfahrung mit einer dhnlichen, aminbasierten chemischen Absorption
groRer, da auf diese Weise im Girbotol-Verfahren CO, aus Erdgas abgetrennt wird.

Zusammenfassend bietet die membranbasierte Abtrenntechnik hinsichtlich des Betriebsver-
haltens viele Vorteile gegeniiber der chemischen Absorption. Die Reaktion auf Anderungen
im Prozess ist schneller und auf geanderte Bedingungen kann flexibel reagiert werden. Die
Anfahrzeit ist damit ebenfalls geringer. Dank des modularen Aufbaus ist ein sehr niedrigerer
Teillastbetrieb von bis zu 10 % der elektrischen Nennleistung mdglich wohingegen der Ab-
sorptionsprozess nur bis ca. 30 % Teillast betriebsfahig ist. Der modulare Aufbau erlaubt
auch eine einfache Erweiterung des Abtrennprozesses im Falle der membranbasierten CO,-
Abtrennung. Er kommt weiterhin ohne Chemikalien aus, was sowohl den Kontrollbedarf ge-
geniber der chemischen Absorption mindert als auch die Umweltgefdhrdung verringert.
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8.3 Zusammensetzung der verschiedenen Steinkohlen

Fur die Berechnung der Rauchgaszusammensetzung in der vorliegenden Arbeit wird die
Zusammensetzung der Steinkohle ,Kleinkopje“ gemaR Tabelle 8-2 zugrunde gelegt. Um von
den in [64] angegebenen CO,-Stoffmengenanteilen bei Teillast auf die Luftverhaltnisse bei
der Verbrennung unter Teillast schlieRen zu kénnen, wird bei der Bilanzierung der Verbren-
nung die in [64] angegebene Kohlezusammensetzung verwendet, die ebenfalls in Tabelle
8-2 aufgelistet ist.

Tabelle 8-2: Zusammensetzung und unterer Heizwert der verwendeten Steinkohlen
Steinkohle »Kleinkopje“ Kohle aus [64]
Unterer Heizwert [kJ-kg™] 25 25,1
Massenanteil [%)]

Kohlenstoff C 65,5 66,1
Wasserstoff H 3,5 3,83
Sauerstoff O 7,4 6,6
Stickstoff N 1,5 1,6
Schwefel S 0,6 0,57
Feuchtegehalt H,O 7,3 7,8
Asche 14,2 13,5

8.4 Umrechnung der Diffusionskoeffizienten

Fir ideale Gase entsprechen die Maxwell-Stefan-Diffusionskoeffizienten B; den binaren Dif-
fusionskoeffizienten 2); [94, S. 450]. Diese sind abhangig von der Temperatur T und vom
Druck p und kdnnen Uber die Formel der Gl. 8-1 aus der Chapman-Enskog kinetischen The-
orie abgeleitet werden [75 S. 526; 150 S. 539].

D=2, =1,8583-102 . T3-(1+1]-21 Gl. 8-1
Mi M] po-/j "Q“D,I'j

Hier stehen T fiir die Temperatur, M; beziehungsweise M; fiir die Molmasse der Komponente
i und j, p far den Druck, oj fiir den Kollisionsdurchmesser und Q,; das Kollisionsintegral der
Diffusion. Die Kollisionsdurchmesser und Kollisionsintegrale der Stoffpaare i und j werden
Uber die Gl. 8-2 bis Gl. 8-6 berechnet.

gy /k=\[(ei/K)-(&; [K)- & Gl.8-3

P
§:1+£.‘Lg.tp. b2l Gl. 8-4
2 On &n

T =T/(e /) Gl. 8-5
Q5 =1(T5) Gl. 8-6
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In GI. 8-3 und GI. 8-5 steht k fiir die Boltzmann-Konstante k = 1,38:10% J-K™". Das Kollisions-
integral der Diffusion Q,; ist fir verschiedene dimensionslose Temperaturen T,-f in [150 S.
1126] tabelliert. Die Stoffparameter der fiinf Komponenten des Rauchgasgemisches zur Be-
rechnung der Maxwell-Stefan-Diffusionskoeffizienten sind in Tabelle 8-3 tabelliert.

Tabelle 8-3: Parameter zur Bestimmung der bindren Diffusionskoeffizienten 9

GroRe Symbol |Einheit| CO, | N, | H,O | O, Ar | Quelle
Molmasse M; gmol™ [44,01| 28 |18,02| 32 [39,95| [151]
Molekildurchmesser o] A |3,996|3,681| 2,65 |3,433|3,418| [150]

Tiefe des Potentialwalls im
Lennard-Jones-Potential in

Bezug auf die Boltzmann- &ilk K 190 | 91,5 | 380 | 113 | 124 | [150]
Konstante

Polarisierbarkeit der unpolaren a As 265 | 1,76 ) 16 | 1.63 [150;
Komponente 152]
Parameter des Stockmayer-

Potentials der polaren Kompo- t; - - - 1,2 - - [150]

nente

Vereinfachend wird in ANSYS® FLUENT® angenommen, dass alle Stoffe unpolar sind, da
sonst der Korrekturfaktor ¢ fir die Interaktion zwischen polarer und unpolarer Komponente,
der Uber Gl. 8-4 berechnet wird, berlicksichtigt werden misste [150 S. 600]. Die Abweichun-
gen zwischen den Diffusionskoeffizienten mit und ohne Berlicksichtigung der Polaritat be-
trégt circa 3 %. Zur Berechnung der D; werden in ANSYS® FLUENT® daher lediglich die Pa-
rameter des Lennard-Jones-Potentials o und ¢/k der einzelnen Stoffe aus Tabelle 8-3 ver-
wendet.

Die Diffusionskoeffizienten des verallgemeinerten Fick’'schen Gesetzes D; lassen sich aus
den binaren Diffusionskoeffizienten D; tiber Gl. 8-7 herleiten [77].

[D]=[8]" ] Gl. 87

Hierbei beinhaltet die Matrix [D] die Diffusionskoeffizienten des verallgemeinerten Fick’schen
Gesetzes D;. Die Matrix [B] setzt sich aus den Elementen der Gleichungen Gl. 8-8 und Gl
8-9 zusammen, welche mit den Inversen der bindren Diffusionskoeffizienten b; gebildet wer-
den [77]. Die Matrix [I'] enthalt thermodynamische Faktoren, die die Nicht-Idealitat der Gas-
mischung bericksichtigen. Diese thermodynamischen Faktoren werden Uber die in Gl. 8-10
ausgedriickte Formel bestimmt. Aufgrund der moderaten Driicke von maximal 4 bar wird in
der vorliegenden Arbeit ideales Gas angenommen und die Matrix der thermodynamischen
Faktoren [I] wird zur Einheitsmatrix.

n
X; X
B, =L Zk
ji B, k:1 ) Gl. 8-8
k#i
1 1
B/](i#-j) =x; {B_DJ Gl. 8-9
in i
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Olny;
[7..:5’./.4_)(’.. p ! Gl. 8-10

J

In Gl. 8-10 ist 5; das Kronecker-Delta, welches fiir i=j den Wert eins und sonst den Wert null
annimmt und y; steht fiir den Aktivitatskoeffizienten der Komponente i.

8.5 Matrixrechnung mit ungeradem Exponenten

Wird eine Sherwood-Korrelation fiir ein Mehrkomponentengemisch gemaR Gl. 3-23 nach der
Matrix der Stoffubergangskoeffizienten [k] aufgeldst, ergibt sich folgende Abhangigkeit von
den Diffusionskoeffizienten des verallgemeinerten Fick’schen Gesetzes [D]:

[K]=VF -[D] Gl. 8-11

Hierbei ist VF ein skalarer Vorfaktor, der sich durch Umstellung der Gl. 3-23 ergibt. Somit
wird in Gl. 8-11 eine Matrix mit einem reellen Exponenten X potenziert. Es muss also nach
Gl. 8-12 eine Matrix [D] gefunden werden, die der potenzierten Matrix [D] entspricht:

[D]= =[D] Gl. 8-12

Die exakte L6sung der Gl. 8-12 erfolgt tber die Berechnung der Diagonalmatrix [A] zur Ma-
trix [D]. Gemaf Gl. 8-13 werden die Eintrége auf der Diagonalen der Diagonalmatrix, die den
Eigenwerten der Matrix [D] entsprechen, mit dem rellen Exponenten X, potenziert und die
Diagonalmatrix wird rlcktransformiert mit der Transformationsmatrix [T]. Die Spalten der
Transformationsmatrix entsprechen dabei den Eigenvektoren der Matrix [D].

