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Sammendrag

Denne rapporten tar for seg post-combustion COs-fangst, altsa at CO4 fanges og lagres
etter en forbrenningsprosess (TKP/120 Prosjektoppgave COs-fangst, 2017). Dette foregar
i veldig korte trekk ved at CO4 blir fort inn i et system, absorbert av lgsemiddelet monoe-
tanolamin, videre kalt for MEA, inne i en absorber, for sa a bli strippet fra MEA igjen
i en stripper. Deretter sendes ren CO, ut av systemet, mens MEA med mindre CO, gar
tilbake til absorberen. Ut av absorberen gar ogsa en gassblanding med sa lite som mulig
COs.

Rapporten er skrevet for a laeere om hvordan et slikt anlegg fungerer, og for a reflektere
over hvilke utfordringer man star ovenfor dersom man skal drive med slik COo-fangst. For
a lgse denne oppgaven har en simulator av prosessen blitt laget i python for a regne pa
massebalanser, og det har blitt utfert utregninger over komponentene for a se pa energi-
bruk og finne ukjente data om anlegget.

Resultatene fra simulatoren og utregningene blir gitt i en tabell mot slutten av rappor-
ten, som beskriver hver strgm i prosessen med temperatur, trykk, massestrom og hvilken
massefraksjon av hver komponent som finnes i Igsningen til enhver tid. Regning pa energi-
balanser og prosessmessige utfordringer er kommentert, og det konkluderes med at anleg-
get har evner til a fjerne hele 97% av karbondioksidet som kommer inn fra fodestrgmmen.
Samtidig forbruker anlegget en del energi gjennom kjglere, kokere og kompressorer i sys-

temet, noe som er utfordringer som det ma tas hensyn til.
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1 Innledning

COs-utslipp fra industri star for et betydelig bidrag til global oppvarming(Agency, 2017).
Hvis man lykkes i a rense og lagre CO, fra store industrianlegg vil det kunne bremse
den globale oppvarmingen. Lagring av COs gir mulighet for negative utslipp, ved at man
fijerner CO, fra fra det naturlige kretslgpet. Dette er et viktig tiltak for a na malene satt
av FNs klimapanel (Tveit, 2014).

Ved Sintefs CO,-fangst laboratorium pa Tiller forskes det pa post-combustion CO,-fangst,
dvs. isolering av CO,, fra avgassene etter en forbrenningsprosess. Dette er interessant fordi
avgasser etter en forbrenning ofte inneholder kun sma andeler CO (Sintef, 2016). Det er
sveert lite energieffektivt a komprimere og lagre en gass som hovedsaklig bestar av stoffer

det er helt ufarlig a slippe ut i atmosfaeren.

Post-combustion CO,-fangst er en prosess som er relativt lett a implementere ved indu-
strielle anlegg fordi selve anlegget ikke trenger ombygging. Fangstprosessen skjer adskilt
fra forbrenningen, og kan derfor innfores ved gamle anlegg(Hana Gerbelovda*, 2016) ved a
lede avgassen inn i et fangstanlegg i stedet for ut i atmosfaeren. Det er til og med mulig a se

for seg et eget fangstanlegg som tar imot avgasser fra flere industrianlegg i et helt omrade.

Metoden for CO,-fangst som denne rapporten omhandler er COs-fangst ved absorpsjon.
Dette gar ut pa at CO, kan absorberes av et arbeidsmedie, for deretter a frigjgres senere.
Pa denne maten kan man isolere CO, fra en gassblanding, kun ved a endre pa likevekts-

betingelsene for absorpsjonsreaksjonen.

Helt konkret omhandler rapporten beregning av massestrgmmer, samt energiforbruk til
kjoling og koking av MEA-Igsning og kompresjon av sluttprodukt. Beregningene har blitt

gjort ved masse- og energibalanser, hvor alle strgmmer er antatt a veere enfasestrommer.



2 Prosessbeskrivelse
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Figur 1: Beskriver systemet med massestrommer (nummererte), komponenter og kontroll-
volumer

Her skal selve prosessen i figur 1, som forenklet viser hvordan COs-fangst fungerer, be-
skrives i detalj. Alle komponentenes funksjon er beskrevet, og viktige reaksjonligninger
og formler blir spesifisert. I tillegg blir noen spesifikke og mer viktige faktorer i prosessen

utdypet. Til slutt vil prosessmessige utfordringer bli droftet.

Strgm 1: Gass med CO, fra forbrenning gar inn i absorber.

I absorber (K-1): CO; lgses opp

CO4(g) — CO2(aq)

og absorberes deretter av monoetanolamin-lgsning, heretter referert til som MEA-lgsning.

Fyldigere beskrivelse senere i rapporten.

COQ(&CI) + 2HO(CH2)2NH2(&Q) — HO(CHg)gNH3+(aq) + HO(CHQgNHCOOf(aq)
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Strgm 4: MEA-lgsning med absorbert CO, strgmmer ut av absorber (K-1), inn i pumpe
(P-1), deretter ut av pumpen og videre inn i en varmeveksler (V-1).

Pumpe (P-1): Pumper strom 4 slik at den kommer opp gjennom varmeveksleren (V-1) og
videre mot stripperen, og gir den dermed hgyere trykk.

Varmeveksler (V-1): Varmeoverforing fra strgm 6 over pa strom 4, slik at strgm 5 far

hgyere temperatur enn strgm 4.
Strgm 5: Varmere versjon av strgm 4 som gar inn i stripperen (K-2).

Stripper (K-2): Skiller ut COy(g) og vann fra MEA-lgsningen. Fyldigere beskrivelse senere

i rapporten.

Koker (V-4): Koker opp MEA-lgsningen som har rent ut i bunnen av stripperen (K-2),
slik at CO5(g) og vann gar inn i stripperen igjen, gjennom toppen av kokeren. Resterende
renset MEA-lgsning gar ut av kokeren og blir strgm 6.

