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Beschreibung

[0001] Die vorliegende Erfindung betrifft ein Verfahren zum Entfernen und Riickgewinnen von CO, aus Abgas
aus einer Strom- und/oder Warmeerzeugungsanlage durch chemische Absorption und Desorption zur geeig-
neten Ablagerung vor Ort.

[0002] Aufgrund der Umweltaspekte von CO, als ein Gas mit Treibhauseffekt und Steuern auf die Emission
von CO, durch einige nationale Regierungen ist die Moglichkeit der Verringerung der Emissionen von CO, in
die Atmosphare aus Strom- und/oder Warmeerzeugungsverfahren umfangreich diskutiert worden, im Beson-
deren aus Abgas von kustennahen Gasturbinen, auf eine Art, die verringerten Energieverbrauch und Investi-
tionskosten berlicksichtigt.

[0003] Herkémmliche Strom- und/oder Warmeerzeugungsverfahren, die Kohlenstoffenthaltende Brennstoffe
verwenden und worin die Sauerstoffquelle Luft ist, weisen Kohlendioxidkonzentrationen von 3 bis 15 % in den
Verbrennungsprodukten auf, die hier nachfolgend als Abgase bezeichnet werden, in Abhangigkeit von dem
Brennstoff und der Verbrennung und dem verwendeten Warmegewinnungsverfahren. Zum Beispiel ist die
Konzentration von CO, in Erdgas-befeuerten Gasturbinen in dem Abgas nur 3 bis 4 %. Daher macht es eine
Verringerung der Emission von Kohlendioxid in die Atmosphare erforderlich, das Kohlendioxid aus dem Abgas
abzutrennen, da es zu teuer ware, das gesamte Abgas zu komprimieren und abzuscheiden. Die Kompression
des rlickgewonnenen CO, zur Ablagerung, z.B. in einer geologischen Formation, ist ein inbegriffener Teil jedes
Ruckgewinnungsverfahrens.

[0004] Die Konzentration von Kohlendioxid in dem Abgas kann auf héhere Gehalte erhéht werden durch Re-
zirkulieren von Abgas, wie z.B. nahegelegt von Chiesa et al. (vorgestellter Artikel bei dem International Gas
Turbine & Aeroengine Congress & Exhibition Stockholm, Schweden — 2. bis 5. Juni 1998) in einem kohlebe-
triebenen Kraftwerk mit integrierter Vergasung- und kombinierter Rickfuhrung (IGCC; Intergrated Gasification
and Combined Cycle), oder wie beschrieben von Rgnning et al. in dem norwegischen Patent 180520.

[0005] CO, kann aus dem Abgas entfernt werden mittels mehrerer Abtrennungsverfahren, z.B. chemisch ak-
tive Absorptionsverfahren, physikalische Absorptionsverfahren, Adsorption durch Molekularsiebe, Membran-
trennung und Kryogentechniken. Chemische Absorption mittels Alkanolaminen wird derzeit als das praktischs-
te und 6konomischste Verfahren erachtet, um CO, aus einem Abgas nahe Atmospharendruck zu entfernen.
Tatsachlich ist MEA (Monoethanolamin) das Absorptionsmedium, das aufgrund seiner hohen Affinitat fir CO,
selbst bei geringem Partikaldruck von CO, dominiert.

[0006] Die Anwendung von MEA zum Absorbieren von CO, aus Abgas ist in der Literatur beschrieben worden
von Pauley et al. (Proceedings of the Gas Conditioning Conference, Norman, Ok, 5.—-7. Marz, 19984, Artikel
H; wobei eine gekurzte Version in Oil & Gas J., 14. Mai 1984, S. 87-92 veréffentlicht wurde). Sie beschreiben
ein CO,-Enffernungssystem, basierend auf MEA mit Additiven. Hier werden jedoch Korrosionsprobleme,
MEA-Zersetzung und hoher Chemikalienverbrauch beschrieben. In dem beschriebenen Verfahren war der Ab-
gasdruck im Wesentlichen Atmosphéarendruck, typischerweise mit 8,5 % CO, im Einspeisungsstrom zum Ab-
sorber. Dies bedeutet einen héheren Partialdruck als in Gasturbinenabgas erwartet werden wird.

[0007] Es ist weiterhin bekannt (siehe z.B. Fang-Yuan Jou et al., Can. J. Chem. Eng., 1993, Band 71, April,
264-268), dass die Verwendung anderer Amine als MEA, insbesondere tertidrer Amine, wie etwa MDEA (Me-
thyldiethanolamine) weniger zu Zersetzung neigt und sein Dampfdruck geringer ist als derjenige von MEA, was
zu geringeren Verlusten von Amindampf mit den austretenden Gasstromen fuhrt. Die Korrosionsprobleme sind
ebenfalls geringer als bei Verwendung von MEA. Die Verwendung tertidarer Amine zur Behandlung von Gas-
turbinenabgas ist jedoch heute unékonomisch aufgrund dessen, dass diese Amine eine geringere Affinitat fur
CO, im Vergleich mit MEA aufweisen. Daher wird CO,-Entfernung aus Abgas durch Absorption in einem reak-
tiveren Amin, wie etwa MEA, durchgefiihrt. Die Anwendung von MDEA erfordert, dass Abgas auf einen erhoh-
ten Druck komprimiert wird, um den Partialdruck von CO, zu erhéhen, da dies die mdgliche Beladung (Mol
CO,/Mol Amin) von CO, in der MDEA-L&sung erhoéht.

[0008] Diese CO,-Absorptionsverfahren, die auf Niederdruck-MEA basieren, erfordern eine groRe und um-
fangreiche Ausstattung. Daruber hinaus sind Korrosion in der Verfahrensausstattung, Zersetzung des Amins
aufgrund der normalerweise verwendeten Temperaturen und im Allgemeinen hoher Chemikalienverbrauch
(z.B. Amin) Hauptprobleme dieser Verfahren.

[0009] Dariber hinaus werden diese Verfahren eine wesentliche Menge Warme und/oder Energie verbrau-
chen. Durch Chiesa et al. (Artikel, der beim International Gas Turbine & Aeroengine Congress & Exhibition
Stockholm, Schweden — 2.-5. Juni 1998) vorgestellt wurde, legt das Selexol-Verfahren, welches von Union
Carbide kommerzialisiert wurde, nahe, um CO, aus einem kohlebetriebenen Kraftwerk mit integrierter Verga-
sung- und kombinierter Riickfihrung (IGCC) riickzugewinnen. Dieses Verfahren erfordert jedoch einen sehr
hohen Einspeisungsgasdruck. Chiesa et al. schatzten, dass ein Betriebsdruck von minimal 41 bar erforderlich
ist, um 90 % CO, aus dem Abgas rickzugewinnen wenn CO, in dem Abgas etwa 20 % war. Sie zogen in Be-
tracht, dass mindestens 50 bar erforderlich sind, um eine verntinftige Triebkraft fir Massentransfer zu erhalten.
Um diesen Druck zu erreichen, wird ein Teilzwischenkiihlerkompressor verwendet. Das unter Druck gesetzte
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Abgas wird auf nahe Umgebungstemperatur durch einen Rekuperativwarmeaustauscher gekiihlt und zu der
Absorptionssaule geleitet, wo CO, durch Selexol abgefangen wird. Das CO,-abgereicherte Stickstoff-reiche
Abgas, das das Selexol-Verfahren verlasst, wird auf etwa 600 °C im Vergasungs-abstromigen Verfahren erhitzt
und wird weiter expandiert unter Wiedererhitzen zwischen den Stufen. Der Nachteil dieses Verfahrenssche-
mas, das von Chiesa et al nahegelegt wird, ist der erforderliche Absorptionsdruck von 50 bar, was die Effizienz
des Verfahrens verringert und die effiziente Verwendung verfligbarer Verfahrenswarme verhindert.

