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Teknisk och ekonomisk analys av ny teknik for att simultant reducera emissioner av NOy
och SOy fran forbrianning

MAX BORLING, MoA LUNDSTROM, SIRI RYDMAN, LINNEA SVENSSON,

JONATHAN ULLMARK, Lovisa OHRBY

Institutionen fér Energi och Miljo

Chalmers tekniska hogskola

Sammanfattning

For att undvika miljoproblem som 6vergédning och forsurning dr det nédvéandigt att redu-
cera emissioner av kviive- och svaveloxider (NOy och SOy) fran rokgaser vid forbranning.

1 dagsliaget finns ett flertal processer for att rena rokgaserna fran NO, och SO,, men vanligt-
vis sker reningen i separata anldggningar. Detta arbete har dimensionerat och utvérderat
en rokgasreningsprocess som baseras pa simultan absorption av NOy och SOy. Processens
tva huvudkomponenter dr en reaktor, i vilken klordioxid (ClOz) anvénds som oxidations-
medel, samt en absorber dir vatten och natriumhydroxid (NaOH) anviinds for att styra
absorptionen. Hur olika parametrar paverkar avskiljningsgrad har undersokts genom simu-
lering i Aspen Plus. De viktigaste parametrarna som har undersokts i detta projekt ar det
ingaende molférhallandet ClO2/NO till reaktorn, firskvatten- och NaOH-konsumtion samt
héjd pa absorbern. Dimensioner for dessa parametrar har tagits fram och har resulterat i
en avskiljningsgrad pa 97,7 % samt 100 % for NO, respektive SO4. I Aspen Plus har dven
en kostnadsuppskattning utforts, vilken har resulterat i en kapital- och driftskostnad pa 140
Mkr respektive 187 Mkr/ar. Detta motsvarar en arlig kostnad pa 197 Mkr/ar. Dessa resultat
beror av flera parametrar och antaganden som har gjorts under arbetets gang.

Nyckelord: rokgasrening, NO,, SO,, ClO4, absorber, Aspen Plus.
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Technical and economical analysis of a new technique which simultaneously reduces emis-
sions of NOy and SO from combustion

MAX BORLING, MoA LUNDSTROM, SIRI RYDMAN, LINNEA SVENSSON,

JONATHAN ULLMARK, Lovisa OHRBY

Department of Energy and Environment

Chalmers University of Technology

Abstract

To avoid environmental problems such as eutrophication and acidification, it is necessary to
reduce emissions of nitrogen and sulfur oxides (NOy and SOy) from combustion flue gases.
As of now, there are several established ways to remove NO, and SO, but these are usually
performed in separate facilities. This project has dimensioned and evaluated a simultaneous
process which is based on the absorption of NO, and SO. The two main components of
the process are a reactor, in which chlorine dioxide (ClO3) is used as an oxidizing agent,
and a subsequent absorber where water and sodium hydroxide (NaOH) are used to control
the absorption. Various parameters’ impact on removal efficiency has been examined by
simulation in Aspen Plus. The main parameters which has been investigated in this project
are the molar ratio C102/NO into the reactor, fresh water consumption, NaOH consumption
and the height of the absorber. Values of these parameters have been established and have
resulted in removal efficiencies of 97.7 % and 100 % for NOy and SOy respectively. In Aspen
Plus, a cost estimate was made which has resulted in capital and operating costs of 140
MSEK and 187 MSEK /year. This corresponds to an annualized cost of 197 MSEK /year.
These results depend on several parameters and assumptions made during the simulation.

Keywords: Flue gas purification, NO,, SOy, ClOs, absorber, Aspen Plus.
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1. Inledning

Kvéve- och svaveloxider (NOy och SOy) bildas vid férbrénning och utslapp av dessa bidrar till
att mark, skog och vatten forsuras. NOy-utsldpp bidrar dven till 6vergddning och bildandet av
marknéra ozon. Trots att utslippen har minskat sedan 1990 [1, 2] anses dagens utsldppsnivaer
fortfarande vara ohallbara.

Ar 2014 lag luftutslippen av NO, och SO, pa 29,36 kton [1] respektive 15,72 kton [2] for
industrin i Sverige. Detta kan jimféras med Sveriges totala luftutslapp av NOy och SOy som var
136 kton [1] respektive 24 kton [2]. Av de 29,36 kton NOy som sldpptes ut fran industrier kom
cirka 60 % fran forbréanning [1]. Nér det giller utsldpp av SOy kom ar 2014 cirka 20 % av Sveriges
SOx-utslapp fran forbréanning i industrin och det ar framférallt forbranning av kol och eldningsolja
som ér de storsta orsakerna till utslippen [2].

For att begrinsa miljopaverkan finns idag ett flertal processer for att rena rokgaserna innan
de sldpps ut. Utveckling av nya mer kostnadseffektiva metoder for rokgasrening med hog av-
skiljningsgrad dr betydelsefullt for alla industrier med forbranningsanldggningar fér att bade oka
lonsamheten samt minska miljopaverkan. I Sverige finns styrmedel i form av kvéveoxidavgift [3] och
svavelskatt [4], vilket innebiir att verksamheter som slipper ut NOy och SO4 betalar miljoavgift
for dessa. Dessutom finns EU-direktiv med grinsvirden pa hur mycket som maximalt far slippas
ut. Eftersom miljofragan &r mycket aktuell kan foretag som ligger i framkant gynnas genom kon-
kurrensmaissig fordel vid hardare lagstiftning kring utsldpp.

Genom att rena rokgaserna fran NOy och SOy simultant, till skillnad fran dagens metoder som
avskiljer NOy och SOy separat, kan rokgasreningen eventuellt bli mer kostnadseffektiv. Tekniken
som detta arbete behandlar gar ut pa att omvandla kvivemonoxid (NO) till den mer vattenlosliga
foreningen kvévedioxid (NOgz) med hjilp av oxidationskemikalien klordioxid (ClO3). NOg kan se-
dan, genom att reagera med svavelféreningar i vattnet, oka absorptionen av svaveldioxid (SOs).
Metoden for kombinerad rokgasrening &r idag i utvecklingsstadiet och forskning bedrivs pa omradet
av bland annat Chalmers tekniska hogskola.

Denna rapport beskriver arbetet for att ta processen ett steg ndrmare implementering. Projekt
grundar sig i processdesign for rokgasrening och dr en fortsidttning pa ett examensarbete utfirdat
2015 av J. Haunstetter och N. Weinhart i &mnet reducering av SOx- och NOy-utsldpp pa Chal-
mers tekniska hogskola [5]. Examensarbetet resulterade i ett flddesschema och en redogorelse éver
reaktioner som #r sarskilt betydelsefulla fér processens modellering.

1.1 Syfte

Projektets syfte &r att dimensionera och utvérdera en ny process for rokgasrening som baseras pa
absorption av NOy och SOy i vatten med hjilp av oxidationskemikalien ClOs. Syftet innefattar
att jamfora resultatet av teknikens mojliga avskiljningsgrad och uppskattade kostnad med dagens
tekniker. Slutligen avser arbetet att understka effekten av en extra absorber fore reaktorn. Modelle-
ring av processen sker i simuleringsprogrammet Aspen Plus och projektet anvéinder kolkraftverket
Nordjyllandsverket! som referens for storlek och sammanséttning av rokgaser.

IModernt kolkraftverk i Danmark som ofta anvinds som referens i forskningssammanhang [6]. Elproduktionen
approximeras till 300 MW.