D =[T]-[A]"™ -[1]" <[ D] Gl. 813

Dieser Losungsweg setzt allerdings die Diagonalisierbarkeit der Matrix [D] voraus und ergibt
nur fir positive Eigenwerte sinnvolle Ergebnisse. Weiterhin ist der Losungsweg fir eine itera-
tive Berechnung in Aspen Plus® zu aufwendig, da fiir jede Zelle des Membranmoduls die
Diagonalmatrix und die Transformationsmatrix tber die Nullstellen des charakteristischen
Polynoms der Matrix [D] berechnet werden musste. Daher wird eine Naherungsldsung ver-
wendet, die zu geringen Abweichungen fiihrt, falls die Diagonaleintrdge der Matrix [D] viel
gréBer als die Ubrigen Eintrage sind [153]. Dies ist flir die Matrix der Diffusionskoeffizienten
des verallgemeinerten Fick’schen Gesetzes [D] der Fall. Die Eintrage der Matrix [D] der N&-
herungslésung ergeben sich aus den Gl. 8-14 und GI. 8-15 [153].

Dy =Dy Gl. 8-14
5 D?Frse/l _ D)‘(‘Ise//
= Gl. 8-15

8.6 Formeliibersicht zur Bestimmung der Rohrreibungszahl

Die Rohrreibungszahl A ist im Allgemeinen von der Strdmung und der Beschaffung des Roh-
res abhangig. Die Strémung wird Uiber die Reynoldszahl Re und der Zustand des Rohres
Uber die relative Rauigkeit k/D — also die Rauigkeit des Rohres k bezogen auf den Rohr-
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durchmesser D — charakterisiert. Die Reynoldszahl wird hierbei gemal Gl. 3-25 mit dem
Rohrdurchmesser als charakteristische Lange berechnet. Die Stromung wird gemaR der Be-
dingungen in Tabelle 8-4 in verschiedene Bereiche unterteilt, fir die jeweils eine in Tabelle
8-4 beschriebene Formel flir die Rohrreibungszahl experimentell ermittelt wurde.

Tabelle 8-4: Rohrreibungszahl A fir hydraulisch glatte und raue Rohre in laminarer und
turbulenter Stromung als Funktion der Reynoldszahl Re und der relativen
Rauigkeit k/D [154; 155]

Formel Bedingung Stromung
Hagen-Poiseuille: 0 < Re <2300 laminar, hydrau- Gl. 8-16
A=64-Re” lisch glatt :
Blasius: Re < 1:10° turbulent, h -
, hydrau _

A=0,3164.Re 02 k<1mm lisch glatt Gl. 47
Prandtl: 1-10° < Re < 1-10’ dlent. hvd

1 2 51 k<1mm turbulent, hydrau- Gl 8-18
—=-2-logyg| —/——— lisch glatt '
JA 0 [Re JA J ’
Colebrook: Re-\[A-k/D<200 | turbulent, Uber-

1 k 2,51 angsbereich von Gl. 8-19
—=-2-lo ——+ gang
JA 910 (3,71-D Re-\/XJ glatt zu rau
Nikuradse, von Karman: JA.

1 K Re \/X k/D>200 turbulent, hydrau- Gl. 8-20
— =-2-log (7j k>1mm lisch rau e
JA 3,71-D

Bei der Auslegung der Rohrleitungen fir den Zu- beziehungsweise Ablauf aus dem Mem-
branmodul liegen in der vorliegenden Arbeit die Reynoldszahlen stets unter 1-10°. Wahrend
handelsiibliche Stahlrohre eine Rauigkeit von k = 0,045 mm besitzen, wird als konservative
Abschatzung eine Rauigkeit von k = 0,15 mm angenommen, welche einem maRig verroste-
tem Rohr beziehungsweise einem Rohr nach mehrjahrigem Betrieb entspricht [90; 156, S.
533]. Sogar mit dieser konservativen Annahme liegt die Rauigkeit unter dem Grenzwert von
1 mm, sodass das Rohr als hydraulisch glatt angesehen werden kann. Es kommen also Gl.
8-17 und GI. 8-18 fir die Auslegung in Frage. Da die Naherungslésung von Blasius eine ex-
plizite Gleichung ist und die Abweichung zur Berechnung nach Prandtl im erwdhnten Rey-
noldszahl-Bereich wie in Abbildung 8-3 dargestellt maximal 4,3 % betragt, wird fir die Ausle-
gung der Rohrleitungen ausschlieBlich Gl. 8-17 nach Blasius verwendet.
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0,025 5

0,02 > & 4

0,015 —a— Prandtl » 3
—— Blasius Pad
0,01 --e---rel. Abweichung ra 2

0,005 1 1

Rohrreibungszahl [-]
relative Abweichung [%]

0 0
0 50000 100000 150000 200000
Reynolds-Zahl [-]

Abbildung 8-3:  Vergleich zwischen den Berechnungsmethoden der Rohrreibungszahl nach
Prandtl und Blasius fiir einen Bereich der Reynoldszahl von 1-10° bis 2:10°
und relative Abweichung der Berechnung mit der Formel nach Prandtl ge-
gentber jener mit der Formel nach Blasius

8.7 Losungsprozess der Bilanzgleichungen in ANSYS® FLUENT®

Fur die Lésung der Bilanzgleichungen missen diese diskretisiert und linearisiert werden. Bei
der Diskretisierung der Bilanzgleichungen wird jede Bilanzgleichung in jedem Kontrollvolu-
men integriert. Fir den Akkumulations- und den Quellterm ist das Kontrollvolumen V der In-
tegrand und bei dem Konvektionsterm und der verallgemeinerten Leitung wird nach Anwen-
dung des GauR’schen Integralsatzes'® (iber die Oberflache des Kontrollvolumens integriert.
Die Integration lber die Oberflache entspricht der Summation Uber alle Flachen der Zelle A
Es folgt die allgemeine diskretisierte Bilanzgleichung gemanR Gl. 8-21 in Anlehnung an [89, S.
609].

Anz. Flachen
V=— Z (pr G- Ve Ar+ Ty -V, A) + Sy V Gl. 8-21
7
Die Werte der skalaren GréRe ¢ an den Zelloberflachen ¢; werden Uber die Werte dieser
Grofle im Zellmittelpunkt ermittelt. Hierzu werden in der vorliegenden Arbeit Interpolations-
verfahren erster und zweiter Ordnung angewandt. Beide Verfahren nutzen Zellwerte von Zel-
len, die sich stromaufwéarts gegentber der Flache befinden und sind damit den sogenannten
Upwind-Verfahren zuzuordnen. Bei dem Upwind-Verfahren erster Ordnung wird angenom-
men, dass sich der Wert bis zur Zelloberflache gegenliber dem Zellmittelpunkt nicht andert.
Das Verfahren zweiter Ordnung nutzt die értliche Anderung V¢ und den Wert des Zellmittel-
punktes und berechnet (iber den Abstandvektor 7 zwischen Zellmittelpunkt und Mittelpunkt

3 Volumenintegrale kénnen tiber den Gauf'schen Integralsatz in Oberfldchenintegrale tiberfiihrt wer-
den. Der Gaul}’sche Integralsatz fir ein beliebiges, stetiges und an der gesamten Oberflache A

eines Volumens V differenzierbares Vektorfeld F lautet: fv VF-aV = gﬁA F - dA [157].
182



8.7 Lésungsprozess der Bilanzgleichungen in ANSYS® FLUENT®

der Zelloberflache den Wert der skalaren GroRe an der Oberflaiche gemafly Gl. 8-22 [89, S.
613].

¢f, 2. Ordnung — ¢+Vo- 7 Gl. 8-22

Die Bestimmung der 6rtlichen Gradienten erfolgt tUber die Differenz der skalaren Grée zwi-
schen dem Zellmittelpunkt der Zelle und jedem Zellmittpunkt der Nachbarzellen sowie dem
Abstand zwischen diesen Zellmittelpunkten. Es wird also eine lineare Anderung angenom-
men, wobei die Anderung zu jeder Nachbarzelle gewichtet wird. Der Gewichtungsfaktor wird
Uber die Zerlegung der Abstandmatrix gewonnen [89, S. 621].