[0010] Das australische Patent AU 9,728,540-A betrifft ein Verfahren zum Behandeln eines Hochdruckrohga-
ses, ausgewahlt aus Hochdruckerdgas und verschiedenen Synthesegasen mit einem Kohlendioxid-absorbie-
renden Fluid, wobei hochkonzentriertes Kohlendioxid nahezu vollstdndig aus dem Rohgas rickgewonnen
wird, um ein raffiniertes Gas mit einer Kohlendioxidkonzentrationen von 10 bis 10.000 ppm zu erhalten, und
daruber hinaus zum Riickgewinnen von Kohlendioxid, teilweise bei hohem Druck auf dem Absorbierfluid, als
auch ein System hierfiir.

[0011] Das australische Patent lehrt Teildesorption von CO, bei erhdhtem Druck, welcher in diesem Patent
als mindestens 2 kp/cm? abs. (ungeféahr 2 bar) definiert ist. Das genannte Patent begrenzt weiterhin den De-
sorptionsdruck in seinem ersten Separator auf den Druck des Absorbers, was in den meisten Fallen unmdglich
macht, riickgewonnenes CO, durch Kihlwasser zu kondensieren, was ein Vorteil ist, wenn CO, auf den erfor-
derlichen Druck zur Ablagerung in einer geologischen Formation komprimiert werden soll. Typischerweise wir-
de dies 50 bar oder mehr erfordern. Das australische Patent definiert einen Druck Gber 2 bar als hohen Druck.
Mitschleppen des aktiven Teils (typischerweise ein Alkanolamin) der wassrigen Lésung kann aus dem ersten
Gas-Flussig-Separator in dem beschriebenen Verfahren stattfinden und dies kann auch ein Problem bei her-
kdmmlichen Absorptions/Desorptions-Systemen sein. Das australische Patent spezifiziert 90 °C bis 150 °C als
das Temperaturniveau, bei welchem CO, teilweise desorbiert wird bei erhhtem Druck in seiner ersten Desorp-
tionsstufe. Energie zum Vorheizen des Adsorbens muss bei einigen Graden héher verfiigbar sein, typischer-
weise 10° oder mehr. Das Temperaturniveau, das in seinem Wiedererhitzer (12) in seiner Fig. 1 erforderlich
ist, wird durch den Siedepunkt des CO,-freien Absorbens plus einer Erhéhung zum Bereitstellen einer Trieb-
kraft, bestimmt.

[0012] Der Hauptgegenstand der vorliegenden Erfindung war es, ein verbessertes Verfahren zum Entfernen
und Ruckgewinnen von CO, aus Abgas aus einem Strom- und/oder Warmeerzeugungsverfahren durch che-
mische Absorption und Desorption zu erreichen, auf eine Art, die ein verringertes Gewicht und Volumen der
Ausstattung impliziert, die in dem Absorptions- und Desorptionsverfahren verwendet wird.

[0013] Ein anderer Gegenstand der vorliegenden Erfindung war es zu einem verbesserten Verfahren zum
Entfernen und Rickgewinnen von CO, aus Abgas aus einem Strom- und/oder Warmeerzeugungsverfahren,
durch chemische Absorption und Desorption, auf eine Art zu gelangen, die eine effizientere Verwendung an-
derer Amine als MEA im Vergleich zu bekannten CO,-Absorptions- und Desorptionsverfahren umfasst.
[0014] Ein weiterer Gegenstand der Erfindung war es zu einem verbesserten Verfahren zu gelangen zum Ent-
fernen und Rickgewinnen von CO, aus Abgas eines Strom- und/oder Warmeerzeugungsverfahrens durch
chemische Absorption und Desorption, welches einen geringen Chemikalienverbrauch und unwesentliche Kor-
rosions- und Zersetzungsprobleme im Vergleich mit friher bekannten Verfahren aufweist.

[0015] Darlber hinaus war ein noch anderer Gegenstand der vorliegenden Erfindung ein verbessertes Ver-
fahren zum Entfernen und Ruckgewinnen von CO, aus Abgas aus einem Strom- und/oder Warmeerzeugungs-
verfahren zu erreichen, durch chemische Absorption und Desorption, welches die Energie verringert, die erfor-
derlich ist, um den riickgewonnenen CO,-Strom auf Ablagerungsdruck zu komprimieren.

[0016] Im Hinblick auf die oben genannten Probleme, die mit der Entfernung und Riickgewinnung von CO,
aus Abgas aus einem Strom- und/oder Warmeerzeugungsverfahren durch chemische Absorption und Desorp-
tion verbunden sind, wurde Forschungsarbeit durchgefihrt.

[0017] Die Erfinder fanden, dass die oben genannten Probleme geldst werden kénnen, wenn der Abgasstrom
eines Strom- und/oder Warmeerzeugungsverfahrens auf zwischen 5 und 30 bar und bevorzugter zwischen 7
und 20 bar rekomprimiert wird vor Eintritt in die CO,-Absorptionseinheit, und dass diese Rekompression um-
fasst, dass ein verbessertes Absorptions- und Desorptionsverfahren erreicht wird, welches die oben genann-
ten Probleme eliminiert, die mit friher bekannten Techniken verbunden sind.

[0018] Die Erfinder fanden ein Verfahren zum Entfernen und Rickgewinnen von CO, aus Abgas einer Strom-
und/oder Warmegewinnungsanlage (einem Hauptkraftwerk) durch chemische Absorption bzw. Desorption, bei
dem das Abgas in einen Absorber eingespeist wird, der ein chemisches Absorbens enthalt, wobei das CO, in
dem Absorbens absorbiert wird und ein CO,-abgereicherter Abgasstrom gebildet wird, und das CO,-reiche Ab-
sorbens weiterhin in einen Desorber eingespeist wird, worin CO, von dem Absorbens entfernt wird, und das
im Wesentlichen CO,-freie Absorbens zu dem Absorber zuriickgefiihrt und das desorbierte CO,-Gas abgelas-
sen wird, dadurch gekennzeichnet, dass das Abgas abgekihlt und in einem Kompressor eines Sekundarkraft-
werks, das in das Hauptkraftwerk, den Absorber und den Desorber integriert ist, erneut auf einen erhéhten
Druck komprimiert wird, bevor es in den Absorber eintritt, und das aus dem Absorber austretende, CO,-abge-
reicherte Abgas erneut erhitzt und des Weiteren in einem Expander in dem Sekundarkraftwerk expandiert wird.
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[0019] Rekompression von Abgas wird eine wesentliche Menge Energie verbrauchen. Der Energieverbrauch
wird jedoch wesentlich verringert, wenn eine Gasturbine oder ein Zwischenkuhlkompressor- und Expandersys-
tem, d.h. ein Brayton-Zyklus, der hier nachfolgend das Sekundarenergiesystem genannt wird, integral ist mit
der Strom- und/oder Warmeerzeugungsanlage, die hier nachfolgend als das Hauptenergiesystem bezeichnet
wird, und der CO,-Absorptionseinheit, die dann in einem verbesserten Absorptions- und Desorptionsverfahren
sein kann. Der Brayton-Zyklus, der ein Kompressions- und Expansionsverfahren ist, ist die Basis aller Gastur-
binenzyklen.

[0020] Gemal der vorliegenden Erfindung wird Abgas des Hauptenergiesystems gekuihlt und komprimiert
(optional mit Zwischenkuhlen zwischen den Stufen) in dem Sekundarenergiesystem. Das komprimierte Abgas,
das CO, enthalt, wird gekihlt und in eine Absorbereinheit in dem CO,-Absorptions- und Desorptionssystem
gemafR der vorliegenden Erfindung eingespeist. Das CO,-abgereicherte Abgas, das aus der Absorbereinheit
austritt, wird in dem Sekundarenergiesystem wieder erhitzt und auf nahe Atmosphéarendruck expandiert, wo-
durch Energie bzw. Strom erzeugt wird, um das CO,-enthaltende Abgas, das in die Absorbereinheit eintritt, zu
komprimieren. Die Anzahl von Zwischenkuhlkompressorstufen, der Rekompressionsdruck und die Wiederer-
hitzungstemperatur werden auf eine solche Art ausgewahlt, dass die Expansionsturbine mindestens genug
Energie erzeugt, um den Kompressor anzutreiben.