Strgm 8: CO5(g) og HoO(g) gar ut av toppen pa stripperen (K-2) og gar inn i kjgler (V-3).
Kjoler (V-3): Kjoler ned strgm 8 og sender sa ut strom 12.

Strom 12: Nedkjolte gasser fra strom 8 gar inn i reflukstank (T-1).

Reflukstank (T-1): Sender ren COs(g) til strom 9. Gjenveerende veeske, som da er vann,

gar inn i stripperen (T-2) igjen.

Strgm 6: Renset lgsning gar ut nederst i kokeren, og videre inn i varmeveksler (V-1), hvor
den avkjsles ved varmeveksling med strgm 4.

Strgm 7: Avkjelt renset lgsning gar inn i kjgler (V-2).

Kjoler (V-2): Kaldt vann avkjoler strom 7 og sender ut strgm 3.

Strgm 3: Avkjelt versjon av strgm 7 gar inn i absorberen (K-1) igjen.

Absorber (K-1) (II): Renset, avkjolt MEA-lgsning gar inn i absorberen for gjenbruk til

ny absorbering av CO,. Gass renset for CO, gar ut gverst i absorberen, noe som utgjgr
strgm 2.

Strom 2: Renset gass gar ut fra absorberen og ut av hele systemet.

2.1 Reaksjoner og ligninger

Opplgsning /fordamping av COs:

CO4(g) == CO4(aq) (1)



Absorbsjon av COy i MEA-lgsning:

COy(aq) + 2HO(CH,),NH,(aq) == HO(CH;),NH;" (aq) + HO(CH,),NHCOO™ (aq)
(2)

2.2 Absorber og Stripper

De to viktigste reaksjonene som skjer i absorberen og stripperen er opplgsning og absorp-
sjon av CO,, som skjer etter likning 1 og 2.

CO4(g) ligger altsa i likevekt med COy(aq), som ligger i likevekt med COq(abs). I praksis
ligger altsa COs(g) i likevekt med COq(abs) (Le Chateliers prinsipp). Ved a endre tem-
peraturen til MEA-lgsningen kan man endre metningskonsentrasjonen til COs(abs), pa
denne maten kan man sgrge for at det tas opp COs i absorberen og frigis COs i stripperen.
I absorberen sendes en gass som inneholder CO5 og avkjglt MEA-Igsning inn i hver sin
ende av en kolonne. En lengre kolonne gir stgrre kontaktflate mellom MEA-lgsningen og
gassen, dette er gnskelig for at mest mulig CO4 skal absorberes.

Den mettede MEA-lgsningen varmes opp fgr den sendes inn i stripperen, her damper CO,
og HyO av, fgr den strippede MEA-lgsningen kokes for at likevekt 2 skal skyves mer mot
dannelse av CO»(g), slik at det skal veere minst mulig COs i lgsningen som til slutt sendes

tilbake mot absorberen.

2.3 Viktige faktorer og utfordringer i prosessen

Med en slik prosess vil det veere noen faktorer som spiller en stgrre rolle enn andre, sam-
tidig som at det kommer noen prosessmessige utfordringer med pa kjopet. Her kommer
et utvalg viktige betingelser man ma tenke over dersom malet er a lage et anlegg med

hensikt om a rense COs fra en gassblanding ved hjelp av kjemisk absorpsjon.

Dette er en prosess som krever stort areal dersom COs-fangsten skal veere effektiv; absor-
beren og separatoren ma vere veldig store for a kunne tale strgmmer pa mange hundre
kilo med kjemikalier. Det har ogsa kommet fram fra utregningene at varmeveksleren V-1

ma ha et areal pa 53 m?, sd mange av komponenetene krever stor plass for & kunne drive



rensing av CO, pa stor skala. Nar det er snakk om plassbruk vil ogsa hvilken massestrgm
av COs man tar inn i fgden veere en begrensing, da man med veldig mye CO4 ogsa vil tren-
ge mer absorbsjonsmiddel for a fange opp denne mengden. Det vil fgre til at rorsystemet
og de forskjellige komponentene vil matte kunne romme stgrre masse- og volumstrgmmer
som gjor kostnaden og arealbruken til anlegget stgrre. Det vil lgnne seg a finne en lgsning

som maksimerer effektiviteten uten at omkostningene og arealbruken blir for stor.

I tillegg til stort arealbruk, vil energiforbruk i de ulike komponentene ogsa vare noe
a tenke over. Bade pumpen, kompressorer og kokere/kjglere i anlegget krever energi. Ek-
sempelvis er energiforbruket for kokeren 81.29 som er en energikostnad man er ngdt til a
ta hensyn til. Et annet poeng er hvor denne energien kommer fra. Dersom man skal drive
med rensing av CO,, er det lite hensiktsmessig a produsere energi fra fossile kilder for a

drive anlegget.

I denne prosjektoppgaven er det absorbsjon av COs ved hjelp av MEA-lgsning som un-
dersgkes, og nar man bruker kjemisk absorbsjon vil det alltid veere noen spgrsmalstegn
rundt hvor godt kjemikaliene som brukes holder seg over tid. Kjemikaliet som brukes til
a absobere CO5 kan over tid slutte a absorbere CO, eller begynne a danne aerosoler som
kan veere skadelige. For a bytte ut absorbsjonsstoffet er det mulig a vaske det ut av absor-
beren ved hjelp av en syrevask. (Muntlig samtale ved ekskursjon pa COs-anlegg pa Tiller,
2017)

Man vet enda ikke sikkert hvilket stoff som egner seg best til a absorbere CO,, men
ved anlegget pa Tiller forskes det pa hvilke stoff som tar opp mye COs, altsa hvilke som
har god loading. Resultater til na viser at diverse aminer har relativt god loading, og dette
er noe av grunnen til at det er absorbsjon med MEA som undersgkes i denne oppgaven.
Reaksjon 2 viser at man trenger 2 mol MEA for hvert mol CO5 som skal reagere, sa selv
om MEA er et av de beste kjemikaliene til a absorbere CO, som har blitt funnet, er det

fortsatt en utfordring a finne stoffer som kan ta abrorbere CO, enda mer effektivt.