1.2 Avgransningar

Arbetet inkluderar inte undersékning av processkemin utan fokuserar istéllet pa dimensionering av
rokgasreningsanliggningens huvudsakliga komponenter. Arbetet avgrinsas &ven till rokgasrening
fran emissioner av enbart NOy och SOy.

De tillsatskemikalier som anvénds i processen &r ClOy och natriumhydroxid (NaOH). Proces-
sen dimensioneras endast utifran anvidndning av dessa och eventuella alternativ undersoks inte.
Rokgasreningens restprodukter och deras eventuella anvindningsomraden samt miljopaverkan un-
dersoks inte heller.

Rokgasreningsprocessen dimensioneras enbart utifran Nordjyllandsverkets rokgaskapacitet och
ddrmed undersoks inga alternativa dimensioneringar for andra kapacitetsbehov. For den slutliga
dimensioneringen av processen gors en uppskattning av kostnaden. Denna uppskattning omfattar
den framtagna rokgasreningsprocessen och inte ett helt kraftverk. Detta for att kunna jamfora
olika rokgasreningstekniker och pa sa sitt undersdka mdojligheten att implementera metoden kom-
mersiellt.



2. Teori

I detta kapitel presenteras metoder for att rena rokgaser fran SOy och NOy, inklusive teorin bakom
den nya tekniken for kombinerad avskiljning som ska dimensioneras och utvérderas i detta projekt.

2.1 Tekniker for SO;-avskiljning

Vid forbranning av brénslen som innehaller svavel bildas SO5. En vanlig metod for SOs-avskiljning
ar att anvéinda en vatskrubber [7]. Dessa har enkel design och #r generellt ldtta att underhalla.
Avsvavling genom vatskrubbning kan uppna 99 % avskiljning av SO2 och den vanligaste metoden
for detta utgors av en vat kalkstensprocess [8]. I denna metod sprayas en slurry av kalciumkarbonat
(CaCOs3) in i ett absorptionstorn med motstromsflodande rokgaser fran vilka SOs absorberas.
Aven luft kan blasas in i tornet, vilket medfér att det absorberade SO, bildar en gipsprodukt
(CaSOy - 2H50) som kan tas tillvara pa och anvéndas inom byggindustrin [8].

Kostnaden for vatskrubbning beror pa storleken av anldggningen som genererat rokgasen. For
ett kraftverk pa 300 MW kan kapital- samt arlig kostnad fér en vatskrubbsanliggning med 90 %
avskiljning av SOg grovt uppskattas till 35 M€ respektive 6,6 M€ /ar ! [9]. Denna arliga kostnad
baseras pa 4 % rénta och en avbetalningsperiod pa 20 ar.

2.2 Tekniker for NOy-avskiljning

Kvive fran luft och brénsle kan vid férbranning oxideras till NOy. Detta sker huvudsakligen
nér forbréanning sker vid hog temperatur och syredverskott [8]. Reningstekniker for att minska
méingden NOy kan delas upp i tva kategorier; forebyggande tekniker som minskar bildandet av
NOy i forbranningssteget och tillaggstekniker som minskar utsldppen av NO efter att de bildats
[7].

2.2.1 Konventionella tekniker

Ett exempel pa en forebyggande reningsteknik &r lag-NO-brénnare som skapar stora forgrenade
eller virvlande lagor med reducerad flamtemperatur [8]. En annan férebyggande teknik &r tvastegs-
forbrinning vid vilken forsta steget sker vid hog temperatur i syrefattig miljé dér endast 70-90 %
av det stokiometriska behovet av syre anvénds. I det andra steget sprutas det resterande syret in
ovanfor bréannaren dér forbréanningstemperaturen ar liagre. Detta leder till minskad NOy-bildning
da syrerika forhallanden endast existerar vid lagre temperaturer.

Separat NOy-avskiljning efter forbréanningssteget kan till exempel ske genom tva olika typer
av selektiv reduktion [8]. T selektiv katalytisk reduktion (SCR), som dr den vanligaste metoden,
anvinds en fast katalysator tillsammans med ett reduktionsmedel. Katalysatorn gor att en ldgre
reaktionstemperatur (300-400°C) kan anviindas och reduktionsgraden av NOyx med SCR blir da
85-95 % [8, 9], vilket gor den till en av dagens mest effektiva metoder [7]. Selektiv reduktion utan
katalysator (SNCR) har hogre reaktionstemperatur (900-1100 °C) och en reduktionsgrad pa 30-70
% [8]. Den har dock en ekonomisk fordel jamfort med SCR da ingen katalysator anvinds.

Kapitalkostnaden och den arliga kostnaden for NOy-reduktion med SCR hos en anldggning pa
300 MW ér enligt en grov uppskattning 19 M € respektive 3 M€ /ar 2 [9]. For SNCR #r motsvarande

IValutaar: 2010
2Valutaar: 2010



kostnader 2,8 M€ respektive 0,65 M€/ar. Dessa siffror dr extrapolerade utifran kostnadsdata for
anldggningsstorlekar mellan 30-150 MW. Bakom de litterdra kostnaderna finns ett antal antaganden
varav ett dr att forbrdnningsenheterna redan har en lag-NOy-brinnare som resulterar i NOy-
emissioner av 200 mg/Nm? 3 for gasférbrinning och 450 mg/Nm? for oljeférbréinning. Den arliga
kostnaden baseras pa 4 % rénta och en avbetalningsperiod pa 20 ar. Andra antaganden ér bland
annat en avskiljningsgrad pa 85 % med SCR. och 30-70 % med SNCR.

2.2.2 LoTOx™

En ny teknik for att rena rokgaser fran NO, #r Linde’s Low Temperature Ozidation (LoTOx™)
som kombineras med nagon typ av skrubber. I LoTOx™ anvinds ozon (O3) som oxidationsmedel
for att vid laga temperaturer (65-135 °C) selektivt oxidera NO till NOy och sedan vidare till &nnu
mer vattenlosliga kviveoxider [10]. Ozonet, som produceras pa plats, injiceras i rokgasflédet precis
innan reaktorn. Kvéveoxiderna kan sedan tas om hand i en skrubber, till exempel en vatskrubber
[11], déir det ozon som inte férbrukas i oxidationen av NOy forstors [12]. LoTOx™ ir framst en
teknik fér NOy-avskiljning men i kombination med en vatskrubber skulle &ven SO, i rokgaserna
kunna absorberas.

LoTOx™ anviinds i nuliiget vid fler #n 30 olika anliggningar, bland annat raffinaderier samt
metall- och stalverk [11]. LoTOx™ har anviints for att rena rokgasfloden med en storlek mellan
6 300-620 000 Nm?/h [12] och avskiljningsgraden kan variera mellan 30-95 % [11].

Ar 2005, i metodens tidiga utvecklingsstadie, uppskattades kapitalkostnaden till $ 11-21 M
utifran en anléggning pa 300 MW [13]. Kostnaden beror pa méngden avskild NOy och inkluderar
inte kostnaden for en skrubber.

2.3 Kombinerad NOy- och SOy-avskiljning

En kombinerad metod for NOy- och SOx-avskiljning #ir LICONOX® vilken beskrivs nirmare i
avsnitt 2.3.1. I det efterfoljande avsnittet 2.3.2 beskrivs teori bakom den nya rokgasreningsteknik
som denna studie handlar om.