[0021] In der oben genannten Absorbereinheit wird das Abgas zuerst in eine Absorptionssaule eingespeist,
worin es mit einem Absorbens in Kontakt gebracht wird, welches das meiste des CO, aufnimmt. Das CO,-rei-
che Absorbens aus der Absorptionseinheit wird dem Erfordernis entsprechend auf Desorptionsdruck gepumpt,
welcher héher sein kann als der Absorptionsdruck. Die Temperatur in dem angereicherten Absorbens wird auf
einen Grad erhdht, der erforderlich ist, um CO, zu einer Desorption bei einem Druck zu bringen, der Konden-
sation durch Kiihlwasser erleichtert, typischerweise wiirde dies 50 bar oder dartiber erfordern.

[0022] Nach dem Erhéhen/Ansteigenlassen der Temperatur in dem angereicherten Absorbensstrom wird der
Strom einem ersten Gas-Flussig-Separator vor Eintritt in die Desorptionseinheit zugefuhrt.

[0023] Um unerwiinschtes Ubertreten bzw. Verschleppen des aktiven Teils (typischerweise ein Alkanolamin)
in das Absorbens zu vermeiden, hat der erste Gas-Flissig-Separator einen Dephlegmator (d.h. ein Konden-
sator mit Ruckfluss), der in dem Gasstrom installiert ist. In diesem Dephlegmator wird eine Abtrennung von
kondensierter flissiger Phase erfolgen, wodurch das meiste Wasser in dem CO, zurtickbleibt, da der aktive
Teil weniger fliichtig als das Wasser ist. Die kondensierte Phase wird in den Separator zurtickstromen.

[0024] Eine ahnliche Anordnung erfolgt iber dem oberen Teil der Desorptionssaule. Die den Dephlegmatoren
abgenommene Energie ist zur Rickgewinnung vorgesehen.

[0025] Darliber hinaus ist der Desorber mit einem Nebenerhitzer ausgestattet, an einem Ort, worin weiterhin
CO, in dem Absorbens vorliegt und die Temperatur ist daher geringer, als sie sein wirde, wenn sie durch den
Dampfdruck der Absorbenslésung alleine bestimmt wiirde. Diese niederere Temperatur erleichtert die Verwen-
dung von Energie bei einer geringeren Temperatur als wenn ein Bodenprodukterhitzer verwendet wird, worin
sehr wenig CO, vorliegt. Dieser letzte Wiedererhitzungseffekt wird durch Direktdampf bereitgestellt.

[0026] Die Verwendung des Dephlegmators erlaubt die Verwendung einer héheren Temperatur in der De-
sorptionseinheit als in herkémmlichen Desorptionseinheiten, ohne Verlust von mehr aktivem Absorbens. Der
Dephlegmator liefert auch Wasseraustrage, welche mehr Freiheit zur Verwendung von Direktdampf bieten als
in einem herkdbmmlichen Absorptions-Desorptions-System. Direktdampf ermoglicht die Verwendung von
Dampf mit geringerer Temperatur als erforderlich ware, wenn die Temperaturdifferenz in einem Warmeaustau-
scher aufgehoben werden misste.

[0027] Der Druck des riickgewonnenen CO, wird erreicht durch Verwendung von thermischer Energie durch
Desorption von CO, bei einem héheren Druck, aufgebaut durch Anwenden einer hdheren Temperatur in dem
Desorber als herkdmmlicherweise verwendet. Der Realisierungsfaktor ist der Betrieb der Absorptionssaule bei
einem Druck, der aus Abgasrekompression folgt. Trotz der Energiertickgewinnung aus dem unter Druck ge-
setzten, CO,-abgereicherten Abgas bedeutet dies einen letztendlichen Energieverbrauch, welcher Effizienz-
verlust fur das Gesamtenergieumwandlungsverfahren umfasst. Aus diesem Grunde sollte der Abgasrekomp-
ressions- und daher der Absorptionssaulendruck bei einem Minimum gehalten werden.

[0028] Das Auswahlen der richtigen Kombination von Rekompressionsdruck und Wiedererhitzungstempera-
tur ist ein sehr wichtiger Faktor, um ein effizientes Verfahren gemaf der vorliegenden Erfindung zu erreichen.
Erhohte Wiedererhitzungstemperatur kombiniert mit einem leicht erhéhten Zyklusdruckverhaltnis wird die Ver-
fahrenseffizienz erhéhen. Dies trifft auf alle Gasturbinenzyklen gemaR dem Prinzip des Brayton-Zyklus zu.
Wiedererhitzen kann durchgefiihrt werden durch Verwendung verfugbarer Warme des heilRen Abgases, das
in dem Hauptenergiesystem erzeugt wird. Die Wiedererhitzungstemperatur ist in diesem Falle limitiert auf die
Temperatur des heiflen Abgases, welche normalerweise unter 500 bis 700 °C ist. Zusatzliche Feuerung in dem
Hauptenergiesystem zum Erhitzen des komprimierten, CO,-abgereicherten Abgases in dem Sekundérener-
giesystem wird die Brennstoff-zu-Energie-Effizient weiter erhéhen, da dies sowohl die Konzentration von CO,
in dem Abgas erhéhen wird, als auch eine héhere Wiedererhitzungstemperatur erlauben wird. Das Kompro-
miss zwischen den beiden Wiedererhitzungsfallen sind héhere Investitionskosten, jedoch verbesserte Effizienz
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in dem Fall mit zusatzlicher Feuerung gegenuber einer weniger teuren Ausstattung, jedoch geringerer Effizienz
in dem Fall mit Heilabgaswiedererhitzung. In beiden Fallen kann Wéarme, die dem komprimierten CO,-abge-
reicherten Abgas zugeflhrt wird, als Strom bzw. Energie mit hoher Effizienz in einer Turbine durch Entspannen
des Gases ruckgewonnen werden.

[0029] Durch dieses Verfahren kann die Gesamtverfahrenseffizienz in der gleichen GréRenordnung sein, wie
wenn CO, bei Atmosphéarendruck entfernt und rlickgewonnen wird, jedoch der hohe Absorptionsdruck wird das
Ausmalfl des CO,-Entfernungs- und Rickgewinnungssystems wesentlich verringern, da das Gasvolumen ge-
ringer wird, wenn das Gas komprimiert ist und die Triebkraft fir die Desorption wird gréfier. Dementsprechend
ergibt sich eine Verringerung von sowohl dem Turmdurchmesser als auch der Hohe der Absorptionssaule. Das
Volumen und das Gewicht der Desorptionssaule kann auch verringert werden, wenn der hdhere Partialdruck
von CO, in dem Gas, das die Absorptionssaule verlasst, ausgenutzt wird, um mehr CO, in dem regenerierten
(mageren) Absorbens zurlickzulassen. Alternativ kdnnte dieses ausgenutzt werden, um die CO,-Riickgewin-
nung zu erhéhen.

[0030] Der hohe Druck macht es auch technisch und 6konomisch machbar, andere Alkanolamine als MEA
auszuwahlen. Andere Alkanolamine kdnnen dann gefunden werden, welche Energie-effizienter, weniger kor-
rosiv sind und weniger zu einer Zersetzung neigen, z.B. MDEA. Erhéhter Druck in dem Absorber ermdglicht
die Verwendung tertidrer Amine zum Absorbieren des CO, und dies eliminiert die Korrosions- und Zerset-
zungsprobleme, die mit der Verwendung von MEA als der chemisch aktive Teil des Absorbens verbunden sind.
[0031] Ruckgewinnung von CO, bei erhdhtem Druck wird auch die Arbeit verringern, die erforderlich ist, um
CO, vor Einspritzen und Ablagerung zu komprimieren.