Bei den Stromungslésern wird zwischen druck- und dichtebasierten Strémungslésern unter-
schieden. Der druckbasierte ist eher flr inkompressible Stromungen und der dichtebasierte
Stréomungsléser ist eher fur hohe Geschwindigkeiten und kompressible Strémungen vorge-
sehen. Da die Strdémung in der vorliegenden Arbeit als inkompressibel angesehen werden
kann, wird der druckbasierte Stromungsldser verwendet. Dieser kann wiederum als segre-
gierter oder gekoppelter Loser realisiert werden. Der gekoppelte Loser 16st die Massen- und
Impulsbilanzgleichungen gleichzeitig. Dadurch verringert sich die Anzahl an lterationen bis
die Lésung konvergiert. Allerdings ist der erforderliche Arbeitsspeicher' um den Faktor 1,5
bis 2 héher, sodass in der vorliegenden Arbeit der segregierte Léser verwendet wird. Dieser
I0st die Bilanzgleichungen hintereinander. Der segregierte, druckbasierte Stromungsloser
bestimmt das Geschwindigkeitsfeld tUber die Impulsgleichungen, 16st eine Druckgleichung
beziehungsweise Druckkorrekturgleichung und wendet die Druckkorrektur zur Bestimmung
neuer Massenstréme, Driicke und Geschwindigkeiten an. Danach werden die UGbrigen skala-
ren GréRen wie Energie, turbulente kinetische Energie und so weiter berechnet. Die Berech-
nungsfolge wird so lange wiederholt, bis die Losung konvergiert ist oder eine bestimmte An-
zahl an lterationen durchgefiihrt wurde. Die Lésung der n-ten lteration wird gemag Gl. 8-23
modifiziert und als Startldsung fiir die n+1-te Iteration verwendet. Hierbei dient der soge-
nannte Unter-Relaxationsfaktor a dazu, die Anderung A¢ der GroRe ¢ zwischen zwei Itera-
tionen zu kontrollieren [89, S. 631f].

bp1 =9, +a-A¢ Gl. 8-23

Vorgabe einer Startlosung

Die Lésung der Stromungssimulation ist schneller erreicht, wenn eine geeignete Startlésung
vorgegeben wird. Eine Startlésung fiir das gesamte Gebiet wird mit der sogenannten Initiali-
sierung bestimmt. In der vorliegenden Arbeit wird die hybride Initialisierung verwendet, bei
der die Laplace-Gleichung gemaR Gl. 8-24 geldst wird [89, S. 661].

V2p=0 Gl. 8-24

Hier steht ¢ fir das Geschwindigkeitspotential, dessen Gradient der Geschwindigkeitsvektor
v ist. Es wird eine Startlésung fiir das Geschwindigkeitsfeld und das Druckfeld des gesamten
Gebietes festgelegt. Die so generierten Werte kénnen nachtraglich mit der sogenannten
Patch-Funktion korrigiert werden. Sind beispielsweise Massenanteile oder Temperaturen
innerhalb eines Teilgebietes durch Uberschlagsrechnungen oder vorangegangenen Simula-
tionen bekannt, kénnen diese Werte fiir das Teilgebiet vom Benutzer vorgegeben werden.
Damit ist die Startlésung schon vor der ersten lteration ndher an der finalen Lésung und der
Lésungsprozess konvergiert schneller.

' Die Simulation des Prototyp-Moduls gemaR Kapitel 4.1 benétigt bereits 33 GB Arbeitsspeicher.
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Weiterhin kénnen vor Beginn des lterationsprozesses an Grenzflachen oder innerhalb von
Zellen benutzerdefinierte Profile vorgegeben werden. Uber diese Profile kénnen Randbedin-
gungen wie Geschwindigkeits- oder Temperaturprofile an Geometrien festgelegt werden.
Beispielsweise reduziert sich damit die Léange einer Zulaufverrohrung, wenn eine ausgebilde-
te Strdmung mit ausgebildetem Geschwindigkeitsprofil vorgegeben werden kann.

Parallelisierung

Die Berechnungsdauer wird zusatzlich durch den Einsatz mehrerer, parallel rechnender Pro-
zessoren verkirzt. Fir diese Parallelisierung muss das Rechengitter auf die Prozessoren
aufgeteilt werden. Diese sogenannte Partitionierung ist am effektivsten, wenn die Berech-
nungszeit auf allen Prozessoren gleich lange ist. Dies ist gewahrleistet, wenn jedem Prozes-
sor gleich viele Zellen zugewiesen werden und jeder Prozessor mit den anderen Prozesso-
ren gleich viele Kommunikationswechsel mit gleichem Datenvolumen durchfihrt. Dabei sind
wenige Kommunikationswechsel mit groRem Datenumfang vielen Kommunikationswechseln
mit wenig Datenvolumen vorzuziehen. Jedem Prozessor wird maximal eine Partition zuge-
wiesen. Es kénnen verschiedene Partitionierungsmethoden angewandt werden. Die Stan-
dardmethode Metis nutzt einen Algorithmus, bei dem feine Graphen zu groben zusammen-
gefasst und anschlieRend aufgeteilt werden [94, S. 1816]. Dabei findet eine Optimierung
nach dem oben genannten Ziel der gleichen Auslastung aller Prozessoren statt, sodass die
entstandene Partitionierung meistens schon die beste Qualitdt hat. Gerade bei geometrisch
symmetrischen Bauteilen ist jedoch eine Partitionierungsmethode, die diese Eigenschaft
ausnutzt, sinnvoller. Hier besteht die Moglichkeit, Symmetrieebenen als Grenze von Partitio-
nierungen zu wahlen.

Die Art der Kommunikationswechsel bei der Benutzung von benutzerdefinierten Funktionen
(UDF) ist wichtig fur die korrekte Ausfiihrung der UDF. Werden Werte nur eines Prozessors
an die UDF uUbergeben, da Daten eines anderen Prozessors noch nicht kommuniziert wur-
den, fuhrt dies zu falschen Ergebnissen. StandardmaRig wird bei parallelisierten Rechnun-
gen uber einen Hostprozess kommuniziert, welcher die einzelnen Rechenprozessoren ver-
waltet. Die Kommunikation mittels Message Passing Interface-Standard fuhrt dabei tGiber den
nullten Knoten (compute node 01, cn01). Eine Mdglichkeit, innerhalb der UDF die Kommuni-
kation zu steuern bieten die globalen Reduktionsmakros. Diese ermdglichen es, die globale
Summe, das globale Maximum oder das globale Minimum der Werte aller Prozessoren fur
ein definiertes Teilgebiet zu bestimmen und das Ergebnis an alle Prozessoren zu Ubermitteln
[158, S. 413].

8.8 Zeitliche Entwicklung des Chemical Engineering Plant Cost
Index

Die zeitliche Entwicklung von Preisen spielt in dynamischen Investitionsrechnungen eine
wichtige Rolle. Werden fir die Abschatzung von Anlagenkosten und sonstiger Preise Werte
aus der Literatur ibernommen, sind diese Werte auf das jeweilige Bezugsjahr mittels Preis-
index umzurechnen. Dazu wird in der vorliegenden Arbeit der Chemical Engineering Plant
Cost Index verwendet.

Der Chemical Engineering Plant Cost Index ist ein Inflationsbarometer fiir die Anlagenkosten
der chemischen Industrie und dient der Anpassung der Anlagenkosten von einer Periode in
die andere bei Kostenanalysen und -berechnungen. Seine Berechnung erfolgt tber eine ge-
wichtete Mittelung aus einem Unterindex fir Anlagenkosten, welcher wiederum aus Unter-
indizes fur sieben Anlagengruppen zusammengesetzt ist, sowie aus Unterindizes fur die Er-
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bauung, Gebaude und Konstruktion und Baukontrolle des betrachteten Jahres [159]. Er wur-
de im Jahr 1963 eingeflhrt und fir das Basisjahr 1957 auf den Wert 100 gesetzt. Seitdem ist
er in der in Abbildung 8-4 dargestellten Weise gestiegen. In den letzten Jahren ergab sich
aufgrund der weltweiten Wirtschaftskrise und den daraus resultierenden Preisschwankungen
ein uneinheitlicher Verlauf. Die beiden letzten, aktuell frei verfligbaren Jahresmittelwerte fir
die Jahre 2012 und 2013 liegen bei 584,6 beziehungsweise 567,3. Da in der vorliegenden
Arbeit von einer konservativen Kostenberechnung ausgegangen wird, wird die Berechnung
fur das Jahr 2012 durchgefiihrt. Diese Annahme ist auch deswegen gerechtfertigt, da in Zu-
kunft mit steigenden Preisen zu rechnen ist, wie der langjahrige Verlauf des CEPCI zeigt.