2.3.1 LICONOX®

The Linde Group som star bakom LoTOx™ arbetar iven med LICONOX® som iir en ny teknik
for att avskilja NOy och SO fran rokgaser vid oxyfuelférbréinning, i vilken férbrinningen sker med
rent syre istéllet for luft [14]. LICONOX® #r en sammanslagning av Linde Cold Denitrification och
NOy. Syftet &r att erhalla COs av hog renhetsgrad men i processen fas dven virdefulla biprodukter
som gips och godningsmedel. SOy avligsnas genom att kalkmjolk (Ca(OH)y utrérd i vatten [15])
sprutas in i rokgasen, vilket medfor att det bildas gips och att rokgasen kyls av. Dérefter kompri-
meras gasen for att mojliggora lagring av CO5. Kompressionen utnyttjas dven for NOy-avskiljning
eftersom NO vid ungefidr 10 bar och nédrvaro av syre oxiderar till NOg som sedan avskiljs genom
tillsats av en ammoniaklosning. I en pilotanldggning fran 2010 uppnaddes en avskiljningsgrad pa
90 % och 95-99 % med avseende pa NOy respektive SOy [16].

2.3.2 Avskiljning med Cl10-

I tekniken som studeras i detta arbete avskiljs NO, och SO, simultant i en process som bestar av en
oxidationsreaktor {6ljt av en absorber [17], se figur 2.1. De reaktioner som &r sirskilt betydelsefulla
for modellering av reaktor och absorber presenteras i tabell 2.1-2.4 med tillhérande hastighets- och
jamviktskonstanter. Dessa siffror géller vid 20 °C och 1 atm, med referenstemperatur Tj.

3Nm?, kubikmeter vid normaltillstand (1 atm och 0°C)
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Figur 2.1: Forenklad helhetsbild 6ver processen.

I tabell 2.1 visas de reaktioner som omvandlar NO till den mer vattenlosliga molekylen NOg med
hjélp av ClO5 som oxidationsmedel [5]. Efterfoljande forlopp visas i tabell 2.2-2.4. NO, reagerar
med vattnet i absorbern och bildar salpetersyrlighet (HNO32) och nitrat (NO3 ). Nér SO; 16ses i
vattnet bildas vétesulfit (HSO3 ). Dessa produkter reagerar sedan vidare och bildar nitrosulfonat
(NSS) vilket i sin tur reagerar till hydroxylaminsulfonsyra (HADS). Eftersom NOy och SO, reagerar
vidare nér de absorberats i vattnet blir 16sningen inte miéttad, vilket gor att mer NOg och SO5 kan
absorberas.

Tabell 2.1: Reaktioner i reaktorn [5].

Reaktion k E n Ty Referens
[m*kmol~'s™!]  [J/mol] K]
NO + ClI0, — NO, + CIO  6,62- 107 -2910 - - (1) [18]
NO + CIO — NO, + Cl 3,73-10° -2450 - - (2) [18]
Cl + Cl10, — 2CI10 1,93 - 1010 -1413 - - (3) [18]
2ClIO — ClO, + C1 2,11-108 11330 - - (4) [18]
SOy + CIO — SO5 + Cl 2409 0 - - (5) [19]
2Cl — Cl, 1,74-107 -6690 - - (6) [18]
2NO, — N,0, 1,52 -107 0 -3,8 298 (7) [18]
N,O4 — 2NO, 2,35-1014 1 5321 -3,8 298 (8) [18]

1) annan enhet: s—1



Tabell 2.2: Reaktioner med kvéveoxider i absorbern vid pH stérre &n 4 [5].

Reaktion k E n T Referens
[m®*kmol~ts~!]  [J/mol] K]
2NO, + H,0 — HNO, + H" + NO; 1,0-10% - - 295 (9) [20]
2HNO, — NO + NO, + H,0 13,4 - - 295 (10) [21]
NO + NOy + H,O — 2HNO, 1,58 - 108 - - 295 (11) [21]
N,O4 + H,O=HNO, + HNO4 (12) [22]
HNO;=H"' + NO; (13) [22]
HNO,=H" + NO, (14) [22]

Tabell 2.3: Reaktioner med svaveloxider i absorbern vid pH storre &n 4 [5].
Reaktion Referens

SO, + H,O=HT + HSO; (15) [22]
HSO;=H" + SO5" (16) [22]
SO3 + H,0=H,50, (17) [22]
H,SO0,=H"' + HSO, (18) [22]
HSO,=H" 4+ S0/~ (19) [22]
Tabell 2.4: Andra reaktioner i absorbern vid pH stérre &n 4 [5].
Reaktion k E n T, Referens
[m3kmol~1s7!]  [J/mol] K]
HNO, + HSO; — HSO, + 0.5N,0 + 0.5H,0 1,887 -10° 50718,22 - - (20) [5]
HNO, + 2HSO; — HADS + H,0 1,887 - 107 - - - (21) [5]
Cl, + H,0=CIOH + H" + CI” (22) [22]
HCI=H' + CI° (23) [22]
CIOH=HT + ClO~ (24) [22]

Reaktionerna som sker i absorbern har i en tidigare studie [17] visats vara pH-beroende. Detta
innebér att olika pH-vérden leder till att olika reaktioner sker, vilket paverkar absorptionen av
SO5 och NOsy, se figur 2.2. Studien visade dven att det optimala pH-vérdet &r cirka 4, bland annat
eftersom bildandet av den starka vixthusgasen dikvéveoxid (N2O) ér forsumbar vid pH 6ver 4.
For att reglera pH i absorbern anvinds NaOH.

Denna rokgasreningsteknik anvénder ddrmed tva kemikalier, C102 och NaOH. I en personlig
konversation med A. Heijnesson-Hultén (Forskare pa AkzoNobel Pulp and Performance Chemicals,
Bleaching Chemicals, Application RD&I) i mars 2016 framgick det att kostnaden fér ClOs och
NaOH kan antas vara 15 kr/kg respektive 4,7 kr/kg.
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Figur 2.2: Reaktionsvigar vid pH 5, 4, 2 och 1. De svarta pilarna representerar de mest betydel-
sefulla reaktionerna medan de gra pilarna representerar reaktioner av mindre betydelse. Baserad

pa S. Ajdari m.fl 2015 [17].



3. Metod

Arbetet bestar till stora delar av litteraturstudie samt modellering och dimensionering i pro-
grammet Aspen Plus. I avsnitt 3.1 ges en beskrivning av modellen och i avsnitt 3.2 samt 3.3
beskrivs hur modellen anvénts for att uppna de resultat som presenteras i kapitel 4. Kostna-
den for rokgasreningsprocessen uppskattades med hjalp av kostnadsverktyget i Aspen Plus. En
mer ingaende beskrivning av hur kostnadsuppskattningen utforts ges i avsnitt 3.4. For en del
berékningar och grafer har &ven MATLAB anvénts.

3.1 Modell

Bearbetning av den nya tekniken utférdes genom simulering i Aspen Plus V8.8. Detta simulerings-
verktyg kan anvidndas vid utformning av flédessdesign, kontroll av prestanda samt optimering av
processer.

For att erhalla tillforlitliga resultat fran simuleringarna behdévs en lamplig modell for att upp-
skatta komponenternas fysikaliska egenskaper [23]. Vid val av modell behdver hinsyn tas till fyra
faktorer: &mnenas egenskaper, blandningens sammanséttning, tryck- och temperaturspann samt
tillgénglighet av parametrar. Eftersom flodena i denna process innehaller poldra d&mnen och elekt-
rolyter anvindes Electrolyte NRTL som fysikalisk egenskapsmodell.