[0032] Rezirkulation von Abgas in das Hauptenergiesystem wird die Effizienz fiir elektrische Energie weiterhin
verbessern.

[0033] Der hohe Partialdruck von CO, am Boden des Absorptionsturms erlaubt auch eine héhere Beladung
mit CO, auf dem Alkanolamin, wodurch die Absorbenszirkulationsrate, die zum Erreichen einer CO,-Entfer-
nung erforderlich ist, reduziert wird.

[0034] Das Verfahren gemaf der vorliegenden Erfindung liefert eine Trennung von Absorbens und Wasser in
den Desorberabschnittstiberkopfstrémen, wodurch sich eine zuséatzliche Unabhangigkeit ergibt, um es zu er-
lauben, dass Direktdampf in der Strippsaule verwendet wird. Die Verwendung von Direktdampf fir den héchs-
ten Temperaturheizseffekt bedeutet, dass sein Temperaturniveau verringert werden kann durch die Triebkraft,
die ansonsten fir indirekte Hitze verwendet wird. Dieses Merkmal und die Verwendung eines Nebenerhitzers,
erlaubt die Verwendung eines Heizmedius bei geringerer Temperatur, als normalerweise in solchen Verfahren
verwendet.

[0035] Die Erfindung wird weiterhin in den Beispielen, die den Figuren entsprechen, erklart und dargestellt.
[0036] Fig. 1 zeigt eine Strom- und Warmegewinnungsanlage, integriert mit einem Brayton-Zyklus und einem
CO,-Absorptions-Desorptions-System gemaf der vorliegenden Erfindung.

[0037] Fig. 2 zeigt eine Strom- und Warmegewinnungsanlage, integriert mit einem Brayton-Zyklus und einem
CO,-Absorptions-Desorptions-System gemaf der vorliegenden Erfindung und worin ein befeuerter Erhitzer in-
tegriert ist in die Hauptstrom- und/oder Warmegewinnungsanlage.

[0038] Fig. 3 zeigt eine Absorptions-Desorptions-Anlage, die Merkmale aufzeigt, um einen Energie-6konomi-
scheren Weg zum Entfernen und Wiedergewinnen von CO, aus einem Abgas zu erleichtern, durch Ausfiihren
der Desorption bei erhéhtem Druck, wodurch das riickgewonnene CO, unter Druck gesetzt wird.

[0039] Fig. 4 zeigt den Warmeverbrauch in der Absorptions- und Desorptionseinheit als Funktion des Parti-
aldrucks von CO, im Einlass zur Absorptionssaule.

[0040] Fig. 1 Luft 1 wird einem Gasturbinenkompressor 23 zugefihrt, worin Luft komprimiert wird. Luft 2 bei
erhdhter Temperatur und erhéhtem Druck wird in die Verbrennungskammer 29 eingespeist, worin sie verwen-
det wird, um einen Kohlenstoff-enthaltenden Brennstoff 3 zu verbrennen. Der heif3e Verbrennungsgasstrom 4
wird in einem Gasturbinenexpander 24 auf nahe Atmosphéarendruck entspannt und elektrische Energie wird in
dem Generator 22 fir elektrische Energie erzeugt. (Alternativ kann die Energie direkt zu einem Maschinenan-
trieb verwendet werden). Warme wird teilweise rickgewonnen durch Erzeugung von Dampf (43) in einem Er-
hitzer 31 (optional) und teilweise durch Warmeaustausch mit CO,-abgereichertem Abgas 13 im Warmeaustau-
scher 36. Der gesamte Abgasstrom 7 wird weiterhin gekiihlt mit Kiihlwasser (44) im Warmeaustauscher 32 un-
ter 50 °C. Gekuhltes Abgas 9 wird weiterhin in einen Kompressor (25) (Stufe 1) und 26 (Stufe 2) unter Kihlen
durch Kihlmittel eines Kiihimediums (40) zwischen den Stufen eingespeist. Ein oder drei Zwischenkuhlstufen
kénnen verwendet werden. Strom 12 kann auf unter 50 °C in einem wassergekiihlten Warmeaustauscher
(nicht gezeigt) gekihlt werden.

[0041] CO,in dem Abgas wird in Einheit 35 entfernt, von wo ein CO,-Strom 19 aus dem System ausgetragen
wird. Der CO,-abgereicherte Abgasstrom 13 wird in einem Rekuperator 36 wiedererhitzt und wird in den Ex-
pander 27 auf nahe Atmosphérendruck entspannt. Das CO,-abgereicherte Abgas 18 aus dem Expander 27
wird in die Atmosphare ausgetragen. Die Temperatur in Strom 14 wird so gesteuert, dass die Energie, die in
Expander 27 erzeugt wird, ausreichend zur Kompression von Abgas 9 ist.
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[0042] Um das Volumen des handzuhabenden Abgases in der CO,-Absorptions- und Desorptionseinheit zu
verringern und zum Erhéhen der Konzentration von CO, und daher zum Verringern der Kosten der CO,-Ein-
heiten, kann etwas des Abgases in dem Hauptgasturbinenzyklus als Strom 8 recyclisiert werden. Dieses Re-
cyclisieren von Abgas wird auf eine solche Art gesteuert, dass die Konzentration von Sauerstoff in Strom 2 min-
destens ausreichend ist zum Aufrechterhalten einer Flamme im Verbrenner 29. Eine alternative Konfiguration
des Verfahrens gemaf der Erfindung umfasst ein Verfahren gemaf Fig. 1 und worin CO,-abgereicherter Ab-
gasstrom 14 weiterhin erhitzt wird mittels eines Gasturbinenverbrenners durch Zugabe eines Brennstoffs. Dies
wird die Brennstoffeffizienz erhdhen, jedoch wird die Anwendung eines Kohlenstoffenthaltenden Brennstoffs
das Ausmalfl der CO,-Riickgewinnung verringern.

[0043] Wasserstoff wird der bevorzugte Brennstoff in diesem Fall sein. Uberschiissige Energie kdnnte als
elektrische Energie mittels eines Stromgenerators zurlickgewonnen werden. Die Hitze in dem Abgas 18 kann
z.B. durch Erzeugung von Dampf rickgewonnen werden.

[0044] Eine weitere alternative Konfiguration des Verfahrens umfasst ein Verfahren gemaf Fig. 1 und worin
CO,-abgereicherter Abgasstrom 13 erhitzt wird mittels eines Gasturbinenbrenners durch Zugabe eines Brenn-
stoffs. In diesem Falle wird der Warmeaustauscher 36 vermieden. Im sekundaren Gasturbinenzyklus wird ein
Hochtemperatureinlass (> 1000 °C) in den Gasturbinenexpander erreicht, wobei angenommen wird, dass min-
destens 10 % Sauerstoff in dem CO,-abgereicherten Abgasstrom 13 verbleiben. Dies wird einen effizienten
Sekundargasturbinenzyklus sicherstellen. Der Nachteil dieser alternativen Verfahrenskonfiguration ist ein ver-
ringertes Ausmalf der CO,-Entfernung, wenn ein Kohlenstoff enthaltender Brennstoff verwendet wird. Vorzugs-
weise sollte Wasserstoff in dem zweiten Gasturbinenzyklus verwendet werden, um ein hohes Ausmalf}
CO,-Entfernung zu erhalten. Durch Solarenergie hergestellter Wasserstoff oder Wasserstoff aus fossilen
Brennstoffen, worin CO, entfernt und abgelagert wird, kénnte verwendet werden.

