RAPORTARE STIINTIFICA

[J RST - Raport stiintific si tehnic in extenso

o Cuprins

Acest raport stiintific si tehnic prezinta rezultatele obtinute Tn anul 2019 in cadrul
proiectului: "Demonstrarea aplicabilitdtii tehnologiei de alimentare secventiald a gazelor pentru
accelerarea transpunerii la scara a proceselor de tip ciclu chimic operate sub presiune" (acronim:

GaSTech), cod proiect: COFUND-ACT ERANET - GaSTech, nr. contract: 91/2017.

o Obiective an 2019

Pentru anul 2019 s-a prevazut doua activitati care s-au realizat integral astfel:

- Dezvoltarea unor modele de analiza economicd pentru calcularea costurilor de capital si operare

asociate tehnologiilor evaluate de producere a energiei electrice, hidrogen si oxigen;

- Dezvoltarea unor modele de analizd economicd pentru calcularea costurilor de productie a energiei
electrice, hidrogen si oxigen precum si a costurilor de captare a CO,. Studii de senzivitate parametricd

a indicatorilor economici in functie de diversi parametrii technico-economici ai procesului.

o Rezumatul etapei 2019 - gradul de atingere a rezultatelor estimate

Raportul stiintific si tehnic al proiectului cu titlul “Demonstrarea aplicabilitatii tehnologiei de
alimentare secventiala a gazelor pentru accelerarea transpunerii la scara a proceselor de tip ciclu
chimic operate sub presiune” (acronim proiect: GaSTech), cod proiect: COFUND-ACT ERANET -
GaSTech, nr. contract: 91 /2017, elaborat in cadrul activitatilor prezentate mai sus prevazute pentru

anul 2019 cuprinde urmatoarele sectiuni:

e Descrierea tehnologiei de alimentare secventiala a gazelor pentru procesul de reformare
a gazului metan (GSR) si stabilirea tehnologiei conventionale, cazul de referinta,

(combustia gazului metan in ciclu combinat pentru producerea energiei electrice) cu care



se va compara, din punct de vedere al indicatorilor economici, tehnologia evaluata, de tip
ciclu chimic cu alimentarea secventialad a gazelor evaluata in cadrul proiectului;

e Definirea principalilor indicatori tehnico-economici ce sunt utilizati in cadrul proiectului
atat pentru cazurile de referinta cat si pentru tehnologia GSR;

e Caracterizarea principalilor indicatori tehnico-economici ai tehnologiilor conventionale
(cazuri de referinta) si a tehnologiei analizate pentru producerea de energie electrica si,
hidrogen pe baza datelor de simulare obtinute de catre colaboratorii din cadrul
proiectului;

e Efectuarea unor studii de senzivitate parametrica a indicatorilor economici in functie de
diversi parametrii technico-economici ai procesului.

Astfel, toate activitatile prevazute si convenite pentru anul 2019 au fost realizate integral.

o Descrierea stiintifica si tehnica, cu punerea in evidenta arezultatelor etapei si
gradul de realizare a obiectivelor

1 Descrierea tehnologiei de alimentare secventiala a gazelor pentru procesul de reformare

Tehnologia de alimentare secventiald a gazelor pentru procesul de reformare (gas switching
reforming - GSR) realizeaza reformarea gazului metan cu etapa de captare al dioxidului de carbon la
o pierdere a eficientei energetice globale a instalatiei nesemnificative. Tehnologie de tip GSR a fost
demonstrata la nivel de laborator [1] si evaluata intr-o configuratie cunoscuta sub denumirea de
alimentare secventiala a gazelor pentru procesul de reformare a metanului in ciclu combinat gaze -
abur (GSR-CC) [2].

GSR este potrivit pentru obtinerea de hidrogen pur, cu captare de dioxid de carbon, datorita
efectului sinergic al integrarii in sistem al unei instalatii de adsorbtie (Pressure Swing Adsorption -
PSA)[3]. Tn cazul GSR, etapele de reducere si reformare au loc separat [4], astfel incat combustia,
intr-un sistem integrat cu captare de dioxid de carbon, a gazelor bogate in carbon ramase de la PSA
sa furnizeze caldura necesara pentru reactia endoterma a reformarii gazului metan.