MEA er et stoff som produseres gjennom fglgende reaksjon:

CyH40 + NH; == MEA

NHj; inngar altsa som reaktant i denne reaksjonen, og NH3; ma utvinnes fra Haber-Bosch-
prosessen;

N2+3H2 : 2NH3

som er en prosess med hydrogengass som reaktant, et stoff som ofte fremstilles ved dam-
preformering og slipper ut COs. Det betyr at til grunne for produksjonen av MEA ligger
det ofte bruk av fossile kilder for a fremstille hydrogen, som slipper ut mye CO,. Det
finnes ogsa andre mater a fremstille hydrogen pa, som for eksempel elektrolyse av vann,
men det er dampreformering som per dags dato er den mest brukte og billigste kilden
til hydrogengass. Dette er en svakhet i et anlegg som skal rense CO,, nemlig at man
bruker naturgass for a fremstille kjemikaliene som skal absorbere CO,. Det blir da viktig
at kjemikaliet som er i bruk er i stand til a ta opp mye CO, over tid slik at det ikke ma
produseres nye mengder stadig vekk. Likevel er hydrogengass og hydrogen som energibae-
rer et felt det kommer til & arbeides mye med de neste arene, sa det finnes muligheter for
at hydrogengassproduksjonen ogsa blir grgnnere i fremtiden. (Kalamaras & Efstathiou,

2013), (Luis, 2016)

3 Metode

3.1 Valg av basis

Massebasis er brukt i alle utregninger bade i massebalanser og energibalanser. Dette
er fordi mesteparten av dataene for systemet er oppgitt pa vektbasis, data oppgitt pa

molbasis blir omgjort pa vanlig mate.

10



3.2 Utledning av likning for loading

Henrys lov for systemet er definert som:
pcoz = Ku[COy] (3)

Der pcosg er partialtrykket til CO, lgst i gassfasen, Ky er en systemspesifikk konstant og

[COg] er konsentrasjon av CO, lgst i vaeskefasen. Vi skal na vise at partialtrykket av COq

i gassfase kan uttrykkes ved:
Kya?

= —— 4

Peo2 = K, (1-20)? @

Reaksjonsskjema for reaksjon (2):

Tabell 1: Denne tabellen viser reaksjonsskjemaet for reaksjon 2
| COsz(aq) |  MEA | HO(CH);NCOO ™ | HO(CH,),NH;*

For [COQ]O [MEA]O 0 0
Endring -X -2x X X
Etter [COsq)p -x | [MEA]p -2x X X
Merk at x = [COq]aps
Likvevektsutrykket for reaksjon 2 er:
= [HO(CH,),NH3*] [HO(CH;),NCOO—] (5)
2 [CO2(aq)] [HO(CH)oNH, |
Setter inn data fra reaksjonsskjema:
2
[CO2] (IMEA]y — 2 [COg]aps)
Ved a gange med Henrys konstant og omforme uttrykket far vi at:
Kyt - [COgJaps’ Kya? )

PO = K, (IMEA]y —2 [MEAL)?  Ka(1-20)?
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3.3 Massebalanser og energibalanser for strgmmene i prosessen
3.3.1 Massebalanser

Ved a systematisk utlede massebalanser over de forskjellige komponentene i systemet kan
vi formulere likninger som gjgr det mulig a bestemme total massestrgm og sammensetning
av de ukjente strgmmene. Massebalansene er utledet over 2 forskjellige kontrollvolum (se
figur 1). Kontrollvolum 1 over absorberen, og kontrollvolum 2 over stripperen. Bade i strip-
peren og absorberen inngar flere av komponentene i kjemiske reaksjoner. Massebalansene

blir i begge tilfeller pa formen:

\{UT = INN + DANNET |

CO, tas opp i MEA-lgsningen etter reaksjonslinkingene 1 og 2. I disse reaksjonslikningene
inngar til sammen 5 komponenter:

COs(g), COx(aq); HO(CHz)2NHs(aq), HO(CH;),NH3*,, og HO(CHQ)QNCOOf(aq). Masse-
balansene kan forenkles ved a se bort fra at CO, reagerer med MEA og danner nye stoffer,
men heller betrakte bade COy og MEA som inerte. Med andre ord betrakter vi stremmen
av COs og strommen av MEA som separate strommer. Dette er mulig a gjore fordi
MEA-lgsningen aldri forlater systemet, dermed er det irrelevant om MEA foreligger pa
formen formen HO(CHz)oNH3" g, eller HO(CHy)oNCOO — . Ved denne tilnaermingen

far massebalansene formen:

Massebalansene over absorberen blir:

CO2 C
2

= mywy? + maws

(I) mawi? + mow

(IT) mawMBA + mpwdBA = my WMEA a0 MEA

H2Og) _

H0 H0
(ITT) mgwy >® 4 mows i

H,0
miw, ® 4 Mm3ws

O2

0 0 o)
(IV) mywy? + mows? = mywy? + maws 2

N N N N
(V) myw,? + mowy? = myw; > + maws 2

Massebalansene over stripperen blir:
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CO2 CO2
6

(VI) mgcugco2 + mew = MsWws

(VII) mgw)EA + mewdBA = mgwMEA
For a fa et lgsbart likningssystem implementeres capture rate, og andre opplysninger

om strgmmene som likninger:
(VIII) my = ms
(IX) m3 =mg
(X) whfE4 = ot
(XI) A = e
(XID) wi®? +wi® + w? + w)? +wiPA =1
(XIID) w§'? 4+ wi® 4+ wg? + wi? + wPA =1

(XIV) m2w2CO? = (1 - Wcapture)Tnlwgo2

Kjent informasjon

e Stgrrelse og sammensetning av strgm 1.

e Sammensetning av strgm 9.

e Loading, og dermed vektfraksjon COs i alle stremmene.
e Capture rate.

Ved hjelp av massebalanser og gitte opplysninger har vi na et lgsbart likningssystem med
14 likninger og 14 ukjente. Modellen massebalanser.py (se vedlegg ?7?) er brukt til a lgse

likningssystemet numerisk, resultatene ligger i tabell 2.