[0045] Fig. 2: Luft 1 wird in den Gasturbinenkompressor 23 eingespeist, worin Luft komprimiert wird. Luft 2
bei erhéhter Temperatur und erhdhtem Druck wird einem befeuerten Erhitzer (30) zugefuihrt, worin sie verwen-
det wird, um einen Brennstoffstrom 15 zu verbrennen. Warme wird auf Strom 16 Ubertragen. Das Verbren-
nungsgasgemisch wird weiter in einem Verbrenner 29 durch Verbrennen eines Brennstoffs 20 erhitzt. Das hei-
Re Gasgemisch wird in Gasturbinenexpander 24 auf nahe Atmospharendruck entspannt und elektrische En-
ergie wird in dem Stromgenerator 22 erzeugt (alternativ kann die Energie direkt zu einem Maschinenantrieb
verwendet werden). Warme wird riickgewonnen durch Erzeugung von Dampf (43) im Erhitzer 31. Der Abgas-
strom 7 wird weiterhin unter 50 °C durch Kihlwasser im Warmeaustauscher 32 gekihlt. Gekuhltes Abgas 9
wird weiterhin in den Kompressor 25 (Stufe 1) und 26 (Stufe 2) eingespeist durch Kiihlen mittels eines Kiihl-
mediums (40) zwischen den Stufen, wenn auch ein oder drei Zwischenkihlstufen verwendet werden kénnen.
[0046] CO,im Abgas wird in Einheit 35 entfernt, von wo ein CO,-Strom 19 aus dem System ausgetragen wird.
Der CO,-abgereicherte Abgasstrom 13 wird im Rekuperator 34 wiedererhitzt und wird weiter erhitzt in dem un-
ter Druck gesetzten befeuerten Heizer 30. Strom 16 wird in dem Expander 27 auf nahe Atmospharendruck ent-
spannt und Warme wird im Rekuperator 34 zuriickgewonnen. Das CO,-abgereicherte Abgas 18 wird in die At-
mosphare ausgetragen.

[0047] Zum Verringern des Volumens von handzuhabenden Abgas in der CO,-Entfernungseinheit kann etwas
des Abgases in den Hauptgasturbinenzyklus als Strom 8 recyclisiert werden. Dieses Recyclisieren von Abgas
wird auf eine solche Art gesteuert, dass die Konzentration von Sauerstoff in Strom 2 mindestens ausreichend
ist, um eine Flamme im Verbrenner 29 zu erhalten.

[0048] Eine alternative Konfiguration des Energiegewinnungsverfahrens umfasst ein Verfahren gemaf
Fig. 2, worin CO, in dem Abgas sowohl bei hohem Druck als auch hoher Temperatur entfernt wird. Diese Ver-
fahrenskonfiguration hat einen Vorteil wenn ein CO,-Entfernungsverfahren entwickelt ist, das CO, bei hoher
Temperatur (250 bis 550 °C) entfernen kann. In diesem Fall kann die Rekompression des CO,-abgereicherten
Abgases ohne Kihlen zwischen Kompressorstufen durchgefiihrt werden, was die Gesamtverfahrenseffizienz
erhdhen konnte.

[0049] Der Vorteil dieses Verfahrens ist, dass es die Konzentration von CO, in dem Abgas erhéhen wird und
einen erhohten Temperatureinlass des zweiten Gasturbinenexpanders 27 zulasst, verglichen mit dem Verfah-
ren gemaR Fig. 1, wodurch sich eine verringerte Menge handzuhabenden Gases in dem CO,-Entfernungsver-
fahren und erhdhte Gesamtverfahrenseffizienz ergibt. Der gesamte Brennstoff wird in den Hauptgasturbinen-
zyklus zugegeben, wodurch sich ein hohes Ausmaf} CO,-Entfernung ergibt.

[0050] Fig. 3 CO,-reiches Abgas (12) wird in eine Absorptionssédule (Absorber) 103 eingespeist, die einen
CO,-abgereicherten Strom 13 liefert. Eine CO,-arme Lésung 104 wird der Oberseite der Saule 103 zugeflhrt
und die Lésung nimmt CO, auf, wodurch sie als CO,-reiche Ldsung 105 austritt. Der Strom 105 wird in dem
Ekonomiser (Warmeaustauscher) 106 erhitzt, wodurch sich ein erwarmter Strom 107 ergibt, der weiter in dem
Erhitzer 108 erhitzt wird (der als warmeintegriert mit dem Energie- und CO,-Erzeugungsverfahren angenom-
men wird). Das Erhitzen fuhrt dazu, dass etwas des CO, in eine Gasphase ubergefuhrt wird, wodurch Strom
109 zweiphasig wird. Der Strom 109 wird dann dem Blitz-Gas-Flissig-Separator 110 zugefihrt, worin die Gas-
phase uber Kopf 112 austritt und die flissige Phase 111, die noch CO, enthalt, das an das Absorbens gebun-
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den ist, der Desorptionssaule (oder Stripper) 123 zugefihrt wird. Wenn der Stripper 123 bei einem geringeren
Druck betrieben wird als der Blitzseparator 110, wird der Gasphasenteil, der von dem Strom 111 stammt, ent-
IGftet, um mit dem Uberkopfstrom 124 auszutreten. Die fliissige Phase von Strom 111 flieRt hinunter zum Strip-
per 123, gegenstromig zu ansteigendem Dampf. Der Dampf ist das Ergebnis des Wiedererhitzers 120
und/oder des Direktdampfes 190, der am Boden eingeleitet wird. Die Verwendung des Nebenerhitzers 120 er-
moglicht die Verwendung einer niederwertigeren Energie (Energie bei einer niedereren Temperatur) als wenn
das Wiedererhitzen am untersten Boden des Strippers 123 durchzufiihren war. Mit einem Nebenerhitzer 120
ist der Strom 119 erforderlich, um einen nach oben gerichteten Dampfstrom in dem Bodenabschnitt bereitzu-
stellen. (Optional kdnnte dies bereitgestellt werden durch einen zweiten Wiedererhitzer). Die regenerierte L6-
sung 113, die arm an CO, ist, wird zu dem Ekonomiser 106 geleitet, worin sie gekuhlt wird bevor sie als Strom
170 letztendlich auf die gewuinschte Temperatur gekuhlt wird zum erneuten Eintritt in die Absorptionsséule 103.
Der Dampfstrom 124 aus dem Stripper 123 geht zu einem Uberkopfdephlegmator 126, der das Absorbens un-
ter Rickflussbedingungen kondensiert, um dasselbe zuriickzugewinnen. Das zuriickgewonnene Absorbens
125 wird zuriickgefiihrt zum Stripper 123. Der Uberkopfstrom 127 kann weiterhin noch wertvolle Warme ent-
halten (in der Form von Heif3gas und Wasserdampf) und diese Warme, die in dem Ekonomiser 128 zuriickge-
wonnen werden kann, z.B. als Dampf, bevor der Strom 129 zum Kondensator 130 gefuhrt wird, um Absorbens
und Wasser-Kondensat 134 zurtickzugewinnen, das zu der Absorberschleife tber Strom 134 zurlickgeflihrt
wird, wahrend das zurtickgewonnene CO, als Strom 133 aus dem Separator 132 austritt. Die Gasphase 112,
die den Blitz-Gas-Flussig-Separator 110 verlasst, ist ebenfalls so dargestellt, dass sie zu einem Dephlegmator
135 gefiihrt wird, zur Adsorbensriickgewinnung bevor der Gasstrom 136 bei 137 gekuhlt wird, gefolgt durch
Kondensatriickgewinnung 139, von wo das CO, tber Kopf 140 austritt und das Kondensat 141 zu der Absor-
berschleife recyclisiert wird.

Beispiel 1

[0051] Das Energiegewinnungsverfahren, wie in Fig. 1 beschrieben, wird in dem folgenden Beispiel veran-
schaulicht.

[0052] Luft 1 wird bei Umgebungsbedingungen einem Gasturbinenkompressor 23 zugefiihrt, worin Luft auf
20 bar komprimiert wird. Komprimierte Luft 2 bei 465 °C und 20 bar wird in die Verbrennungskammer 29 ein-
gespeist, worin sie verwendet wird, um einen Kohlenstoff-enthaltenden Brennstoff 3 zu verbrennen. Ein Teil
der Luft wird fur Kihlzwecke verwendet. Heiler Verbrennungsgasstrom 4 bei etwa 1250 °C wird in den Gas-
turbinenexpander 24 auf nahe Atmospharendruck bei etwa 590 °C entspannt.

