{1} Kompressor {2} Rékgas VWX

field- s

Massfloden

‘ {9} Make-up water ‘

{11} Turbin < J_L
- | {8} Pump
{12} VWX “\ || {3} Absorbern
7 F )
% Vatten kompensation
Rokgas Utfiéde stripper
{10}

{4} Strippern

] | v
{6} VWX

T

—

{r} VWX

Infangning av koldioxid fran
kemcyklisk forbranning med
hjalp av Benfield-processen

Examensarbete inom hogskoleingenjorsprogrammet i Kemiteknik

JAKOB CEDER
ELIAS EHLME

INSTITUTIONEN FOR KEMI OCH KEMITEKNIK

CHALMERS TEKNISKA HOGSKOLA
Goteborg, 2020

www.chalmers.se






Examensarbete 2020

Infangning av koldioxid frdn kemcyklisk forbranning med hjélp av
Benfield-processen

Jakob Ceder
Elias Ehlmé

CHALMERS

Department of Chemical Engineering
Chalmers University of Technology
Goteborg, Sverige 2020



Infangning av koldioxid fran kemcyklisk forbranning med hjilp av Benfield-processen
Jakob Ceder
Elias Ehlmé

© Jakob Ceder, Elias Ehlmé 2020.

Handledare: Anders Lyngfelt, Chalmers, Department of Space, Earth and Environment
Examinator: Henrik Leion, Chalmers, Department of Chemical Engineering

Examensarbete vid Kemi och kemiteknik | 15,0 hp | KBTX11
Department of Chemical Engineering

Chalmers University of Technology

SE-412 96 Gothenburg

Telephone +46 31 772 1000

Cover: Modellschema for Benfield-processen.

Typeset in Google docs
Gothenburg, Sweden 2020.



Abstract

The Benfield process is a process that captures carbon dioxide by chemical absorption and desorption
with a solvent containing potassium carbonate and water. The process is interesting from an
environmental perspective since the solvent that is both non toxic and accessible can capture carbon
dioxide which then can be stored geologically. It’s especially interesting in the case of combustion with
biomass. This is because the plants before they are used as fuel have collected carbon dioxide from the
atmosphere which after combustion is captured and stored resulting in a net negative carbon dioxide
emission.

The purpose of this paper was to quantify the energy need for the Benfield process and determine the
impact of the inflow gas to the process. This can be accomplished by implementing chemical looping
combustion. As a reference point the work data from Stockholm Exergi was used. Stockholm Exergi have
previous experience with the Benfield process and plan on adding the process to their largest combined
heat and power plant that uses biomass in traditional combustion with air.

In this work a number of gases entering the Benfield process with different carbon dioxide concentrations
were studied with the help of a calculation model that was built within the framework of the investigation.
The results from the theoretical calculations show that the combined sellable energy products, heat and
electricity, where rather unaffected after the installation of the Benfield process. Nevertheless, the amount
of sellable electricity will drastically be decreased with between 55 to 70 percent of the total electricity
produced from the combined heat and power production This could be acceptable in regions where the
price for heat and electricity are of the same order, because the electricity consumed in the process can be
recovered as heat. However for a power plant that produces soly electricity the reduction in power
production will be in the order of 37 to 48 percent, which makes the Benfield process rather uninteresting
for this case.

The results from the work shows that the energy need is decreasing for an increase of the carbon dioxide
concentration in the entering gas and at the same time the total amount that is captured also increases.
This shows that if a plant is thinking about installing a Benfield process they should also look at the
possibility of increasing the carbon dioxide for the gas entering the process. This is something chemical
looping combustion could potentially make possible. Thought about how chemical looping combustion
could be implemented is presented in the work.

Keywords: Benfield-process, carbon capture, chemical looping combustion, carbon dioxide, potassium
carbonate.






Sammanfattning

Benfield-processen dr en process som fangar in koldioxid via kemisk absorption och desorption med ett
16sningsmedel innehallande kaliumkarbonat och vatten. Benfield-processen r intressant fran ett
miljoperspektiv dd den mojliggor en infangning av koldioxid fran forbranningsprocesser med ett
miljovénligt 16sningsmedel for att sedan geologiskt lagras. Speciellt intressant &r det for fallet dar
biomassa anvinds i forbranningsprocessen. Detta d& biomassan under sin vixtperiod har fangat in
koldioxid frén atmosféren, vilken sedan efter forbrénningen permanent lagras och pa sa sétt bidrar till
netto negativa koldioxidutslapp.

Syftet med arbetet var att kvantifiera energibehovet for infangningsprocessen vid olika ingadende
koncentrationer av koldioxid i den ingéende gasen till processen. Detta kan dstadkommas genom att
tillimpa kemcyklisk forbréanning. Som utgangspunkt for arbetet har indata fran Stockholm Exergi
anvénds. Stockholm Exergi har tidigare erfarenhet fran processen och planerar att komplettera sitt storsta
kraftvirmeverk som forbranner biomassa i en traditionell luftférbranning med Benfield-processen.

I detta arbete har olika ingdende koldioxid koncentrationer till Benfield-processen studerats med hjélp av
en berdkningsmodell som har byggts upp inom ramen for arbetet. Resultatet frén de teoretiska
berdkningarna visar att sédljbar energi i form av virme och el blir relativt ofordndrad efter att
Benfield-processen har installerats. Dock minskar andelen séljbar el med mellan 55 och 70%, for ett
kraftvirmeverk, vilket kan vara acceptabelt om forséljningsvérdet for el dr ungefér lika med virme, detta
dé elen som anvinds i stor grad kan aterfas som fjérrvarme. For ett kraftverk som séljer enbart el ar
minskningen mellan 37 och 48% vilket gor att for denna processes dr Benfield-processen antagligen
ointressant.

Resultaten frén arbetet visar dven att energibehovet sjunker med en 6kad koncentration av koldioxid,
samtidigt som avskiljningsgraden av koldioxid gar upp, vilket visar pa att en anlaggning som installerar
Benfield-processen dven bor titta pa mojligheter att 6ka koncentrationen av koldioxid in till processen,
vilket den kemcykliska férbranningsprocessen potentiellt mojliggor. Dar tankar hur detta skulle kunna ske
presenteras i rapporten.

Nyckelord: Benfield-processen, Koldioxidinfangning, kemcykliskforbrinning, koldioxid, kaliumkarbonat.






Forord

Detta examensarbete skulle ej varit mdjligt utan den hjilp och de riktlinjer vi fatt frdn var handledare,
Anders Lyngfelt. Vi skulle vilja tacka Kare Gustafsson fran Stockholm Exergi for referensdata och
information om Benfield-processen. Vi vill &ven tacka Henrik Thunman for radgivning och hjalp med
konstruktionen av berdkningsmodellen i Matlab.






AKronymer

CLC Chemical-looping combustion.
CCS Carbon capture storage.
CHP Combined heat and power.

BECCS Bioenergy carbon capture and storage.



Ordlista

Strippern Ett annat ord for regenerator.

Absorbern Ett annat ord for absorptionstorn.

Loading I denna rapporten sa ar det mol koldioxid som reagerar per mol kaliumkarbonat.
Make-up water Vatten som anvénds for att kompensera vatten som forangats i processen.
Forvitskning Driva en gas/fast -fas till vitska.

Amin-processen En process som dr mycket lik Benfield-processen, skillnaden mellan processerna ligger
i parametrar som tryck och temperatur samt losningsmedel. Processerna ar i grunden mycket lika och
syftar bada till att finga in koldioxid.
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1. Inledning

Idag sker det stindigt arbete for att minska utslédppen av vaxthusgaser och paverkan av global
uppvarmning. Arbetet for att minska koldioxidutsldappen till atmosfaren och for att nd framtida mal som
till exempel ett fossilfritt samhélle. Carbon capture storage (CCS) dr metoder utvecklade for att finga in
och lagra koldioxid. Pa senare tid har mdjligheten av att fdnga in koldioxid fran forbréanning av
biobrénslen blivit allt mer intressant och ses som ett sitt att uppnd mélen. Detta d& biomassan som
anvénds har tagit upp koldioxid fran atmosféaren och sedan ej sldpper ut den efter forbrianning, ifall den
fingas in och lagring. Detta resulterar i netto negativa utsldpp med avseende pa koldioxid.

Stockholm Exergi dr ett foretag som producerar el och virme och strivar efter att minimera sina utslapp.
Detta har gjort dem intresserade av Benfield-processen som ar en teknik som tvittar ut koldioxid ur gaser
fran industriella processer. Mélet med processen ir att f ut en ren koldioxidstrom och sedan lagra denna.
Detta arbetet syftar till att géra en modell som beskriver virme-, mass- och energibalanserna for
Benfield-processen samt ge en kvantitativ forstielse for hur processen paverkas av sammansittningen pa
gasen som ska bearbetas i1 processen.

Arbetet syftar dven till att undersoka mojligheten att anvinda kemcyklisk forbranning (CLC) tillsammans
med Benfield Processen. CLC éar en forbrianningsprocess som avskiljer kviave fran luften som anvinds vid
forbranning och ddrmed 6kar koncentrationen av koldioxid 1 gasen ut fran forbranning.



2. Teori & Bakgrund

I detta kapitel presenteras teorin och bakgrund till Benfield-processen och kemcyklisk férbrénning (CLC).

2.1 Stockholm Exergi produktion av varme och el

Stockholm Exergi som &r dgt av Fortum och Stockholms kommun producerar virme och el, bland annat
via forbrédnning av biomassa [1]. De har som framtida mal att enbart producera férnybar el och att minska
sina utslépp av koldioxid. Har undersoker de mojligheten att anvéinda Benfield-processen for att separera
ut 800 000 ton biogen koldioxid per ar fran el- och virmeproduktionen. Koldioxid som geologiskt kan
lagras i berggrunden och ddrmed bidra till minusutslapp [1],[2],[3].

