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2 Einleitung

2.1 Aufgabenstellung

Im Rahmen des gegenstandlichen Projektes sollte eine Biogas Aufbereitungstechnologie,
basierend auf festen Adsorbensmaterialien, einer innovativen Warmeverschaltung unter Nut-
zung einer Warmepumpe und innovativen Warmetauscherdesigns, entwickelt werden. Ziel
war es, den kostentreibenden Part der CO,-Abscheidung aus dem Biogas mdglichst effizient
und energiesparend zu designen um ein kostenguinstigeres Verfahren als die bisher einge-
setzten Verfahren zur Erzeugung von Bio-Methan zur Verfigung zu haben. Der zu entwi-
ckelnde Prozess basiert auf einem Temperatur-Wechsel-Adsorptionsprozess (TSA) in einem
kontinuierlich betriebenen mehrstufigen Wirbelschichtsystem (siehe Abbildung 1). Urspring-
lich wurde ein derartiges Verfahren zur CO;-Abscheidung aus Rauchgasen mit CO, Kon-
zentrationen von 2-12% entwickelt! und soll nun im Rahmen dieses Projektes flir den Einsatz
zur Biogasaufbereitung adaptiert werden. Typischerweise setzt sich Biogas aus anaerober
Fermentation von landwirtschaftlichen Abfallen aus 50-70 vol% CHs4, 30-45 vol% CO, und
geringen Anteilen von H.0O, Oz, H.S und NH; zusammen?. Fir eine Einspeisung in das Erd-
gasnetz sind in Osterreich, laut OVGW-Richtlinien G31 und G33, unter anderem ein CH,
Gehalt von 296 vol% sowie ein CO2 Gehalt von <2 vol% gefordert.

Im Rahmen des Projektes sollte ein Scale-Up Konzept fir eine Aufbereitungsanlage fur
200 m¥/h Biogas erstellt und mit der Benchmark-Technologie Aminwasche verglichen wer-
den. Um dieses zu erstellen waren zunachst grundlegende Untersuchungen verschiedener
Adsorbensmaterialien, welche sich fur den geplanten Einsatz in einer kontinuierlich betriebe-
nen, mehrstufigen TSA-Wirbelschicht-Anlage eignen, nétig. Basierend auf diesen Untersu-
chungen sollte ein Prozesssimulationsmodell erstellt werden und damit weitere Laborversu-
che validiert sowie das Modell optimiert werden. Um den Energiebedarf méglichst gering zu
halten, mussten geeignete Warmetauscher-Konfigurationen gefunden und evaluiert werden.
Ziel war es auch hier ein geeignetes Modell fiir verschiedene Wéarmetauscher zu definieren
und dieses in das Prozesssimulationsmodell zu integrieren um damit eine optimale Konfigu-
ration bei verschiedenen Prozessbedingungen zu finden. Um den Einsatz von thermischer
Energie zu reduzieren und eine Rickgewinnung der Adsorptionsenthalpie zu ermdglichen,
sollte eine Warmepumpe eingesetzt werden. Dazu war es notwendig verschiedenste War-

L T. Proll, G. Schény, G. Sprachmann, R. Moene, and H. Hofbauer, “A double loop staged
fluidized bed system for post combustion CO, capture using solid sorbents in a continuous
process,” pp. 1-17, 2013

2 D. Wilken et al., Biogas to Biomethane. Freising, Germany: Fachverband Biogas e. V.,

2017
Seite 6 von 49



Energieforschungsprogramm - 2. Ausschreibung

Klima- und Energiefonds des Bundes — Abwicklung durch die Osterreichische Forschungsférderungsgesell-
schaft FFG

mepumpenkonfigurationen in den relevanten Temperaturbereichen zu evaluieren und eine
moglichst kosten- und energetisch ginstige Warmepumpe auszuwéhlen.

CH, (> 95 Vol.-%) stripping gas + CO,
<&y
Adsorber Desorber
or
g —— Regenerator | t--—
<_heat adsorbent g __heat |
N N
Tads Tdes > Tads
Kol
SO
raw bio-gas stripping gas (air)
or bio-gas after H,S
removal
(CH, + CO,)

Abbildung 1: Temperaturwechseladsorption fur CO2 Abtrennung aus Biogas.

2.2 Schwerpunkte des Projektes

Im Rahmen des gegensténdlichen Projektes soll der TSA Prozess, wie oben beschrieben,
zur CO2-Abscheidung aus Biogas entwickelt und eingesetzt werden, mit dem Ziel, ein effizi-
enteres und deutlich kostenglnstigeres Verfahren als die bisher am Markt erhaltlichen zur
Erzeugung von Bio-Methan zur Verfugung zu haben. Dafir sind folgende Evaluierungs-
schritte vorgesehen:

Identifizierung und Charakterisierung von fir die CO,-Abscheidung aus Biogasen ge-
eigneten Adsorbentien mit Hilfe von Labortests.

Thermodynamische Prozesssimulationen zur Auslotung der Grenzen, aber auch des
Potentials des Verfahrens.

Entwicklung und Konzeption einer effizienten Prozessintegration und insbesondere
des Energiehaushaltes mit unterstiitzenden Laboruntersuchungen.

Aufbereitung von realem Biogas mittels kontinuierlicher TSA, um erste praktische Er-
fahrungen einflieRen zu lassen.

Detaillierte techno-6konomische Evaluierung des TSA-Prozesses auf Basis der Er-
gebnisse und unter Einbindung von Anlagenerrichter und Anlagenbetreiber fir Biogas
und Vergleich mit bereits bestehenden Verfahren.
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Neben dem bereits erwahnten mehrstufigen Wirbelschichtdesign, das eine effiziente Ge-
genstromfuhrung sowohl in der Adsorptionskolonne als auch in der Desorptionskolonne und
damit hohe Trennleistungen ermdglicht wird im Rahmen des Projektes auch auf einen opti-
malen Energiehaushalt sehr viel wert gelegt, um die angestrebten Ziele auch tatsachlich zu
erreichen.