[0053] Elektrische Energie wird in dem Stromgenerator 22 erzeugt. (Alternativ kann die Energie direkt fir ei-
nen Maschinenantrieb verwendet werden). Warme wird teilweise zuriickgewonnen durch Erzeugung von
Dampf (43) in dem Erhitzer 31 (optional) und teilweise durch Warmeaustausch mit CO,-abgereichertem Abgas
13 in Warmeaustauscher 36. Der gesamte Abgasstrom 7 bei etwa 170 °C wird weiterhin mit Kiihlwasser (44)
im Warmeaustauscher 32 auf etwa 40 °C gekuhlt. Alternativ kann ein Teil der Warme fir Heizzwecke verwen-
det werden, d.h. in der CO,-Entfernungsanlage. Gekuhltes Abgas 9 wird weiterhin in den Kompressor 25 (Stufe
1) und 26 (Stufe 2) zugefihrt, mittels Kiihlen durch ein Kihimedium (40) zwischen den Stufen. Strom 12 wird
bei ungefahr 10 bar weiterhin auf unter 35 °C in einem Wasser-gekuhlten Warmeaustauscher (nicht gezeigt)
gekuhlt.

[0054] Mehr als 80 % CO, in dem Abgas wird in Einheit 35 entfernt, von wo ein CO,-Strom 19 von dem Sys-
tem ausgeleitet wird und weiterhin komprimiert werden kann und in ein Aquifer eingespritzt werden kann zur
Langzeitablagerung oder verwendet werden kann zur Verbesserung der Ol- und Gasgewinnung.

[0055] Der CO,-abgereicherte Abgasstrom 13 wird im Rekuperator 36 auf etwa 450 °C wieder erhitzt und wird
in dem Expander 27 auf nahe Atmosphéarendruck entspannt. Das CO,-abgereicherte Abgas 18 aus dem Ex-
pander 27 wird in die Atmosphare ausgetragen. Die Temperatur in Strom 14 wird so reguliert, dass die Energie,
die im Expander 27 erzeugt wird, ausreichend ist zur Kompression von Abgas 9.

[0056] Zum Verringern des handzuhabenden Volumens des Abgases, das in dem CO,-Entfernungs- und
Ruckgewinnungssystem handzuhaben ist, kann ein Teil des Abgases in den Hauptgasturbinenzyklus als Strom
8 recyclisiert werden. Dieses Recyclisieren von Abgas wird auf eine solche Art gesteuert, dass die Konzentra-
tion von Sauerstoff im Strom 2 mindestens ausreichend ist, um eine Flamme im Verbrenner 29 aufrechtzuer-
halten. Dieses Rezirkulieren wird auch die Brennstoff-zu-elektrische Energie-Effizienz erhéhen, wie in Tabelle
1 gezeigt.

Tabelle 1
[0057] Die Brennstoff-zu-elektrische Energie-Effizienz exklusive CO,-Entfernung fur ein Strom- und Warme-

gewinnungsverfahren gemaf Fig. 1 und der Partialdruck von CO, in dem Einlass zur CO,-Entfernungs- und
Rickgewinnungsanlage gegenuber dem Recyclisierungsverhaltnis (Strom 8/Strom 9) von Abgas in dem
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Hauptkraftwerkssystem. (Ein Dampfzyklus ist in der Schatzung enthalten, durch Berechnen der potenziellen
Dampferzeugung und unter der Annahme einer 28 %-Effizienz fir die Umwandlung von thermischer in mecha-
nische Energie (hier nachfolgend als einfacher Dampfzyklus bezeichnet)).

Recyclisierungsverhaltnis Brennstoff-zu- COo-Partialdruck, bar
Strom 8/Strom 9 Energie-Effizienz, % (Einlass-CO,-Absorption)
0 44,6 0,38

0,1 45,3 0,42

0,2 45,9 0,48

0,3 46,6 0,55

0,4 47,2 0,65

0,5 47,9 0,79

0,6 48,5 1,01

[0058] Tabelle 1 zeigt, dass das Recyclisieren von Abgas die Effizienz verbessert. Dies beruht darauf, dass
das Recyclisieren von Abgas die Konzentration von CO, in dem Abgas erhéht und daher die Gasmenge ver-
ringert, welche in dem integrierten sekundaren Energiesystem und in dem CO,-Entfernungs- und Riickgewin-
nungssystem zu behandeln ist. GemaR Fig. 4, welche den Warmeverbrauch in der CO,-Entfernungsanlage
gegenuber dem Einlasspartialdruck von CO, zeigt, wird der Warmebedarf reduziert, falls der Partialdruck von
CO, erhdht wird.

[0059] CO,-Entfernung mittels Absorption durch MEA bei Atmospharendruck und unter der Annahme von 50
% Recyclisierung von Abgas wird die Effizienz um etwa 5 bis 6 %-Punkte gemaf Fig. 4 verringern. CO,-Ent-
fernung mittels Absorption bei 10 bar wird die Effizienz um 3 bis 4 %-Punkte verringern. Es wurden Schéatzun-
gen fiir ein Energiesystem, das auf einer herkdmmlichen Gasturbine basiert, mit einem einfachen Dampfzyklus
und mit 50 % Recyclisierung von Abgas, durchgefiihrt, wobei sich eine Brennstoff-zu-elektrische Energie-Effi-
zienz von 51 % exklusive CO,-Entfernung und 45 bis 46 % inklusive CO,-Entfernung ergab.

[0060] Zum Vergleich wird die Brennstoff-zu-elektrische Energie-Effizienz mit Rekompression von Abgas auf
10 bar gemal Fig. 1 etwa 44 bis 45 % inklusive CO,-Entfernung und unter der Annahme von 50 % Recyclisie-
rung von Abgas sein.

[0061] Dieses Beispiel zeigt, dass der Energie- und Warmeverbrauch zur CO,-Entfernung bei erhéhtem
Druck nahe dem Energie- und Warmeverbrauch ist, wenn CO, in einem Verfahren bei Atmospharendruck ent-
fernt wird. Der Vorteil ist eine wesentlich verringerte GroRe des CO,-Entfernungs- und Riickgewinnungssys-
tems. In einem Absorptions/Desorptions-System kénnen andere Amine als MEA, die weniger einer Zersetzung
unterliegen, mit geringeren Aminverlusten und verringerten Korrosionsproblemen verwendet werden.

Beispiel 2

[0062] Das Energiegewinnungsverfahren, das in Fig. 2 beschrieben ist, ist in dem folgenden Beispiel ausge-
fuhrt.

[0063] Luft 1 wird bei Umgebungsbedingungen in einen Gasturbinenkompressor 23 eingespeist, worin Luft
auf etwa 20 bar komprimiert wird. Luft 2 bei 465 °C und 20 bar wird in einen befeuerten Heizer 29 eingespeist,
worin sie verwendet wird, um den Brennstoffstrom 15 zu verbrennen. Ein Teil der Luft wird fir Kihlzwecke
(nicht gezeigt) verwendet. Warme wird auf Strom 16 Ubertragen. Das verbrannte Gasgemisch wird weiter im
Verbrenner 29 durch Verbrennen eines Brennstoffs 20 erhitzt. Das heile Gasgemisch bei etwa 1250 °C wird
in einen Gasturbinenexpander 24 auf nahe Atmospharendruck entspannt und elektrische Energie wird in dem
Stromgenerator 22 erzeugt. (Alternativ kann die Energie direkt zu einem Maschinenantrieb verwendet wer-
den). Warme wird riickgewonnen durch Erzeugung von Dampf (43) im Erhitzer 31. Der Abgasstrom 7 bei etwa
100 bis 170 °C wird weiterhin durch Kiihiwasser im Warmeaustauscher 23 auf unter 50 °C gekihlt. Gekulhltes
Abgas 9 wird weiterhin in den Kompressor 25 (Stufe 1) und 26 (Stufe 2) eingespeist, unter Kiihlen mittels eines
Kihlmediums (40) zwischen den Stufen. Strom 12 wird bei etwa 10 bar weiterhin auf unter 35 °C in einem was-
sergekihlten Warmeaustauscher (nicht gezeigt) gekuhlt.