3.3.2 Energibalanser

Det antas stasjonaer prosess, altsa ingen akkumulering i systemet vart. Energibalansen bli

sa pa formen (Skogestad, 2009b):

’Hut_Hznn:Q+Ws
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Her neglisjeres potensiell og kinetisk energi, og annet arbeid antas a veere lik 0.

Pumpen P-1 (se figur 1) er det eneste stedet hvor det utfgres akselarbeid pa systemet,
men i folge oppgitte data gker ikke pumpen trykket i strom 4. Akselarbeidet er dermed
lik 0. Dette er selvfplgelig ikke riktig, men det kan tolkes som at energien som pumpen

tilfgrer systemet er neglisjerbar. Energibalansen for hele systemet blir sa:

Videre antar vi at systemet er isolert, og at varme kun tilfgres gjennom varmevekslere-
ne. Imidlertid viser energibalansen over absorberen at omtrent 5.5 MW varme gar tapt
til omgivelsene, her er funskjonen enthalpy.Hf strom() brukt (se ??). Likevel er antakel-
sen om at systemet er isolert akseptabel, da 5.5 MW er lite i forhold til storrelsen pa

massestrommene.

3.4 Energiforbruk i stripper
3.4.1 Kjgler V-3

Kjoler V-3 kjoler ned strgm 8 for a kondensere ut vanndamp, samt effektivisere kompre-
sjonen av CO, i strom 9. Strom 8 bestar kun av vanndamp og CO,, dette vet vi fordi
MEA ikke fordamper, og strgm 9 bestar av ren CO,. Det antas at all COq fra strgm 12
gar ut i strom 9. Ved denne antakelsen ma mengen COs i strgm 8 veere lik mengen COs i
strgm 9. Nar vi vet molfraksjonen av CO, i strgm 8 kan vi bestemme total massestrgm og

sammensetning av strgm 8, og dermed ogsa strgm 12. Bestemmer forst stoffmengde COs:

mg 102.77kg/s

- — 9335.15 mol
Mmco,  44.01 x 102 kg/mol o

Nnco, =

Total molstrgm blir:

nco, _ 2335.15mol

= 3335.93 mol
LCOq 0.7 o

Niot =

Stoffmengden vann er da:

N0 = Mot — Nco, = 1000.78 mol
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Gjor om til vektbasis, data for strgm 8 blir da:
ms = 120.83kg, w{®? =0.149, wi?© =0.851

Na kan energiforbruket i kjgleren beregnes. Ved a anta stasjonsger prosess, blir energiba-

lansen

Hyy = Hg + Q
AH =Q (10)

der Q er definert som varme tilfgrt systemet. Beregningen forenkles ved a betrakte strgm

8 og 12 som 2 separate strgmmer, en med ren COy og en med ren HyO, vi far:
AHcoo + AHpso = Q (11)

Entalpiendringen for COy strgmmen er gitt ved mc, AT da varmekapasitet for gasser
antas konstant. Ved a utnytte at entalpi er en tilstandsfunksjon kan beregningen av en-
talpiendringen til vannstrgmmen forenkles ved delprosessmetoden. Entalpiendringen blir
sa summen av fglgende tenkte delprosesser:

1) Nedkjgling av vanndamp fra 395 til 298 kelvin (AH,).

AHy = mc,AT (12)
2) Kondensering av vann ved 298 kelvin (AH,).

AHy = mAhggn (13)

3.4.2 Koker V-4

Som vi ser i Figur 1, kan vi velge a se pa strgm 5 som strgmmen som kommer inn i det
rode kontrollvolumet, mens strgm 6 og 9 gar ut av det. Dette kan vi ogsa gjore nar vi skal
beregne energiforbruket i kokeren. Vi velger da a dele Q for denne prosessen inn i Q; og

Q2, hvor Q; er energiforbruket til kjgler V-3, mens Qy da blir var ukjente, som altsa er

15



energien som blir brukt i koker V-4.
Q1, som var energiforbruket i kjgler V-3, har vi allerede beregnet over. For a na beregne
Q2 kan vi bruke at

Hippn + Q = Hy (14)

I denne situasjonen far vi spesifikt at

Hs + Q1+ Q2 = He + Hy (15)

enthalpy. Hf strom()-funksjonen, som ligger vedlagt, gir oss entalpien for alle stroemmene
i systemet. Dermed har vi selvfglgelig ogsa entalpiene for strom 5, strgm 6 og strgm 9.

Dette gjor at vi kun star igjen med Q som ukjent.

Q2 = He¢ + Hy — (Hs + Q1) (16)

3.5 Varmeveksling i prosessen
3.5.1 Varmeveksler V-1

Varmeveksleren V-1 utnytter temperaturforskjeller innad i stremmene for a kjgle strom
6 og varme strgm 4 slik at man slipper a bruke strgmmer fra utsiden av prosessen til
varmeveksling. Bade strgm 4 og strom 6 bestar av en blanding av CO,, vann og MEA.
Det er et poeng a fa varmet opp strgm 4 fgr den skal inn i stripperen, for at mest mulig
vann og CO, skal fordampe, slik at MEA blir skilt fra gassen. Samtidig burde strgm 6,
som kommer fra kokeren V-4 kjgles ned fgr den skal inn i absorberen fordi likevekten 2
forskyves mot hgyre ved lavere temperaturer. Da en faktor for avviket fra ideell strgm
ikke er oppgitt, og en motstrgms varmeveksler generelt er mer effektiv enn en medstrgms

varmeveksler, er beregningene gjort med utgangspunkt i en ideell motstrgms varmeveksler.

For a finne varme overfgrt, den ukjente temperaturen i strgm 7 og arealet varmeveksleren

trenger, har det blitt laget et python-script som skal finne disse verdiene, varmeveks-
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lerV1.py (se vedlegg ?77). For a finne disse ukjente verdiene matte forst energibalansen for

varmeveksleren utledes:

Q = Hut - Hi’rm
Q = IN¢ - Cpc : (Tc,ut - Tc,inn) (17)

Den samme likningen kan brukes for energibalansen pa varm side, bare at varme overfort
far motsatt fortegn nar man bruker temperaturer, massestrgm og varmekapsitet for den
varme strgmmen.