Asa cum se poate observa din Figura, in cazul GSR gazul metan si aburul sunt introduse Tn
reactor intre etapa de oxidare si reducere. Astfel, caldura degajata in procesul puternic exoterm al
etapei de oxidare, inmagazinat in purtatorul de oxigen (material solid), poate fi utilizat pentru
desfasurarea reactiei endoterme a reformarii gazului metan. Un alt aspect important, de care
trebuie tinut cont, este legat de utilizarea unui purtator de oxigen care sa aiba proprietati catalitice
adecvate pentru reformarea gazului metan, dintre care rezultate promitatoare au fost obtinute Tn

cazul NiO.
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Figura 1: a) Reactorul GSR in cele trei etape: reducere, reformare si oxidare.
b) Un ansamblu de reactoare GSR operate ca si un singur utilaj in regim stationar

Este de remarcat faptul ca tehnologia GSR-CC permite o operare flexibila deoarece poate
produce fie energie electrica, fie hidrogen de puritate ridicatda. Integrarea imbunatatirilor
tehnologice ale procesului propuse recent [5] maximizeaza aceasta flexibilitate de functionare,
permitand operarea aproape independenta a instalatiilor de productie de hidrogen si de producere a
energiei electrice. Tn ceea ce priveste instalatia de producere a hidrogenului pur aceasta este
formata din urmatoarele componente: reactoare GSR, reactoare pentru conversia catalitica a CO la
CO, si H,, respectiv instalatia de adsorbtie (Pressure Swing Adsorption - PSA). Cand pretul energiei
electrice este ridicat se poate utiliza hidrogenul obtinut in vederea producerii de energie electrica. in
situatia inversa, cand pretul energiei electrice este redus, este mai profitabila vanzarea hidrogenului
pur decat utilizarea ca si combustibil pentru generare de energie electrici. In acest ultim caz
producerea energiei electrice poate fi stopata sau redusa la un nivel de baza, iar hidrogenului pur
generat in PSA poate fi vandut pe piata. Prin urmare functionarea flexibila a instalatiilor GSR-CC este
dependentd de existenta unor piete pentru vanzarea hidrogenului pur, de aceea prezentul studiu
presupune ca astfel de piete se vor dezvolta, avand in vedere interesul pentru economia
hidrogenului, confirmat de comunitatile stiintifice si politice care apreciaza din ce in ce mai mult
aplicabilitatea sa larga si sinergiile cu alti vectori energetici, [6] pe langd beneficiile sale pentru
securitatea energeticd [7]. Tn plus, este de remarcat faptul ci instalatia GSR-CC produce un flux
continuu de CO, chiar si atunci cand productia de energie electrica variaza ceea ce elimina

ingrijorarile legate de transportul si depozitarea intermitenta a CO,.



2  Evaluare tehnico-economica a procesului GSR-CC
2.1 Simularea procesului GSR

Schema conceptuala a tehnologiei GSR-CC pentru generare de energie electrica este
prezentata in Figura 2, iar datele privind fluxurile de materiale in Tabel 1. Fluxurile 1, 3 si 4 reprezinta
fluxurile gazoase introduse n etapa de reducere, reformare si oxidare, descrise in Figura 2. in etapa
de reformare, gazul metan si aburul (flux nr. 1 din figura 2) sunt utilizate pentru obtinerea gazului de
sinteza (flux nr. 2 din figura 2) care este supus conversiei catalitice a CO la CO, si hidrogen urmat de
separarea hidrogenului de puritate ridicata in instalatia de adsorbtie gaz-solid (PSA). Fluxul de gaze
reziduale rezultate din instalatia de adsorbtie (flux nr. 3 din figura 2) este comprimat, preincalzit si
recirculat in etapa de reducere din unitatea GSR unde toate gazele combustibile sunt convertite n
CO, si H,0. Acest flux este racit, ceea ce duce la condensarea apei respectiv la formarea unui fluxul
de CO, de puritate ridicata care este mai apoi comprimat la 110 bar in vederea transportarii si

stocarii CO, (flux nr. 7 din figura 2).
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Figura 2: Schema conceptuald a GSR-CC operat pentru producerea de energie electrica