2.3 Einordnung in das Programm

Das Ziel des Projektes ist die Ausarbeitung eines alternativen Prozesses zur Erzeugung von
Biomethan aus Biogas, welches wiederum aus biogenen Ressourcen erzeugt wurde. Dabei
umfasst das entwickelte Verfahren wesentliche Vorteile, welche aus anderen Biogasaufbe-
reitungstechnologien, wie der Aminwasche, bekannt sind. Durch die Nutzung von Abwarme
aus dem Prozess zur Beheizung des Fermenters konnen auch bestehende Biogasanlagen
einfach mit dem entwickelten Aufbereitungsverfahren nachgeriistet werden. Fir die optimale
Nutzung der Prozesswéarme und die Reduktion des Gesamtenergiebedarfs, ist eine Hoch-
temperaturwarmepumpe vorgesehen, welche die abzuflihrende Adsorptionswarme vom Ad-
sorber nutzt um diese bei hoher Temperatur im Desorber fir die Desorption des CO; bereit
zu stellen. Damit sind sowohl Schwerpunkte aus Themenfeld 3 (Bioenergie: Bereitstellung
von Biomethan aus biogenen Ressourcen) sowie aus Themenfeld 2 (Energieeffizienz und
Energieeinsparungen: Abwéarme Nutzung, Hochtemperaturwarmepumpe) aus der Aus-
schreibung abgedeckt.

Durch die Aufbereitung von Biogas, welches derzeit Grof3teils zur Strom- und Wéarmeproduk-
tion im regionalen Mal3stab eingesetzt wird, wird durch Einspeisung von Biomethan in das
Erdgasnetz oder durch Nutzung als erneuerbarer Treibstoff der Nutzungswirkungsgrad ge-
steigert sowie eine dezentral einsetzbare alternative Energieform bereitgestellt. Damit kann
ein malRgeblicher Beitrag zu Ziel 1 der Ausschreibung erfillt werden. Das in dem gegen-
standlichen Projekt entwickelte Verfahren zielt darauf ab eine kostengiinstigere Alternative
zu bestehenden Aufbereitungstechnologien zu liefern sowie vor allem auch fir kleinere Bio-
gasanlagen ein leistbares Verfahren bereitzustellen (Ziel 2 der Ausschreibung).

2.4 Verwendete Methoden

Folgende Methoden wurden im Zuge des Projektes eingesetzt:

1. Versuche in TGA und Festbett zur Ermittlung von Adsorptionskapazitaten und Se-
lektivitat von CO2 und CH4 an zwei unterschiedlichen Adsorbensmaterialien. Tests
zur Ermittlung der Temperaturstabilitdt der Adsorbensmaterialien unter N> und Luft-
atmosphére. Versuche zur Regenerierbarkeit der Adsorbensmaterialien.

2. Untersuchungen in einem kleinen Wirbelschichtreaktor zur Bestimmung der Ad-
sorbens-Stabilitat und der minimalen Fluidisierungsgeschwindigkeit.
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3. Versuche in einer mobilen, mehrstufigen Wirbelschicht Laboranlage zur Be-
stimmung von Prozessparametern sowie Aufbereitungsversuche von Biogas an der
Biogasanlage Strem.

4. Versuche in einem Warmelbergangsprifstand zur Ermittlung des Warmeuber-
gangs unterschiedlicher Warmetauscher Konfigurationen auf das zu verwendende
Adsorbensmaterial.

5. Modellierung und Simulation mit Hilfe der Prozesssimulationssoftware IPSEpro zur
Validierung der Versuchsergebnisse sowie zur Ermittlung von optimierten Prozesspa-
rametern fur die Auslegung einer TSA Pilotanlage zur kontinuierlichen Aufbereitung
von Biogas. AuRerdem Simulationen verschiedener Warmepumpenkonfigurationen
mit unterschiedlichen Kaltemitteln in relevanten Temperaturbereichen mithilfe der
Prozesssimulationssoftware Dymola.

6. Techno-6konomische Analyse einer aus den vorangegangenen Arbeiten entwickel-
ten TSA-Pilotanlage und Vergleich mit einer Benchmark-Technologie.

2.5 Aufbau der Arbeit

Das Projekt war in 5 Arbeitspakete unterteilt, woraus sich folgende sieben Haupttatigkeiten
herauskristallisierten:

1. Fir die Auswahl eines geeigneten CO, Adsorbensmaterials wurden zwei ver-
schiedene Materialien hinsichtlich ihrer Adsorptionskapazitat, Selektivitdt sowie
mechanischer- und Temperaturstabilitat evaluiert.

2. Untersuchungen in einer TSA-Laboranlage zur Aufbereitung von realem und
simuliertem Biogas wurden mit dem ausgewahlten Adsorbensmaterial durchge-
fuhrt.

3. Ein optimiertes Warmetauscher-Konzept wurde mithilfe von Versuchen in ei-
nem Warmeubergangspriufstand und einer Modellfindung fur das TSA System
entwickelt.

4. Warmeintegrationsmaflnahmen mithilfe einer Warmepumpe, Lean-Rich War-
metauschern sowie der Integration der Fermenterbeheizung wurden ausgearbei-
tet.

5. Mithilfe von Prozesssimulationen konnte der Prozess in einer Prozesssimulati-
onssoftware abgebildet und relevante Parameter fur die Konzeptionierung einer
TSA-Pilotanlage ermittelt werden.

6. Das Basis Design einer Pilotanlage wurde anhand der Ergebnisse der in den
Punkten 1-5 durchgefihrten Untersuchungen ausgearbeitet.

7. Basierend auf dem Basis Design der Pilotanlage und den Ergebnissen aus der
Prozesssimulation wurde eine Technodkonomische Studie durchgefihrt, an-
hand derer der entwickelte Prozess in weiterer Folge mit einer relevanten
Benchmark-Technologie verglichen wurde.