3.1.1 Reaktormodell

Vid simuleringen i Aspen Plus anvindes reaktormodellen RPlug, vilken antogs arbeta adiaba-
tiskt. RPlug kan endast rdkna pa reaktioner med hastighetsbaserad kinetik och antar att flodet ar
fullstdndigt omblandat i radiell riktning [22]. Omblandningen sker dédremot inte i axiell riktning.
For att 1osa bland annat material- och energibalanser anvénder RPlug en integrationsmetod dér
integrering sker elementvis éver reaktorns lingd [22].

Virden for flodesstorlek och sammanséttning hos processens ingaende rokgasstrom i simulering-
en baserades pa data fran Nordjyllandsverket. I denna sammanséttning férsummades argon och
for att balansera tillsattes extra kvivgas (N3). Tabell 3.1 visar de véirden pa tillstand, flodesstorlek
och sammanséttning som anvéndes i den slutgiltiga simuleringen.

Tabell 3.1: Storlek och sammanséttning pa rokgasflodet in till processen. Temperatur och tryck ar
300 °C respektive 1 bar.

Molsammanséittning

Molflsde Massfléde | N, O, CO, H,0 SO, NO NO,
[kmol/h]  [kg/h] (o] DRl %] (%] (%] 7] (7]
41950 1,300 10° [ 70,35 3416 20,77 5280 0,1344 0,03309 0,005640

3.1.2 Absorbermodell

Vid simulering av absorbern i Aspen Plus anvéndes en packad kolonn i form av en RadFrac-
kolonn. Denna modell dr limplig vid simulering av flerstegs gas-vitskefasoperationer [22], som i



detta fall absorption. Den kan &ven hantera flera in- och utstrommar vilket &r betydelsefullt for
denna simulering.

De reaktioner som anvéindes for absorbermodelleringen #r presenterade i tabell 2.2-2.4. Jam-
viktskonstanterna berdknades utifran Gibbs fria energi i Aspen Plus [22]. P4 grund av den sura
miljon valdes keramik som packningsmaterial och for att 6ka kontaktytan mellan vatska och gas,
utan att tryckfallet blir f6r stort, anviindes packning i form av pallringar [22].

Da ingen data, exempelvis Henry-konstanter, hittades for HADS antogs den ha samma egen-
skaper som svavelsyra (HaSOy4) [5]. Dessutom forsummades filmmotstandet i absorbern for att
mojliggora konvergens vid simuleringen. Antal jamviktssteg i absorbern uppskattades utefter en
rimlig packningshdjd per steg.

3.2 Dimensionering och optimering av reaktor

Efter att reaktioner, komponenter, modeller och processférhallanden hade definierats, undersoktes
hur oxidationsgraden av NO paverkas av reaktordimensioner. Dérefter undersoktes hur oxidations-
graden paverkas da endast inflodesforhallandet, ClO5/NO, varieras omkring 0,5. Forhallandet 0,5
valdes som utgangspunkt eftersom det enligt reaktion (1) och (2) i tabell 2.1 behévs en mol ClOg for
att oxidera tva mol NO till NOs. Diremot framgar av tabell 2.1 att ClOs och ClO &ven férbrukas i
andra reaktioner, vilket innebér att ett storre flode av ClO4 skulle behdvas for att uppna fullstéindig
oxidation av NO.

Slutligen undersoktes hur variation av den ingaende reaktortemperaturen paverkar oxidations-
graden. Forutom den forvalda temperaturen 100 °C testades darfér d&ven 55 °C och 200 °C.

3.3 Dimensionering och optimering av absorber

Vid dimensionering av vattenflode, temperatur och absorberhtjd underscktes parametrarnas effekt
pa kostnad och avskiljningsgrad for att hitta limpliga virden. De parametrar som inte dimensione-
rades med hénsyn till avskiljningsgrad &ar diameter pa absorbern och packningsmaterialets storlek.
Dessa valdes istéllet for att undvika flodning respektive stort tryckfall.

Da pH-virdet spelar en betydande roll i vilka reaktionsvégar som &r aktiva tillférdes en strém
av NaOH-16sning till absorbern for att reglera pH-virdet. Som nidmndes i avsnitt 2.3.2 ger ett
pH-vérde omkring 4 en optimal avskiljning av NOs, men pa grund av den komplexa kemin vid pH
4 hittades inget stabilt ldge i Aspen Plus och dérfor utfordes simuleringen istéllet vid pH 6.

Recirkulation undersoktes genom att ta en del av vétskeflodet ut ur absorbern och blanda
med NaOH-16sningen in i absorbern. Det gjordes dven simuleringar med en extra absorber fore
reaktorn. Simuleringar med den extra absorbern gjordes vid liknande férhallanden som for den ovan
beskrivna absorbern, men med skillnaden att den ingaende gasstrommen inte hade behandlats och
dérmed hade den sammanséttning som presenteras i tabell 3.1.

3.4 Kostnadsuppskattning

Efter att parametrarna hade dimensionerats utférdes en kostnadsuppskattning i Aspen Plus. De
kapital- och driftskostnader som erhalls fran Aspen Plus inkluderar bland annat driftstimmar per
ar samt installation och uppstart i form av material, utrustning och antal arbetstimmar. Utover de
kostnader som Aspen Plus tar fram tillkommer kostnad fér kemikalierna ClOs och NaOH. Dessa
kostnader beriknades utifran storleken pa processens kemikaliefloden samt de kemikaliekostnader
som angavs i avsnitt 2.3.2.

Fran den totala kapital- och driftskostnaden uppskattades en arlig kostnad. Denna berdknades
utifran en livslingd pa 20 ar och en arlig rénta pa 4 %. Livslingden &r i detta fall #ven densamma
som avbetalningstiden pa investeringen och valdes for att fa en béttre jimforelse med exempelvis
SOsq-avskiljningsmetoden vatskrubbning, vars avbetalningstid dr beriknad fér 20 ar. Réantan 4 %
valdes efter en personlig konversation med L-A. Roslin (foretagsradgivare pa SEB) i maj 2016.
Fran konversationen framgick det att rdntan beror pa lantagaren och for verksamheter likt Nord-
jyllandsverket #r det mojligt att fa en ridnta under 4,5 %.



Den erhéallna kostnaden samt totala avskiljningsgraden for processen jamfordes sedan med de
rokgasreningstekniker som presenterades i kapitel 2. Kapitalkostnader och arliga kostnader for
dessa baseras pa litterdra virden som omvandlades fran respektive valuta till svenska kronor.
Detta gjordes utifran aktuell valutakurs vid tidpunkten for respektive litteraturdata med hjilp av
Wolfram/Alpha [24]. Kostnaderna omvandlades sedan till motsvarande virde for valutaaret 2016
med hjilp av Statistiska centralbyrans prisomriknare [25]. Kostnaderna baserades pa ett kraftverk
pa 300 MW, kapaciteten for Nordjyllandsverket, for att underlédtta jamforelsen. For SCR och SNCR
fanns endast data for kraftverk upp till 150 MW. Darfor gjordes en extrapolering upp till 300 MW
i Matlab. Dessviirre kunde inga kostnader for LICONOX® erhallas.

Slutligen utfordes en ekonomisk kénslighetsanalys av kostnaden med avseende pa rinta, livs-
lingd och kemikaliekostnad.
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4. Resultat och diskussion

I detta kapitel presenteras de dimensioner, avskiljningsgrader samt kostnader som simuleringarna
resulterade i och vid varje resultat finns en efterféljande diskussion. Processens slutliga simule-
ringar &dr baserade pa flodesschemat som visas i figur 4.1 och samtliga strommars temperatur,
tryck och storlek presenteras i tabell 4.1. Notera att atercirkulation inte ingar i slutresultatet i
detta projekt, men kan vara intressant vid fortsatt utveckling av processen. Dirav den streckade
recirkulationsstrommen i figur 4.1. T avsnitt 4.4 jamfors kostnad och avskiljningsgrad med andra
tekniker.