Bade den kalde og varme strgommen bestar av en viss mengde MEA, vann og CO,, og

varmekapasiteten for denne strgmmen er gitt ved:

Cpsot =(1 = warpa)Cpi,o + wyvpaCpypat a18)

wMEA(l — WMEA)(AS + BS * T + CSWMEA((T - 273.15)(_1'5859)))
Dette er imidlertid kun varmekapastitet for en viss temperatur, og for utregningen
over en varmeveksler trengs midlere varmekapastitet over en temperaturendring. For a

finne denne ma vi integrere uttrykket i likning 18. Til dette brukes funksjonen quad fra

scipy.integrate-pakken. Koden for integralet er gitt i vedlegg 7?7 i fila heat_cp.py.

Quad er en funksjon som integrerer et uttrykk numerisk fra en start til en sluttverdi,
ved hjelp av trapesmetoden. I dette tilfellet far den inn uttrykket for varmekapastitet 18
som er en funksjon av temperatur. Funksjonen tar ogsa inn start- og sluttverdien den skal
integrere over. Quad returnerer da en tuple med to elementer; tallsvaret pa det bestemte
integralet, og feilestimatet som vanligvis er en neglisjerbar liten verdi. Det fgrste elemen-

tet i tuplen brukes altsa videre i utregningene.

I tillegg er sammenhengen mellom varme overfgrt, areal, oppgitt varmeoverfgringskonstant

U og logaritmisk gjennomsnittlig temperaturendring gitt ved:

Q=UAAT, (19)
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Hvor AT, for en ideell motstroms varmeveksler er gitt ved:

(Th,inn - Tc,ut) - (Th,ut - Tc,inn)

ATy, =
: ln((Th,inn - Tc,ut)/<Th,ut - Tc,inn))

(20)

Da har vi vare to likninger, altsa likning 17 og 19 med to ukjente, temperatur pa varm

utstrom og areal pa varmeveksler.

Likningene lgses i python ved likningslgseren scipy.optimize.root(). Hovedtanken bak
scriptet (vedlegg ?77?) er a forst bruke gjetningene for temperaturen til den varme utstrgmmen
til a beregne estimater for varmekapasitet i den varme strgmmen, samt logaritmisk midlere
temperaturdifferanse. Dette kan gjgres fordi disse to verdiene har alle andre parametre som
kjente, og star derfor igjen som funksjoner av temperaturen til den varme utstrgmmen.
Likningslgseren itererer over disse verdiene for ATy, og Cp;, og finner ut hvilke som passer
for at alle betingelsene i likningssettet skal ga godt overens. Lgseren gir ut en liste med to

elementer, en verdi for temperaturen til strgm 7 og en verdi for arealet til varmeveksleren.

3.5.2 Kjgler V-2

Kjgler V-2 tar inn strgm 7 som kommer ut fra varmeveksler V-1, som skal kjgles ytterligere.
Som nevnt skjer denne kjglingen for at MEA-lgsningen skal kunne ta opp mest mulig
COg, da likevekt 2 gar mot produktet ved lavere temperaturer. Dette kan vises ved a
se pa spontaniteten til reaksjonen gjennom Gibbs fri energi og figur 2 som viser verdier
til K for reaksjonen ved ulike temperaturer. Gibbs fri energi kan skrives slik (Skogestad,
2009a):

AG°=—-RTInK (21)

Spontaniteten til reaksjonen gker med lave verdier for AG, og fordi K gker sapass mye
ved synkende temperatur, vil reaksjonen bli mer spontan ved lave temperaturer enn hgye
temperaturer.

Mye info om denne varmeveksleren er allerede kjent, det er kun massen av kaldt vann
som trengs for a kjgle som er ukjent. Python brukes til a finne denne massestrgmmen

(vedlegg ?7) ved a importere resultater fra V-1 og bruke energibalansen for kald side, gitt
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ved likning 17 for a finne masse kald strgm som er ngdvendig.

106 T T T T T T T T
— Regresjon : 4.83E16 * exp(-0.094)

1051 ee e Gitt data for K2(T) |

104¢

103

K2

102}

10t

100}

10%

280 300 320 340 360 380 400 420
T/IK]

Figur 2: Regresjon av K for reaksjon 1, som funksjon av temperatur.

3.6 Kompresjon av produktstrom

Til beregning av kompresjon av produktstrgmmen ble fglgende likninger brukt (Skogestad,
2009¢):

Temperaturendring ved adiabatisk kompresjon :

R
15 (p2) Cp
I i ) 22
T, D1 (22)

Reversibelt arbeid ved adiabatisk kompresjon:

W =Cy(Ty - Th) (23)
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Reelt arbeid ved virkningsgrad 7 :

B W;‘G’U
Ui

Wi

(24)

Ved a lgse likning 22, 23 og 24 med hensyn pa 15 far vi temperatur til en gass med

konstant varmekapasitet C, som komprimeres fra p; til p» av en kompressor med virk-

R
T; Cp
Ty=-t (]2> 1]+ (25)
n P1

Ved a lgse de samme likningene mhp. arbeid far vi akselarbeid ved kompresjon med

ningsgrad 7:

virkningsgrad 7 av en gass med konstant varmekapasitet C, fra p; til pa:

=2 ((8)" &

Varme tilfgrt ved kjgling av en gass med konstant varmekapasitet C), er gitt ved:

Q=Cy(T2 = T) (27)

Likning 25, 26 og 27 er brukt til a lage modulen compressor.py (se vedlegg ?77).