Seite 9 von 49



Energieforschungsprogramm - 2. Ausschreibung

Klima- und Energiefonds des Bundes — Abwicklung durch die Osterreichische Forschungsférderungsgesell-
schaft FFG

3 Inhaltliche Darstellung

3.1 Auswahl eines geeigneten CO2 Adsorbensmaterials

Um ein geeignetes CO, Adsorbensmaterial fiir den angestrebten TSA Biogasaufbereitungs-
prozess zu ermitteln, wurden nach einer Literaturstudie zwei kommerziell verfligbare Adsor-
bentien ausgewahlt. Das eine Adsorbens war ein Zeolith 13X, welcher unter dem Handels-
namen 13X MOLSIV™, vom Hersteller Honeywell UOP, angeboten wird. Als zweites Adsor-
bens wurde ein Chemisorbent, welches aus einer Basis aus Polystyrol mit kovalent gebun-
denen Amingruppen besteht, ausgewahlt. Dieses ist unter dem Namen Lewatit® VP OC
1065, vom Hersteller Lanxess, kommerziell verfuigbar.

Beide Materialien wurden zuerst hinsichtlich ihrer mechanischen, thermischen und chemi-
schen Stabilitat fir den Einsatz in dem geplanten kontinuierlichen Wirbelschicht TSA-System
getestet. Dazu wurden Abriebversuche in einer kleinen einstufigen Wirbelschichtapparatur
ohne Einbauten Uber einen Zeitraum von mindestens 30h durchgefiihrt. Des Weiteren wurde
die thermische Stabilitét durch aufheizen in einer TGA (Thermogravimetrische Analyse) Ap-
paratur bis auf 190°C unter Stickstoff und Luftatmosphére untersucht. Die chemische Stabili-
tat wurde in erster Linie nur durch eine Literaturstudie abgeschatzt, da die verfligbaren Labo-
rapparaturen nicht fur den Einsatz von NHs und H>S ausgelegt waren.

Um die Adsorptionskapazitat der beiden Materialien zu bestimmen, wurden zunéchst Versu-
che in einer Festbettapparatur mit nachgeschalteter Gasanalyse durchgefihrt. Um weitere,
umfangreichere Messungen auch mit CHs und Gemischen aus CO2, CH4 und N2 durchzufih-
ren, wurde eine TGA und eine DSC/TGA (Differential Scanning Kalorimetrie) verwendet. Da-
bei konnten auch sehr geringe Massednderungen der Adsorbensmaterialien detektiert und
neben der Adsorptionskapazitat auch die Adsorptionsenthalpie bestimmt werden.

Die durch Festbett und TGA Versuche ermittelten Adsorptionkapazitaten bei verschiedenen
CO. Konzentrationen und Temperaturen wurden mithilfe eines Gleichgewichtsmodells in
Form von Isothermen mathematisch beschrieben. Dazu wurden die Modelle hach Langmuir
und Toth verglichen und das geeignetere fir die weiteren Prozesssimulationen herangezo-
gen.

3.2 Untersuchungen in einer TSA-Laboranlage zur Aufbereitung
von realem und simuliertem Biogas

Zunachst wurden Versuche in einer bestehenden TSA-Laboranlage, welche zum Zwecke der
CO; Abscheidung aus Kraftwerksabgasen errichtet wurde, durchgefihrt. In einer ersten Ver-
suchskampagne wurde simuliertes Biogas aus einer Mischung von N, und CO. eingesetzt
und das Adsorbens mit N, regeneriert. Dabei sollte die angestrebte Regeneration mit Luft
simuliert und getestet werden. Im Anschluss wurden weitere Versuche mit simuliertem Bio-
gas und mit Regeneration unter Einsatz von Dampf durchgefiihrt. Da das urspringliche De-
sign der Anlage limitierend hinsichtlich der Wéarmetauscherflache sowie des Materialumlaufs
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war, wurde der funfstufige Desorber durch einen Bewegtbettdesorber ersetzt. Nach einem
ersten Versuchslauf mit simuliertem Biogas und dem Bewegtbettdesorber wurde die Anlage
weiter umgebaut, um nétige Sicherheitsanforderungen fir den Einsatz von Biogas in der
Laboranlage zu erfullen. Die TSA-Laboranlage, welche sich in einem mobilen Anhanger be-
findet, wurde vor Ort in die Biogasanlage Strem eingebunden und Versuche zur Aufbereitung
von realem Biogas durchgefiihrt. Dabei war das Ziel eine mdglichst hohe Abscheideeffizienz
zu erreichen sowie die Auswirkungen von H.S auf das Adsorbensmaterial zu evaluieren.

3.3 Optimiertes Warmetauscher-Konzept

Um einen optimalen Warmeiibergang in den Adsorber- und Desorberstufen zu erméglichen,
wurden unterschiedliche Warmetauscherrohre und -geometrien evaluiert. Zunachst wurden
verschiedene Rippenrohre, segmentierte Rippenrohre und ein Glattrohr in einem Warme-
Ubergangsprifstand vermessen. Die daraus resultierenden Messergebnisse wurden mit
Warmeubergangsmodellen nach Molerus und Natusch verglichen und in weiterer Folge auch
ein eigenes dimensionsloses Warmetbergangsmodell fur das ausgewahlte Adsorbens ermit-
telt. Das entwickelte Modell wurde in das Prozesssimulationstool integriert, um die nétige
Warmetauscherflache und —konfiguration fir die Auslegung einer TSA Biogasaufbereitungs-
anlage zu ermitteln.

3.4 Warmeintegrationsmaflinahmen

Zur Gestaltung eines mdglichst energieeffizienten Biogasaufbereitungsprozesses war es
ndtig verschiedene Formen der Warmeintegration einzusetzen. Um die wahrend der Adsorp-
tion freiwerdende Energie weiter fur die Desorption zu nutzen, wurde eine Warmepumpe im
Prozess vorgesehen. Ziel war es, die Kiuhl- und Heizleistung des Prozesses durch eine mog-
lichst effiziente Warmepumpe bereitzustellen. Dabei wurden verschiedene Warmepumpen-
konfigurationen und Kaltemittel mittels Dymolasimulation in den entsprechenden Tempera-
turbereichen variiert und eine Vorauswahl der funf effizientesten Kombinationen aus Kalte-
kreiskonfiguration und Kaltemittel ausgearbeitet. Diese wurden wiederum in das IPSEpro
Prozesssimulationsmodell integriert, um eine energieeffiziente Auslegung einer TSA Bio-
gasaufbereitungsanlage zu erméglichen.