Aerul necesar etapei de oxidare (flux nr. 4 din figura 2) este obtinut la evacuarea
compresorului din sistemul de turbina cu gaz a centralei electrice cu ciclu combinat. Fluxul bogat Tn
azot rezultat in etapa de oxidare (flux nr. 6 din figura 2) este recirculat in turbina de gaz unde este
folosit pentru a promova atingerea unei temperaturi ridicate de intrare in turbina cu formarea
redusd a NOx [5]. De asemenea, instalatia include doua turbine si doua etape de recuperare de
caldurd cu generare de abur (Heat Recovery Steam Generation - HRSG) conectate la sistemul de
turbine cu un singur flux. Mai multe detalii pot fi gasite in descrierea Cazului 5 din studiul mai sus

mentionat [5].



Tabel 1: Fluxurile de materiale pentru GSR-CC operat pentru generare de energie electrica (Figura 2)

Flux Pbar T°C Debit H,0 co, CH, co H, N, o, Ar
t/h mol% mol% mol% mol% mol% mol% mol% mol%
1 17.7 895 431 66.7 - 33.3 - - - - -
2 17.0 1018 447 19.7 3.4 0.7 16.7 59.5 0.1 - -
3 1.01 25 321 5.0 33.8 2.2 29.4 29.4 0.2 - -
4 18 417 693 1.0 0.03 - - - 77.3 20.74 0.92
5 15 25 46.35 - - 0.01 - 99.99 - - -
6 17 1027 530 3.9 0.8 - - 0.7 93.4 - 11
7 110 25 375 0.3 92.7 - - - 6.9 - 0.1

Ca si indicatori principali de performanta tehnica pentru procesul GSR-CC, in vederea

generdrii de energie electrica, sunt utilizati eficienta neta de generare energie electrica (Eq. 1), rata

de captare CO, (Eq. 2) si reducerea emisiilor de CO, (Eq. 3). In cazul producerii de hidrogen, indicatori

principali de performanta tehnica pentru procesul GSR-CC sunt eficienta de producere a

hidrogenului (Eq. 4) respectiv echivalentul (Eq. 5) ce include atat caldura (Q,,) cat si energia

electrica(W,;) exportatd. De asemenea, s-a calculat cu Eq. 6 reducerea emisiilor de CO, tinand cont

de emisiile asociate cu importul de caldura (Q,,) cat si energia electrica(W,;) [8].
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n ecuatia de mai sus Ey; reprezinta emisiile specifice de CO, (54.8 g de CO,) raportate la 1

MlJwy de energie produsa de gazul metan. Q. este cantitatea de energie termica a aburul de 6 bar,

fiind egald cu diferenta dintre entalpia aburului saturat de 6 bar respectiv al apei lichide de 6 bar.

W,, reprezinta lucrul electric net in proces. E;;, (63.3 gcoo/MJ) iar E,; (97.7 gcox/MJ) [8] reprezinta

echivalentul de emisii specifice de CO, pe unitate de caldura si energie electrica.



2.2 Performanta tehnologiei de reformare cu alimentara succesiva a gazelor (GSR)

Principalele rezultatele care cuantifica performanta procesului GSR-CC, in vederea producerii
de energie electrica respectiv hidrogen, sunt prezentate in Tabel 2. In ceea ce priveste performanta
producerii energiei electrice aceasta este identica cu cea obtinuta pentru Cazul 5 de Nazir et al. [5].
Eficienta netad de generare a energiei electrice este 51.1% cu o reducere a emisiilor de CO, cu 98.1%.

in cazul producerii de hidrogen, consumul major de energie se datoreaza operatiilor de
comprimare al gazului in instalatia PSA, a aerului, a hidrogenului si a dioxidului de carbon, consum de
energie care este redus prin destinderea fluxului de azot. in schimb, costul echipamentelor auxiliare
este mai mic deoarece majoritatea lor sunt asociate procesului de generare de energie electrica.