REACTOR

SRS
e

MIXER1

COOLER1

Figur 4.1: Helhetsbild 6ver processen som den ser ut i Aspen Plus.
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Tabell 4.1: Temperatur, tryck och storlek hos de olika strommarna i processen. Strommar marke-
rade med (*) har dimensionerats. Notera att strommen NAOH é&r en losning som innehaller 62,5
vikt-% NaOH.

Strom Temperatur Tryck Flode
°Cl [bar]  [kg/h]
FLUEGAS 300 1 1 300 000
CFLUEGAS 100 1 1 300 000
CLO2* 20 1 472
MIXED 100 1 1 300 472
RFLUEGAS 100 1 1 300 472
GASIN 80 1 1 300 472
LIQIN 20 1 44 800
GASOUT 45 1 1 326 950
LIQOUT 21 1 18 323
RECYCLE* - - 0
NAOH* 20 1 4 800
H20* 20 1 40 000
WASTE 50 1 18 323

4.1 Dimensionering och oxidationsgrad hos reaktorn

Vid simulering av pluggflédesreaktorn testades olika vérden pa lingd och diameter for att undersoka
forédndringen i molsammanséttning for NOo, NO, ClO,, CIO, Cl; och N3Oy ldngs reaktorn. Simu-
leringen visade att den storsta delen av reaktionerna sker i boérjan av reaktorn och att de sedan
snabbt stannar av. Detta illustreras i figur 4.2 for en reaktor med dimensionerna 7x2 m. Alla kurvor
forvantades plana ut mot stabila utflodesfraktioner, men som figuren visar blir kurvorna fér NOo
och N3Oy inte helt jimna. Det gar dven att observera att NOy och NoOy4 foljer varandras monster
pa sa sitt att nir den ena 6kar minskar den andra.

Som nadmndes tidigare géller figur 4.2 for en reaktor med dimensionerna 7x2 m. En ldngre
reaktor ger enligt simuleringar ingen storre skillnad i omséttning utan ger enbart en fortsittning
pa den utplanade sammanséattningsprofilen. En storre diameter medfor att reaktionerna sker under
en kortare reaktionsstriacka och vice versa.

Samtliga simuleringar vid olika dimensioner gav en mycket kort uppehallstid. Exempelvis for
reaktorstorleken 7x2 m dr uppehallstiden 0,0617 s. Den korta uppehallstiden tillsammans med
den korta reaktionsstrackan vittnar om att reaktionerna ar mycket snabba, vilket innebér att
behovet av en reaktor i den verkliga processen kan ifragasidttas. En lampligare 16sning skulle tro-
ligen kunna vara nagon form av injektionssystem, det vill sdga att ClOs injiceras direkt in i
rorledningen som transporterar rokgasen till absorbern. I det fallet handlar det framférallt om att
vilja rordimensioner sa att flodet &r turbulent och dérmed far en god omblandning av rékgaser
och injicerat ClOg, samt att vilja lampligt rérmaterial.
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Figur 4.2: Molfraktion av NOg, NO, ClO9, ClO, Cls och NyOy4 ldngs reaktorns forsta fyra meter.

Aven om resultatet indikerar att en reaktor troligen inte kommer vara nédvindig sa kan plugg-
flodesreaktorn i simuleringen #nda ge information om hur god oxidation av NO till NOs som
kan erhallas nir ClO5 vél har blandats med rokgaserna. For att underséka omséttningsgraden av
NO till NOg, samt ldmpligt inflédesforhallande mellan ClOs och NO, anvindes i detta projekt
reaktordimensionerna 7x2 m for fortsatta resultat.

Figur 4.3 visar att ett storre inflodesférhallande, C102/NO, ger en hogre oxidationsgrad av NO.
Ett storre inflodesforhallande medfor ddremot samtidigt att en hogre halt av oreagerat ClO5 finns
kvar efter reaktorn. Storre infléde av ClOy kommer ocksa innebéra en hogre driftskostnad. Detta
leder till en avvégning da kostnad och rester av ClO vill minimeras samtidigt som oxidationsgraden
av NO vill maximeras. Figur 4.3 visar &ven att kurvan sakta borjar avta for molférhallanden stérre
dn 0,50. Utifran denna trend och med avvigningen i atanke valdes for fortsatta simuleringsresultat
molférhallandet 0,504, vilket dr markerat med en rod ruta i figuren. Enligt simuleringsresultatet
ger detta forhallande en god oxidationsgrad av NO (98,6 %). Molférhallandet 0,504 resulterar dven
iatt 1,7 % av ingaende ClOs forblir oreagerat.

Anmirkningsvirt dr det snabba reaktionsférloppet i reaktorn som visar pa att ClOy ar ett
mycket reaktivt &mne. I ett verkligt fall skulle de rester som simuleringens resultat visar darfor
sannolikt reagera med rokgaserna och darmed inte finnas kvar efter rokgasreningen.
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Figur 4.3: Samband mellan mingd oxiderat NO och ingaende molférhallande av Cl02/NO vid en
reaktorstorlek pa 7x2m. Det valda forhallandet dr markerat med en réd ruta.

Rokgaserna fran kolkraftverket haller en temperatur pa cirka 300°C, men innan de tillfors
reaktorn kyls de till 100 °C. Reaktionerna i den adiabatiska reaktorn medfér en temperaturékning
hos gasflédet pa 1,1 °C. Temperaturen in i reaktorn varierades for att undersoka dess paverkan pa
méngden NO som oxideras. I tabell 4.2 presenteras resultatet vid tre olika temperaturer; 55 °C,
100 °C respektive 200°C. Detta resultat visar att en ldgre temperatur skulle kunna vara mer
fordelaktigt da det ger dels en hogre oxidationsgrad i reaktorn och dels en ligre halt oreagerat ClOs.
Ovriga resultat for reaktorn i detta projekt giller vid 100°C, men vid framtida undersokningar
av metoden kan det eventuellt vara intressant att undersoka vidare mojligheterna med en lédgre
ingaende rokgastemperatur till reaktorn.

Tabell 4.2: Andel oxiderat NO, andel oreagerat ClO, samt kyleffekt vid tre olika ingaende
rokgastemperaturer.
T Andel oxiderad NO Andel oreagerat ClO; Effekt

[°C] [%] [%] [MW]
55 99,2 1,46 93,2
100 98,6 1,76 76,7
200 96,7 2,59 38,8

4.2 Dimensionering och avskiljningsgrad hos absorbern

Efter reaktorn innehaller rokgasen 1 000 ppm SO5 och 382 ppm NOs. Eftersom SO, absorberas
l14tt i forhallande till NOy dimensionerades absorbern endast med avseende pa absorption av NOs.
De huvudsakliga parametrarna som dimensionerades hos absorbern ér vattenflode och héjd. Hur
dessa paverkar avskiljningsgraden illustreras i figur 4.4 och 4.5. Avskiljningsgraden 6kar med 6kad
méngd farskvatten, men d& vattenkonsumtionen bor hallas sa lag som mojligt valdes i detta fall
ett fléde pa 40 ton/h. Tornhojden valdes till 10 m pa grund av att férhallandet mellan forbéttrad
avskiljningsgrad med ett hogre torn och kostnad, som resultat av stérre materialatgang, déarefter
ansags for lagt. Bada dessa val &r markerade med réda rutor i respektive figur.