600 T

500 =

400

300 S

200 ...'. « Jahresmittelwerte 1950-2011 ||
. v e Jahresmittelwert 2012

100 f—eeegqeness » Jahresmittelwert 2013 ]

I I I
0 T T T
1950 1960 1970 1980 1990 ~ 2000 2010 2020

Abbildung 8-4:  Verlauf des Chemical Engineering Plant Cost Index (CEPCI) von 1950 bis
2013, Basisjahr des CEPCI: 1957, Basisjahr der vorliegenden Kosten-
rechnung: 2012 [124; 160]

8.9 Erganzungen zu Kapitel 4

Die Druckverlustcharakteristik fir Spacer-gefiillte Kanale wird fur eine Kanalhéhe von 1 mm
fur physikalische Geschwindigkeiten von 0 bis 3 m-s™ und Driicke im Kanal von 0,1 bar,
0,15 bar, 1 bar, 1,3 bar, 2 bar und 4 bar ausgewertet. Daraus ergeben sich die in Abbildung
8-5 dargestellten Regressionspolynome, deren Gleichungen fir jeden Druck ebenfalls aufge-
fuhrt sind. Das Bestimmtheitsmal ist fiir alle Regressionspolynome > 0,999.
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Abbildung 8-5:  Druckverlustcharakteristik der Spacer-gefillten Kanale fiir eine Kanalhdhe
von 1 mm; ausgewertet flr verschiedene Driicke im Kanal; die Markierun-
gen zeigen die Auswertung der experimentell ermittelten Druckverlustcha-
rakteristik eines Spacer nach [81]; Linien und Formeln zeigen das zugeho-
rige Regressionspolynom zweiten Grades, aus denen die Druckverlustcha-
rakteristik des porésen Koérpers gewonnen werden

Benutzerdefinierte Funktion zur Vorgabe eines Geschwindigkeitsprofils am Eintritt

Bei den Strémungssimulationen in ANSYS® FLUENT® besteht die Mdglichkeit, Werte oder
Profile an definierten Flachen vorzugeben. In der vorliegenden Arbeit wird eine benutzerdefi-
nierte Funktion (UDF) verwendet, um das Geschwindigkeitsprofil einer turbulenten
Rohrstrdomung am Eintritt in das Zulaufrohr vorzugeben. Damit kann dieses Zulaufrohr auf
0,1 m verkirzt abgebildet werden, da sich die Strdomung nicht lber eine Einlaufstrecke von
mehr als 1 m ausbilden muss. Es wird ein Geschwindigkeitsprofil gemafR Gl. 8-25 verwendet
[90, S. 158f.]. Der Faktor n ist abhangig von der Reynoldszahl. Liegt die Reynoldszahl in der
GroéRenordnung 10°, betragt er — wie auch in der vorliegenden Arbeit — 7.

V(r):W(1_%f Gl. 8-25

Weiterhin werden die Profile der turbulenten kinetischen Energie k und der spezifischen Dis-
sipationsrate w vorgegeben. Deren Modellierung kann [158, S. 76ff.] entnommen werden.
Die UDF wird durch folgenden Quellcode beschrieben, wobei je nach gewiinschter Stro-
mungsgeschwindigkeit der Wert fir die mittlere Geschwindigkeit UMEAN angepasst werden
muss:

#include "udf.h"
#include "para.h"

/* Konstanten */

#define XCENTER ©
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#define YCENTER ©
#define RADIUS ©.018
#define UMEAN 2.3373
#define expo 1./7.
#define VISC 1.73e-05
#define CMU 0.09
#define VKC 0.41

/* Profil der z-Geschwindigkeit */
DEFINE_PROFILE(z_velocity,t,i)

{
#if (!RP_HOST)
real radius, x[ND_ND], umax;
face_t f;
umax = UMEAN*(expo+1.)*(expo+2.)/2;
begin_f_loop(f,t)
{
F_CENTROID(x,f,t);
radius=sqrt(pow(x[0]-XCENTER,2)+pow(x[1]-YCENTER,2));
F_PROFILE(f,t,i) = umax*pow(1.-radius/RADIUS,expo);

}
end_f_loop(f,t)
#endif
}

/* Profil der turbulenten kinetischen Energie */

DEFINE_PROFILE(k_profile,t,i)

{
real radius, umax, x[ND_ND];
real ff, utau, knw, kinf;
face_t f;
umax = UMEAN*(expo+1.)*(expo+2.)/2;
ff = 0.045*pow(umax*RADIUS/VISC, -0.25);
utau=sqrt(ff*pow(umax,2.)/2.0);
knw=pow(utau,2.)/sqrt(CMU);
kinf=0.002*pow(umax,2.);
begin_f_loop(f,t)

F_CENTROID(x,f,t);
radius=sqrt(pow(x[0@]-XCENTER,2)+pow(x[1]-YCENTER,2));
F_PROFILE(f,t,i)=kinf+radius/RADIUS*(knw-kinf);

}
end_f_loop(f,t)
}

/* Profil der spezifischen turbulenten Dissipationsrate */

DEFINE_PROFILE(dissip_profile,t,i)

{
real x[ND_ND], radius, umax;
real ff, utau, knw, kinf;
real mix, kay;
face_t f;
umax = UMEAN*(expo+1.)*(expo+2.)/2;
ff = 0.045*pow(umax*RADIUS/VISC,-0.25);
utau=sqrt(ff*pow(umax,2.)/2.0);
knw=pow(utau,2.)/sqrt(CMU);
kinf=0.002*pow(umax,2.);
begin_f_loop(f,t)

F_CENTROID(x,f,t);
radius=sqrt(pow(x[0]-XCENTER,2)+pow(x[1]-YCENTER,2));
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kay=kinf+radius/RADIUS* (knw-kinf);
if (VKC*(RADIUS-radius) < 0.085*RADIUS)
mix = VKC*(RADIUS-radius);
else
mix = ©.085*RADIUS;
F_PROFILE(f,t,i)=pow(CMU, -0.25)*pow(kay,0.5)/mix;

end_f_loop(f,t)
}

Druckverlauf im Membranmodul bei erhéhter Geschwindigkeit

In Abbildung 8-6 ist der Druckverlauf auf der Feedseite des Membranmoduls fir eine Ziel-
Eintrittsgeschwindigkeit in die Feedkanale von 3 m-s” dargestellt. Dieser ist 1,25 mm (iber
der Rohrmittelachse in y-Richtung ausgewertet, sodass er im Membranstapel innerhalb ei-
nes Feedkanals und nicht auf der Hohe einer Membrantasche liegt. Der Druckverlust in dem
0,1 m langen Zulaufrohr ist bei dieser Stromungsgeschwindigkeit vernachlassigbar. In der
Querschnittserweiterung steigt der Druck zunachst an, da die Stromung aufgrund der Erwei-
terung verzogert wird. Im zweiten Teil der Querschnittserweiterung Gberwiegt der Druckabfall
aufgrund der Verwirbelungen. Bei einer Lauflange von 0,3 m ftrifft die Strémung auf die Spa-
cer als Hindernis in dem Feedkanal, sodass sich eine Art Staudruck bildet. Innerhalb des
Feedkanals fallt der Druck gemaR der Druckverlustcharakteristik des Spacers ab. Hinter dem
Membranstapel ist der Druckverlust hauptsachlich auf die Einschniirung der Strémung am
Ende der Querschnittsverjiingung und die Geschwindigkeitszunahme zurlickzufihren.