Ar 2016 tog Stockholm Exergi i drift sitt nya kraftvirmeverket (CHP) KVV8 [4]. Brinslet till den
anldggningen dr GROT (grenar och toppar) och andra rester fran skogsindustrin. KVV8 avses bli
Stockholm Exergis forsta anldggningen som kompletteras med Benfield-processen. En fullskalig
anldggning skulle som tidigare ndmnt kunna fénga in cirka 800 000 ton koldioxid per &r samtidigt som
den producerar 6ver 0,6 TWh el och 1,8 TWh varme. Dar Benfield-processen medfor att elproduktionen
reduceras med 0,2 TWh.

2.2 Benfield-processen

Benfield-processen som ocksa ér kidnd som hot potassium carbonate-process anvinder en kaliumkarbonat,
vatten-blandning som 16sningsmedel for att genom absorption binda till sig koldioxid enligt reaktion
R2.1, sett fran vinster till hoger [5],[6]. Absorptionen sker i motstroms dér 16sningsmedlet rinner fran
toppen och faller till botten 6ver gasen som kommer in stigandes fran botten av tornet. Kaliumbikarbonat
bildar dé kaliumbikarbonat genom att reagera med koldioxid och vatten, vilket sedan tas ut fran botten
medans resterande gaser fran inflodet slapps ut i toppen.

K,CO,+CO, +H,0 & 2KHCO, R2.1 [6]

Koldioxiden avskiljs fran 16sningen i en stripper genom att reaktionen R2.1 gér i andra riktningen.
Koldioxiden ldmnar stripern i toppen tillsammans med vattenanga vid méttnadstryck, vattenanga som
separeras fran koldioxiden genom kondensation [6]. For att driva reaktionen strippern maste virme
tillforas till en aterkokare. Losningsmedel, potentiella restprodukter samt kaliumbikarbonat som ej
reagerat i strippern tas ut i botten. Flodet ut fran botten av strippern recirkuleras men innan det kan
atercirkuleras till absorptionstornet, s behdver potentiella restprodukter blodas ut och vatten tillforas sa
att sammanséttningen pa l6sningsmedlet in 1 absorptionstornet inte dndras. Figur (2.1) dr en forenklad bild
av en Benfield-process.
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Figur (2.1) en enkel schematisk skiss av absorption och regenererings-steget i Benfield processen.

Benfield-processen utnyttjar i forsta hand tryckdifferens mellan absorber och strippern for att fanga in
koldioxiden [7], i tabell 2.1 redovisas de tryck och temperatur som Stockholm Exergis tryck avser
anvinda i sin framtida process.

Inflodet till Benfield-processen kan ha olika sammansattning beroende pa vart gasen hamtas fran. I tabell
(2.2) presenteras en sammansittning for en gasblandningen in till Benfield-processen fran Stockholm
Exergi. Sammanséttningen kan dock variera beroende pa vilket brinsle som anvinds och hur
forbranningen sker.

Tabell (2.1) beskriver parametrar som temperatur och tryck i absorbern och Strippern, data for
Benfield-processen fran Stockholm Exergi, [Personlig kommunikation K. Gustafsson 2020-04-15].

Processteg Temperatur (°C) Tryck (MPa)
Absorbern 75 7-8
Strippern 90-100 1.2-1.3

Tabell (2.2) beskriver gasens sammanséttningen vid forbranning av organiskt material som anvénds till en
Benfield-process med 30 wt% K2CO3 [Personlig kommunikation K. Gustafsson 2020-04-15].

Komponent 0, co, N, H,0

Sammansittning (vol%) | 2.1 17.8 74 6.1




2.3 Kemcyklisk forbranning (CLC)

Kemcyklisk forbranning ar en forbranningsteknik som separerar ut kvive fran luft genom forbranning i
tva separata reaktorer med fluidiserade baddar vilket gar att se i Figur (2.2) [8][9]. De fluidiserade
biaddarna i processen som observeras i detta arbete har fasta partiklar av metalloxid som oxideras i
luftreaktorn, se Figur (2.2) och pa sa sitt bildar en syrerikare oxid [10]. Den syrerikare oxiden
transporteras till branslereaktorn och reduceras, vilket gor att forbranning av brénslet sker utan nirvaro av
kvéve fran den tillférda forbranningsluften. Mélet med processen ar att generera varme och el fran
forbréanningen, samtidigt koldioxid koncentreras i gasen ut fran brinslereaktorn. %2

2.3.1 Reaktioner i kemcyklisk forbranning

I luftreaktorn dar metalloxiden oxideras med hjilp av syre fran ingadende luft for att bilda en mer syrerik
metalloxid enligt reaktion R2.2 [9][11][12]. Ut ur luftreaktorn slapps det ut ett flode av kvdvgas och det
syre som ¢j reagerat med metalloxiden, se Figur (2.2) [11]. Den syrerika metalloxiden fungerar som en
syrebarare och transporteras med gasflddet ut fran luftreaktorn till cyklon dar baddmaterialet separeras
frén gasen och fors vidare in till till en branslereaktor. I brénslereaktorn reduceras metalloxiden med hjélp
av brénslet (hér beskrivet som kol) enligt reaktion R2.3. Resultatet av forbranningen &r en ren
koldioxidstrom. Efter forbranningen atercirkuleras metalloxiden som reducerats till luftreaktorn déar den
ateroxideras for att sluta cykeln.

xMe+ 20, — xMeO R2.2 [13]
nC.H; +xMeO — xMeyCO, +zH,0 R2.3 [13]
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Figur (2.2) &r ett enkelt schema 6ver kemcyklisk forbrénning (CLC).

Figur (2.3) visar ett antal olika metalloxider som kan anvédnds i CLC. Anvéindningen av jirn och mangan
har visat sig fordelaktigt som syrebdrare pa grund av deras tillgénglighet, miljovéanlighet och kostnader
relativt nickel och koppar, vilket gar att se i Tabell 2.3 [11][14]. I vissa fall &r det mdjligt att kdpa avfall

fran metallindustrier som kan anvindas som metalloxider i CLC.

Tabell 2.3, beskriver fordelar och nackdelar med olika metalloxider som syrebarare [15].

Ni Fe Mn Cu Combined Mn-
oxides
Thermodynamic - + + + + + + + + + + +
conversion to CO, and
Reactivity with methane + + + - + + + + +
Reactivity with syngas + + + + + + + + +
CLOU" properties —_ — + + o+ AT
Attrition resistance + + - - — -+
Availability” - +++  ++ - +
Cost of oxygen carriers — + + + + + — +
Health and safety = +++ -+ - R

* Chemical-Looping with Oxygen Uncoupling (see below).
 related to availability of concentrated natural minerals or ores.



2.3.2 Maijligheter till olika koldioxidhalter i rokgaser med kemcyklisk
forbranning

I kemcyklisk forbranning, om den fungerar som beskrivits ovan, kommer rokgasen ut fran brénslereaktorn
bara besta av vattendnga som kondenseras ut samt koldioxid som efter forvétskning skickas till lagring.
Dock kan tva fall identifieras som skulle ge en torr rokgas vars sammanséttning ej bestér av endast
koldioxid.

I det forsta fallet, som dven har anvénts som basfall for berdkningarna, ar tanken att en
forbranningsanldaggning som anvinder sig av en cirkulerande fluidiserad bddd med extern partikelkylare,
som den som Stockholm Exergi har for att forbranna biomassa i Vértan i Stockholm, byter bidddmaterial
till ett syrebiarande material. Vidare installeras ett extra gaslas mellan den externa partikelkylaren och
pannrummet (i fallet for kemcyklisk forbranning benamnd brénslereaktor), samt utrustar partikelkylaren
med en egen skorsten (dvs skapar en luftreaktor). Genom dessa atgirder skulle det vara mdjligt att
syresitta biddmaterialet och avge virmen for denna reaktion i partikelkylaren och gasen som lamnade
densamma, skulle da endast besté av kvave tillsammans med det syre som inte har tagits upp 1
partikelkylaren. Syret som tagits upp i partikelkylaren tillfors forbrénningen i pannrummet, vilket gor det
mojligt att reducera méngden forbranningsluft som tillsétts till pannrummet med motsvarande mingd. Det
gOr att ju mer syre som kommer med det syrebérande materialet till férbranningen ju mindre spads
rokgasen ut med kvéve. I berdkningarna har det i detta arbete antagits att forbrdnningen av biomassa i
dagens anldggning sker med luft vid ett luftoverskott motsvarande 20%, vilket ger en
koldioxidkoncentration i torr rokgas pd 16.65% (for detaljer se avsnitt 5.2 nedan). En koncentration som
teoretiskt skulle kunna ga till 100% om allt syre for forbranningen kom med det syrebidrande materialet
och allt bréinsle fullstdndigt forbranns till vattenanga och koldioxid i pannrummet. For intervallet mellan
16.65% och 100% bestér gas som inte ar koldioxid i den torra rokgasen som gar in till Benfield-processen
motsvarande luften som tillférs forbranningen pa branslesidan av processen. For att astadkomma
reducerat material till partikelkylaren antas den sista luften for slutforbranning tillséttas i utloppet av
cyklonen. Att tekniskt nd mycket hoga koldioxidkoncentrationen med denna 16sning &r inte utrett, utan
fallet ska mer ses som en teoretisk 6vning for att undersdka hur koldioxidkoncentrationen péverkar
energibehovet for Benfield-processen.

I det andra fallet s& dr anldggningen ombyggd och optimerad for kemcyklisk forbranning. Dock sé lyckas
inte all den gas som bildas vid omvandlingen av den fasta biomassan brannas upp. Det gor att den gas
som bildas kan delas in i tva delar den ena for vilken fullstindig forbranning har astadkommits och den
andra delen &r en gas som liknar den som erhalls vid forgasning av biomassa i en angatmosfar. Denna blir
en gasblandning med ett mycket stort antal gaskomponenter, dir den stdrsta massandelen bestér av
kolmonoxid, koldioxid, vite, metan och eten. Utdver detta kommer en icke forsumbar massandel langre
kolvéten [16]. Beroende pé vilken temperatur gasen kyls ner till innan den gar in till kompressorn i
Benfield-processen kommer kolviten av olika ldngd ha kondenserat ut, vilka kan aterforas till
brinslereaktorn for att fa en ny chans att forbrannas. Den 6vriga gasen gar in till Benfield-processen och
kommer ldmna densamma, férutom den koldioxid som tas upp i absorbern, gasen kan dé aterforas till
brinslereaktorn och ges en ny chans att slutforbréannas. Resultatet av detta dr att gas kommer att cirkuleras



i systemet mellan forbranningen och Benfield-processen, vilket gor att rokgasflodet fran brianslereaktorn
kommer att 6ka. Vidare kommer de olika gaserna som gér in i brénslereaktorn omvandlas olika effektivt.
Exakt hur denna gasblandning blir for en riktig process ér inte fastlagt och ligger utanfor avgransningen
for detta arbete, men en indikation baserat pa métdata fran experiment pd Chalmers ar
koldioxidkoncentrationen for CLC vid forbranning av fasta branslen mellan 60-80% [17].