Neben der Warmepumpe wurden auch noch weitere Warmeintegrationsmaf3nahmen vorge-
sehen, welche die Einbindung des Biogas-Fermenters in den Prozess sowie eine integrierte
Dampferzeugung mittels Biogasteilstrom und die Wasserriickgewinnung aus dem
COz/Dampf-Abgas umfassen.

3.5 Prozesssimulation

Die aus den vorangegangenen experimentellen Untersuchungen entwickelten Modelle fir
die Adsorptionskapazitat von CO,, den Warmeulbergang fur verschiedene Warmetauscher
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sowie die Warmepumpenmodelle wurden in einem IPSEpro Prozesssimulationsmodell zu-
sammengefasst. Mit diesem kombinierten Modell konnten umfassende Untersuchungen zur
Ermittlung optimierter Betriebsparameter einer TSA Laboranlage durchgefihrt werden. Zu-
satzlich zur mathematischen Bestimmung der optimalen Betriebsparameter sind in die Simu-
lationen Erfahrungen und Ergebnisse aus den experimentellen Untersuchungen in Form von
Grenzwerten eingeflossen.

3.6 Basis Design einer Pilotanlage

Basierend auf den Ergebnissen der Prozesssimulation sowie den Erkenntnissen aus den
praktischen Untersuchungen in der TSA-Laboranlage wurde ein Basis Design einer TSA
Pilotanlage ausgearbeitet. Dieses umfasste eine Auslegung der Anlage fir den Regelbetrieb
zur kontinuierlichen Aufbereitung von einem Biogasstrom von 230 Nm?3/h auf einen Biome-
thanstrom mit einem Rest-CO, Gehalt von maximal 2 vol%. Zudem wurden nétige Armaturen
und Einrichtungen fir das An- und Abfahren der Anlage vorgesehen. Eine nachgeschaltete
Verdichtung und Trocknung zur Einspeisung in das Erdgasnetzt wurden hingegen nicht be-
riicksichtigt. Ebenso die vorgeschaltete H.S Abscheidung aus dem Roh-Biogasstrom, welche
aul3erhalb der betrachteten Systemgrenze lag. Nach einer ersten Auslegung mittels P&ID,
Druck und Gasstromtabellen wurde ein 3D-Modell der Anlage erstellt, welches eine weiter-
fuhrende Betrachtung und Optimierung hinsichtlich der Aufstellungsdimensionen erméglich-
te.

3.7 Technodkonomische Studie

Anhand des 3D-Modells konnten die Kosten, basierend auf Material- und Konstruktionskos-
ten, fUr die Errichtung einer TSA Pilotanlage ermittelt werden. Mit den aus der Prozesssimu-
lation ermittelten Betriebsmitteln, wie Strom, Wasser und Biogasbedarf, wurden die zu erwar-
tenden Betriebskosten ermittelt. Die daraus resultierenden CAPEX und OPEX wurden in
weiterer Folge herangezogen, um das technodkonomische Potential der entwickelten Aufbe-
reitungstechnologie abzuschéatzen sowie die entwickelte TSA Biogasaufbereitungsanlage mit
einer Benchmark-Technologie zu vergleichen. Als Benchmark-Technologie wurde dazu die
Aufbereitung von Biogas mittels Aminwasche herangezogen.

4 Ergebnisse und Schlussfolgerungen

4.1 Auswahl eines geeigneten CO. Adsorbensmaterials

Zunachst wurde eine Literaturrecherche durchgeftihrt, um geeignete, kommerziell verfligbare
Adsorbensmaterialien zu identifizieren. Als Resultat wurden zwei vielversprechende Materia-
lien ausgewahlt. Zum einen wurde ein Zeolith 13X (13X MOLSIV™, Honeywell UOP) fir wei-

tere experimentelle Untersuchungen ausgewahlt. Zeolith 13X wurde bereits in unterschiedli-
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chen Studien fir seine Eignung zur Trennung von Methan und Kohlendioxid untersucht. Die-
se Studien zeigen generell eine gute Eignung des Materials zur Aufbereitung von Biogas auf,
liefern aber widersprichliche Aussagen zur Adsorptionskapazitat fir CO, und CH, und kaum
Auskunft zur Stabilitdt (mechanisch, thermisch, chemisch) des Materials. Aus diesem Grund
wurde beschlossen, 13X selbst experimentell zu untersuchen.

Als zweites Adsorbens wurde Lewatit (Lewatit® VP OC 1065, Lanxess) ausgewahlt. Bei dem
Adsorbens handelt es sich um ein Polymer in Perlenform, welches mit Benzylamingruppen
funktionalisiert ist. Das Adsorbens wurde von TU-VT bereits in einem Vorprojekt getestet und
weist eine hohe COz-Adsorptionskapazitat sowie eine gute mechanische Bestandigkeit beim
Einsatz in der TSA-Laboranlage auf. Im Zuge des gegenstandlichen Projektes soll das Mate-
rial noch hinsichtlich seiner Eignung fur Biogasaufbereitung untersucht werden (d.h. Adsorp-
tionsverhalten CH4, thermische/chemische Stabilitat, etc.).