Uberdruck [Pa]

0 2000 4000 6000

X
yI—> z

7000
6000
©
a 5000
'fs, 4000 Druckverlust: 5800 Pa = 58 mbar—
5 3000
]
2 2000
D
1000
0

0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0
Laufldnge [m]
Abbildung 8-6:  Druckverlauf auf der Feedseite des Membranmoduls inklusive Zulauf- und
Ablaufbereich bei einer Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit in den Membranstapel

von 3 m-s”; Uberdruck bezogen auf einem Retentatdruck von ca. 4 bar
(400000 Pa)
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8.9 Erganzungen zu Kapitel 4

Stromungsverteilung bei erhohter Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit

Die Stromungsverteilung bei einer Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit von 3 m-s™ ist in Abbildung
8-7 dargestellt.

a) Ohne Leitbleche A 5 AA

b) 3 Leitbleche, gerade B,

B
c) 3 Leitbleche, gekrimmtC__,;

d) 2 Leitbleche, gekrimmtD__,,;

Abbildung 8-7:  Strémungsverteilung innerhalb der Querschnittserweiterung und Stré-
mungsgeschwindigkeit in z-Richtung der Anstrémung des Membranstapels
fir eine Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit in die Feedkanale von 3 m-s™ im Pro-
totyp-Modul a) ohne Leitbleche; b) mit drei geraden Leitblechen; c) mit drei
gekrimmten Leitblechen; d) mit zwei gekrimmten Leitblechen
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Stromungsverteilung innerhalb der Feedkanile

In Abbildung 8-8 ist die Stromungsverteilung innerhalb dreier Feedkanale 10 mm hinter dem
Anfang des Membranstapels im Prototyp-Modul bei einer Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit in die
Feedkanale von 3 m-s™ fiir verschiedene Varianten der Einbauten in der Querschnittserwei-
terung dargestellt. Wie auch bei einer Ziel-Eintrittsgeschwindigkeit in die Feedkanale von
0,4 m-s™ fihrt der Einsatz von drei Leitblechen, von denen die duReren beiden gekrimmt
sind, zur homogensten Verteilung innerhalb eines Feedkanals. Die Inhomogenitat der Ge-
schwindigkeitsverteilung innerhalb eines Kanals im Prototyp-Modul ohne Leitbleche am An-

fang der Querschnittserweiterung kann durch die Leitbleche deutlich gemindert werden.

a) Ohne Leitbleche
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Abbildung 8-8:
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b) 3 Leitbleche, gerade

z-Geschwindigkeit [m-s]

z-Geschwindigkeit [m-s-1]
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d) 2 Leitbleche, gekrimmt
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Verteilung der Strémungsgeschwindigkeit in z-Richtung innerhalb von drei

Feedkanalen der Modulmitte — nummeriert von oben nach unten innerhalb
des Moduls — 10 mm hinter dem Anfang des Membranstapels fir eine Ziel-
Eintrittsgeschwindigkeit in die Feedkanile von 3 m-s™ im Prototyp-Modul a)
ohne Leitbleche; b) mit drei geraden Leitblechen; c) mit drei gekrimmten
Leitblechen; d) mit zwei gekriimmten Leitblechen
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8.10 Erganzungen zu Kapitel 5

Stoffstrome des Referenzfalls

Fir den Referenzfall des CO,-Abtrennprozesses sind die Eigenschaften der wichtigsten

Stoffstrome in Tabelle 8-5 zusammengefasst.

Ausgewahlte Stoffstrome im CO,-Abtrennprozess des Referenzfalls

Tabelle 8-5:
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Stromgestehungskosten des Referenzkraftwerks Nordrhein-Westfalen

In Abbildung 8-9 ist die Aufteilung der Stromgestehungskosten (SGK) des Referenzkraft-
werks Nordrhein-Westfalen (RKW NRW) auf die Investitionskosten, die Betriebs- und In-
standhaltungskosten, die Brennstoffkosten und die Zertifikatkosten dargestellt. Insgesamt
betragen die SGK fiir das RKW NRW 4,75 ct-kWh™. Wahrend die Investitionskosten und die
Brennstoffkosten jeweils ungefahr ein Drittel der SGK ausmachen, betragt der Anteil der Zer-
tifikatkosten 25 % an den Stromgestehungskosten. Der Rest entfallt auf die Betriebs- und
Instandhaltungskosten.

Stromgestehungskosten: 4,75 ct-kWh-"

1,19

177 Investitionskosten

m B&l-Kosten
m Brennstoffkosten
m Zertifikatkosten

B&l-Kosten: Betriebs- und

Instandhaltungskosten

1,49 0,30

Abbildung 8-9: Zusammensetzung der Stromgestehungskosten aus Investitionskosten,
Betriebs- und Instandhaltungskosten, Brennstoffkosten und Zertifikatkos-
ten des Referenzkraftwerks Nordrhein-Westfalen; Angaben in ct-kWh'

Maximale Abtrenngrade der zweiten Trennstufe

Ergéanzend zu der Analyse des maximalen Abtrenngrades in der ersten Trennstufe fur ver-
schiedene Eintrittsgeschwindigkeiten sind in Abbildung 8-10 die CO,-Permeationsstréme am
Modulende fiir Eintrittsgeschwindigkeiten von 0,5 m's™, 1 m's”, 1,5m's™, 2m's™, 25 m-s”
und 3 m-s” in Abhéngigkeit des Abtrenngrades der zweiten Trennstufe dargestellt. Der im
Referenzfall geforderte Abtrenngrad der zweiten Trennstufe betragt ca. 58,5 %. Weiterhin ist
die Modulldnge zum Erreichen des jeweiligen Abtrenngrades aufgetragen.
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Abbildung 8-10: CO,-Permeationsstrom am Modulende der zweiten Trennstufe und zuge-
horige Modulldnge bei variablem Abtrenngrad fir Eintrittsgeschwindigkei-
tenvon 0,5m-s’, 1m-s', 1,5m's', 2m-s”, 2,5m-s" und 3 m-s”

Optimale Eintrittsgeschwindigkeiten der zweiten Trennstufe
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Abbildung 8-11: Spezifische Membranflache je Tonne permeiertes CO, in der zweiten
Trennstufe bei Variation der Eintrittsgeschwindigkeit fir verschiedene
Kombinationen von Kanalhéhen im Feed und Permeat
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Die Abhangigkeit der spezifischen Membranflache von der Eintrittsgeschwindigkeit fur ver-
schiedene Kombinationen von Kanalhdhen ist fir die zweite Trennstufe in Abbildung 8-11
dargestellt. Analog zur ersten Trennstufe verringert sich die spezifische Membranflache, je
groRer das Verhaltnis von Permeat- und Feedkanal ist. Die Minima liegen bei Eintrittsge-
schwindigkeiten von 0,5 m-s™ fiir Kanalhdhen von 2 mm und 1 mm im Feed beziehungswei-
se Permeat und 0,9 m-s™ fur Kanalhthen von 1 mm und 3 mm im Feed beziehungsweise
Permeat. Fir jede bei einer Kombination aus Kanalhéhen optimale Eintrittsgeschwindigkeit
liegen die spezifischen Membranflachen zwischen 162,5 m2-h-tco2'1 und 164,6 mz-h-tco;1.

Optimale Eintrittsgeschwindigkeit der Trennstufen bei Kanalhohen des Referenzfalls

Die optimalen Eintrittsgeschwindigkeiten bei in den CO,-Abtrennprozess integrierten Mem-
branmodulen kdnnen fir die Kanalhéhen des Referenzfalls mit Hilfe der Abbildung 8-12 ge-
funden werden.

200 LI e R e e [
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Abbildung 8-12: Gesamte Membranflache und Nettoverbrauch des CO,-Abtrennprozesses
bei Variation der Eintrittsgeschwindigkeiten der ersten und zweiten Trenn-
stufe fir Kanalhdhen im Feed von 2 mm und im Permeat von 1,5 mm (Re-
ferenzfall); Eintrittsgeschwindigkeit in der ersten Trennstufe von 0,2 m-s™
bis 0,6 m-s™" eingestellt und Eintrittsgeschwindigkeit in der zweiten Trenn-
stufe von 0,6 m-s™ bis 1 m-s™ variiert; gestrichelte Linien verbinden mini-
male Membranflache beziehungsweise minimalen Nettoverbrauch fir jede
Eintrittsgeschwindigkeit in der ersten Trennstufe