Dock kan energibehovet for olika koldioxidkoncentrationer uppskattas fran det forsta fallet beskrivet ovan
dér de gaser som inte koldioxid i rokgasen &r kvéve och syre. Uppskattningen ska dock tas som en
fingervisning da de brannbara gasernas termodynamiska data skiljer sig fran syre och kvave, samt att vi
inte kdnner till om dessa &mnena &r potentiellt reaktiva i Benfield-processen.

2.4 Absorption och desorption

I absorptionen for Benfield processen sé reagerar koldioxid med kaliumkarbonat och bildar
kaliumbikarbonat se R2.1 ovan. I Figur (2.4) visar punkter i ett exempel for loading-diagram som
beskriver den cykliska kapaciteten vilket dr den médngd koldioxid som kan absorberas och sedan
regenereras [18]. Kapaciteten ar beroende pa skillnaden i temperatur och partialtryck koldioxid mellan
absorbern och strippern vilket gar att se i Figur (2.4). I Benfield processen ar fokuset pa tryckdifferensen
mellan absorbern och strippern for att fa sé stor cyklisk avskiljningskapacitet som mojligt, vilket skiljer
den fran den i petrokemi mer vanliga amin-processen som riktar in sig pa temperaturdifferensen for att
skapa den cykliska avskiljningskapaciteten [7]. Amin-processen dr dock i grunden samma process som
Benfield processen, dér skillnaden ligger i 16sningsmedlets termodynamiska och kemiska egenskaper,
vilket gor att bada byggs upp av likadana reaktorsystem.

T1 E—
T2
T3 —_—

Fartial pressure COz

Pooz i rokgas in till absorbern

Peoz i gas ut fran Strippearn )
kapacitet

Y

Poa | rokgas ut fran Absorbern

Loading {mcd COz / mod K2COz
= mangd CO: kst i Kisningsmede|

Figur (2.4) visar vad kapaciteten mellan absorbern och strippern i ett loading diagram.



Hur mycket koldioxid som kan absorberas i Benfield-processen berdknas med ett diagram for loading
som i detta arbete &r skapade utifran experimentell data frdn Tosh [19]. I arbetet antogs att reaktion R2.1
kunde skrivas som en enkel jamviktsreaktion dér framatreaktionen dr samma som bakétreaktionen

konst,[T] P ;,.C = konst,[T] C?{HCO @
2 K,CO, 3

dér

xCx co, = (1 =0)Cx yeo, (In)

sdtter in (II) 1 (I) och 16ser ut partialtrycket av koldioxid ger ansatsen for anpassningen
Peo, = a[T,Cy co, od((1 = x)/x)" (110)

dér a variabel anpassas till experimentell data och 4r en funktion av temperatur och initial koncentration
av kaliumkarbonat, C K,CO5,0 och n dr en anpassad reaktionsordning for reaktionen. Hur anpassningen

enligt (III) forhaller sig till experimentell data kan ses 1 Figur (2.5).
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O
o
> 250 S
&
(=% | /
= 200 # /
E=
o /
o 150 - . -
100 - J
S
50 L e -
B W
e
) i e — 1 i L L i
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9

Loading (mole COzfmole chos)

Figur (2.5) Partialtrycket av koldioxid berdknade enligt (III) och experimentell jamviktsdata fran Tosh for

30 wt% kaliumkarbonat och varierande temperaturer.



Gasen in 1 Benfield och 16sningsmedlet arbetar i motstroms, vilket betyder att om det antas att jamvikt
stéller in sig s &r partialtrycket av koldioxid i botten samma som i gasflodet in i absorbern och i toppen
sé dr gasens koldioxid partialtryck i jamvikt med 16sningsmedlet in i absorbern, se i Figur (2.6) [20].
Losningsmedlet in i absorbern har samma loading som flddet ut ur botten i strippern da det &r flodet som
atercirkuleras till absorbern. Med kénd temperatur och tryck i absorbern och strippern, samt
sammansittningen pa gasen in Benfield-processen gar det att berdkna loading i bdde absorbern och
strippern, vilket i sin tur ger den cykliska kapaciteten.

Pyn A Absorber
Solvent flow
Loading min
Py
Gas-flow
P=Partial pressure CO: )
Loading max
y=Gas phase
i=equilibrium stage y
Example
Pvi= Partial pressure for COz in gas Stri
phase at equilibrium stage I. fpperm
Loading min

Figur (2.6) visar en forenklad bild av jimvikten mellan absorbern och strippern.

3. Syfte

Syftet med arbetet ar att skapa en forstaelse av hur olika koncentrationer av koldioxid in till
Benfield-processen péverkar processens energibehov. Arbetet dr en teoretisk betraktelse av problemet, dir
processen byggs upp utifran grundlidggande teori i en berdkningsmodell som kan berdkna energibehovet
utifrén olika sammanséttningen pé koldioxid i inflodet. Malet ar att skapa en dvergripande forstielse for



hur olika sammanséttningar paverkar energieffektiviteten for Benfield-processen och den dvergripande

verkningsgraden for produktion av el och virme frén ett kraftvirmeverk.

3.1 Avgrinsningar

Inte ga igenom korrosion och andra problem som kan uppsta i processen.

Benfield-processen kommer ej undersokas for H2S som den dven kan tillimpas for.
Kemcyklisk forbranning behandlas men dr ej huvudfokus.

Inte ta hénsyn till dimensionering av apparaturen i Benfield-processen.

Parametrar som tryck, temperatur koncentration av 16sningsmedel i Benfield-processen kommer
hallas konstanta vid bevisat funktionella vérden.

3.2 Precisering av friagestillningen

Examensarbete syftar till att beskriva:

Virme-, mass- och energibalanser for olika sammanséttnings-alternativ.

Inverkan av olika sammanséttningar pa gas frén brénslereaktor.

Kvantifiera energibehovet for Benfield-processen.

Skapa en forstaelse for hur processen paverkar balansen mellan el- och virmeproduktion, samt
den 6vergripande verkningsgraden for ett kraftvarmeverk.

Skapa en forstaelse for hur processen kan var intressant for tre olika produktionsfall: Kraftvirme

eller enbart virme- eller kraftproduktion.
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4. Metod

I detta kapitel redovisas metodiken och hur berdkningsmodellen konstruerades i arbetet.
Figur (4.1) gar stegvis igenom metoden for hur arbetet gick tillvéga.

Studera Benfield-process

Informationssékning, datainsamling

Konstruktion av berakningsmodell

k|

Undersokning av modell och
sammanstalining av resultat

Tolkning av resultat och dra slutsatser

Figur (4.1) beskriver en 6verblick av metodiken for projektet.

4.1 Informationssok

For att samla data till berdkningsmodellen, gjordes en informationssdkning innehéllande
absorptionsformaga och 16sningsmedlets varmekapacitet. Absorption och desorption dr baserad pa
Tosh-experimentet data. Data for 16sningsmedlets virmekapacitet togs fran ett arbete som gick ut pa att
bestimma termodynamisk data for 16sningsmedlet. Tryck och temperatur i absorbern, strippern och
inflodet som anvinds som referens till modellen har gruppen fatt av Kére Gustafsson pa Stockholm
Exergi.
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4.2 Implementering av modell

For att svara pa fragestillningen fick gruppen hjélp med att implementera en berdkningsmodell enligt

modellbeskrivningen nedan i “Matlab”.

5. Modellering

I detta kapitel beskrivs hela systemet som berdkningsmodellen dr anpassad for. For att forenkla processen

gjordes ett flertal antaganden. Antagandena som gjordes var:

I absorbern respektive strippern antas temperaturen vara samma i hela tornet, 75 respektive 90°C.
Kylning for virmeatervinning antas ske genom virmevéxling dir vattenadnga produceras for att
sedan atervinnas i processen med hjélp av en varmepump. Kylning sker i virmevixlare {7}, {10}
och {12} i Figur 5.1.

Gasen som ldmnar toppen av strippern antas kylas fran temperaturen i strippern till 20 grader.
Detta for att atervinna sd mycket av forangningsvarmen for vattendngan som foljer med
koldioxiden som mojligt, samtidigt som virmen blir mojlig att atervinna for uppvarmning av
strippern via tryckséttning (virmepump).

El som tillfors till pumpen for att tryckhdja 16sningsmedlet antas bli virme som varmer upp
16sningsmedlet.

Rokgasens temperatur ut fran processen dr antagen till 60 grader. Detta s att gasen far tillrdcklig
spridning ut fran skorstenen.

For att mojliggora transport och lagring av koldioxid antas koldioxiden ldmna anldggningen i
viétskefas.

Elverkningsgraden antas vara 32% vid samtidig produktion av el och fjarrvarme och 39 % vid
endast elproduktion.
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e Vid ren elproduktion kommer anga tappas av for att virma strippern, vilket gor att den dngan som
tappas av inte kommer producera el motsvarande expansionen av angan fran trycket i stripern till
trycket i kraftverkets kondensorn. Den elproduktion som offras antas i detta arbete vara lika som
den el som behdvs 1 virmepumpen for att lyfta temperaturen av varmeforluster i
Benfield-processen till temperaturen i strippern motsvarande den virme som behovs for strippern.

e Mingden l6sningsmedel som cirkuleras i systemet optimeras efter loading.