4.1.1 Untersuchung der mechanischen, thermischen und chemischen Stabilitat
ausgewahlter Adsorbentien

Wirbelfahigkeit und Mechanische Stabilitat:

Die Bestimmung der minimalen Fluidisierungsgeschwindigkeit erfolgte experimentell in ei-
nem Wirbelschicht-Kaltmodell. In diesen Experimenten wurden nacheinander Schittungen
beider Materialien mit schrittweiser Verringerung der Gasgeschwindigkeit mit Druckluft be-
aufschlagt, bis die Schittung von einem fluidisierten (Wirbelschicht) in einen nicht-
fluidisierten (Festbett) Zustand Uberging. Dabei wurde eine minimale Fluidisierungsge-
schwindigkeit von 0,47 m/s fir 13X und 0,1 m/s fir Lewatit bestimmt. Bei der Vorkonditionie-
rung der Materialien, durch Durchstrémen mit Druckluft im Festbettbetrieb, konnte bei 13X
eine erhebliche Gewichtszunahme von 20% durch die geringe Restfeuchtigkeit in der Druck-
luft festgestellt werden. Bei Lewatit hingegen kam es bei trockener Fluidisierung zu einer
erheblichen statischen Aufladung des Materials.

Um die fir eine Wirbelschicht essentielle mechanische Bestandigkeit der ausgewahlten Ad-
sorbensmaterialien zu testen, wurden beide Materialien in dem einstufigen Wirbelschichtauf-
bau tGber 32 Stunden fluidisiert. Dabei hat sich bei 13X ein sehr starker Abrieb, sowohl op-
tisch als auch durch Messen des Gewichtsverlusts, feststellen lassen. Nach 32 Stunden war
ein Gewichtsverlust von 4% und damit ein erheblicher Abrieb feststellbar (Abbildung 2). Auf-
grund der Ergebnisse dieser Versuche eignet sich 13X nicht als Adsorbensmaterial in der
Wirbelschicht, da ein zu hoher Abrieb erwartet wird. Lewatit hingegen zeigt auch nach 45
Stunden keinen messbaren Abrieb sowie keine optisch feststellbaren Staubablagerungen an
der Apparatur. Daher wird Lewatit als geeignet fiir den Wirbelschichtbetrieb angesehen.
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Abbildung 2: Abrieb von 13X und Lewatit in einer Wirbelschicht Test Apparatur

Thermische Stabilitat:

Um die thermische Stabilitdt der ausgewdahlten Materialien zu untersuchen, wurden Proben
beider Materialien in einer TGA unter Stickstoff- sowie Luftatmosphéare auf bis zu 190°C auf-
geheizt und der dabei entstehende Masseverlust der Probe gemessen. Der Masseverlust der
Probe kann bei naherer Betrachtung direkte Aufschliisse Uber die thermische Stabilitat des
Materials geben und ggfs. zur Ermittlung maximaler Betriebstemperaturen dienen. Die Tem-
peraturstabilitat in Stickstoffatmosphare ist bei Lewatit bis 110°C vollstandig gegeben, da-
nach konnte ein Gewichtsverlust von 1%, der sich ab einer Temperatur von 150°C wieder
stabilisiert, festgestellt werden. Potentiell handelt es sich bei der Gewichtsabnahme um ein-
gelagertes Wasser, das wahrend dem Aufheizen allméhlich verdampft bis die Probe voll-
standig getrocknet ist und damit Gewichtskonstanz erreicht ist. Beim Aufheizen in Luftat-
mosphére war bereits ab 90°C ein leichter Massenverlust messbar, der ab 110°C im selben
Mafl3e wie unter Stickstoffatmosphéare abnahm, sich aber nicht mehr stabilisierte (Abbildung
3). Laut den durchgefuhrten Messungen ist 13X sowohl in Stickstoff als auch in Luftat-
mosphére bis mindestens 180°C stabil (Abbildung 4).
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Abbildung 3: Temperaturstabilitat Lewatit® VP OC

1065 Abbildung 4: Temperaturstabilitat Zeolith 13X

Lewatit war in allen Adsorptions-/Desorptionsversuchen bei einer Temperatur von 95°C voll-
standig regenerierbar und es konnte eine gute Zyklenstabilitat (d.h. ohne Verlust von Adsorp-
tionskapazitat nach Desorption) im Versuch festgestellt werden. Das heil3t, dass die ur-
spriinglich ermittelte Adsorptionskapazitat auch nach Regeneration mit Luft bei 95°C wieder
vollstdndig erreicht werden konnte. Zeolith 13X war unter den vorgegebenen Versuchsbe-
dingungen beinahe vollstandig regenerierbar (95%) und auch hier konnte die volle Adsorpti-
onskapazitat nach Regeneration mit Luft erreicht werden.

Um die Auswirkungen tieferer Regenerationstemperaturen mit Luft fir Lewatit abzuschatzen,
wurden in einem zyklischen Versuch einmal mit 80°C und ein weiteres Mal ohne Tempera-
turerhdhung (d.h. bei 40°C) desorbiert. Bei 80°C Desorptionstemperatur konnte in demsel-
ben Zeitraum wie zuvor bei 95°C eine Regeneration zu 90% und bei 40°C lediglich zu 40%
erreicht werden. Daraus folgt, dass sich die Verweilzeit des Adsorbens im Desorber und da-
mit das aktive Desorber-Inventar mit abnehmender Regenerationstemperatur erhéhen muss,
um eine vollstdndige Regeneration des Materials auch bei tiefen Temperaturen gewahrleis-
ten zu kénnen.

Chemische Stabilitat:

Um die Auswirkungen von H>S und NHs auf die Adsorbensmaterialien abzuschatzen, wurde
eine Literaturstudie durchgefiihrt. Dabei ging es vorrangig um das bereits ausgewéhlte Ad-
sorbensmaterial Lewatit und die potentiellen Auswirkungen auf dessen Aminfunktionalisie-
rung durch H,S. Existierende Studien weisen keine negativen Auswirkungen von H.S auf
aminfunktionalisierte Adsorbensmaterialien aus. H.S kann bei relativ tiefen Adsorptionstem-
peraturen von ca. 20°C reversibel an aminfunktionalisierten Adsorbensmaterialien adsorbiert
werden. Zyklische H.S Versuche zeigten, dass auch bei wiederholter Adsorption und
Desorption von H.S kein Kapazitatsverlust zu erwarten ist. Die Adsorption von H»S ist jedoch
gehemmt, wenn wesentlich grélere Mengen an CO, im Gasstrom vorliegen. Fir den vorlie-
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genden Anwendungsfall ist daher mit keiner oder sehr geringer H,S Adsorption zu rechnen,
da die CO, Endkonzentration in jedem Falle ein Vielfaches der H.S Konzentration betragt.
Die Auswirkung von H,S wurde im Zuge der Aufbereitungsversuche mit der kontinuierlichen
TSA-Laboranlage bei der Biogasanlage Strem (Kapitel 4.2.2) naher untersucht. Zu den Aus-
wirkungen von NHs; auf aminfunktionalisierte Materialien gibt es bisher keine dokumentierten
Versuche in der Literatur. Es ist jedoch aufgrund der Reaktionsmechanismen an aminfunkti-
onalisierten Materialen nicht von einer Degradierung durch NHs; auszugehen.