Utover dessa tva parametrar har dven olika temperaturer utvirderats. Ett alternativ som un-
dersoktes var att kora processen vid 55 °C, vilket tillat en halvering av farskvattenkonsumtionen,
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men pa grund av de hoga kostnader som skulle uppkomma for att kyla ner rokgasen bestdmdes
den slutliga drifttemperaturen till 100 °C. Samtliga parametrar for absorbern visas i tabell 4.3.

99
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Figur 4.4: Effekten pa avskiljningsgraden till f61jd av enbart 6kad méngd fiarskvatten in i absorbern.
Det valda farskvattenflodet &r markerat med en rod ruta.
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Figur 4.5: Effekten pa avskiljningsgraden till {6ljd av enbart 6kad tornhojd pa absorbern. Den valda
tornhéjden dr markerad med en réd ruta.

Parametervirdena i tabell 4.3 resulterar i att NOg avskiljs till 98,6 % och att gasflodet ut
saledes endast innehaller 5 ppm, vilket visas i tabell A.1 i appendix A. Den ingaende rokgasen
innehaller dven 5 ppm NO som inte har oxiderats till NOs i reaktorn. Eftersom NO absorberas
daligt i vatten kommer 3 ppm ut i den renade rokgasen. SO avskiljes ddremot i princip fullstéandigt
och rokgasen ut innehaller endast spar av SOs, det vill siga mindre &n 1 ppb. Som tabell A.2 i
appendix A visar omvandlas storsta delen SO, till HSO3 och HADS.
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Tabell 4.3: Parametrar vid modellering av absorber.

Parameter Absorber

Typ RadFrac - Packad kolonn
Antal steg 30

Vattenflode [ton h—!] 40

Packning Keramiska pallringar
Diameter packning [mm)] 50

Tryck [atm] 1

Temperatur [°C] 100

Bredd/Diameter [m] 10

Hojd [m] 10

Packningshojd per steg [m] 0,3

I tabell 4.4 visas forhallandet mellan infloden av HoO och NaOH samt avskild SO; och NOs.
Som visas dr exempelvis molférhallandet mellan ren NaOH och summan av avskild SOs och NO,
cirka 1,0. En tabell som denna kan vara intressant i framtida utvérderingar av processforbéttringar
och vid jamforelser med andra tekniker.

Tabell 4.4: Forhallanden mellan HoO samt NaOH i inflédena mot méngden avskild SOy och NOs.
Siffrorna anger kvoten mellan infléden i vénsterspalten och avskilda &mnen i kolonnerna.

Molbas Massbas
Infloden SOQ N02 N02+SOQ SOQ N02 N02+SOQ
M0 41,2 114,9 32,1 11,56 56,7 9,60
NaOH 1,33 4,68 1,04 0,83 4,07 0,69

Ett alternativ som utvirderades var att recirkulera en del av vitskeflodet ut fran absorbern,
se det streckade flodet i figur 4.1. Detta alternativ borde ha mdojliggjort en ldgre férskvatten-
konsumtion. Recirkulation skulle ocksa kriva ett storre NaOH-flode. Detta for att uppratthalla
onskat pH da det recirkulerade vétskeflodet dr surare dn farskvattnet som tillfors. Vid simulering i
Aspen Plus gick det dock inte att fa en lagre vattenkonsumtion med recirkulation. Ett annat pro-
blem som upptéicktes var att pH-virdet pa vitskestrommen ut ur absorbern inte var stabilt, vilket
kan ha forsvarat recirkulationen. Darfor togs recirkulationsflédet bort i den slutliga simuleringen
men detta kan vara intressant att underséka ndrmare i fortsatta studier.

4.3 Kostnadsuppskattning

Kostnaderna som presenteras i detta avsnitt dr grovt uppskattade och baserade pa antagandet
att anldggningen &r i drift 340 dagar/ar, motsvarande 8160 timmar/ar. Forst redovisas processens
kapital- och driftskostnad samt motsvarande arliga kostnad. Dérefter presenteras en kénslighetsana-
lys for de ekonomiska parametrarna réanta, livslingd och kemikaliekostnad.

4.3.1 Kapital- och driftskostnad

T avsnitt 2.3.2 angavs att kostnaden fér C105 och NaOH &r ungefiir 15 kr/kg respektive 4,7 kr/kg.
Detta betyder att kostnaden fér ClO, och NaOH, enligt det kemikaliebehov som presenteras i
tabell 4.1, blir 57,8 Mkr/ar respektive 115 Mkr/ar.

Kapital- och driftskostnaden fér hela processen, med data fran tabell 4.1, blev 140 Mkr re-
spektive 187 Mkr/ar, vilket motsvarar en arlig kostnad pa 197 Mkr/ar for en livslingd pa 20 ar
och en arlig rénta pa 4 %. Kostnaderna f6r vattenkonsumtionen och reaktordelen ingar dock inte.
Diremot ingar tillsatskemikalierna, ClOs och NaOH, vilka star fér 93 % av driftskostnaden.
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Dessa kostnader kan jamforas med fallet ddr temperaturen in i reaktorn istéllet &r 55 °C. Denna
temperatur skulle innebéra att vattenkonsumtionen kan minskas med cirka 50 %. Déremot medfor
det att en storre kylare behovs, vilket i sin tur medfor en hogre kapital- och driftkostnad pa totalt
151 Mkr respektive 190 Mkr/ar. Den arliga kostnaden blir i detta fall 201 Mkr/ar for en livslingd
pa 20 ar och en rinta pa 4 %. Den totala avskiljningsgraden dr néstintill densamma vid de olika
temperaturerna. Om vattentillgangarna &r stora kan fallet vid 100 °C vara mer ekonomiskt 1onsamt
eftersom kylaren inte behover kyla rokgaserna till en lika lag temperatur. Ett annat sétt att forscka
halla nere kostnaderna kan vara att undersoka alternativa kemikalier da dessa, som tidigare ndmnts,
star for den storsta delen av kostnaderna.

Vitskeflodet ut ur absorbern behover avfallshanteras for att undvika miljoférstoring. Kostnaden
for denna avfallshantering &r en aspekt som inte har behandlats, men som skulle vara av betydelse
vid fortsatta studier av processen.

4.3.2 Kaéinslighetsanalys

Figur 4.6 visar vilken effekt procentuella dndringar av ekonomiska parametrar har pa kostnaden
per kg avskild NOy. Dessa dndringar dr utifran en utgangspunkt dér livslangden dr 20 ar, rantan
ar 4 % och inképskostnaden for ClO; och NaOH é&r 15 respektive 4,7 kr/kg. Som foérvintat har
inkdpskostnaden av ClOs och NaOH stor betydelse for processens kostnad, men éven livsldngden
spelar roll om den blir alltfér kort.

65 ' [ ' | |
®  Utgangspunkt
————— Ranta
----------- Livslangd
6on _ _ _ CIO, -kostnad -
NaCH-kostnad T

X

Kostnad per kg avskiljt NO_ [kr/kg]

60 -0 -20 0 20 40 &0
Procentuell andring [%]

Figur 4.6: Kanslighetsanalys av rénta, livslingd och inkdpskostnad av kemikalier utifran en
utgangspunkt dér livslingden &r 20 ar, rdntan dr 4 % och inkdpskostnaden for Cl1O5 och NaOH ér
15 respektive 4,7 kr/kg.