5.1 Utformning av processchema

Uppstéllningen av Benfield-processen som anvindes i detta arbetet gar att se 1 Figur (5.1), 1 Figur (5.2)
beskrivs strdmmarna som gar in och ut fran Benfield-processen. Inflodet dr en gasblandning innehallande
koldioxid som ska tvéttas/separeras ut. Forsta steget dr att gasen komprimeras {1} for att hoja det totala
trycket till det tryck som absorptionen ska drivas under. Innan gasen gar fran kompressorn till
absorptiontornet {3} s virmevéxlas {2} den med gasflodet ut ur absorptionstornet for att dtervinna en del
av energibehovet for kompressionen i en turbin {11}.

I absorptionstornet gar ingdende gasflode in i botten av absorptionstornet och koldioxiden absorberas i
motstroms med l6sningsmedlet som faller fran toppen av absorptionstornet. Temperaturen pé det
ingdende 16sningsmedlet i toppen av absorberns reglerar temperaturen i absorbern som antas vara
adiabatisk. I toppen av absorptionstornet gar ett gasflode ut déar koldioxid har absorberats, gasen, gar
sedan vidare till att driva en turbin {11}. I botten av absorptionstornet s& gér koldioxidrikt 16sningsmedel
som virmevixlas {6} med botten-strommen fran strippern {4}. Bottenstrémmen blandas sedan med
make-up vatten {9}. Make-up vattnet blandas dven in for att forhindra att vattenkoncentrationen i
16sningsmedlet blir for 1ag dé vatten fordngas i strippern {4}. I absorbern gér Make-up i separata
kylpaneler for att forviarmas innan det blandas med 16sningsmedlet samtidigt som det hjélper till med att
kyla absorbern sé att temperaturen i denna halls konstant.

Det koldioxidrika 16sningsmedlet fors sedan vidare till strippern dér trycket sinks med en strypfléns,
innan temperaturen hojs samt halls konstant vid den temperaturen dér strippern ska arbeta med hjilp av en
aterkokare {5}. Detta gors for att fa koldioxiden att slappa fran l6sningsmedlet. Ut i toppen fran strippern
gér koldioxid som sléppt fran 16sningsmedlet tillsammans med vattenanga som foréngats fran strippern
och antar mittnadstryck i gasblandningen.

Ut ur botten av strippern gér 16sningsmedel och koldioxid som inte sléppt i strippern. Losningsmedlet ut
fran botten av strippern virmevixlas med ingéende strom till strippern. Sedan kyls strémmen ytterligare
innan den aterforas till absorbern genom virmevixling {7} med en vattenstrom som forangas och vars
varme atervinns i en virmepump-process. Losningsmedlet som ska étercirkuleras till absorbern trycksitts
med en pump {8} till trycket i absorptionstornet.
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Systemet har designats for att atervinna elen som tillfors till systemet i s& stor grad som mgjligt i form av
viarme som anvénds i dterkokaren genom en virmepump som trycksétter den vattenanga som bildats vid
viarmevéxlingen {7}, {10} och {12} till mittnadstrycket fér den temperatur som som varmen till strippern
ska tillforas, hér dr den temperaturen antagen till ett mattnadstryck motsvarande trycket i strippern.

{1} Kompressor {2} Rokgas VWX

=

{11} Turbin

{12} VX

Rokgas

Benfield-Modellschema

Massfliden

{9} Make-up water

1

|

{3} Absorber

{6} VWX

Vatten kompensation

Utflde stri

{8} Pump

@

{4} Stripper

{THVVX

Figur (5.1) beskriver ett Benfield-Modellschema for massflodena som berdkningsmodellen foljer.
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= Rokgas

Rékgas [P

Benfield

Processen ®| Fidrrvérme
El —
— co2
Farluster

Figur (5.2) &r en enkel beskrivning av Benfield-processen om vad som gér in och ut ur systemet. Ingéende
strom ar rokgas samtidigt som el tillfors till systemet. Utgdende strommar ar koldioxid, fjarrvirme, rokgas
och eventuella forluster.

5.2 Processberikningar

Molflode, massflode, molfraktion, massfraktion och medel-virmekapaciteten berdknas enligt:

m; =n, - M; (1)

2, =30, - M;(2)

X,= 5t =5t O

Vo= 5= s @

¢, = % (5) baserat pa mol
¢ = T T Moy (6) baserat pa massa

p T, + i, + ;.

Dir 1; &r molflodet komponent i, m; massfloddet komponent i, M; molmassa komponent i, X;
molfraktion komponent 7, och Y, r massfraktion komponent i. Virmekapacitet, c, for respektive dmne i
gas har tagits vid en medeltemperatur 70 °C , [21].

Cpongas = 29:9 J/mol - °C

Cpcongas = 39-3 JImol - °C

Co20.gas = 33:92 J/mol - °C

=29.23 J/mol - °C

cpN 2,gas
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Referensentalpierna AH y; for gas dmnena [21]:
0, =0kJ/mol

N, =0kJ/mol.

C0O,=-393.5 kJ/mol

H,04=-241.8 k]/mol

Virmekapacitet vid 30% inblandning av K,CO5 ir kring 3400 J/ kg °C fran [6], dir virmekapaciteten
for de ingdende dmnena berdknats baserat pad massfraktion enligt ekv (6). Dar virmekapaciteten av vatten
ar tagen fran [22] och det antas att virmekapaciteten for 16sningen per massenhet ar lika fore och efter
CO, dr inlost.

ok co, = 1600 J/kg - °C
Cotr,0,iq = 4186 JIkg - °C
Coxco, = 1896 Jlkmol - °C

Referensentalpierna for &mnena i losningsmedlet dr

K,CO;=-1151kJ/mol
H,0,,=-285.820 kJ/mol
KHCO;=959.3 kJ/mol.

Inflode till processen

Sammanséttningen pa gasblandningen in till processen &dr beroende av forbrianningsprocessen och vilket
brinsle som anvénds.

In till processen gar ett givet massflode rokgas m;, ., vid ett bestimt tryck P;, och temperatur T, , med

in?
en sammansittning givet av forbranning av brinslet vid ett visst luftoverskott och inblandning av kvive
enligt rokgasberdkningn nedan, det ger att gasblandningen far ett bestimd medel-virmekapaciteten gas

c

' ingas SOM kan berdknas enligt ekvation (6).

Rokgasberikning

Briénslet i forbranningsanldggningen antas vara biomassa vars briannbara fraktion antas motsvara trapellets
vars sammanséttning dr C 50 vikt%, H 6 vikt%,0 44 vikt% som har ett ldgre virmevirde motsvarande
19.1 M1J per kg torrt askfritt brinsle [23]. Ask andelen antas vara forsumbar, men brénslet antas levereras
med 40% fukt. Det gor att det effektiva virmevérdet for den torra andelen av brénslet sjunker till
19.1-0.4/(1-0.4)*2.4 = 17.5 MJ/kg. Ett kilo torrt brinsle genererar 0.5%0.044/0.012 = 1.83 kg CO, .
Vilket gor att brinslets virmevirde uttryckt per kg CO, dr 17.5/1.83=9.5 MJ/kg CO, .
Elverkningsgraden vid kondensdrift det vill sdga endast elproduktion antas vara 39% och vid samtidig
produktion av el och fjarrvirme antas elverkningsgraden vara 32% [24].
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Det gor att elproduktionen relaterat till ingdende bréinsle uttryckt i per kg CO, blir 3.72 MJ el /kg CO,
vid kondensdrift respektive 3.05 MJ el /kg CO, vid produktion av el och fjarrvirme.

Normalisering av brinslets sammanséttning mot ingdende kol ger en normaliserad biomassa-molekyl
vilket kan skrivas som CH, 4,0, ¢, och kan skrivas om till CH|, |, 0.66H,0 , vilket har en molmassa pa
0.024 kg/mol. Nar brénslet forbranns omvandlas allt kol och vite i brénslet till koldioxid och vatten,
vilket gor att 2.06 O, eller 1.03 O, ,behover tillséttas for varje mol biomassa. Sa varje mol O, som
forbrénns bildas 1/1.03 mol CO, . Vid forbranning i luft foljer det med varje mol O, 3.77 mol N, .
Syftet med att introducera kemcyklisk forbrénning &r att 6ka koldioxidkoncentrationen i utgaende gas fran
forbranningen. I berdkningen har detta gjorts genom att sétta en faktor X, mellan 0 och 1 dér 1
representerar kvave-syre forhallandet i luft och 0 motsvarar ingen kvéave inblandning (syre fritt fran kvéve
anvinds vid forbridnning), samt varierat luftfaktorn mellan 1 och 1.2, dér 1 motsvarar stokiometrisk
forbranning.

Den torra rokgas-sammanséttningen har dérefter berdknats enligt:

n., .. =1+1.03 Xy,3.77 + 1.03(A-1)(1+ X, 3.77)  (7)

rg,tot

Diér A &r luftfaktorn som ar hur mycket mer luft som ér tillfort &n vad som teoretiskt behovs och index rg
refererar till rokgas, tot refererar till totalt och torr refererar till gas utan vatten. Vid normal
luftforbranning av biomassa &r A mellan 1.2 och 1.3.

XCOZ,rg torr = l/ntot (8)
XOZ,rg torr 1’ 03 (}\‘ - 1)/nt0t (9)
X = 1,03)X,,3,77/n,,, (10)

N2,rg torr

I rokgasen kommer dven en stor miangd vattenanga finnas med, fran bade forbrinningen av brinslet men
dven fran den forangade fukten som kommer med biomassan in till forbranningen. En stor del av denna
vattendnga kommer att kondenseras ut innan rokgasen gér in till kompressorn i Benfield-processen. Det
gOr att halten vattenanga i gasen in till kompressorn sitts av méttnadstrycket vid ingdende temperatur
[23].