Eficienta netd de generare a energiei electrice al instalatiei GSR in modul de producere a
hidrogenului este negativa ceea ce indica faptul ca este necesara importarea de energie electrica,
echivalentul de 5% din puterea calorica (LHV) a combustibilului utilizat. Eficienta de producere a
hidrogenului respectiv echivalentul acesteia pentru instalatia GSR sunt similare cu valorile obtinute
pentru procesul clasic de reformare cataliticd a metanului cu abur fara captare de CO, [8], cu
diferenta ca in GSR se obtine o reducere a emisiilor de CO, cu 94.1%.

Tabel 2: Indicatori de performantd a instalatiilor GSR-CC pentru
producerea de hidrogen, respectiv energie electricd

Parametru proces um eI:crl?ircgéie[S] Hidrogen
Puterea generata de turbina de gaz MW 640.5 -
Puterea generata de turbina de abur MW 390.6 -
Comprimare H, MW -5.6 -
Comprimare gaz PSA MW -42.6 -42.6
Comprimare si pompare CO, MW -18.5 -18.5
Consum total de energie auxiliara MW -18.5 -0.4
Comprimare Aer MW - -79.3
Puterea generata de turbina de N,-Gaz MW - 109.1
Comprimare H,in 3-trepte MW - -60.9
Productia netd de energie electrica MW 945.9 -92.6
Energia termica generata LHV MW 1851 1851
Eficienta netd de generare a energiei electrice (Eq. 1) % - LHV 51.1 -
Rata de captare CO, (Eq. 2) % 98.7 98.7
Reducerea emisiilor de CO, (Eq. 3) % 98.1 -
Energia termica in aburul de 6 bar (Q,) GJ/hr - 277.7
Eficienta de producere a hidrogenului (Eq. 4) % - 83.6
Echivalentul eficientei de producere a hidrogenului (Eq. 5) % - 80.5
Reducerea emisiilor de CO, pentru producere de hidrogen (Eq. 6) % - 94.1

2.3 Evaluarea economica a procesului tehnologic
n cadrul evaludrii economice a nstalatiei GSR-CC, rezultatele analizei sunt comparate cu dou3
cazuri de referinta combustia gazului metan cu ciclu combinat cu si fara captare a CO, (folosind

absorbtia gaz-lichid in solutie apoasa de mono-etanolamina - MEA).



2.3.1 Costul de instalare pentru reactorul GSR si a schimbatoarele de caldura

Pentru a obtine viteza de fluidizare doritd de 0.5 m/s, este necesard o arie a sectiunii
transversale totale ale reactoarelor de 244 m?in vederea procesérii debitului volumic de gaze ce trec
prin GSR. Tn concordantd cu corelatiile lui Bi si Grace [9], aceast3 viteza de fluidizare este in domeniul
regimului de fluidizare cu strat umflat cand se utilizeaza particule tipice Geldart B cu diametrul de
150 um. Pe baza metodologiei descrise mai jos s-a determinat ca cele mai mici costuri pentru
instalatia de reformare se obtin prin utilizarea unei conexiuni de 64 de reactoare cu diametrul de 2.2
m si Thaltimea de 4.4 m. Purtatorul de oxigen, NiO, utilizat Tn aceasta lucrare are o reactivitate
ridicatd permitand atingerea conversiei de echilibru n reactorul la nivel de laborator [1] ceea ce va
determina obtinerea unor performante ridicate la aceasta inaltime ale reactoarelor.