Utgangspunkten resulterar i en kostnad pa 49 kr per kg avskild NO,. Det kan jamfoéras med
den svenska avgiften for NOy-utsldpp som &dr 50 kr per kg utslippt NO, [26]. T detta fall &r
utgangspunkten enbart baserad pa NOy-utsldpp men rokgasreningen inkluderar dven SOy -avskilj-
ning, vilken enligt resultatet sker fullstindigt. Enligt data fran tabell A.1 i appendix A motsvarar
detta ett viktforhallande pa 5,8 mellan avskild SO, och avskild NO,. Kostnaden i Sverige for SO-
utslépp vid forbrinning av fossila brinslen ligger pa 30 kr per kg utslippt svavel [27]. Detta innebéir
ytterligare en kostnad for utslapp och sammanfattningsvis att kostnaden foér att rena rokgaserna,
enligt resultaten i detta projekt, &r ligre dn kostnaderna for att slippa ut féroreningarna.

17



Som figur 4.6 visar dr kostnaden for reningen av rokgaserna starkt beroende av priset pa NaOH
och ClOs. Priset pa ClO; kan troligtvis forvintas vara relativt konstant da det normalt produceras i
direkt ankytning till den anléggning i vilken det anvands. Dock skulle en 6kad kostnad av ravarorna
i produktionen dnda kunna leda till att priset okar. For NaOH skulle en priskning vara mer
kritisk, eftersom driftskostnaden &r mer beroende av denna, vilket figur 4.6 visar. Vid en markant
prisdkning pa nagon av kemikalierna kan det vara ldmpligt att hitta substitut och det kan darfor
vara intressant att utvirdera mojligheten att anvinda alternativa kemikalier i processen.

4.4 Processen i helhet

Utifran simuleringar med dimensioneringen som presenterades i avsnitt 4.1 oxideras 98,6 % av
ingaende NO till NOs i reaktorn. I absorbern erhalls en avskiljningsgrad pa 98,6 % av NOy medan
SO, avskiljes fullstindigt. Detta medfér en total avskiljningsgrad av NO, pa 97,7 % for hela
processen och att kraftverket sldapper ut 0,0234 kg NO,/MWh.

De huvudsakliga parametrarna som har dimensionerats for processen ér det ingaende molforhall-
andet ClO2/NO till reaktorn, farskvattenkonsumtionen, NaOH-flodet samt absorberns hsjd. Dessa
parametrar bestdmdes till 0,504, 40 ton/h, 4,8 ton/h respektive 10 m.

Reaktorn i processen simulerades som en pluggflodesreaktor, men som diskuterades i avsnitt
4.1, skulle oxidationen kunna genomféras med ett injektionssystem till en rérledning pa grund
av det snabba reaktionsforloppet. Hogre avskiljningsgrad kan uppnés genom att exempelvis dka
det ingaende molfsrhéallandet av ClO5/NO, siinka temperaturen péa rokgaserna in till reaktorn,
Oka farskvattenkonsumtionen i absorbern eller ka absorberns tornhéjd. Dock bor héansyn tas till
vad detta medfor. Till exempel leder hogre ClOo/NO-forhéallande till hogre driftskostnad och 6kad
méngd oreagerat ClOy ut ur processen.

Processens kapital- och driftskostnad uppskattades till 140 Mkr respektive 187 Mkr/ar, vilket
motsvarar en arlig kostnad pa 197 Mkr/ar. De framtagna kostnaderna ir grovt uppskattade och
saknar vissa potentiellt betydelsefulla kostnadsbidrag i form av rérledning med injektionssystem,
vattenkonsumtion och avfallshantering. Den stérsta delen av driftskostnaden (93 %) star C1O5 och
NaOH for och utifran de parametrar som har undersokts i kénslighetsanalysen &r det ocksa priset
pa dessa kemikalier som har storst paverkan pa processens totala kostnad.

I tabell 4.5 visas en jamforelse med avseende pa avskiljningsgrad samt kostnad mellan den
undersokta metoden och ett antal andra metoder. Den nya tekniken &r utifran denna studie dyrare
in de befintliga rokgasreningsteknikerna, men ger en hogre avskiljningsgrad av bade NOy och
SOy. Det dr ddremot mojligt att den uppskattade kostnaden som har presenterats hér for den nya
tekniken kan minskas med en driftsutformning som ger lidgre avskiljningsgrad.

Tabell 4.5: Avskiljningsgrad och kostnad for nagra NOy- och SOx—avskiljningsmetoder. Kostna-
derna dr uppskattade for kraftverk med storleken 300 MW vid valutaar 2016.

Metod Avskiljning av  Avskiljningsgrad Kapitalkostnad Arlig kostnad
(%] [Mkr] [Mkr /ar]

Vatskrubbning SOy 90 348 66

SCR NOx 90-95 189 30

SNCR NOx 30-50 28 7

LoTOx™ NOy 30-95 81-163 N/A

LICONOX® NO,, SO, 90; 95-99 N/A N/A

Kombinerad avskiljning med ClO;  NOy, SOy 97,7; 100 140 197

LoTOx™ liknar denna teknik i flera aspekter dir den storsta skillnaden #r val av oxidations-
medel. Dess huvudsakliga syfte ar att gora NOy avskiljbart men som ndmns i avsnitt 2.2.2 kan
en vatskrubber anviindas efter LoTOx™™-utrustningen for att dven avskilja SO. Bada metoderna
kan uppna hog oxidationsgrad av NO och avskiljer NO, vid laga temperaturer, till skillnad fran
exempelvis SNCR som kraver héga temperaturer.

Sista delen i detta arbete syftade till att undersoka effekten av en extra absorber fore reaktorn.
De tidigare resultaten visade dock att all SO5 avskiljs i den befintliga absorbern, vilket innebér
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att en extra absorber inte skulle behovas. I ett verkligt fall skulle dock avskiljningsgraden av SOq
troligtvis bli ldgre. Det anses déarfor, tillsammans med recirkulation, &nda vara intressant i framtida
studier.

Vitskeflodet ut fran absorbern innehaller, som tabell A.2 i appendix A visar, ett flertal &mnen
som kommer behdva hanteras efter processen. Dessa dmnen utgér 18,2 % av det totala vitskeflodet.
Molforhallandet mellan &mnena illustreras i figur 4.7, dér det framgar att det framférallt finns en
stor miingd natriumjoner (Na™), men ocksa en relativt stor miingd syror som skulle kunna vara
virdefulla 1 hogre koncentrationer. Det kan dérfor vara intressant att undersdka mojligheten att
utvinna dessa till nyttiga biprodukter. Exempel pa syror som skulle kunna utvinnas ar svavelsyr-
lighet, salpetersyra och saltsyra fran jonerna HSOj3, NOj3 respektive Cl™. Salpetersyran skulle
sedan kunna anvéndas i tillverkning av godningsmedel [28].

HADS  NOs

HSO05

Na 206 20 50,7

3%* cr
HOCI

Figur 4.7: Molforhallande av komponenter i vitskefasen ut ur absorbern, exklusive vattnet. Hela
diagrammet motsvarar 18,2 % av totala vitskeflédet ut ur absorbern.

I allménhet finns alltid en risk med att utveckla nya metoder eftersom forutsittningarna kan
komma att foréindras. Vid den successiva 6vergangen mot fornyelsebara ravaror kan kolkraft komma
att fasas ut. Utover kol forbranns idag dven olja och biomassa som ocksa &r svavelhaltiga bréanslen
och dirfor kriver rokgasrening. Aven bio- och naturgas innehaller svavel, dock sker avsvavling av
dessa generellt fore forbréanning [29]. T ett framtidsscenario dér fossila brinslen fasats ut kommer
fortfarande biomassa férbrannas i till exempel pappersmassabruk och darfér kommer fortfarande
effektiv NOy- och SOy-avskiljning behovas.