Die optimalen Eintrittsgeschwindigkeiten der isoliert betrachteten Module beider Trennstufen
dienen als Referenz fiir die Variation der Geschwindigkeiten im Abtrennprozess. Diese lie-
gen bei 0,3 m-s™ in der ersten Trennstufe und 0,6 m-s™ in der zweiten Trennstufe. Daher
werden die Eintrittsgeschwindigkeiten in der ersten Trennstufe zwischen 0,2 m-s™ und
0,6 m-s™ sowie in der zweiten Trennstufe zwischen 0,6 m-s™ und 1 m-s™ variiert. Hier andert
sich der Nettoverbrauch in gleicher Weise wie die Membranflache. Diese wiederum variiert
mit dem Abtrenngrad der ersten Trennstufe. Je mehr in der ersten Trennstufe abgetrennt
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8.10 Ergénzungen zu Kapitel 5

werden muss, um die Kombination aus 70 % Abtrenngrad und 95,5 mol-% CO,-Reinheit zu
erreichen, desto groRer ist dort die Membranflache und desto groRer ist gleichzeitig der Vo-
lumenstrom, der zwischen erster und zweiter Trennstufe komprimiert werden muss. Die Va-
riation dieser Kompressionsleistung ist fir den Verlauf des Nettoverbrauchs verantwortlich.
Es ergibt sich fiir diese Analyse eine minimale Membranflache von 2,53 Mio. m? bei Eintritts-
geschwindigkeiten von 0,3 m-s™" in der ersten Trennstufe und 0,65 m-s” in der zweiten
Trennstufe. Der Nettoverbrauch des CO,-Abtrennprozesses wird fir Eintrittsgeschwindigkei-
ten von 0,35 m-s” in der ersten Trennstufe und 0,7 m's™ in der zweiten Trennstufe auf
73,3 MW minimiert.

Kompartimente in der ersten Trennstufe des optimierten Falls

Wird die Eintrittssgeschwindigkeit in der ersten Trennstufe des hinsichtlich der Kanalhéhe
optimierten Falls fir verschiedene Reihenschaltungen variiert, ergeben sich spezifische
Membranflachen gemaR Abbildung 8-13. Wahrend es fir den Referenzfall Schnittpunkte der
Graphen fir ein, zwei und drei Kompartiment gibt, sodass in verschiedenen Bereichen der
Eintrittsgeschwindigkeit eine andere Anzahl an Kompartimenten optimal ist, verlaufen die
Graphen bei optimierter Kanalhéhe parallel zueinander ohne sich zu schneiden. Dabei ver-
gréRert sich die spezifische Membranflache je mehr Kompartimente in Reihe geschaltet sind.
Dies bedeutet, dass durch die optimierten Verhaltnisse der Kanalhéhen der Druckverlust im
Permeatkanal bereits so weit reduziert ist, dass eine Unterteilung in Kompartiment fir keine
Eintrittsgeschwindigkeit einen Vorteil bringt.
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Abbildung 8-13: Spezifische Membranflache bei Variation der Eintrittsgeschwindigkeit fir
ein, zwei und drei Kompartimente (Komp) in der ersten Trennstufe des hin-
sichtlich der Kanalhdéhe optimierten Falls

Partieller Gleichstrombetrieb in der optimierten ersten Trennstufe

In Abbildung 8-14 ist dargestellt, wie grof3 die bendtigte Membranflache in der hinsichtlich
Kanalhdhe und Eintrittsgeschwindigkeit optimierten ersten Trennstufe zum Erreichen des
Abtrenngrades von 78,2 % fir verschiedene Unterteilungen der Membranmodule in zwei
Kompartimente ist. Das zweite Kompartiment wird in jedem Fall im Gegenstrom betrieben.
Wird das erste Kompartimente ebenfalls im Gegenstrom betrieben, vergroRert sich zunachst
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die benétigte Membranflache fiir einen steigenden Anteil des ersten Kompartiments an der
Gesamtlange des Membranmoduls. Bildet das erste Kompartiment mehr als 60 % des ge-
samten Membranmoduls, sinkt die benétigte Membranflache wieder. Fir einen verschwin-
dend geringen Anteil des zweiten Kompartiments ist das Abtrennverhalten jenem Verhalten
des Moduls mit einem Kompartiment gleichgestellt. Im gesamten Bereich liegt die Membran-
flache fir zwei im Gegenstrom betriebene Kompartimente tber der bendétigten Membranfla-
che fur ein Modul mit nur einem im Gegenstrom betriebenen Kompartiment. Wenn das erste
Kompartiment dagegen im Gleichstrom betrieben wird, steigt die bendtigte Membranflache
kontinuierlich an, je gréRer der Anteil des im Gleichstrom betriebenen Kompartiments ist.
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Anteil erstes Kompartiment [-]

Abbildung 8-14: Bendtigte Membranflache der ersten Trennstufe bei variabler Unterteilung
des Membranmoduls in zwei Kompartimente fiir den hinsichtlich Kanalhéhe
und Eintrittsgeschwindigkeit optimierten Fall; erstes Kompartiment wird im
Gleichstrom oder Gegenstrom betrieben; zweites Kompartiment wird im
Gegenstrom betrieben

Schwankungen in der Membranflache bei Variation der Modulhéhe

Im Folgenden werden die Schwankungen in der benétigten Membranflache bei héheren Mo-
dulen aus Abbildung 5-23 erklart. Fur eine bestimmte Modulhdhe beziehungsweise -breite
ergibt sich je nach Eintrittsgeschwindigkeit der Volumenstrom je Modul. Das Verhaltnis von
dem gesamten, aufzubereitenden Volumenstrom und dem Volumenstrom je Modul ergibt die
exakte Anzahl an bendétigten Membranmodulen. Da dies in der Regel eine reelle Zahl ist,
wird die Anzahl der Module auf einen ganzzahligen Wert ab- oder aufgerundet. Wird aufge-
rundet, liegt die Membranflache bei fester Modulldnge Uber der bendtigten Membranflache,
sodass die Modullange zum Erreichen eines bestimmten Abtrenngrades gekurzt werden
kann. Gleichzeitig erhoht sich die durchstromte Querschnittsflache im Feed minimal, sodass
die Stromungsgeschwindigkeit und somit der Druckverlust im Feedkanal gesenkt werden.
Die Kopplung beider Effekte resultiert in einer geminderten bendtigten Membranflache, wenn
die Anzahl der Module aufgerundet wird. Analog erhéht sich die benétigte Membranflache
leicht, wenn die Anzahl der Module abgerundet wird. Abbildung 8-15 zeigt in Abhangigkeit
der Modulbreite, ob auf- oder abgerundet wird. Hierbei wird das Verhaltnis von gerundeter
und nicht gerundeter Anzahl an Modulen als Indikator verwendet. Wird aufgerundet, ist das
Verhaltnis groRer als Eins. Weiterhin ist die Membranflache als Funktion der Modulbreite
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aufgetragen. Je starker die gerundete Anzahl an Modulen nach oben von dem berechneten,
nicht gerundeten Wert abweicht, desto kleiner ist die Membranflache. Damit sind die
Schwankungen in der benétigten Membranflache fur Modulbreiten beziehungsweise -hdhen
gréBer als 1,5 m zu erklaren. Diese bewegen sich in einem Fenster von ca. 10.000 m2. Dies
entspricht ungefdhr der Membranflache eines Moduls bei diesen Modulbreiten. Bei kleinen
Modulbreiten geht die Rundung der Anzahl an Membranmodulen nicht so stark ins Gewicht,
da ein Modul kleiner ist und bei einer groflen Anzahl an Membranmodulen von mehr als 500
eine Abweichung um ein Modul vernachlassigbar ist.