3.6.1 Kompresjon i tre steg

Figur 3: Trestegs-kompresjon med mellomkjoling (TKP/120 Prosjektoppgave COs-fangst,
2017)

Akselarbeidet som kreves for a komprimere CO,-gassen skal beregnes for bade ettstegs-
og trestegs-kompresjon. Ved a komprimere CO, gassen i flere steg med mellomkjgling

reduseres det totale akselarbeidet som kreves. Det reversible akselarbeidet ved kompresjon
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av ideell gass er gitt ved (Skogestad, 2009c¢):
D2
Wiew = / Vdp (28)
P1

Ved a bruke mellomkjgling minker volumet av gasstrgmmen etter den ideelle gasslik-
ningen: V = %. Dermed vil ogsa det reversible akselarbeidet [ Vdp bli mindre. Reelt

akselarbeid er gitt ved %rev og minker tilsvarende.

3.6.2 Kompresjon i ett steg

For adiabatisk kompresjon i ett steg, altsa uten kjgling, kreves storre akselarbeid enn ved
kompresjon i flere steg med kjgling. Dette kan forklares ved at volumet av gassen gitt ved

V = ”’%T er storre enn for en gass som kjgles. Nar volumstrgmmen, V, gker kreves ogsa

stgrre akselarbeid, da akselarbeidet er gitt ved

1 D2
W, = —/ Vdp (29)
nJp

1

4 Resultater og diskusjon

4.1 Prosessdata ved gitte betingelser

Tabell 2: Data for hovedstrgmmer i post-combustion CO,-fangst.

Massefraksjon

o \ \
‘ T ‘ P ‘ h ‘ m ‘ Gass ‘ Veaske
| [°C] | [bar] | \ \

Strom Beskrivelse [°C] | [bar] [kJ] kg st CO, ‘ H,0 ‘ N, ‘ 0, ‘ MEA-Igsn. ‘ CO,
1 Gassblanding inn i syst. 40 1 -1315346.2 | 850 0.13 0.03 0.755 0.085 0 0
2 Gassblanding ut av syst. 40 1 -398684.41 | 746.41 | 0.010363 | 0.034163 | 0.85978 | 0.096796 0 0
3 Kald strgm 7 40 1 -20923484 | 1570.5 0 0 0 0 0.95028 0.049717
4 MEA m/ abs. CO ut av K-1 52 1 -21779220 | 1673.3 0 0 0 0 0.89192 0.10808
5 Varmere strom 4 m/ hoyere trykk | 113 2 -21497514 | 1673.3 0 0 0 0 0.89192 0.10808
6 Strippet MEA-lgsn. 122 2 -20553659 | 1570.5 0 0 0 0 0.95028 0.049717
7 Avkjolt strom 6 57 2 -20836848 | 1570.5 0 0 0 0 0.95028 | 0.049717
8 CO; og HyO ut av K-2 122 2 -1144226.4 | 120.83 0 0.149 0 0 0 0.851
9 Ren CO; ut av syst. 25 2 -917999.75 | 102.77 1 0 0 0 0 0

4.1.1 Massefraksjoner

De beregnede massefraksjonene er lagt inn i tabell 2, sammen med de som var en del av de

gitte betingelsene. Om vi legger sammen tallene for massefraksjoner pa hver rad i tabellen
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far vi alltid ~1, og de sma avvikene som dukker opp er der pa grunn av avrundinger.
Generelt ser man fordelingen av stoffer i de ulike strgmmene veldig godt ved hjelp av

tabell 2.

4.1.2 Massestrgmmer

Resultatene av massestrommene er gitt i tabell 2. Her vises det at mye av fgdestrgmmen
gar rett ut av absorberen, slik den skal. Det er kun COs som blir tatt opp av MEA-
lpsningen og gar videre i systemet. Massen ut av absorberen er stgrre enn fgdestrgmmen,
og det er logisk ettersom MEA-Igsningen er i vaeskeform og det trengs mye av den for a
ta opp nok COs.

Videre en massestrommen naturligvis bevart over varmeveksleren fgr den gar inn i strip-
peren. Ut av stripperen kommer 102 kg/s av CO5 ut av strgm 9, mens det gar 1570 kg/s
strippet MEA-lgsning til kokeren og ut i strom 6. Det eneste som skjer i stripperen er
som nevnt tidligere at CO5 og HoO damper av fra MEA-lgsningen, derfor er det logisk at
summen av massestrgmmene ut av stripperen er lik massestrgmmen inn i stripperen.
Massen CO, som gar ut av systemet i strom 9 var altsa omtrent lik differansen mellom
strgm 3 og strom 4. Altsa er det noen gram COs det er usikkert hvor har blitt av, men
ved naermere kontrollregning viser det seg at dette skyldes sma avrundingsfeil i tabellen,

fullstendige tall fra simulatoren (?7?) gir:

m4 = 1673.25067876kg s !
m3 = 1570.485678 76 kg s~ (30)

m9 = m4 —m3 = 102.765kg s

4.1.3 Entalpier

Entalpier i strgmmene er gitt i tabell 2. Disse verdiene representerer entalpiendringer i
strgmmene med utgangspunkt i referansetilstanden 298 K og trykk pa 1 atm. Det finnes
noen ganske store forskjeller pa verdiene innad i strgmmene, for eksempel mellom strgm
1 og strgm 4, inn og ut av absorberen. Dette kommer av at strgm 4 inneholder mye
MEA-lgsning, vann og CO5, som har hgyere dannelsesentalpi enn gasser som nitrogen og

oksygen som har dannelsesentalpi lik 0. Samtidig har strgm 4 en stgrre massestrgm enn
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strom 1. Det gir mening at strgm 4 og 5 har omtrent lik entalpi, da stremmen bare har
gatt gjennom en varmeveksler og temperaturen er omtrent 60°C hgyere.

At stgrrelsesordenen pa entalpiene er oppe i -20 MJ kan forklares ved at vann og MEA-
lgsningen har hgye verdier for AHy, men det er mest fordi massestrgmmene er veldig store,

og entalpien i tabell 2 er ikke gitt per kilogram, men som total entalpi i hver strgm.