PHZO, itinad = 6(23,8274193/(T*32)) (1 1)

Dir koncentrationen i gasen in till processen blir:
XH2O,rg =P H,0, mitmad' E in a2)
Xcorre = Xcorrg tor!(1 = Xpao,g) (13)
X026 = X020 10! (1 = Xino o) (14)

XNZ,rg = XNZ,rg torr /(1 _XHZO,rg) (15)
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Kompressor {1}

Inflodet till processen behdver komprimeras till det tryck som satts i absorbern darfor anviands en
kompressor vid forsta steget i processen. For att kompressionen ska ske tillfors energi i form av el, den
tillférda energin bidrar till tryckhéjning och virmeutveckling. Strommarna in och ut fran kompressorn
beskrivs i Figur (5.3).

Temperaturen ut ur kompressorn samt energibehovet for kompressorn berdknas enligt f6ljande.

T, o (b=l
in,kompressor — (%) ( * ) (16)

Tut,kompressor
kompressor] = min, gascp in,gas(T ut kompressor T in kompressor) (17)

_ EKompressorl (1 8)

Kompressorl verklig — Niompressor 1

E i
Kompressorl verklig
= ee—— Z

Cp in,gas)

19)

T ut verklig — (i in kompressor

in,gas

DarT.

in,kompressor

adiabatisk kompression, 7

ar lika med T, till processen. T joessor temperaturen ut ur kompressorn vid
utverklig temperaturen ut ur kompressorn med hénsyn kompressorns

verkningsgrad My,,.ressor 1 -+ £ in kompressor TyCk in till kompressor som ér lika med trycket in till processen
P in>
trycket i absorptionstornet, k = c,/c, = c,/(c, —R) isentropisk expansionsfaktor dir R dr gaskonstanten
8.314 J/mol K, E

kompressorn med hénsyn till kompressorns verkningsgrad.

som antas vara 1.1 bar, P, trycket ut ur kompressoren vilken antas till 7.5 bar, vilken ar lika med

ut

Kompressor1 — €1behov vid adiabatisk kompression och Ey,. . o cor1 verkiie 41 €lbehovet for

T1 [
—a T2
P1 » Kompressor —» P2
Mgas — > Mgas
El
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Figur (5.3) beskriver forsta steget i processen, kompressorn. Ingéende strommar dr gasmixen fran inflodet
som haller en viss temperatur och tryck. Flodet komprimeras i kompressorn som drivs av el. Utgéende
gasstrom fér en ny temperatur och tryck.

Rokgasviarmevixlare 1 {2}

Gasflodet fran kompressorn och gasflodet fran absorbern virmevéxlas i motstroms for att kyla gasflodet
frdn kompressorn ndrmare absorberns temperatur och for att virma upp gasflodet ut frén absorbern, se
Figur (5.4). Anledningen till att virma upp gasflodet frén absorbern &r for att ta vara pa
viarmeutvecklingen fran kompressionen i turbinen som kommer senare.

Virmevixlaren antas vara av motstroms typ dér de tva utgdende temperaturerna beréknas

0= Evvxl in + Evvxl ut (2’0)
Evvx].] = ml,gas x Cp in,gas x (Tm vxll Tutvvxl‘l) (21)
Evvxl.2 = mZ, gas x cp ut,gas x (Tin wxl2 Tut vvx1.2) (22)

Massflodet m, ,,, dr gasflodet ut frdn absorbern och hur den beridknas beskrivs nedan i samband med att
utfléden fran absorbern beskrivs. Dock giller m, ,,, > 1, ., pga absorption av. CO, och kondensation
av vattenanga i absorptionstorn.

Tut \fvx.Z_Tin vvxl.2 (23)

nVV)Cl Tin vvxl.lirin vxl.2

Dar T

in vvxl.

T

virmevixlaren pd gasen fran kompressorn, 7', ,,,.; » temperaturen in i kompressor frdn absorbern,

| ar temperaturen in i virmevéxlaren som ér lika med 7 | temperaturen ut ur

ut verklig > = ut vvxl

T, 1 temperaturen ut ur virmevéxlaren pd gasen frdn absorbern, £, , skillnaden i energi in och ut

ur virmevéxlaren for gasen frén kompressorn, £, , skillnaden i energi in och ut ur virmevéxlaren for
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gasen fran absorbern. Verkningsgraden for virmevixlaren n,,, , ér antagen till 97%.

Virmevi

mflodel mifigdet

> -
e VAAN
— L ] —
A

Figur (5.4) &r en forenklad bild av forsta virmevéxlaren i systemet. Ingdende strommar &r tva

gasstrommar, en fran inflédet och en fran gasflddet i toppen av absorbern som har olika temperaturer och
som virmevixlas i motstroms.

Absorbern {3}

In till absorbern gér inflodet som komprimerats och virmevéxlas, 16sningsmedel och pa utsidan av
absorbern, make-up water, se Figur (5.5). Koldioxid fran gasflodet absorberas av 16sningsmedlet genom
att kaliumkarbonat omvandlas till kaliumbikarbonat, detta representeras av loading vid radande
temperatur och partialtryck koldioxid i toppen och botten. Reaktionen frigér energi i form av virme.
Make-up vatten virmevéxlas med absorbern och tar upp den energi som frigors i reaktionen (R1), vattnet
blandas sedan med flodet ut fran botten av absorbern. Ut i toppen av absorbern gér all inert gas,
vattendnga vid méttnadstryck och koldioxid som motsvarar partialtrycket vid jamvikt med ingdende
16sningsmedel.

Energibalansen for absorbern beskrivs av:
. T, AH . T, AHy, _
EAbs in EAbs ut ) m;, (IT::fcp,idT + TIR)) > m,, (JTre/,cp,idT + TIR) + Q =0 (24)
Diar E ., ar totala entalpi in 1 absorbern, £, ,, totala entalpi ut ur absorbern, Q &r tillford eller

bortford energi och AH, ar bildningsentalpin for kalium bikarbonat. Absorbern antas vara en adiabatisk
reaktor utan forluster vilket ger Q = 0.

Infloden till absorbern dr gasflodet m; o, frdn virmevixlare 1 vid temperaturen 7', ., och

16sningsmedel med kaliumbikarbonat motsvarande légsta loading i systemet frdn botten av strippern med

temperaturen T T | ssningsmeder &1 den temperaturen som berdknas frén energibalansen Gver

Losningsmedel *

absorbern. Trycket i absorbern, P, antas som redan ovan ndmnts lika med trycket ut frdn kompressorn

P, . Vidare antas ett inflode av make-up vattnet, M, ., , med temperaturen 7', 1., SOM
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kompenserar for vattnet som forangas i strippern, vilket forvérms i absorbern innan det blandas in i
16sningsmedlet efter 16sningsmedlet har 1dmnat absorbern.

Fran absorbern ar det tre utfloden. Alla dessa utfloden antas ha samma temperatur som absorbern
T

Partialtrycket Pco, av CO, 1 gasen som ldmnar absorbern sitts lika med jimviktskoncentrationen for

Absorbern - D€t fOrsta utflodet dr gasen, hir gir allt syre och kvive som tillfors absorbern rakt igenom.
CO, vid ingiende l6sningsmedlets loading och vid temperaturen T ;... » Vilket ger att molfraktionen
kan berdknas enligt

Pco,
XCOZ, abs ut, gas — Dabs (25)

Partialtrycket vattenanga i utgdende gas strdom motsvarar méttnadstryck for vattenanga vid T

vilken beriknas [23]
— (23.82-4193/(T-32)) (26)

Absorbern >

pHZO, mittnad
vilket ger att molfraktionen av vattendnga i utgadende gas strom &r

X _ PHZO, mittnad
H,0, abs ut, gas P s

27

Det ger att molfraktionen for syre + kvéve i utgdende gasstrom ar

=1- XHZO, abs ut, gas - XCOZ, abs ut, gas

(28)

XOZ, abs ut, gas + XNZ, abs ut, gas

Da molflodet av kvéve och syre ar konstant kan utgdende molflode av gas berdknas

I.l _ n ( XOZ, abs in, gtm'JrXI\/'2, abs in, gas (29)
tot, abs ut gas tot, abs in gas 17/YH20, abs ut, gasiXCOr abs ut, gas

Nu kan koldioxiden som har absorberats 1 absorbern berdknas fran

. tot, abs in gas' ,abs in, ga.97 tot, abs ut gas' "0+, abs ut, gas
(o1, ap Xco,, ab Dtot, ab Xco,, ab 30
Meo, 7 ) (30)

co,

P& motsvarande sitt kan vatten som kondenseras ut fran rokgaserna och som blandas med 16sningsmedIlet
berdknas

nror,, abs in gas 'XHZO, abs in, gm‘in

Myy.0, kond ~ ( M

X
tot, abs ut gas HZO, abs ut, gas ) (31)

Hy0
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Ingaende och utgdende massflode av 16sningsmedlet berdknas fran den méngd 16sningsmedel som méste
cirkuleras for att ta upp koldioxid som absorberas fran rokgasen. Fran den ingédende koncentration av
koldioxid i rokgasen och temperaturen i absorbern beridknas loading for det utgadende 16sningsmedlet,
vilket motsvarar den hogsta loading i systemet. Skillnaden mellan ingdende Loading,,;, och utgédende

loading Loading,,,. motsvar hur stor del av kaliumkarbonaten som omvandlas till kaliumbikarbonat. Fran

vilket flodet av 16sningsmedel i systemet kan berdknas enligt

m,
co,

Inli')sningsmedel 0= Mco (32)
([K2C03]~(—2-MK — )(Loading,,,.—Loading,,.))
2003

dir Mysg,n00meder o 1 massflodet utan hénsyn till kaliumbikarbonat. Légger till massan for
kaliumbikarbonat for ingaende och utgaende floden.
"0y

M
+(Y g co, (W) - Loading,,;,) (33)

mlf)sningsmedel, in ml('isningsmedel, 0 05

Ut fran absorbern gar &ven make-up vattnet i en separat strom innan det blandas med 16sningsmedlet fore
det gar in i varmevéxlare for [6sningsmedlet mellan absorbern och strippern.