Wird die Modulbreite von der Modulhéhe entkoppelt und nur die Modulbreite — nicht aber die
Modulhohe — variiert, ist die Membranflache nahezu konstant fiir alle Modulbreiten. Die leich-
ten Schwankungen ergeben sich wieder aus der Rundung der Anzahl der Membranmodule.
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Abbildung 8-15: Auswirkung der Rundung der Anzahl an Membranmodulen auf die benétig-
te Membranflache bei konstantem Abtrenngrad und Variation der Modul-
breite fur eine variable Modulhéhe — also Modulhdhe gleich Modulbreite —
(durchgezogene Linien) und eine konstante Modulhéhe (gestrichelte Linien)

Membranflache in Abhédngigkeit der Modulhéhe fiir die optimierte erste Trennstufe

Wird die Modulhdhe flr das hinsichtlich Eintrittsgeschwindigkeit und Kanalhéhe optimierte
Membranmodul der ersten Trennstufe variiert, ergibt sich das in Abbildung 8-16 dargestellte
Verhalten der Membranflache. Analog zum Verhalten im Referenzfall sinkt die Membranfla-
che bei steigender Modulhéhe. Allerdings sind die Unterschiede zwischen minimaler und
maximaler Membranflache mit ca. 300 m? verschwindend gering. Hier wirkt sich der Effekt,
dass sich die Anzahl der Feedkanale und die Anzahl der Membrantaschen bei Variation der
Modulhéhe unterschiedlich vervielfachen, nicht so stark aus, da der Volumenstrom je Kanal
geringer ist. Doch auch hier verringern sich die Modullange und damit die Membranflache mit
steigender Membranflache je Meter bezogen auf den Feedstrom.
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Abbildung 8-16: Auswirkungen der Variation der Modulhéhe bei konstantem Abtrenngrad
der hinsichtlich Eintrittsgeschwindigkeit und Kanalhéhe optimierten ersten
Trennstufe auf die gesamte Membranflache und die Modullange (links) und
Zusammenhang zwischen der Membranflache je Meter bezogen auf den
Feedstrom je Modul und der Modullange (rechts)

Packungsdichte und ModulgroBe der zweiten Trennstufe

Die Verlaufe der Packungsdichten der Membranmodule der zweiten Trennstufe sind in Ab-
bildung 8-17 (links) fir den Referenzfall und den optimierten Fall dargestellt. Die Packungs-
dichten der Membranmodule der zweiten Trennstufe sind fur den optimierten Fall gréRer als
fir den Referenzfall. Hier wird der Vorteil durch die niedrigeren Kanalhéhen im optimierten
Fall deutlich, da die Modullangen im Referenzfall und im optimierten Fall nicht weit aus-
einander liegen. Da die Anzahl der Module im optimierten Fall aufgrund der geringeren Vo-
lumenstréome je Modul gréRer ist, sind die Durchmesser der Zu- und Ablaufrohre kleiner, so-
dass der Anteil der inaktiven Membranflache geringer wird und der verbaute Raum kleiner
ist. Der Verlauf der Graphen der Packungsdichte ist analog zu den Graphen der ersten
Trennstufe. Allerdings sind die absoluten Werte der Packungsdichte im Gegensatz zur ers-
ten Trennstufe niedriger, da die Module kiirzer sind, gleichzeitig jedoch hohe Volumenstréme
im Permeat aufweisen, sodass die Permeatrohre dementsprechend grofl3 sind. Sie liegen
maximal bei 415 m*-m fiir eine Modulhdhe von 1,1 m im Referenzfall und bei 450 m*-m fir
eine Modulhéhe von 0,8 m im optimierten Fall. Die leichten Schwankungen in der Packungs-
dichte ergeben sich aus der Rundung der Anzahl an Membranmodulen bei der Aufteilung
des Feedstroms auf die Module.

Aufgrund des geringeren Stoffmengenstroms in der zweiten Trennstufe werden dort weniger
Module bendtigt als in der ersten Trennstufe. So liegt die Anzahl der Module bei einer Mo-
dulhéhe von 0,2 m bei 1800 und 2460 im Referenzfall beziehungsweise optimierten Fall, wie
in Abbildung 8-17 (rechts) dargestellt ist. Bei einer Modulhéhe von 2 m sind nur noch 18 oder
25 Module fur den Referenzfall beziehungsweise den optimierten Fall parallel zu schalten.
Dabei steigt die Membranflache je Modul im Referenzfall von 29 m? fiir eine Modulhéhe von
0,2 m auf 3000 m? fiir eine Modulhdhe von 2 m und im optimierten Fall von 20 m? fiir eine
Modulhthe von 0,2 m auf 1930 m? fiir eine Modulhéhe von 2 m.
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8.10 Ergénzungen zu Kapitel 5
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Abbildung 8-17: Packungsdichte (links) sowie Anzahl der Module und Membranflache je
Modul in der zweiten Trennstufe (rechts) bei Variation der Modulhéhe be-
ziehungsweise -breite in der zweiten Trennstufe fir den Referenzfall und
den bezlglich Eintrittsgeschwindigkeit und Kanalhéhe optimierten Fall

Durchmesser des Zulaufrohres und Offnungswinkel der Querschnittserweiterung

Die Abhangigkeiten des Durchmessers des Zulaufrohres und des Offnungswinkels der Quer-
schnittserweiterung von der Modulhéhe ist fir Strémungsgeschwindigkeiten von 4 m-s™ und
10 m's™ in Abbildung 8-18 dargestellt. Je gréRer ein einzelnes Membranmodul ist, desto
gréBer ist der Feedstrom je Modul. Damit steigt der Durchmesser des Zulaufrohres. Fir ho-
here zulassige Stromungsgeschwindigkeiten wird das Zulaufrohr kleiner dimensioniert. In der
zweiten Trennstufe ist der Volumenstrom je Modul gréfer, da die Eintrittsgeschwindigkeit
des Feedstroms in den Membranstapel bei 1,1 m-s” statt bei 0,5m-s” liegt. Dement-
sprechend sind die Durchmesser des Zulaufrohres in der zweiten Trennstufe grofer.
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Abbildung 8-18: Durchmesser des Zulaufrohres (links) sowie Offnungswinkel der Quer-
schnittserweiterung (rechts) fur Stromungsgeschwindigkeiten von 4 m-s™
und 10 m-s™ bei Variation der Modulhéhe in beiden Trennstufen
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8 Anhang

Anteil des Membranmoduls der zweiten Trennstufe im reinen Gegenstrombetrieb

In Abbildung 8-19 ist fur die zweite Trennstufe der Anteil des Membranmoduls, welcher im
reinen Gegenstrom betrieben wird, fur ein, zwei und drei Permeatrohre und Strémungsge-
schwindigkeiten von 4 m-s™ und 10 m-s” in Abh&ngigkeit der Modulhdhe dargestellt. Auch
hier gilt, dass der Anteil gesteigert wird, wenn der Durchmesser der Permeatrohre durch eine
erhdhte Strémungsgeschwindigkeit oder durch die Verteilung des Permeatstroms auf mehre-
re Permeatrohre verkleinert wird.
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Abbildung 8-19: Anteil der Lénge, die im reinen Gegenstrom betrieben werden kann an der
Gesamtlange der Membrantasche flr ein, zwei und drei Permeatrohre und
Strémungsgeschwindigkeiten von 4 m-s™ sowie 10 m-s™” bei Variation der
Modulh&he in der zweiten Trennstufe
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Druckverlust in den Anschlussrohren

Der Druckverlust je Meter Rohrlange ist fur ein, zwei und drei Permeatrohre und fir Stré-
mungsgeschwindigkeiten innerhalb der Permeatrohre von 4 m-s™ und 10 m-s™ in Abbildung
8-20 dargestellt. Fir verschiedene Modulhéhen ergeben sich unterschiedliche Volumenstro-
me je Modul, sodass der Durchmesser der Permeatrohre angepasst wird. Je gréf3er der Vo-
lumenstrom im Permeat ist, desto gréRRer wird fur eine bestimmte Strémungsgeschwindigkeit
der Rohrdurchmesser. Mit steigendem Rohrdurchmesser sinkt der Druckverlust je Meter. Der
Druckverlust wird gemafR Gl. 3-31 bestimmt, wobei die Rohrreibungszahl je nach Reynolds-
zahl mit einer der Formeln der Tabelle 8-4 ermittelt wird.