4.1.2 Bestimmung von Adsorptionsisothermen ausgewahlter Adsorbensmaterialien

Charakterisierung der ausgewahlten Materialien:

Zunéchst wurden Versuche zur Bestimmung der Gleichgewichtsadsorptionsbeladungen in
einer Festbettapparatur durchgefuhrt. Es wurden Versuche zur CO. Reingasadsorption in
einem Konzentrationsbereich von 2-50%, CHs Reingasadsorptionsversuche in einem Kon-
zentrationsbereich von 5-50% sowie Mischgas-Adsorptionsversuche von CO, und CH, fir
beide Materialen durchgefihrt.

Zusatzlich zu den Versuchen im Festbett wurden weitere Messungen mit einer thermogravi-
metrischen Analysewaage (TGA) durchgefuhrt. In diesen Versuchsdurchgéngen wurde zu-
satzlich zu weiteren Adsorptionsversuchen auch die thermische Stabilitat in Stickstoff- und
Luftatmosphére bis 190°C (wie in 4.1.1 beschrieben) sowie die Zyklen-Stabilitat bei aufei-
nanderfolgenden Adsorptions- und Desorptionsbedingungen fir beide Materialien ermittelt.
Die Ergebnisse aus den Versuchen in Festbett und TGA zeigten fur beide Materialien eine
hohe CO; Adsorptionskapazitdt sowie eine, in den verwendeten Versuchsaufbauten nicht
messbare, CH4 Adsorption. Daraus wurde geschlossen, dass mit den ausgewéhlten Materia-
lien hohe Selektivitaten erzielt werden kénnen und dadurch voraussichtlich mit einem ver-
nachlassigbar kleinem CHs Schlupf im TSA Prozess (d.h. vom Biogas-Eingangsstrom im
Adsorber hin zum Desorber-Abgas) durch Co-Adsorption von CH4 zu rechnen ist. Zudem
konnte keine Querbeeinflussung von CH, auf den Adsorptionsvorgang von CO, festgestellt
werden.

Modellierung der Adsorptionsisothermen:

Nachdem bei den experimentellen Untersuchungen keine Adsorption von CH. auf beiden
Adsorptionsmaterialien gemessen werden konnte, beschréankt sich die Modellbildung auf die
mathematische Beschreibung der CO»-Adsorption im Gleichgewicht. Um ein mathemati-
sches Modell fur die experimentell ermittelten Gleichgewichtsbeladungen der Adsorbensma-
terialien zu erstellen, wurden zwei Adsorptionsmodelle verwendet und verglichen. Zum einen
wurde der Ansatz nach Langmuir verwendet, der eine gute Anndherung fur die ermittelten
Adsorptionsisothermen von Zeolith 13X darstellt. Es wurde festgestellt, dass das Adsorpti-
onsmodell nach Langmuir das Adsorptionsverhalten von CO, auf Lewatit, fir den relevanten
Konzentrationsbereich, nicht hinreichend genau beschreibt. Daher wurde in weiterer Folge
eine Beschreibung mit Hilfe des Adsorptionsmodells nach Toth durchgefihrt. Dieses Adsorp-
tionsmodell ermdglicht eine sehr exakte Beschreibung des Adsorptionsverhaltens von CO:
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auf Lewatit und 13X (Abbildung 5 und Abbildung 6). Mithilfe der ermittelten Parameter fir
das Toth-Modell kdbnnen nun auch andere Temperaturen sowie alle CO, Partialdriicke Uber
den relevanten Bereich simuliert und die jeweilige Adsorptionskapazitat ermittelt werden.
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Abbildung 6: Gemessene CO2 Adsorptionskapazita-

Abbildung 5: Gemessene CO2 Adsorptionskapazita-
ten mit Langmuir und Toth Fit auf Zeolith 13X

ten mit Langmuir und Toth Fit auf Lewatit® VP OC
1065

Um die fur das Toth-Modell ermittelten Parameter zu validieren sowie weitere Erkenntnisse
fir den Warmebedarf und Warmeibergang zu erlangen, wurden zusétzliche Versuche in
einer DSC/TGA mit beiden Materialien durchgefihrt. Hierbei wurden fir verschiedene Bela-
dungen die Adsorptionsenthalpien gemessen und mit den, tUber das Toth-Modell, modellier-
ten Werten verglichen. Die Messwerte stimmten weitgehend gut mit den modellierten Werten
Uiberein (Abbildung 7 und Abbildung 8).
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und mit Toth-Modell modellierte (durchgezogene und mit Toth-Modell modellierte (durchgezogene

Linien) Adsorptionsenthalpien fir Lewatit Linien) Adsorptionsenthalpien fir 13X

Zusatzlich wurde aus diesen Messungen die spezifische Warmekapazitat fir beide Materia-
lien ermittelt, welche in weiterer Folge zur Berechnung des sensiblen Warmebedarfs fir die
Temperaturdnderung des Adsorbens im TSA Prozess bengétigt wird. Die ermittelten Werte fir
die spezifische Warmekapazitat betragen fir Lewatit 1,58 kJ/kgK und fur 13X 0,93 kJ/kgK.
Diese Werte decken sich gut mit Literaturwerten welche mit 1,5° beziehungsweise 0,924
kJ/kgK angegeben sind.