Reactoarele sunt operate la presiunea de 18 bar si temperatura de 1100°C. Pentru a asigura
temperatura si presiunea fnaltd, s-a propus ca peretii reactoarelor sa aiba structura din Figura3.
Straturile din perete sun urmatoarele: aliaj de Ni rezistent la coroziune si temperatura fnalta pe
interior in vederea contracardrii eroziunii stratului fluidizat; 0.73 m strat izolant la mijloc pentru a
reduce pierderile de caldura; perete exterior din otel pentru rezistenta mecanica. Grosimeastratului
izolant a fost determinata pe baza ecuatiei lui Fourier’s presupunand ca temperatura pe fata

exterioard este de 60°C iar pe cea interioard de 1100°C respectiv temperatura mediului 25°C.
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Figura 3: Structura peretelui si profilul de temperaturd

Evaluarea economicd s-a realizat pe baza functiilor de cost prezentate in literatura de
specialitate de catre Turton si colaboratorii [10]. S-a presupus construirea reactorului din doua vase:
(i) interior din aliaj de Ni rezistent la coroziune si temperatura respectiv la eroziunea stratului
fluidizat; (ii) exterior din otel carbon standard pentru a asigura rezistenta mecanica. Costurile pentru
vasul interior au fost dublate pentru a tine cont de costurile aferente gratarelor de sustinere a
materialului solid respectiv racordurile de alimentare cu purtatorul de oxigen. Fiecare reactor este

prevdzut cu o valva de temperatura inalta atat pentru alimentare cat si pentru evacuare, costul
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carora a fost determinata pe baza metodologiei utilizate de Hamerset et al. [11]. De asemenea,
costul purtdtorului de oxigen a fost adaugata la costul reactorului considerand un pret de 12.5€/kg
NiO[12]. n final costul fiecdrui component al reactorului a fost actualizatd utilizdnd indexul CEPCI
pentru anul 2018 respectiv un curs valutar de 1.2 $/€. Pe baza acestei metodologii s-a determinat
costurile de investitie pentru ansamblul de 64 de reactoare, reprezentat in detaliu inFigurad. Dupa
cum se poate observa peretul peretilor interiori ai reactorului, respectiv exteriori au cea mai mare
pondere in pretul total al reactorului. Pentru a tine cont de aparitia unor cheltuieli incerte, datorita
nivelului de dezvoltare al tehnologiei GSR, costul reactorului contine si costurile administrative care
reprezinta 30% din costurile de capital al echipamentului.
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Figura 4: Costurile de capital pentru ansamblul de reactoare al tehnologiei GSR

n cazul evaludrii costurilor schimbatoarelor de cildura s-a utilizat aceeasi metodologie ca si
in cazul reactoarelor[10]. Pe baza literaturii de specialitate au fost selectate schimbatoare de caldura
multitubulare, iar bilantul de energie pentru determinarea fluxurilor termice a fost elaborata si
rezolvata utilizand datele furnizate de partenerii din proiect [5]. Coeficientii partiali si globali de
transfer termic, necesari pentru determinarea ariei de transfer termic au fost selectate din literatura

de specialitate tinand cont de particularitatile procesului [13].

2.3.2 Costul de instalare pentru restul unitatiilor din instalatie

Costul pentru restul unitatilor a fost calculat folosind ecuatiile de corelatie costuri
prezentate in literaturd a caror forma generald este prezentata de Eq.6,unde Cy si Qgreprezinta
costurile si dimensiunile de referinta pentru fiecare unitate in parte, iar M este un parametru care
depinde de tipul de unitate. Parametrii folositi pentru calcularea costurilor pentru fiecare unitate in
parte sunt prezentate in Tabelul 3. Costurile obtinute prin aceste ecuatii au fost corectate folosind

indicele de costuri “Chemical Engineering Process Cost Index,, [14]. Pentru factorul de instalare a fost



ales valoarea de 1.68 [15] deoarece costurile prezentate de Franco et al. [15] nu includ pretul de
instalare, in timp ce costurile obtinute din lucrarea lui Spallina et al.[8] includ si costul de instalare. in
cazul compresorului de hidrogen, costul a fost calculat folosind de aceeasi ecuatie generala
prezentatdde Smith et al. [16] (pentru capacitatea maxima de 10 MW) folosind parametrii Cy =
0,082, Qo = 0,25 si M = 0,46 dupa care valoare lui M a fost inlocuitd cu Eq. 7. Tn calculul de cost a
compresorului a fost introdus un factor de material de 3.4 [16], el fiind construit din otel inoxidabil si

factorul de instalare de 1.68.