4.1.4 Oppsummering

Resultatene som er gitt i tabell 2 er altsa ikke urimelige. Massefraksjonene summeres
alltid opp til 1, og det er ingen komponenter som er pa avveie, altsa i en strom hvor de
ikke ble forventet a dukke opp. Massestrgmmene er store, og det er som forventet ut i fra
stgrrelsen pa innstrgmmen, som tross alt er en gassblanding pa 850 kg/s. Strgmmene er i
alle fall i samme stgrrelsesorden, og at strgm 9 er veldig lav i forhold til de andre er ogsa
greit, fordi det er strommen av renset CO, som gar ut av systemet. Massen er bevart nar
man ser pa systemet som helhet, og mengden CO, som strippes og absorberes er lik.
Entalpiene i strgmmene far store verdier pa grunn av store massestrgmmer og hgye
verdier for dannelsesentalpi. En gjennomgaende trend er at strgmmer som inneholder
MEA-lgsning har stgrre entalpi enn de andre, og dette er bade fordi disse strgmmene har
stgrre masse og fordi lgsningen har relativt hgy AHy. Selv om entalpiene er store, er ikke
storrelsen pa dem urimelig ettersom massestrgmmene er sa store. Samtidig er de passe sto-
re i forhold til hverandre, med gasstrgmmer med litt mindre entalpi enn vaeskestrgmmene,
som er omtrent like hverandre.

For a se pa hvordan de verdiene vi har ser ut i forhold til virkelige kraftanlegg ble folgende

raske beregninger gjort: Forbrenning av CH, gar etter reaksjonen
CHy + Og — 2H,0 + COy, A, H = —804 kJ mol (31)

CO2 har en molmasse pa 44.6 gmol™! (Blackman, 2014). Dette gir at reaksjonsentalpien

per kilo CO blir:
—804 kJ mol~!

44.6 x 10~3kgmol !

~ —18000kJ kg ! (32)

Ved a gange denne med massestrgmmen av CO, fra tabell 2 far vi at et gasskraftverk
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som brenner ren CHy, har en 100% virkningsgrad og produserer den mengden CO5 vi har

i fodestrommen vil ha en effekt pa ca. 1980 MW.

4.2 Energiforbruk i stripper med tilhgrende kjgler og koker

4.2.1 Kjgler V-3

Som beskrevet i 3.4.1 beregnes energiforbruket som summen av entalpiendringene til vann
og karbondioksid i strgmmen, hvor entalpiendringen til vann beregnes ved hjelp av del-

prosessmetoden.

AHcoy = me, AT =102.77kgs ™" - 0.868 Jkg ' K- = —8652kJ s~
AH, =mc, AT=18.06kgs - 1.866 kJ kK ' - = —3286kJs!
AHy = m«Aheo, = 18.06kg - —2442kJ k™ = —44096 kJ s™!
AHpoo = Hy + Hy = —47382kJs™*

Varmen tilfort systemet er etter likning 11
Qv_3 =AHcos + AHpoo = —47382kW — 8652 kW = —56.03 MW

Energiforbruket i kjgleren er altsa 56.03 MW.
Merk at energiforbruket her er definert som varme overfgrt til kjslemediet. Det er ikke
spesifisert i oppgaven om kjgleren er en varmepumpe, eller om kjolevann hentes fra en

annen kilde.

4.2.2 Koker V-4

Totalt energiforbruk i kokeren V-4 finner vi ved a bruke kjgre funksjonen enthalpy.get_heat_V4()

(se vedlegg ?77?). Den returnerer

Qv_4 = 81.89MW (33)

Kokeren tilfgrer altsa 81.89 MW til systemet.
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4.3 Varmeveksling i prosessen

4.3.1 Varmeveksler V-1

Etter at kodesnutten varmevekslerV1.py (vedlegg 77) kjorte, ble fglgende verdier for tem-

peratur i strom 7 og areal gitt:
T; =330 K = 57°C
Areal = 53 m?

Temperaturdifferansen mellom strgm 4 og 5 er 61 K, mens differansen mellom 6 og 7 blir
da 65 K. Dette viser at strgm 6 har blitt nedkjglt omtrent like mye som strgm 4 har blitt
varmet, sa dette er et godt tegn da stremmene bestar av de samme komponentene med litt
forskjellig vektfraksjoner. 57°C er altsa absolutt ikke et urimelig estimat av temperaturen
i strom 7. Arealet til varmeveksleren ble beregnet til 53 m?. Det er tross alt over 1500
kg/s i hver strgm som skal varmeveksle, sa at man trenger stort areal for a gjennomfgre
disse relativt store temperaturendringene er logisk.

Denne varmeveksleren er en god ressurs fordi den ikke trenger a tilfgres energi, den utnyt-
ter bare temperaturforskjellene i stremmene innad i systemet. Dette gjgr at man bruker
mindre energi bade til a kjgle ned lgsningen i V-2 fgr den gar inn i absorberen, og til a
varme opp lgsningen i stripperen. For a gke effektiviteten til denne varmeveksleren kan
man gke arealet slik at man far mer varme overfort. Det vil selvfglgelig kreve storre plass
og fore med seg noen gkonomiske kostnader, og da er spgrsmalet hvor mye man vil ofre

for a fa effekten litt bedre.

4.3.2 Kjgler V-2

For kjgleren V-2 var det kun ngdvendig massestrgm av kaldt vann for a kjgle blandingen
av MEA, vann og CO5 som var ukjent etter at beregningene for V-1 var fullfgrt. Denne

massestrgmmen ble beregnet til:
m,. = 1454 kg/s

Vannet som blir brukt til nedkjgling starter her pa 3°C, og gker til 20°C. Det er logisk

at man trenger store mengder kaldt vann for a kjgle lgsningen omtrent 20°C, det er tross
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alt en massestrgm pa 1570 kg/s som skal kjoles. For denne kjgleren er det gunstig om
lgsningen som kommer ut fra varmeveksler V-1 er nedkjolt sa mye som mulig, sa V-2
slipper a gjore alt arbeidet, spesielt siden det ma tilfgres energi utenfra for nedkjglingen,

med mindre man har en naturlig kilde til kaldt vann i naerheten.