[0064] Mehr als 80 % CO, in dem Abgas werden in Einheit 35 entfernt, von welcher ein CO,-Strom 19 von
dem System ausgetragen wird und weiter komprimiert und injiziert werden kann in ein Aquifer fir eine Lang-
zeitablagerung oder fiir eine verbesserte Ol- und Gasgewinnung verwendet werden kann.

[0065] CO,-abgereicherter Abgasstrom 13 wird im Rekuperator 34 wieder erhitzt und wird weiter in dem unter
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Druck gesetzten, befeuerten Erhitzer 30 auf etwa 850 °C oder héher erhitzt, in Abhangigkeit von dem Druck.
Strom 16 wird in den Expander 27 auf nahe Atmosphéarendruck entspannt und Warme wird im Rekuperator 34
zurtickgewonnen. Das CO,-abgereicherte Abgas 18 wird in die Atmosphéare ausgetragen.

[0066] Die Konzentration von CO, im Strom 12 kann erhéht werden durch Erhéhen der Temperatur in Strom
16, wie in Tabelle 2 gezeigt.

Tabelle 2

[0067] Die Brennstoff-zu-elektrische Energie-Effizienz exklusive CO,-Entfernung fir ein Warme- und Strom-
gewinnungsverfahren gemaf Fig. 2 und der Partialdruck des CO,-Einlasses der CO,-Entfernungsanlage ge-
genlber dem Temperatureinlass von Expander 27 bei einem Abgasrecyclisierungsverhaltnis (EGRR) von 0,5
(Strom 8/Strom 9).

Temp. (°C) Einlassexpander [Effizienz, % [CO2-Partialdruck, bar
(Figur 2) 755 49,4 0,89
(Figur 2) 885 49,9 0,95
(Figur 1) 450 47,9 0,79

[0068] Dieses Beispiel zeigt, dass die Integration eines befeuerten Heizers im Hauptenergiesystem zum Er-
hitzen von CO,-abgereichertem rekomprimiertem Abgas die Effizienz erhdhen kénnte, im Vergleich zu Beispiel
1. Tabelle 2 zeigt auch die Wirkung der Erhéhung der Vorerhitzungstemperatur auf die Verfahrenseffizienz.
[0069] Wenn die CO,-Entfernung durch das verbesserte Absorptions/Desorptions-Verfahren enthalten ist,
wird die Gesamt-Brennstoff-zu-Energie-Effizienz etwa 46 bis 47 % sein, unter der Annahme eines einfachen
Dampfzyklus. Das herkémmliche Verfahren mit CO,-Entfernung nahe Atmosphéarendruck kénnte eine Brenn-
stoff-zu-elektrische Energie-Effizienz von 45 bis 46 % ergeben, falls es auf der gleichen Basis beurteilt wird
(Brennstoffzusammensetzung, Kompressorund Turbineneffizienzen, Abgastemperaturen usw.)

Beispiel 3

[0070] Das Absorptions-Desorptions-Verfahren, das in Fig. 3 dargestellt ist, wird in folgendem Beispiel aus-
gefihrt.

[0071] Das Einspeisungsgas 12 in die Absorptionssdule 103 im CO,-Entfernungs- und Riickgewinnungssys-
tem 35 ist bei 10 bar und 40 °C mit einem CO,-Gehalt von 8 %. Die CO,-Entfernungseffizienz der Absorptions-
saule 103 ist 80 %. Betrieb bei einer Gleichgewichtsannaherung von ungefahr 80 % am unteren Ende der Sau-
le, unter Verwendung einer Absorbenszirkulationsrate von 36,4 m*h und einem Absorbens, das aus einer
4,3-molaren wassrigen Lésung von MDEA besteht, fuihrt zu einer CO,-Beladung in der Lésung von 0,51 Mol
CO, pro Mol MDEA.

[0072] Rickgewinnungswarme aus der abgereicherten Lésung 116 im Warmeaustauscher 106 der reichhal-
tigen Lésung wird weiterhin im Warmeaustauscher 108 auf 140 °C erhitzt. Der CO,-Ruickdruck der Lésung ist
dann ungefahr 48 bar. Wenn diese Losung in den Behalter 110 bei 10 bar bergefiihrt wird, wird die CO,-Be-
ladung in der Lésung auf 0,27 Mol CO, pro Mol MDEA verringert, was die CO,-Beladung im Strom 111 ist. Die
Dampffraktion gelangt Gberkopf als Strom 112 zum Dephlegmator 135, worin der Strom gekuhlt wird und teil-
weise kondensiert wird. Das Kondensat strémt Giber 135 nach unten zurlick, wobei es als Riickfluss wirkt. Das
Kihlen wird so ausgelegt, dass kein wesentlicher Verlust von MDEA in Strom 136 auftritt wahrend sein Was-
sergehalt nahe demjenigen ist, der durch die Gleichgewichtsbedingungen am oberen Ende von 135 vorherge-
sagt wird. Dieses Wasser wird scheinbar vollstdndig in dem Kondensator 137 kondensiert. Die Desorptions-
saule 123 arbeitet bei ungefahr 5 bar und sie hat einen Nebenerhitzer 120, der durch 5 bar Dampf betrieben
wird. Die Ldsung, die die Saule 123 hinunterrieselt, wird dann auf 140 °C erhitzt, wodurch nur eine geringe
Menge CO, in der Lésung zurlickbleibt. Dieser Rest wird weiter verringert auf 0,05 Mol CO, pro Mol MDEA in
dem Bodenabschnitt von Saule 123 durch die Verwendung einer Direktdampfeinspritzung. Der Uberkopf-
dampfstrom 124 der Desorptionssaule geht zum Dephlegmator 126, welcher analog zum Dephlegmator 135
arbeitet.

[0073] Diese Technik eliminiert insgesamt oder zum Teil die Notwendigkeit CO, auf Ablagerungs- oder Ver-
brauchsdruck zu komprimieren. Die Desorption bei erhdhtem Druck kann ohne weitere Einzelheiten durchge-
fuhrt werden, auller denjenigen, die angegeben sind, zumindestens innerhalb der gezeigten Ausfiihrungsform.
[0074] Durch die vorliegende Erfindung haben die Erfinder ein verbessertes Verfahren zum Entfernen und
Rickgewinnen von CO, aus Abgas erreicht, welches Gewicht und Umfang der Ausstattung verringert, die in
dem Absorptions- und Desorptionsverfahren verwendet wird und eine effiziente Verwendung anderer Amine
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als MEA erlaubt.

[0075] Effizienzverlust aufgrund von Rekompression wird eliminiert durch Begrenzen des Rekompressions-
drucks auf unter 30 bar und vorzugsweise unter 20 bar und durch Auswahlen der richtigen Kombination von
Rekompressionsdruck und Wiedererhitzungstemperatur und durch effiziente Verwendung von Energie in dem
CO,-Absorptions- und Desorptionsverfahren.

[0076] Die Erfindung verringert das Energie-Temperaturniveau, das in dem CO,- Absorptions- und Desorpti-
onssystem erforderlich ist, durch Verwendung eines Nebenerhitzers und/oder Direktdampf.

[0077] Bei Verwendung des Verfahrens geman der Erfindung wird ein unerwiinschter Ubergang des aktiven
Teils des Absorbens aufgrund des installierten Dephlegmators in dem Absorptions- und Desorptionssystem
vermieden.