0\M
C=C_Cy+* (—) Eq.7
Qo
Tabel 3: Costurile, capacitdtile de referintd si valoarea lui M pentru unitdtile tehnologiei
“Gas Switching Reforming” folosite in ecuatia 1
Unitate Parametrii de Costul de Marimea Exponent Anul de Ref
comparatie referinta (M€) de referinta M referinta )
Unitatea shift Debitul termic (LHV) 9,54 1246,06 0,67 2007 8]
(MW]
Unitatea de . .
purificare a ﬁ(i:’;fher]'”trare 27.96 17069 0,6 2007 [8]
hidrogenului (PSA)
Turbina de gaz Puterea netd [MW] 49,4 272,12 1 2011 [15]
Putere bruta a turbinei
Generator de abur de abur [MW] 45,7 292,8 0,67 2011 [15]
Turbina de abur Putere bruta [MW] 33,7 200 0,67 2011 [15]
Puterea bruta a
Condensator turbinei de abur [MW] 49,8 292,8 0,67 2011 [15]
Compresorde CO, T Jtere compresor 9,95 13 0,67 2011 [15]
(MW]
Z'Cs)tem decaptare - aptat [ke/s] 28,95 38,4 0,8 2011 [15]
2
Compresor din Putere compresor
unitatea de PSA [MW] 1,52 10 ! 2005 [16]
Compresor de H, Putere compresor [HP] 0,0012 1 0,82 1987 [8]

2.3.3 Costul de operare si mentenanta a instalatiei

Pe langa costurile de capital, costurile de operare si mentenanta sunt importante pentru
modelul economic al tehnologiei pe perioada de operare de 30 ani. Tabelul 4 prezinta aceste costuri.
Costul fortei de munca este calculat Tn functie de puterea instalatiei conform Franco [15]. Costul de
mentenanta si de asigurare a instalatiei este calculat ca un procent din costul total al instalatiei (CT).
Restul costurilor de operare, au fost preluate din literaturd [2,17] si sunt prezentate in Tabelul 3. Tn
cazul catalizatorului folosit ca transportor de oxigen s-a considerat o durata de viata de 5 ani. Pentru
cazul de referintd cu captare de CO, folosind mono-etanolaminda (MEA) ambele costuri, de

cumpdrare a solutiei noi cat si de eliminare a deseurilor obtinute din amina au fost luate n

considerare conform raportului IEAGHG [18].



Tabel 4: Costuri de operare si mentenantd (O&M) fixe si variabile aplicate in modelul economic
al procesului Gas Switching Reforming (GSR)

Costuri de O&M fixe

Operatori 12 M€
Mentenanta, suport si personal administrativ 2.5 % of CT
Taxe Inclus in costul de asigurare

Asigurare 2 % of CT
Costuri de O&M variabile

Costul gazului natural 6.5 €/GJ LHV
Costul apei necesare procesului 2.22 €/t
Costul apei de racire 0.39 €/t
Catalizator si sorbent

Transportor de oxigen 12500 €/t
Catalizator pentru reactorul shift 12978 €/m3
Sorbent pentru unitatea de purificare a H, 907.82 €/t
Schimbare MEA (1404.17+528.33) €/t
Costuri asociate cu CO, — ul captat

Transport si depozitare 10 €/t
Chimicale

Materiale necesare pentru apa de racire 0.0025 €/m3
Materiale necesare pentru apa introdusa in sistem 45000 €/luna