4.4 Kompresjon av CO,

Da funksjonen compressor.trestegskompresjon() (se vedlegg ?7?) ble kjort returnerte den

folgende data:

W, | 7403kW kg~
Q | —7212kWkg!
T, 355K

Ty 361K

Ty 381K

Tabell 3: Data for trestegskompresjon av produktstrgm til 20 bar med mellomkjgling til
303 K ved henholdsvis 4 bar og 8 bar, samt kjgling av komprimert gass til 303 K

Funksjonene T_out( ), shaftWork( ) og cooling( ) (se vedlegg ??) ble brukt for a fin-

ne data for ettstegskompresjon, og de returnerte folgende data:

W, | 8713kWkg!
Q | —8510kWkg!
T, | 526kWkg!

Tabell 4: Data for ettstegskompresjon av produktstrgm til 20 bar og pafglgende kjgling til
303K

Hvis man sammenligner informasjonen i tabell 3 og 4, ser man ganske tydelig at trestegs-
kompresjon er mer effektivt enn ettstegskompresjon. Akselarbeidet er lavere, kjslebehovet
er lavere og temperaturene i alle komponentene, som her er kompressorer, er lavere. Der-
med virker det som at det vil kreve mindre energi a komprimere CO ved hjelp av trestegs-
kompresjon. Dette er en klar positiv side ved denne maten a komprimere pa. Problemet
med denne typen kompresjon, i forhold til ettstegskompresjon, er at den vil kreve mer

plass i systemet. I tillegg er det et mer komplisert system med flere komponenter som
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ma vedlikeholdes. Det ma altsa gjores en vurdering av nytte og kostnader ved de to

kompressortypene nar et slikt fangstanlegg skal bygges.

4.5 Partialtrykk av CQO, i gassfase

COg i gassfase ligger i likevekt med COs lgst 1 vaeskefase, som i tur ligger i likevekt med
CO4 absorbert i MEA-lgsning. Forholdet mellom disse kan beskrives av Henrys lov (3).
For a kunne plotte funksjoner som tok inn likevektskonstanten for absorbsjon av COs i
MEA-lgsning K»(T) ble scipy.optimize.curve_fit() (se vedlegg ??) brukt for a approksimere
de gitte dataene. Det gav fglgende regresjon:

400000 — Regresjon : 4.83E16 * exp(-0.094) — Regresjon : 4.83E16 * exp(-0.094)
eee Gitt data for K2(T)

*e Gitt data for K2(T)

300000

~, 200000
'3

100000

T/K] T/K]

((2)) ((b))
Figur 4: K5(T) = Ael”

A = 4.83096232324 x 106 b = -0.0935345485973

Ved a bruke approksimasjonen og matplotlib.pyplot ble forholdet mellom partialtrykk
av CO,, temperatur og loading plottet (se vedlegg ?? for kode)

Som man kan se av figur 5.b, og som vist matematisk i avsnitt 3.2 er

lim a=20.5
PCOg—00

altsa er maksimal mulig loading 0.5. Dette stemmer godt overens med at det er to mol
MEA som ma reagere for at ett mol CO, skal absorberes (reaksjon 2) . Det er gitt i
oppgaveteksten at loading i strom 4 er 0.50, dette er altsa en urealistisk hgy verdi, ettersom

reaksjonen for absorpsjon av COs i praksis aldri vil veere fullstendig forskjgvet mot hgyre.
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Figur 5: Partialtrykk av CO5 som funksjon av temperatur (a) og loading(a som funksjon
av partialtrykk av COy (b)

Vi ser av figur 5 at partialtrykket av CO, gker og loading minker med gkende temperatur,
det er denne effekten som utnyttes i kokeren, hvor partialtrykket av CO, gker og loading
minker.

Vi ser ogsa at det er gnskelig med hgyt partialtrykk av CO4 og lav temperatur i absorberen

for at strgmmen ut av absorberen skal ha hgyest mulig loading.
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5 Konklusjon

Prosessdataene for systemet viser at dette CO,-fangst anlegget er i stand til prosessere
store mengder eksos, og fjerne sa mye som 97% av karbondioksidet. Gitt at kilden til CO,
gassen var et metankraftverk tilsvarende Karstg-anlegget som har en virkningsgrad pa
58-59% (Naturkraft, u.d.) sa ville kraftverket hatt en effekt pa 1171 MW.

Hvis kjolerene i anlegget bruker kjglevann fra for eksempel en elv sa er kompressoren
og kokeren de eneste komponentene i anlegget som krever betydelig energi. Disse har en
samlet effekt pa 840 MW. Vi ser at fangstanlegget forbruker hele 71.7% av energien som
produseres i et tenkt gasskraftverk. Imidlertid har Karstg-anlegget en installert effekt pa
430 MW (Naturkraft, u.d.), noe som viser at strgmdataene gitt i oppgaven er urealistisk
hgye da CO, laboratoriet ikke er fullskala.

Fordi MEA er en mye tyngre forbindelse enn COy og maksimal loading er 0.5, vil en
utfordring ved a oppskalere anlegget veere at det ma transporteres veldig store mengder
MEA i forhold til mengdene CO5 som absorberes (pa massebasis). En annen utfordring

er a finne et kuldereservoar som kan ta imot varmen fra kjglesystemene.

Det er altsa, som vi har sett, en mengde faktorer som spiller inn pa hvordan prosessen med
post-combustion CO,-fangst fungerer. Den stgrste utfordringen med denne typen prosess
virker a veere det a finne middelveien mellom energi- og materialforbruk i forhold til hvor
mye CO, som blir fanget opp. Med dette folger ogsa balansegangen som ma forega nar
man ser pa utgifter som kommer som folge av bygging, vedlikehold og bruk av anlegge-
ne. COq-fangst er mest sannsynlig meget viktig for fremtiden og kampen mot utslippene
over hele verden, men det medfglger altsa mange utfordringer med optimaliseringen av

systemene og prosessene.
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