Meo
i =r o () - i ;
Mysspingsmedel, ut ~— mlésningsmedel, 0 + (YK2C03 (MK2C03 ) Loadlngmax + n’1H20, kond) (34)

TToppen
MToppan Tin Idsning Mmin ldsning
| Make-up water
Min gas Tin gas
- —— | Make-up water
MBotten
Thotten

Figur (5.5) beskriver absorbern. Ingdende gasstrdm med temperatur som kommer frén virmevéxlaren fors
in i botten av tornet, samtidigt som en 16sningsmedelstrdm med en viss temperatur fors in i toppen av
tornet. Utgdende strommar dr en gasstrom i toppen samt en bottenstrom dér bada strdmmarna har samma

temperatur som i absorbern. Pa utsidan av absorbern gar make-up water.
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Strippern & Aterkokaren {4} & {5}

I strippern éterfas koldioxid genom att kaliumbikarbonat reagerar till kaliumkarbonat igen, denna
reaktionen kriaver dock energi jimfort med i absorbern vilket en anledningarna till att en aterkokare &r
ansluten till strippern. Véarme tillfors till aterkokaren for att tillfora reaktionsenergin och hoja
temperaturen i strippern. Koldioxid och vattenénga sldpps ut i toppen av strippern och i botten
16sningsmedel och kaliumbikarbonat, se Figur (5.6).

Innan 16sningsmedlet gar in i strippern sénks trycket med hjélp av en strypflans fran trycket i absorbern
P abs till P strippern >

temperaturen i mediet inte dndras.

som antas vara 1,2 bar. Losningsmedlet antas vara inkompressibelt, vilket gor att

Entalpibalansen for strippern kan skrivas:

E =K

_ . T, AHp\ . T, AH _
Stripput — me (JT"E/‘cpidT—i_ M, ) ZInut (J.Tr:fcpidT + M, ) + Qstrippern =0 (35)

I detta fall tillfors viarme, Q till systemet till aterkokaren, och dr den som &r den okdnda variabeln som

Stripp in
berédknas i detta steg. Entalpin in till strippern berdknas enligt:

. AH p,
ESm'pp in . Mypg botten,vitska 2Yi(cp,[ (Tl,ut wx2 TRef) + T) (36)

Ut fran toppen av strippern gér den infdngade koldioxiden, m¢,, (ekv 30) tillsammans med &nga vid

méttnadstryck P H,0, mitinad strippern vid temperaturen for strippern, 7', 1o qas » Vilken berdknas enligt

ekv (26). Det ger att massan vatten som forangas i strippern ér

p.vtrippemip H > O, miittnad strippern
Xeo, o gas = ( ) 37
C02’ Off gas Pstrippem ( )
(l_XH 0, off gas ) MH o
m =mm,, X —— x =2 38
H,0,0ff gas Cco, X1,0, off gas Mo, (38)

E ==, (c,,; (T T.)+5) (39

Stripp ut of f gas Stripp Ref

Dir i dr antingen H,0 gqs eller CO, 4

. AH
EStripp ut [6sning — mlésningsmedel, inz (Yl (cp,i (TStripp o TRef) + M, ) (40)
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dar i @r antingen K,CO; motsvarande (1- min Loading), K/ CO; min loading, och H,0

vitska >

motsvarande Y -, for det tillforda 16sningsmedlet till processen.

Stripper
Tut Mtoppen
Tin Min | ——™ ™ | mMbotten Tut

virme - Aterkokare J

Figur (5.6) ar en process bild som beskriver strippern med en aterkokare i systemet. Till dterkokaren
tillfors el, och till strippern tillfors bottenstrommen fran absorbern. Utgaende strommar &r en gasstrom i

toppen samt en bottenstrom fran strippern dér bada strommarna har samma temperatur som i strippern.

Viarmevaxlare 2 {6}

Viérmevixlare 2 anvéinds for att virma upp vitskan fran absorbern med vitskan fran strippern for att
sinka virmebehovet i dterkokaren.

Foljande ekvationer anvénds for att berdkna temperaturen ut ur virmevéxlare 2 for vétskeflodet fran
strippern och absorbern.

El,vvxZ + E2,vvx2 =0 (41)

E X c

p,1,vvx2

x (Tl,ln wx2 Tl,ut vvx2) (42)

Lyvx2 = mlésningsmedel, ut

E2,vvx2 = mStripp botten,vitska x cp 2,vvx2 x (Tl,in wx2 Tl,ut vvx2) (43)

Massflodet ut frén absorbern inkluderar make-up vattnet och den absorberade koldioxiden, som bada
tillsammans med den kondenserande vattenangan fran rokgasen avgar i strippern gor att
W5 ingsmedel, ut > Wstripp botren,viitska OCH att verkningsgraden for virmevixlare 2 beskrivas som

_ T2,ut vvx.2_T2,ir1 vx2
M2 = 7 (44)

Lun \f\fXZ_TZ,in vix2

Dir E| . ér entalpidifferensen 6ver virmevixlaren for vitskan som ldmnar absorbern och £, ., dr

motsvarande for vitskan som ldmnar strippern. Verkningsgraden for virmevéxlarenn,,,, ér antagen till

24



97%, vilket ér satt for att skapa en temperaturdifferens mellan ingéende och utgaende flode, men &r ett
véarde som &r kopplat till en tekno-ekonomisk optimering for processen nagot som ligger utanfor detta
arbete.

Varmevixlare 3 {7}

Losningsmedlet fran strippern som ldmnar virmevéxlare 2 kyls ned for att halla temperaturen som
16sningsmedlet gar in till absorbern med subtraherat med den temperaturdkning som blir pa grund av
friktionsforluster i det efterf6ljande pump-steget. Virmen som tas ut i denna varmevéxlare anvinds for att
foranga vatten vid méttnadstryck for den utgdende temperaturen T

pump in *

Evvx3 in + Evvx3 ut = 0 (45)
E wxdin E vwxdut mStripp botten,vitska x Cp Stripp botten,vitska x (T Stripp botten,vitska T pump in) (46)
Pump {8}

Elbehovet for pumpen som anvénds for att pumpa runt 16sningsmedlet i systemet och hoja trycket pa
flodet till trycket i absorbern, se Figur (5.7). Detta berdknas med Bernoullis ekvation:

2 P 2 P
i o+ =L) =1y 42
mStripp botten,vitska (g hl + 2 + o ) mStripp botten,vitska (g h2 + 2 + o ) tE pump forlust (47)

I berdkningen antas att 4, = h, och v| = v, eftersom det inte sker ndgon hdjdskillnad, samt att vitskan
antas ha samma stromningshastighet innan pumpningen och efterat. Det ger att minsta forlusten for
ar

pumpen, E pump forlust >

. P, P
E pump forlust = mStripp botten,vitska (?2 - Fl) (48)
Sétter elbehovet £, -, sSom den teoretiska forlusten delat med en pumpverkningsgrad, Npump , som

antas vara 1y = 0,97 enligt

E
__ “pump forlust
E pump tillford Wpump (49)

Den tillférda elen E,,,,, 5,4 Overgér till virme som tas upp av 1osningsmedlet vilket hojer temperaturen

pa 16sningen som ldmnar virmevéxlaren efter strippern till temperaturen pé losningsmedlet in till
absorbern.

T T + Epump virme (5 0)

Losmngsmedel pump in mSlripp botten vitska x cp Stripp botten,vitska
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MI&sning » *™  miésning
P1 ——* —_—" P2
Tpump in » * Tiésningsmedel
El

Figur (5.7) ar en schematisk bild av pumpen i processen som drivs av el. Ingdende strom ar
bottenstrommen frén strippern och héller samma tryck som i strippern. Utgaende strom &r lika stort men
har ett tryck som skall motsvara det tryck som &r i absorbern. Varmeutvecklingen som sker i pumpen
vérmer utgaende strom.

Make-up water {9}

I processen anvénds make-up water for att kompensera det vatten som forangas med nytt vatten for att
halla 16sningsmedlets koncentration konstant, se Figur (5.8).

Make up water
| Twatten | | Mvatien |
| Tin || Myvitska i 7II|"rltlre.mirlgs.l'rnzl:lrel| | Migsningsmeadel |
1 1 1
| ] )] >

Figur (5.8) beskriver tillforsel av “make-up water” som varms upp i absorbern och tillfors till strippern.
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Virmevixlare 4 {10}

Gasen ut fran strippern My o o5 4qc 0Ch Mep Kyls 1 tvd steg och vatten kondenseras dven ut. I forsta

steget kyls off-gasen till T,,,,,, ochidet andra steg till T, 4, ,, - Tryckfallet genom vérmeviéxlarna

antas lagt sa att gasens tryck genom varmevéxlaren dr samma som i strippern. Det gor att molfraktionen
koldioxid ut fran forsta steget och andra steget ar:

Pstrippern PH. O, miitmad [ Tpump inl Dstrippern PH. 0, miitmad [Tin make—xlp]

X, CO,, topp gas 1 = ( Pstrippern ) 5 X CO,, off gas 2 = ( Pstrippern ) (51)

Fran molfraktionen kan den andelen vattendnga som kondenseras ut i de respektive stegen berdknas

. (liXHZO,off'gasl) . MH2O
o

M11,0.0f gas1 — Meo, " X2 W, (52)
. . (liXHzo, off gas 2 ) MHZO (53)
m =1 . .
H,0,0ff gas 2 Cco, X11,0, off gas2 Mo,

Den energi som Overfors i respektive varmevéxlarstag berdknas frén entalpiéindring i forsta och andra
steget

Mooy = Megyp = Mep, (54)

Wy 0y vxainga — MH,00f gas1 (55)

Wy 0y v xa,1vitska — DH,0.0f gas ~ WH,0.0ff gas1 (56)

Wy 0.V vXa2inga ~ MH,0.0ff gas2 (37)

mHZO,VVX4,2,v‘citska = mHZO,ojfgaS - mH20,affgas 1 (58)

Evvx4 utl = Evvx4 in0 + Evvx4 inl (59)
Evvx4 ut2 = Evvx4 inl + Evvx4 in2 (60)
Dér
Evvx4 ino EStripp ut of f gas (61)
— ; AHp,
Evvx4 inl™ Zmi (Cp,i (Tpump in~ TRC_)f) + M, ) (62)
— . AH
Evvx4 in2 = Zm[ (Cp,i (Tin make—up TRef) + M, (63)
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Virmen som tas upp i forsta steget av virmevéxlaren anvénds for att fordnga vatten vid méattnadstryck for
temperaturen T

pump in
Evvx4,1 = Evvx4 in0"~ Evvx4 inl (64)

motsvarande i andra steget vid mittnadstryck vid T’
EV VX4,2 = Evvx4 inl~ Evvx4 in2 (66)

(65)

in make—up >

Make-up vattnet tas frdn det utkondeserade vattnet och &r lika med vattnet som forangas i strippern minus
vattnet som kondenseras ut fran rokgasen in i I6sningsmedlet i strippern

mmake—up = mHzO,off gas my; >0, kond (67)

Rokgasturbin {11}

For att atervinna mekanisk energi fran de trycksatta rokgaserna expanderas dessa genom en turbin som
sitter pa samma axel som rokgaskompressorn, vilket gor att elenergin for rokgaskompressorn reduceras
med den energi som atervinns i turbinen, se Figur (5.9).