Der Druckverlust in den Permeatrohren liegt in der ersten Trennstufe im extremen Fall, in
dem 3 Permeatrohre parallel den Permeatstrom abflihren und mit einer Strémungsge-
schwindigkeit von 10 m-s” durchstromt werden, bei ca. 25 Pa-m™. Wird beispielsweise an-
genommen, dass jedes Permeatrohr 10 m lang ist, bevor es in einem Sammelrohr endet,
ergibt sich ein Druckverlust von ca. 2,5 mbar. In der zweiten Trennstufe betrégt der Druck-
verlust fir die gleiche Konfiguration — 3 Permeatrohre und eine Strémungsgeschwindigkeit
von 10 m's™ — ca. 68 Pa-m™. Héhere Module trennen einen gréReren Permeatstrom je Mo-
dul ab, sodass die Durchmesser der Permeatrohre steigen und somit der Druckverlust ab-
nimmt. Je mehr Rohre parallel eingesetzt werden und je groRer die zulassige Strémungsge-
schwindigkeit ist, desto groRer ist der Druckverlust in den einzelnen Permeatrohren.
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Abbildung 8-20: Druckverlust je Meter Rohrlange fiir ein, zwei und drei Permeatrohre und
Strémungsgeschwindigkeiten von 4 m-s™ und 10 m-s™ in der ersten Trenn-
stufe (links) und in der zweiten Trennstufe (rechts) in Abhangigkeit der Mo-
dulhéhe
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delle (k-e-Modell und k-w-Modell)
Erdbeschleunigung

Erzeugung der turbulenten kinetischen Energie
durch gemittelte Geschwindigkeitsgradienten
Erzeugung der spezifischen Dissipationsrate
durch gemittelte Geschwindigkeitsgradienten
Hohe

Enthalpie

Heizwert

kalkulatorischer Zinssatz

anfanglich anfallende Investitionssumme
Investitionssumme des Bauteils

im Jahr t anfallende Investitionssumme
massenbezogener Diffusionsstrom der Kompo-
nente i

massenbezogener Diffusionsstrom der Kompo-
nente i pro Flache

molarer Diffusionsstrom der Komponente i pro
Flache

Vektor der molaren Diffusionsstrome pro Flache
turbulente kinetische Energie
Stofflibergangskoeffizient der Komponente i in
Komponente j

Matrix der Stofflibergangskoeffizienten
Permeabilitat eines porésen Korpers

im Jahr t anfallende Ausgabe beim Kauf von
Emissionsrechten

Anschaffungskosten des Bauteils, ausgelegt fiir
den Standardzustand

Anschaffungskosten des Bauteils, ausgelegt fur
Betriebsbedingungen

Bauteilkosten, ausgelegt fur den Standardzu-
stand

Bauteilkosten

CO,-Vermeidungskosten

Matrix, deren Diagonaleintrage die Permeabilitat
eines pordsen Kdrpers in alle Raumrichtungen
angeben

Abstand, Lange

Permeanz der Komponente i

Massenstrom
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kg-s”'-m?
mol-s™, kmol-h™
mol-s™-m?2

m2

bar, Pa

MW

€'tCOz-1

€-ticonie”

€m?

Barrer=10""" cm?(i.N.)-cm-

cm?-s"-cmHg™
MW

m

m

mol-s™-m*

%
mol-%, mol/mol
mol-%, mol/mol

kg-s*m™
kg-s?m?
m

Quelle / Senke einer Massendichte
Anzahl der Stoffkomponenten
Faktor des Geschwindigkeitsprofils
Stoffmengenstrom
Stoffmengenstrom je Membranflache
Anzahl

Oberflache

Druck

Leistung

COy-Zertifikatpreis

Kohlepreis je Tonne
Membranpreis je Quadratmeter
Permeabilitat der Komponente i

thermische Leistung, Warmestrom

Radius

Abstandsvektor

Volumenbezogenen Nettoreaktionsrate der
Komponente i

Filamentlange eines gewebten Spacers in der
Einheitszelle

molarer Sorptionskoeffizient
Dehnungsgeschwindigkeit

allgemeiner Quellterm der skalaren Grofie ¢
Stromgestehungskosten

Verformtheit von Zellen

Matrix der Schmidt-Zahlen

Matrix der Sherwood-Zahlen

Zeit, Jahr

Parameter des Stockmayer-Potentials einer pola-
ren Komponente

Temperatur

innere Energie

Geschwindigkeit

Geschwindigkeit in i- und j-Richtung
Geschwindigkeitsvektor

gemittelte Geschwindigkeit

Fluktuation der Geschwindigkeit

Betrag der Geschwindigkeit

Volumen

Vorfaktor

Vermeidungsgrad

Stoffmengenanteil

Vektor der Stoffmengenanteile

reeller Exponent der Matrix der Diffusionskoeffi-
Zienten

Dissipation von k aufgrund der Turbulenz
Dissipation von w aufgrund der Turbulenz
Ortskoordinate
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Griechische Formelzeichen

Symbol

an
[of]
a*

B

Y1,Y2,V3
Ty

gt

M ™ OO

o

€S 666 7TQDVD T >>>D3 IV

g

Einheit

kg:m™-s™
kg-m™-s™
m, nm

%
kg:m™s™

W-m'K'
Gibbs = J-mol”
kg-m?®

A

N-m

\Y;

m?2-s™

geodatische Hohe
Ladungszahl des lons der Komponente i
charakteristische KapazitatsgroRe des Bauteils

Bedeutung

Winkel zwischen zwei Spacerfilamenten
Unter-Relaxationsfaktor

Selektivitat beziiglich Komponente i gegeniiber
Komponente j

Polarisierbarkeit der unpolaren Komponente
Konstante im SST k-w-Modell (a,=0,31)
Korrektur zur Dampfung der turbulenten Viskosi-
tat bei niedrigen turbulenten Reynoldszahlen
Winkel zwischen der Hauptstromungsrichtung
und den Filamenten

Parameter der Sherwood-Korrelation
allgemeiner Leitungsterm der skalaren GroRe ¢
effektives Diffusionsvermdgen von k
effektives Diffusionsvermdgen von w

Dicke

Kronecker-Delta

Porositat

Dissipationsrate der turbulenten kinetischen
Energie

Tiefe des Potentialwalls im Lennard-Jones-
Potential

Widerstandsbeiwert

Wirkungsgrad, Moduleffizienz

dynamische Viskositat

Winkel zwischen zwei Kanten einer Zelle
Luftverhaltnis der Verbrennung
Warmeleitfahigkeit

Rohrreibungszahl

(elektro-)chemisches Potential
stéchiometrischer Koeffizient

Stoffdichte

Molekuldurchmesser

mechanische Spannung

elektrisches Potential
Geschwindigkeitspotential

Offnungswinkel einer Querschnittserweiterung
Fugazitatskoeffizient der Komponente i
beliebige skalare GroRe

Fluktuation der skalaren GréR3e ¢

spezifische Dissipationsrate der turbulenten
kinetischen Energie
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Beschreibung

aus der Anlage austretender Strom

Bauteilindex

Bulk, Hauptstromung

benetzter Teil eines Korpers

diffusiver Stoffstrom

dynamisch

gleichseitiger Grundkorper

effektiv

elektrisch

Index fir die Zelloberflachen

Feed

Filament

nicht belegter Teil des Korpers

Grenzschicht

hydraulisch

Index fiir beliebige QuellgréRe in der Energiegleichung
Komponente, bevorzugt permeierende Komponente
erster Index fiir die Raumrichtung (x-, y-, z-Richtung)
Investitionssumme

zuruickgehaltene Komponente

zweiter Index fir die Raumrichtung (x-, y-, z-Richtung)
Zellenindex

konvektiver Stoffstrom

Kohle

GroRe / Eigenschaft eines Feed- oder Permeatkanals
Masse

Membran, Membranoberflache

maximal

minimal

GroRe / Eigenschaft eines Membranmoduls

Index fiir die Anzahl der Iterationen in FLUENT®
Permeat

produziert

ProzessgroRe / -eigenschaft

Retentat

Rauchgas

Referenzkraftwerk

GroRe / Eigenschaft eines Feed- oder Permeatrohrs
GrofRe / Eigenschaft eines Spacers

GroRe ausgewertet unter realen Strémungsbedingungen
total

turbulent

Index fiir das Jahr einer Einnahme oder Ausgabe
thermisch

konstante Temperatur und konstanter Druck
unterer
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Hochgestellte Indizes

Symbol
0
\Y

Warmeubertrager
Index fiir beliebige QuellgréRe in der Impulsgleichung
z-Richtung

Beschreibung
Bezugspunkt, Standardzustand
Volumenbezogene Grofie

Dimensionslose Kennzahlen

Formel der Kennzahl

Re = PV G
n

-

[SC]_[D]-p

[Sh]:[k]'dh

[D]

Name

Reynoldszahl

Schmidt-Zahl

Sherwood-Zahl

Mathematische Operatoren und Symbole

Operator / Symbol

m <(')>-"<-'M~4H§“*Q)<l>

Konstanten

Symbol

F=96485 C-mol
k=1,38-102% J-K
R=8,314 J-mol"-K"

Beschreibung

Delta, Differenzzeichen
Nabla-Operator

Partielles Differential, Differentialzeichen
Vektor

Matrix

Tensor

Summenzeichen
Volumenintegral
Oberflachenintegral

fur alle, Allquantor

Element aus, Elementzeichen

Beschreibung
Faraday-Konstante
Boltzmann-Konstante
universelle Gaskonstante
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