2.3.4 Analiza fluxului de numerar a instalatiei

Obtinerea costului energie electrica (levelized cost of electricity -LCOE)si compararea
rezultatele obtinute s-a realizat luand in considerare toate cheltuielile si veniturile pe durata de viata
a instalatiei folosind analiza fluxului de numerar (Tabelul 5), considerand o valoare actuala neta (net
present value - NPV) de zero la sfarsitul vietii economice. Asta este valoarea medie de vanzare a
energiei electrice la care instalatia va fi o investitie atractivd. Tn cazul instalatiei de tip NGCC,
perioada de constructie a instalatiei fost redus la doi ani comparatic cu instalatia de GSR-CC.

Tabel 5: Parametrii generali pentru analiza fluxului de numerar

Durata de viata 30 ani
Discount rate 8%
Timpul necesar construirii 3 ani
Factorul de disponibilitate 85%
Factorul de disponibilitate pentru primul an 65%

LCOE a fost obtinut din Eq. 8 astfel ca NPV sa fie egala cu zero dupa 30 ani de operare in
fiecare caz evaluat unde i este rata dobanzii bancare, iar ACF este fluxul de numerar anual. Costurile
de construire au fost impartite linear intre cei 3 ani, iar in urmatorii 30 ani a fost luate in calcul
veniturile din vanzarea energiei electrice, dar si costurile de operare fixe si variabile. Costul evitarii
emisiei de CO, (COCA) a fost calculat conform Eq. 9, acesta fiind indicatorul principal pentru
compararea tehnologiilor de producere a energiei electrice aplicand diferite metode de captare a
CO,-lui. Pentru calcul a fost folosit LCOE si valorile de emisii de CO, a procesului (E). Indicii cc si ref

denota optiunile cu si fara captare de CO,.
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n

ACF,

NPV =) o Fa-8
(1 + i)t

COCA( € ) _ LCOE~LCOE,¢f
tCO; Eref —Ecc Eq.9

2.4 Rezultatele analizei economice

Instalatia GSR-CC a fost comparat cu tehnologiile standard din domeniu: ciclul combinat pe
baza de gaz natural fara captare de CO, (NGCC) si cat si cu unitate de captare pe baza de solutie
MEA. Tabelul 6 prezinta indicatorii economici si costul de investitie a instalatiilor prezentate in
aceasta lucrare. Costul total de instalare este calculat prin Thsumarea costurilor de instalare a
unitatilor necesare pentru fiecare sistem in parte.

Tabel 6: Costul de capital pe unitdti [M€], pe cazuri si indicatori de performantd a tehnologiilor evaluate

Unitatea NGCC NGCC - MEA GSR-CC
Schimbatoare de caldura 13,8
Unitatea de reformare catalitica 120,0
Unitatea de conversie a CO cu vapori de apa 13,3
Unitatea de purificare a hidrogenului (PSA) 46,8
Turbina de gaz 159,3 159,3 187,5
Generatorul de aburi 73,7 72,2 88,4
Turbina de abur 69,7 56,6 85,1
Condensatorul turbinei de abur 80,3 93,0 97,4
Unitatea de compresie a CO, 23,2 21,8
Compresor de H, 5,2
Compresorul din unitatea PSA 13,1
Unitate de separare a CO, bazat pe MEA 91,4

Costul total de instalare 382,9 495,8 692.3
Costul total al instalatiei (CT) 532,6 702,25 1014.1
Costul specific al instalatiei [€/kWe] 641,7 989,2 1071,7
Productia de energie neta [MW] 829,9 709,9 946,3
Eficienta electrica neta [% - LHV] 58,3 49,9 51,1

LCOE a fost calculat pentru fiecare caz in parte folosind Eq. 8 conform metodologiei descrise.
Valorile obtinute sunt prezentate in Tabelul 7. Instalatia GSR-CC prezinte parametrii economici
similari ca instalatia de referinta cu captare de CO, insda marele avantaj este rata de evitare a

emisiilor de CO, aproape totald, pe cand cazul CCGN-CC se atinge doar la valoare de 89,7 %.
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Tabel 7: Indicatori de performantd principali a instalatiilor