[0078] Darlber hinaus ermdglicht die Erfindung Optionen in Bezug auf die Auswahl von Absorbentien.
[0079] Das Verfahren fiihrt zu einer verringerten Menge Abfallmaterial, Nebenprodukten, weniger Korrosions-
problemen, weniger Chemikalienverbrauch und verringertem Gewicht und Umfang der verwendeten Ausstat-
tung. Wenngleich der Kernpunkt der obigen Diskussion auf wassrigen MDEA-L&sungen bestand, sollte es of-
fensichtlich sein, dass andere Alkanolamine, einschlie3lich Gemische davon, oder sogenannte Aktivatoren
ebenfalls in dieser Erfindung verwendet werden kdnnen. Das verbesserte Verfahren zur Desorption gemaf der
vorliegenden Erfindung kann in jedem Verfahren verwendet werden, worin CO, aus einem Gas entfernt wird.

Patentanspriiche

1. Verfahren zum Entfernen und Rickgewinnen von CO, aus Abgas von einer Strom- oder Warmeerzeu-
gungsanlage (einem Hauptkraftwerk) durch chemische Absorption beziehungsweise Desorption, bei dem das
Abgas in einen Absorber eingespeist wird, der ein chemisches Absorbens enthéalt, wobei das CO, in dem Ab-
sorbens absorbiert wird und ein CO,-verarmter Abgasstrom gebildet wird, und das CO,-reiche Absorbens des
Weiteren in einen Desorber eingespeist wird, wo CO, von dem Absorbens entfernt wird und das im Wesentli-
chen CO,-freie Absorbens zu dem Absorber zuriickgefiihrt und das desorbierte CO,-Gas abgelassen wird, da-
durch gekennzeichnet, dass das Abgas abgekihlt und in einem Kompressor eines Sekundarkraftwerks, das
in das Hauptkraftwerk, den Absorber und den Desorber integriert ist, erneut auf einen erhéhten Druck kompri-
miert wird, bevor es in den Absorber eintritt, und das aus dem Absorber austretende, CO,-verarmte Abgas er-
neut erhitzt und des Weiteren in einem Expander in dem Sekundarkraftwerk expandiert wird.

2. Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekennzeichnet, dass das Sekundarkraftwerk eine Gasturbine
oder einen Kompressor und ein Expandersystem in einer oder mehreren Stufen einschlieft.

3. Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekennzeichnet, dass das CO,-verarmte Abgas in dem Sekundar-
kraftwerk auf nahezu atmosphérischen Druck expandiert wird, wodurch Energie zum Komprimieren des CO,
enthaltenden Abgases vor Eintritt in den Absorber erzeugt wird.

4. Verfahren nach Anspruch 3, dadurch gekennzeichnet, dass das CO, enthaltende Abgas ohne Zwischen-
kihlung in dem Sekundarkraftwerk zwischen 5 und 30 bar komprimiert wird, bevor es in den Absorber eintritt.

5. Verfahren nach Anspruch 3, dadurch gekennzeichnet, dass das CO, enthaltende Abgas mittels eines
zwischengekihlten Kompressors in dem Sekundarkraftwerk zwischen 5 und 30 bar und insbesondere zwi-
schen 7 und 20 bar komprimiert wird, bevor es in den Absorber eintritt.

6. Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekennzeichnet, dass das CO,-verarmte Abgas durch Warme-
tausch mit einem Teil des Abgasauslasses des Gasturbinenexpanders in dem Hauptkraftwerk erneut erhitzt
wird.

7. Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekennzeichnet, dass das CO,-verarmte Abgas durch Warme-
tausch mit einem Teil des Abgases in dem Sekundarkraftwerk oder Hauptkraftwerk und des Weiteren in einem
unter Druck stehenden, beheizten Heizer, der sich in dem Hauptkraftwerk befindet, erneut erhitzt wird.

8. Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekennzeichnet, dass das CO,-verarmte Abgas durch Warme-
tausch mit dem Abgas, das das zweite Kraftwerk verlasst, erneut erhitzt und mittels eines Combustors durch
Zusatz eines Brennstoffs weiter erhitzt wird.

9. Verfahren nach Anspruch 8, dadurch gekennzeichnet, dass der Brennstoff Erdgas oder wasserstoffhal-
tiger Brennstoff oder beliebiger Brennstoff ist, der in einem Gasturbinen-Combustor verwendet werden kann.
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10. Verfahren nach Anspruch 8, dadurch gekennzeichnet, dass das heil3e verbrannte Gas, das den Com-
bustor verlasst, auf nahezu atmospharischen Druck expandiert wird.

11. Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekennzeichnet, dass das CO,-reiche Absorbens auf einen aus-
reichend hohen Druck gepumpt wird, um die Verflissigung von CO, mit Kiihlwasser zu ermdglichen, und dann
erhitzt wird, bevor es in einen ersten Gas-Flissig-Abscheider eingespeist wird, in dem die erreichte Temperatur
ausreichend hoch ist, damit eine wesentliche Fraktion des CO, desorbieren kann, wodurch CO,-verarmtes Ab-
sorbens zuruckbleibt.

12. Verfahren nach Anspruch 11, dadurch gekennzeichnet, dass das entspannte Gas, das aus CO,, Was-
ser und der chemisch aktiven Komponente besteht, zu einem Dephlegmator gefiihrt wird, wo es abgekunhlt
wird, wahrend das chemisch aktive Absorbens vorzugsweise kondensiert und zum Herunterflielen an dem
Dephlegmator und ZurlckflieBen zu dem Gas-Flissig-Abscheider gebracht wird.

13. Verfahren nach Anspruch 11 und 12, dadurch gekennzeichnet, dass die Temperatur im oberen Bereich
des Dephlegmators geregelt wird, um im Wesentlichen vollstdndige Rickgewinnung des chemisch aktiven
Teils des Absorbens zu gewahrleisten, wahrend Wasserdampf fiir die nachste Stufe der Kondensation zuriick-
bleibt.

14. Verfahren nach Anspruch 1 und 11, dadurch gekennzeichnet, dass die flissige Fraktion aus dem ers-
ten Gas-Flussig-Abscheider in eine Desorptionskolonne eingespeist wird, die einen beliebigen Druck gleich
oder unter dem Druck in dem Gas-Flissig-Abscheider aufweisen kann.

15. Verfahren nach Anspruch 1 und 11, dadurch gekennzeichnet, dass die Desorptionskolonne eine oder
mehrere Warmequellen kolonnenabwarts aufweist, um Desorption von CO, und die Produktion von Wasser-
dampf zu gewahrleisten, um als Strippgas zu wirken.

16. Verfahren nach Anspruch 15, dadurch gekennzeichnet, dass eine Warmequelle ein Neben-Aufkocher
in einer Stufe ist, in der der CO,-Gehalt in der Flussigkeit die Verwendung einer Warmequelle bei einer Tem-
peratur im Bereich von 100 bis 150 °C zulasst.

17. Verfahren nach Anspruch 15, dadurch gekennzeichnet, dass die letzte Warmequelle an der Basis der
Desorptionskolonne als Frischdampf bereitgestellt wird.

18. Verfahren nach Anspruch 11, dadurch gekennzeichnet, dass der Kopfproduktgasstrom der Desorpti-
onskolonne, der aus CO,, Wasser und der chemisch aktiven Komponente besteht, zu einem Dephlegmator
geflhrt wird, wo er abgekihlt wird, wahrend das chemisch aktive Absorbens vorzugsweise kondensiert und
zum HerunterflieRen an dem Dephlegmator und zurtck in die Desorptionskolonne gebracht wird.

19. Verfahren nach Anspruch 11 und 18, dadurch gekennzeichnet, dass die Temperatur im oberen Bereich
des Dephlegmators geregelt wird, um im Wesentlichen voll-stdndige Riickgewinnung des chemisch aktiven
Teils des Absorbens zu gewahrleisten, wahrend Wasserdampf flir eine nachste Stufe der Kondensation zu-
rickgelassen wird.

Es folgen 4 Blatt Zeichnungen
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Anhangende Zeichnungen
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