Utgéende temperatur fran turbinen vid adiabatisk expansion ges av

= e (68)

T ut turbin (L;l)
(P Absorbem+P Turbin)

Fran vilken den teoretiskt maximala mekaniska energin som kan fas ut fran turbinen kan beréknas enligt:

ETurbin = My topp,gas x cp Abs topp,gas x (Tm turbin Tut turbin) (69)

Turbinen kommer dock ha en viss verkningsgrad, n;,,,,, » Som reducerar den mekaniska energin som kan

atervinnas enligt:
_ ETurbin
ETurbin verklig — NTurbin (70)

Det gor att den verkliga temperaturen ut fran turbinen blir

= - 1 X
Tut turbin verklig Tin turbin ETurbin verklig /( My ps topp.gas ™ Cp Abs topp.gas ) (71)
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mgas.

Pin

Tin

II
/ Turbin |

Mygas:

Put

Tut

Figur (5.9) beskriver turbinen i systemet. Ingaende strom &r gasstrommen frén toppen av absorbern med

en temperatur fran forsta virmevéxlaren. Utgaende strom &r rokgas och varmeutveckling, fjarrvirme samt
producerad elektricitet.

Virmevixlare 5 {12}

Gasen som ldmnar turbinen kyls till temperaturen av l6sningsmedlet efter virmevixlare 3 alternativt

minsta tillatna rékgastemperatur, T, i, - Denl temperatur som gor att rékgasen som ldémnar skorstenen

far tillrdcklig spridning. 1 detta arbete dr denna temperatur antagen till 60 °C.

E

wxs m2, gas X Cp ut gas x (Tut turbin verklig max(Tpump in® Trbkgas min)) (72)

Viarmen som tas upp fran rokgasen som lamnar turbinen anvénds for att fordnga vatten vid méttnadstryck
vid T

pump in®

Dar skillnaden i utgéende rokgastemperatur i rokgasen och ingédende rokgastemperatur, 7

processen blir en virme som gar forlorad fran processen och som inte atervinns

till

in >

Eloss = mZ, gas xc

p ut gas x (max(Tpump in> Tr('ikgas min) - Tin) (73)
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Virmepump

Viarmepumpen i systemet anvénds for att dtervinna energin i vattendnga som bildats i systemet i form av
viarme genom att trycksitta till mattnadstemperaturen for strippern.
Viarmepumpen antas arbete i tva parallella cykler for att dtervinna varmen i systemet. Hér lyfts virmen

frén Tpump in> samt Tzn make—up

som tas upp vid fordngning i den forsta cykeln som bildas vid trycket py, [T

till méttnadstemperaturen for strippern, Pyl L 1120, mimaal - EnCrgin

pump m] ar

Eypyiw= E +E tE,s (74)

vvx3 in vvx4,1

och motsvarande 1 den andra cykeln vid trycket vid trycket py p, [T, 1] &1

Eypriw= Ey VXA42

For vairmepumpen berdknar entalpin for vétskan som limnar kondensorn vid T 50 ismaq ©Ch &r samma
som entalpin som gar in i fordngaren

_ — _ A0 A noyiq
Eypin=Eypyy =Myp, (Cp, H20,liq (THZO, miitmad Tref) ) My p iy, (75)

HZO

_ — . AH 130.1ig
Eypia=Eypry,=1yp, (Cp, H20,lig (THZO, miittnad Tref) Y ) My pyrhy 5 (76)

Entalpin som lamnar férangaren
s Hzo,g .
Eypy =1yp, (Cp, Hzo,g( pum in ch) ) iy pihy ) 77

H2()

D AI_IHZOg
EVP3,2 = Mypy (Cp, H20.g (Tin make—up ref) ) mVP2h3 2 (78)

HZO

Massflodet i den forsta och andra virmepumpcykeln berdknas enligt
Wypy = Eypy g /(hyy-hyp) (79)
Mypy = Eypy/(hyp-hyy) (80)

I respektive cykel hojs sedan trycket till trycket i strippern med hjélp av en kompressor dir elbehovet for
kompressorn i respektive cykel berdknas pd samma sétt som for kompression for rokgas ovan, utskriven
for dngan 1 virmepumpen blir detta:

~

in,i P 6_]'
== ()T 8D

* . _
VP kompi mVPicp HZOg(Tut,i Tin,i) (82)

E?P,kan1p,i
EVP,komp,i - Ny b komp (83)

Entalpin in till kondensorn i virmepumpen ar
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Eyps;=Eyps;t+ EVP,komp,[ (84)

Det gor att energin som frigdrs i aterkokaren vid temperaturen 7’50 yimqq SOM dven antas vara vid
fjarrvarmetemperaturen, det ger att det Overskott av virme som genereras i vid dtervinningen av virme
blir fjarrvirme

Qj_'jéirrvérme = (EVP4,1 - EVPl,l) + (EVP4,2 - EVP4,1 _EVP l,l) - Qstrippern (85)

Kors processen vid ren kraftproduktion behdver inte processen atervinna mer varme dn som behovs for
aterkokningen. For detta fall reduceras elbehovet till

EVP,komp = Q

stripper

/(EVP4,1 _EVPl,])EVP,komp,l (86)

Forvatskning av koldioxid

Forvitskning av koldioxid dr en process i flera steg som ér virmeintegrerade. Enligt [25] energidtgdngen
for att forvitska CO, mellan 0.3 och 0.4 MJ per kg CO, . I berdkningen gors en foérenklad uppskattning
av energibehovet genom att forst kyla den separerade fuktiga koldioxiden till 0°C, och torka den, sé&
koldioxidstrommen blir fri frén vatten. Darefter komprimeras koldioxiden till 65 bar, dvs det tryck som
krévs for att koldioxiden ska vara i vétskefas vid omgivningstemperatur. Energibehovet berdknas som den
elenergi som kompressorn behdver for att gora kompressionen i ett steg utan mellankylning.

6. Resultat och diskussion

6.1 Sammansittning

Sammanséttningen av ingdende gas presenteras i Figur (6.1) och anvinds for att beskriva inverkan av
koldioxidkoncentrationen pa energibehovet i processen. Har motsvarar en koldioxidkoncentration pa
16.65% forbrénning i luft med en luftfaktor av 1.2 (motsvarar traditionell forbranning), vilket i arbetet har
sats som den lidgsta mojliga koncentrationen. CLC ger olika mdjligheter att skapa hogre
koldioxidkoncentrationer, dir olika koncept har presenterats i avsnittet teori och bakgrund (2.3.2). Vilka
begrinsningar som finns for de presenterade koncepten &r inte fastlagt och ligger utanfor detta arbete,
dock ger experimentell data fran CLC fors6k med fasta biobrdnslen pad Chalmers en indikation pa att en

koldioxidkoncentration pa minst 60-80% kan nés vid en ren CLC forbranning.
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Energibehovet presenteras nedan som summan av elbehovet, fjirrvdrmen ut ur systemet och forlust 6ver
systemet per kilo koldioxid. I Figur (6.2a) och Figur (6.2b) gar det att se att elbehovet, fjarrvirmen ut och
forlusterna alla sjunker med 6kande koldioxidkoncentration.

25
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100 T T

Koncentration ovrig tomr gas [%]

60

Sammansattning torr gas inflode

D i i
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Figur (6.1) visar inflodets torra sammanséttning till modellen.

Utan forvitskning av CO2
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Figur (6.2a) och Figur (6.2b) dr grafer som beskriver elbehovet, fjirrvirmen ut ur systemet och forlusten

for hela processen per kilo koldioxid infangat med avseende pa ingdende koldioxidkoncentrationen,

skillnaden mellan figurerna &r att (6.2a) tar hénsyn till att koldioxiden ska trycksittas for att kunna lagras

efter att den fangats in.
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6.2 Elverkningsgrad forlust

6.2.1 Elverkningsgrad kraftvirmeverk

Genom att jaimfora grafen (6.2a) med elproduktionen per kilo koldioxid som berdknades ovan i
berdkningarna med virmevérdet for el och fjarrvirmeproduktion vilket &r 3.05 MJ el /kg CO2 och relatera
det ldagsta och hogsta el-energibehovet med el-produktionsvirdet for att sitta upp ett intervall for
elverkningsgraden. Légsta el-energibehovet ér cirka 1.68 MJ/kg CO?2 vilket skulle betyda att 55% av elen
som produceras anvinds till att tvitta ut koldioxid med Benfield processen. Hogsta el-energibehovet &r

cirka 2.13 MJ/kg CO2 vilket skulle motsvarat 70% av elproduktionen per kilo koldioxid.