NGCC NGCC-MEA GSR-CC
LCOE [€/MWh] 53,95 73,18 74,95
COCA [€/ton] 60,86 60,86
Cost evitare CO, [%] - 89,7 98,1

n toate cele trei cazuri costul combustibilului (Figura 5) este factorul dominant, costul de
capital devinind mai important doar in cele doua cazuri prevazute cu captare de dioxid de carbon,
acestea avand un cost specific mai ridicat. Instalatia GSR-CC are un cost de capital putin mai ridicat
ca instalatia NGCC-MEA, insa costul de combustibil este mai mic prin eficienta mai ridicata. Efectul
transportorului de oxigen se poate observa prin costurile de operare variabile mai ridicate in cazul
GSR-CC. La fel, costurile asociate cu captarea CO, este mai ridicat din cauza cantitatii mai ridicate de

CO, (evitarea aproape totala a emisilor de CO,98,1%) in cazul GSR — CC.

80
— ] —
§ 60
=
W 40
w
S 20
-
0
CCGN CCGN - MEA GSR - CC
M Cost de capital B Costul combustibilului Costuri de O&M fixe

B Costuri de O&M variabile B Costuri cu CO2

Figura 5: Contributiile costurilor in LCOE in cele trei cazuri

Cum costul combustibilului are cea mai mare contributie in costul energiei electrice generate
(LCOE), variatia acesteia are si cel mai mare efect pe modelul economic dupa cum ne arata si Figura
6. Din analiza de senzitivitate reiese si faptul ca dupa combustibil factorul de disponibilitate este al
doilea factor ca importanta. Restul parametrilor au un efect mult mai redus asupra costului energiei

electrice generate.
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Figura 6: Analiza de senzitivitate facutd pentru instalatia GSR — CC pentru LCOE si COCA

Luand in considerare taxa pe CO, (Figura 7) avantajele instalatiei GSR devin si mai clare din
cauza nivelului ridicat cu evitarea emisiei de CO,. La o taxa de 53 €/t CO, instalatia GSR devine mai
atractiva decéat instalatia de NGCC fara captare, la valoarea de 69 €/t CO, instalatia NGCC prevazuta
cu captare CO, utilizand MEA este mai profitabila comparativ cu instalatia de GSR, iar la valoare de

80 €/t operarea instalatiei nu mai este economica.

Recuperare investitie

-10 %
Taxa COz (&itan)
——NGCC —e—lEA

GSR
Figura 7: Randamentul anualizat al investitiilor in functie de taxa pe CO, emis
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Considerand o taxa pe CO, emis de 100 €/t si un factor de disponibilitate redus indicele
economic se schimba si mai drastic in cazul celor trei instalatii. Figura 8 prezinta fluxul de numerar
(cash flow) raportat la un an, astfel in cazul NGCC costurile operarii depasesc pe veniturile tocmai din
cauza taxei. O altd consecintda este ca fluxul de numerar anual in cazul instalatiei GSR este
semnificativ mai mare decat celui de NGCC - MEA din cauza pretului de vanzare a hidrogenului. Este
de mentionat si faptul ca asta presupune costuri mai ridicate cu transportul si depozitarea CO,-lui,

insa asta are un efect redus pe indicatoarele economice globale a instalatiei.

m 0.6
i
_\_3:.
5 o0 H
w
@ 02
(W
E 0
-, =
v -0.2
S m =
E* -0.4
Y- 06
Figura 8: Fluxul de numerar anual folosind o taxd pe CO, emis de €100/t
m Pretul de vdnzare electricitate m Pretul de vénzare hidrogen
m Pretul de cumpdrare electricitate Costure Fixe O&M
Combustibil m Costurile variabile O&M
m Taxd emisii CO2 m CO2 T&S
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