Resultatet av processens avskiljningsgrad och kostnad innehaller en del betydande osékerheter.
Som tidigare namnts dr en av de storsta felkillorna det féorsummade filmmotstandet i absorbern.
En annan felkilla &dr att en del reaktioner har uteslutits.

Ett antagande som framforallt har paverkat resultatet &r att filmmotstandet i absorbern har
forsummats, vilket leder till en béttre avskiljningsgrad &n i verkligheten. Dessutom har inte alla
reaktioner som sker i absorbern och reaktorn tagits med i simuleringen utan enbart de som anses
mest betydelsefulla och som presenteras i tabell 2.1-2.4. Ett annat antagande som har gjorts &r att
eventuella tryckfall har forsummats. Dessa forenklingar skulle eventuellt kunna ha en paverkan pa
det slutliga resultatet. Eftersom simuleringen av absorbern inte kunde utféras vid pH 4-5 erholls
en langsammare NOg-avskiljning och en hogre NaOH-konsumtion.

Dimensioneringen av processen har i detta arbete baserats pa ett kolkraftverk med en kapacitet
pa 300 MW. Vissa dimensioner bor dven kunna appliceras pa rening av rokgaser fran kolkraftverk
med hogre eller ldgre kapacitet &n Nordjyllandsverket. Till exempel bér samma molférhallande av
ingaende ClOg och NO kunna anvindas. Andra parametrar, som till exempel absorberhsjd och
vattenkonsumtion, kan dédremot behtéva dndras for att uppna samma avskiljningsgrad.
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5. Slutsats

Detta arbete har, genom simulering i Aspen Plus, dimensionerat och utvérderat en ny rokgas-
reningsteknik som baseras pa simultan avskiljning av NOy och SOy fran férbranning. Tekniken gar
ut pa att forst oxidera NO till den mer vattenlosliga NOs i en reaktor med hjilp av ClOs. NOg ab-
sorberas sedan i en absorber, vilket éven driver pa absorptionen av SO5. Teknikens avskiljningsgrad
och kostnad har jamforts med nagra av dagens anvénda reningstekniker.

Reaktorn har simulerats som en pluggflodesreaktor och resultaten visar pa ett mycket snabbt
reaktionsforlopp. Darfor foreslas anvindning av ett injektionssystem, dar ClOs tillfors den rokgas-
ledning som transporterar rokgasen till absorbern. Av reaktorsimuleringarna framgar det dven att
ett lampligt ingaende molférhallande, C102/NO, skulle vara 0,50. Vid detta forhallande erhalls en
oxidationsgrad av NO pa 98,6 %

NaOH-flodet in till absorbern har valts sa att ett pH-vérde pa 6 erhalls. Detta flode motsvarar
ett molférhallande pa 1,0 mellan ingaende NaOH och summan av avskild NOy samt SO5. De
val av dimensioner som har gjorts vid simuleringen har resulterat i en avskiljningsgrad av NOs
och SO, pa 98,6 % respektive 100 % hos absorbern. Detta ger en total avskiljningsgrad fér hela
rokgasreningsprocessen pa 97,7 % av NO, och 100 % av SOy, till en uppskattad kapital- och
driftskostnad pa 140 Mkr respektive 187 Mkr/ar. Dessa kostnader motsvarar en arlig kostnad pa
197 Mkr/ar, utifran en rénta pa 4 % och en livslingd pa 20 ar. Det som har storst inverkan pa
kostnaderna dr kemikalierna, ClO5 och NaOH, vilka star for 93 % av processens driftskostnad. Den
hoga andel som kemikalierna utgér &r anmérkningsvérd och visar hur viktig kemikaliekostnaden &r
for att metoden ska kunna bli kostnadseffektiv. Andra kinslighetsparametrar som har undersokts
ar ranta och livslangd, vilka i jamforelse med kemikalierna har mycket liten effekt pa kostnaden.

Resultatet innehéaller en del felkéllor, varav den storsta dr att filmmotstandet har forsummats.
I ett verkligt fall hade en hogre absorber, ett stérre vattenflode eller en kombination av de bada
behovts for att erhalla ssmma avskiljningsgrad. Resultatet pekar &nda pa att processen kan avskilja
NOy och SOy till hog grad. Trots att den uppskattade arliga kostnaden &r relativt hog jamfort med
de konventionella metoderna, har tekniken fér kombinerad rokgasrening av NOy och SOy potential
att kunna konkurrera med dessa. Detta pa grund av den goda avskiljningen och de mojligheter
som finns att séinka kostnaderna. En mgjlig atgérd for att sdnka kostnaden kan vara att undersoka
alternativ till C105 och NaOH. Ett annat sétt att sdnka kostnaden ar att lata absorberns vitskefas
halla pH 4, vilket innebér ett ligre NaOH-behov. Detta pH-vérde har dven, enligt tidigare studier,
visats ge en béattre avskiljningsgrad. Bada dessa atgéirder skulle vara intressanta att underscka
i framtida studier av tekniken. Det skulle &ven vara intressant att undersoka recirkulation av
vitskeflodet fran absorbern samt mojligheten att skapa vérdefulla biprodukter fran absorberns
vitskeavfall.
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A. Sammansittning hos absorberns fléden

I tabell A.1 och A.2 presenteras gas- respektive viitskesammanséttning i absorberns in- och
utfloden.

Tabell A.1: Gassammanséttning in och ut ur absorbern.
Amne Molfléden in Molfraktion in Molflsden ut Molfraktion ut

[kmol/hr] - [kmol/hr] -
H>O 2218,004 0,053 3941,62 0,09
N, 29499,187 0,703 29499,19 0,677
COq 8707,532 0,208 8707,51 0,2
0, 1432,406 0,034 1432,405 0,033
NO 0,19 5 ppm 0,149 3 ppm
NO, 16,015 382 ppm 0,218 5 ppm
HNO, 0,002 45 ppb spar spar
SO2 56,368 0,001 spar spar
HSO; 0,042 998 ppb spar spar
Cly 3,368 80 ppm spar spar
Cl0, 0,121 3 ppm 0,121 3 ppm
N304 0,021 511 ppb spar spar
Cl 0,137 3 ppm 0,137 3 ppm
Cl0 0,066 2 ppm 0,066 2 ppm

Totalt:  41933,5 1 43581,4 1




Tabell A.2: Vitskesammanséttning in och ut ur absorbern.

Amne Molfléden in Molfraktion in Molfldden ut Molfraktion ut
[kmol/hr] - [kmol/hr] -
H,O 2320,337 0,939 609,265 0,817
No - - 0,001 2 ppm
COq - - 0,023 31 ppm
Oq - - < 0,001 165 ppb
OH~ 75 0,03 spar spar
NO - - spar spar
NO, - - < 0,001 30 ppb
HNO3; - - spar spar
HNO; - - < 0,001 419 ppb
NO3 - - 7,936 0,011
NO5 - - 0,011 15 ppm
SO, - - 0,002 2 ppm
HSO; - - 34,694 0,047
S0~ - - 5,652 0,008
HyS0,4 - - spar spar
HSO; - - spar spar
SO2- - - 0,042 56 ppm
Cl- - - 3,368 0,005
Cl10 - - spar 6 ppb
HOCl - - 3,368 0,005
clo- - - < 0,001 36 ppb
Nat 75 0,03 73,417 0,098
HADS - - 8,01 0,011
Totalt: 2470,337 1 750,17 1
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