6.2.2 Elverkningsgrad kraftverk

For att berdkna elverkningsgradsforlusten for ett biobriansleeldat kraftverk har forlusten av elproduktion
kopplat till den den &ngan som tappas av for att anvindas som virme i strippern antagits lika med den el
som behovs for att med en varmepump flytta energi fran den temperatur som fas fran kylningsstegen i
Benfield processen till den temperaturniva som anvands for att varma strippern. Har har virmepumpens
verkningsgrad berdknas som total tillgédnglig virme i1 processen genom elbehovet for virmepumpen.
Forlorad elproduktion har sedan beréknats fran stripperns virmebehov dividerat virmepumpens
verkningsgrad. Den forlorade elproduktionen har sedan lagts till de 6vriga elbehoven for processen. Det
g0r att det 14gsta elbehovet som offras for att forse Benfield-processen med anga blir 1.39 MJ/kg CO2 och
det hogsta blir 1.78 MJ/kg CO2. Genom att relatera elbehovet till elproduktionen vid kondensdrift fran
biomassa som ér kring 3.72 MJ/kg CO2, sa visar det att elbehovet motsvarar mellan 37% och 48% av den

totala elproduktionen per kilo koldioxid.

6.3 Elbehov

Elbehovet i processen for kompression,pumpning och forvitskning presenteras nedan tillsammans med
den el som produceras i turbinens dir gasen fran absorbern expanderas innan den ldmnar systemet.

6.3.1 Kompressor

Elbehovet i kompressorn per kilo koldioxid sjunker med 6kande koldioxidkoncentration vilket beror pa
att det totalt blir mindre gas per kilo koldioxid som behéver komprimeras till absorbern, se Figur (6.3).
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Figur (6.3) ar en graf som beskriver elbehovet for kompression per kilo koldioxid med avseende pa
ingéende koldioxidkoncentrationen.

6.3.2 Virmepump

For varmepumpen sa ger en hogre koldioxidkoncentration hogre elbehov vilket gér att se i Figur (6.4).
Detta ar for att det cirkuleras mindre 16sningsmedel vilket gar att se i Figur (6.11) och ddrmed behover
16sningsmedlet in till absorbern halla en ldgre temperatur for att halla den bestimda temperaturen i
absorbern. Vid den ldgre temperaturen sa krévs det mer energi for att tryckhdja méttnadstemperaturen till
den i strippern dn om det cirkuleras mer 16sningsmedel vilket behdvs vid ldgre koldioxid-koncentrationer.
Detta ar for att I6sningsmedlet i denna modellen har en kylande effekt i absorbern.
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Figur (6.4) visar elbehovet i virmepumpen per kilo koldioxid med avseende pé ingdende
koldioxidkoncentrationen.

100

35



6.3.3 Pump

Elbehovet for pumpen blir 1dgre ju hogre koldioxidkoncentrationen dr vilket gér att se i Figur (6.5). Detta
ar for att mindre 16sningsmedel méste pumpas runt i systemet vilket kan ses 1 Figur (6.11) och detta ar for
att loading kapaciteten blir sémre vid lagre koldioxid partialtryck i absorbern.
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Figur (6.5) beskriver elbehovet for pumpning med avseende pa ingdende koldioxidkoncentrationen.
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6.3.4 Turbin

Turbinen som drivs av gasen ut fran absorptionstornet genererar mer el ju ligre koldioxidkoncentrationen
ar vilket gar att se i Figur (6.6) och detta bygger pa samma resonemang som for kompressorn. Lagre
koldioxidkoncentration betyder mer gas per kilo koldioxid som resulterar i att det &r mer gas totalt per
kilo koldioxid som driver turbinen och ddrmed genereras med el.
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Figur (6.6) beskriver elen som genereras i turbinen med avseende pa ingdende koldioxidkoncentrationen.
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6.3.5 Forviitskning

Elektriciteten som behovs for att tryckséatta och forvitska koldioxiden ér inte beroende av
koldioxidkoncentrationen in i processen, utan av trycket pa gasen som lamnar strippern som i detta arbete
halls konstant, se Figur (6.7).
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Figur (6.7) beskriver elbehovet for forvatskning med avseende pa ingdende koldioxidkoncentrationen.
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6.4 Tillginglig virme i processen

Virmen som finns tillgdnglig i systemet &r fran vattendnga som kondenserar, samt fran elen som anvinds
i virmepumpens kompressor for att trycka vattendngan som produceras i processens virmevéxlare till en
temperatur som &r funktionell i aterkokaren. Det bildas mindre virme i processen ju hogre
koldioxidkoncentrationen, det gor att elbehovet i processen minskar, se Figur (6.8).
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Figur (6.8) beskriver tillginglig virme frdn virmepump-processen som kan anvindas i systemet som
funktion av ingdende koldioxidkoncentration

6.4.1 Aterkokare

Virmen som produceras i virmepumpen i modellen gar till terkokaren i strippern for att separera ut
koldioxiden fran losningsmedlet. Detta genom att varma upp 16sningen till en hogre temperatur for att
sdnka l6sligheten och fylla energibehovet for den endoterma reaktionen, samt for att féranga vatten. 1
Figur (6.9) kan detta virmebehov normerat till kg avskild CO2 ses. Behovet dr mer eller mindre
oberoende av dndringen i koldioxidkoncentrationen, dir den mer eller mindre marginella skillnad som ej
ar synlig i figuren beror pé atervinningsgraden av virme i virmevéxlaren mellan absorbern och strippern,
vilken paverkas av mdngden 16sningsmedel som cirkulerar i systemet. Dock kommer méngden koldioxid
som separeras ut bli hdgre vid hogre ingdende koldioxidkoncentration, se avsnitt 6.1.7, vilket kommer att
medfora att den totala mdngden virme som behdver tillforas strippern kommer att g& upp.
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Figur (6.9) beskriver virmebehovet i aterkokaren kopplad till strippern som funktion av ingdende
koldioxidkoncentration

6.5 Forluster

Forlusterna i systemet nér det finns avséttning for fjarrvarme &r fraimst pa grund av att temperaturen pa
rokgasen ut ur virmevéaxlaren efter turbinen haller en hogre temperatur &n rokgasen in till processen.
Detta for att energi som gatt at till att varma inflddet slépps ut utan att energin tas till vara pa. Den andra
forlusten i systemet ar vid forvitskning av koldioxid dar el tillfors for att hoja trycket pé koldioxiden,
energi vilket inte tas tillvara pa senare i processen, se Figur (6.10a). Figur (6.10b) beskriver

energiforlusterna for Benfield-processen nér ingen hénsyn tas till elen som anvénds for forvétskningen.
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Figur (6.10a) visar forlusten i systemet med forvatskning (MJ/kg CO2) med avseende pa ingédende

koldioxidkoncentrationen.
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Figur (6.10b) beskriver forlusten i systemet utan forvitskning av koldioxid med avseende pa ingdende

koldioxidkoncentrationen.
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Slutsatsen som kan dras fran Figur (6.10a) och Figur (6.10b) &r att forlusten med forvétskning av
koldioxid har ett hogre energibehov jamfort med utan forvétskning, eftersom energi tillfors i form av el

for att forvatskningen skall kunna ske. Denna energin atervinns ej i processen och anses diarfor som en

forlust.

6.6 Losningsmedel

Massflodet 16sningsmedel som krévs per koldioxid i processen varieras med koldioxiden i inflodet. Detta
for att det med 6kande halt koldioxid i inflodet krdvs mindre 16sningsmedel i systeme da en storre andel
av losningsmedlet reagerar med koldioxiden , se Figur (6.11).
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Figur (6.11) beskriver mdngden 16sningsmedel per koldioxid med avseende pa ingaende
koldioxidkoncentrationen.

6.7 Infangningsgrad

Infangningsgraden &dr hogre ju hogre koldioxidkoncentrationen in i systemet r, vilket gér att se i Figur
(6.12). Detta beror pa utgaende partialtryck for koldioxiden ut fran absorbern, vilken ges av loading for
16sningsmedlet ut fran strippern, som i sin tur beror pa méttnadstrycket av vattenanga relativt trycket i
strippern. Skillnaden mellan olika hog koncentration koldioxid d4r mingden koldioxid som kan fingas in
av losningsmedlet i absorbern, vilket kan ses i loading-diagrammet, Figur (2.5).
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Figur (6.12) visar infingningsgraden vid 90°C i strippern av koldioxid i procent som féngas in jamfort

med totalt miangd koldioxid in i processen med avseende pa koldioxidkoncentrationen i inflodet.
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7. Slutsatser

Sammanséttningen pa gasen fran brénslereaktorn har en tydlig paverkan i flera av processtegen. En hogre
koldioxidkoncentration sinker elbehovet och virmebehovet i alla energikrdvande processteg forutom
forvatskningen och virmepumpen som mer eller mindre 4r oberoende av den ingédende koncentrationen.
Energibehovet ar berdknat for Benfield-processen per kilo infingad koldioxid och kan ses i Figurer i

resultatdelen. Det visade sig dven att koldioxidkoncentrationen paverkar infdngningsgraden.

Baserat pé resultaten och tidigare antaganden om verkningsgrad for kraftvirmeanldggningen sé gér det &t
minst 55% och max 70% av elproduktionen till att tvitta ut och forvitska koldioxiden i Benfield
processen, for en kraftverk dr motsvarande siffror 37 och 48%. Notera for kraftvirme-fallet 4r processen
optimerad for att aterfa sé stor andel av elen som anvénds som mojligt som fjérrvarme, vilket gor att den
totala verkningsgraden for processen el + virme blir mer eller mindre oférdndrad. Detta gor att Benfield
processen kan anses intressant for kraftvirme- och enbart virmeproduktion for fall dar vardet for el ar
likvardigt med viarme, medans vid ren elproduktion blir produktionsbortfallet av slutprodukten el sa stort

att den bOr vara relativt ointressant.

8. Framtida arbete

Intressant hade varit att undersoka fallet for en hdgre temperatur i absorbern, jaimfort med i strippern.

Gora berdkningarna for bade absorbern och strippern i flera steg istéllet for att anta att utgdende strémmar
har samma temperatur och tryck som inuti absorbern respektive strippern.

Gora mer experimentella tester pa loading i storre intervall och ddrmed ha mojlighet att undersoka tryck
och temperatur for strippern och absorbern i ett storre intervall samt fler tester s& kurvorna som

konstrueras blir mer preciserade.

Rokgas-berdkningar baserade pa experimentell data fran CLC.
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