Aus Vorprojekten und aus Literaturquellen ist bekannt, dass die Adsorption von H,O auf Le-
watit eine wesentliche Rolle im TSA Prozess spielt und damit die Adsorptionskapazitat von
CO; sogar gesteigert werden kann. Im Gegenzug dazu ist aus der Literatur bekannt, dass
13X bereits bei geringen Feuchtegraden im Fluidisierungsgas einen Teil seiner CO, Kapazi-
tat einbif3t. Aus diesem Grund wurde fur das ausgewahlte Adsorbens (d.h. Lewatit, siehe
Versuche zu mechanischer Stabilitat in  4.1.1) zusétzlich zum trockenen CO»-
Adsorptionsmodell, ein geeignetes Co-Adsorptionsmodell fir CO, und H>O bereitgestellt.
Hierfir wurden keine weiteren Experimente durchgefuhrt, stattdessen wurde das
Co-Adsorptionsmodell basierend auf existierenden Literaturdaten® sowie Resultaten aus an-
deren Projekten aufgebaut.

3 R. Veneman, N. Frigka, W. Zhao, Z. Li, S. Kersten, and W. Brilman, “Adsorption of H.O and
CO; on supported amine sorbents,” Int. J. Greenh. Gas Control, vol. 41, pp. 268-275, Oct.
2015

4 K. T. Chue, J. N. Kim, J. Yoo, S. H. Cho, and T. Yang, “Comparison of Activated Carbon
and Zeolite 13X for CO, Recovery from Flue Gas by Pressure Swing Adsorption,” Ind. Eng.
Chem. Res., vol. 34, no. 2, pp. 591-598, 1995
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4.2 Untersuchungen in einer TSA-Laboranlage zur Aufbereitung
von realem und simuliertem Biogas

4.2.1 Kontinuierliche CO.-Trennversuche aus synthetischem Biogas

Die bestehende Versuchsanlage (BSU) wurde urspringlich fur die CO2-Abscheidung aus
Rauchgasen ausgelegt. In dieser Anwendung liegt der CO, Gehalt am Adsorbereintritt typi-
scherweise zwischen 2-12 %-Vol. Bisher wurden in der Versuchsanlage typischerweise
Tests mit CO, Eintrittskonzentrationen von 4 %-Vol. und maximal 12 %-Vol. durchgefuhrt.
Um eine erste Abschatzung fur die Betriebsbedingungen der Labor-Warmepumpe zu treffen,
wurden Versuche mit 20% und 27% CO; bei zwei verschiedenen Heiz- und Kihlmitteltempe-
raturen durchgeftihrt. Im Versuch wurde angestrebt, die Temperaturspreizung zwischen dem
Heiz- und Kuhlmedium mdglichst gering zu halten, um damit einen moglichst realistischen
Arbeitsbereich der Laborwarmepumpe zu testen. Aufgrund der eingestellten Betriebsbedin-
gungen (hohe CO»-Eingangskonzentration, geringe Temperaturspreizung zwischen Kihl-
und Heizmedium) und der limitierten Oberflache der Stufenwérmedibertrager in beiden Ko-
lonnen konnte nur ein sehr geringer Temperaturwechsel von 20°C zwischen Adsorber und
Desorber realisiert werden. Somit wurden in diesem Vortest nur sehr schlechte Abscheide-
leistungen von bis zu 23% erreicht (Abbildung 9, Betriebspunkte: BG1, BGla, BG2, BG2a).
Die Schlussfolgerung aus diesem Test war, dass ein gleichzeitig optimaler Betrieb der be-
stehenden TSA-Versuchsanlage und der Labor-Warmepumpe aufgrund der fehlenden War-
medlbertragungsflache innerhalb der Kolonnen nicht mdglich ist. Aus diesem Grund wurde
beschlossen, die Laborwarmepumpe im Projekt nicht zu bauen und zu betreiben und den
Betrieb der TSA-Laboranlage hinsichtlich der CO2-Abscheidung zu optimieren (d.h. Betrieb
mit hoherer Temperaturspreizung von Kuhl- und Heizmedium, UmbaumaRnahmen, Regene-
ration mit Dampf, etc.).

In weiteren Folgeversuchen wurde ein Betrieb mit trockener Regeneration in Stickstoffat-
mosphéare bei verschiedenen Desorbertemperaturen getestet. Diese Versuche sollten zum
einen die obere Grenze fur den moglichen Wéarmeeintrag in den Desorber tber die vorhan-
denen Warmeubertrager zeigen. Zum anderen dienten diese Versuche dazu, den Einfluss
der Regenerationstemperatur auf die Effizienz der Stufen in der TSA Laboranlage, gegen-
Uiber dem idealen Gleichgewichtsmodell, abzuschatzen. In diesen Versuchen wurde auler-
dem eine CO, Konzentration von 40% getestet, da dies die vom Projektpartner Biogas Strem
angegebene, durchschnittliche CO»-Konzentration des Biogasstroms in Strem widerspiegelt.
Bei einer Betriebstemperatur von 50°C im Adsorber und 80°C im Desorber konnte lediglich
eine Abscheideleistung von 16% erzielt werden (Abbildung 9, BG3). Die daraus errechnete
mittlere Stufeneffizienz belauft sich auf 26% vom idealen Gleichgewichtsmodell. Bei einer
Erhdhung der Desorbertemperatur auf 92°C konnte die Abscheideleistung auf 23% gestei-
gert sowie eine mittlere Stufeneffizienz von 41% erzielt werden (Abbildung 9, BG3a). Dies
lasst darauf schlieRen, dass bei einer zu niedrigen Regenerationstemperatur die Desorpti-
onskinetik wesentlich beeinflusst wird und dadurch schlechtere Regenerationsgrade erzielt
werden, welche sich in Folge auf die Effizienz der Adsorberstufen auswirken (siehe auch
Regenerationstests in 4.1.1).

Seite 19 von 49



Energieforschungsprogramm - 2. Ausschreibung

Klima- und Energiefonds des Bundes — Abwicklung durch die Osterreichische Forschungsférderungsgesell-
schaft FFG

Um hdhere Regenerationstemperaturen zu erzielen sowie die positiven Effekte der H,O/CO-
Co-Adsorption zu nutzen, wurden weitere Versuche mit Dampfregeneration durchgefuhrt.
Aufgrund der maximalen Kapazitaten der vorhanden Durchflussregler wurde der CO; Gehalt
im simulierten Biogas auf 35% reduziert. In den ersten beiden Dampf-Versuchen wurden
zwei Regenerationstemperaturen (BG4a: 103°C und BG4b: 111°C) mit 8,6 kg/h Dampf eva-
luiert. In weiterer Folge wurde der Materialumlauf (SCR) von ca. 20 kg/h auf 45 kg/h erhoht
(BG4c). Dies fuihrte zum einen zu einer Steigerung der Abscheide Effizienz von 29% (BG4a)
auf 49% (BG4c), zum anderen aber auch zu einem Abfall des Temperatur-Swings. Aufgrund
des hohen Umlaufs konnte nicht mehr genug Kihlleistung im Adsorber bereitgestellt werden
und die Adsorbertemperatur erhéhte sich auf 66°C, wahrend die Desorbertemperatur um ca.
5°C auf 105°C sank.

Abgesehen von den hoheren Abscheideeffizienzen brachte die Regeneration mit Dampf
noch den weiteren Vorteil, dass das Material keine statische Aufladung mehr zeigte und so-
mit ein wesentlich stabilerer Betrieb der Anlage méglich war. Die wichtigsten Ergebnisse der
Versuche mit Dampf-Regeneration (BG4a-c) sind in Abbildung 9 dargestellit.
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Abbildung 9: Erreichte Abscheideleistungen und Beladungen bei Versuchen in der TSA-Laboranlage

Um die in den Projektzielen definierte Validierung und Optimierung des Prozessmodells zu
erreichen, wurden weitere Versuche mit Parametervariationen durchgefiihrt. Diese dienten
vorranging dazu, eine sogenannte Stufeneffizienz fir das Simulationsmodell zu quantifizie-
ren und die einzelnen Parameter-Einflisse auf die Stufeneffizienz zu ermitteln. Die Einflh-
rung der Stufeneffizienz beruht auf der in den Versuchen in der TSA-Laboranlage gemesse-
nen Abweichungen vom idealen Gleichgewichtsmodell, welches zuvor mittels TGA und
Festbettversuchen ermittelt wurde. Es wurden dabei Parametervariationen durchgefuhrt, wo
bei mdglichst identen Rahmenbedingungen, die CO, Konzentration, die Adsorbertemperatu-
ren sowie der Adsorbensumlauf variiert wurde. Mit der Variation des Adsorbensumlaufs
(16 kg/h, 20 kg/h, 25 kg/h) sollte ermittelt werden, welchen Einfluss eine verkirzte Adsor-
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bensverweilzeit in den Stufen und somit eine verkirzte Gas-Feststoff-Kontaktzeit auf die
Effizienz der einzelnen Adsorberstufen hat. Bei der Variation der Adsorbertemperatur (50°C,
60°C, 65°C) sollte ein méglicher Einfluss der Temperatur auf die Adsorptionskinetik ermittelt
werden. Bei der Variation der CO, Konzentrationen (6%, 12%, 24%), sollte evaluiert werden,
ob eine hdhere CO, Konzentration, beispielsweise die Triebkraft der Adsorption erhéht und
somit Einfluss auf die notige Gas-Feststoff-Kontaktzeit hat. Die Ergebnisse der Parameterva-
riationen sind in Abbildung 10 dargestellt.

Ausgangspunkt fur alle Parametervariationen war eine CO, Konzentration von 6%, ein Ad-
sorbensumlauf von ca. 20kg/h sowie eine Adsorber Temperatur von 50°C und eine Desorber
Temperatur von ca. 100°C. Diese Parameter wurden als Ausgangspunkte gewahlt, da sie
einen sehr stabilen Betriebspunkt der TSA Laboranlage darstellen und flr die Variationen
geniugend Spielraum fir die in der TSA Laboranlage moglichen Parameterdnderungen bie-
ten (Begrenzungen durch Adsorber/Desorber Design, MFC Dimensionierung, verfligbare
Warmetauscher-Flache, etc.). In einem Biogas Aufbereitungsprozess wirde ein solcher Be-
triebspunkt in etwa die Abscheideeffizienzen im oberen Stufenbereich des Adsorbers wider-
spiegeln.
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Abbildung 10: Erreichte Abscheideleistungen und Beladungen bei Parametervariationen zur Ermittlung
der Stufen Effizienz in der TSA-Laboranlage

Nachdem die Ergebnisse von BG_4c, mit hohem Adsorbens-Umlauf und Dampfregeneration
bereits eine vielversprechende Richtung aufweisen, wurden weitere Versuche mit einem
anderen Desorber Design durchgefiihrt. Dazu wurde der bestehende 5-stufige Desorber
durch einen einstufigen Bewegtbett-Desorber ersetzt. Ziel war es, noch hohere Adsorbens-
Umlaufe zu erméglichen, welche nicht durch den Adsorbenstransport zwischen den Stufen
limitiert sind sowie durch die geringeren notigen Mengen an Spulgas/-dampf (keine Fluidisie-
rung) eine Reduktion des nétigen Energieinputs zu erméglichen. Zuerst wurde ein Versuchs-
punkt (MB_bioCH4_1), mit moglichst &hnlichen Parametern wie BG_4c (SCR 45 kg/h, 35%
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COy), jedoch mit einem um zwei Drittel reduzierten Dampf Einsatz, in der TSA-Laboranlage
aufgenommen. Im Anschluss wurde der Adsorbensumlauf auf 71 kg/h erhoht, wobei eine
Abscheideeffizient von 52% erzielt wurde. Die Ergebnisse sind in Abbildung 11 dargestellt.
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Abbildung 11: Erreichte Abscheideleistungen und Beladungen bei Versuchen mit Bewegtbett-Desorber
in der TSA Laboranlage

Vergleicht man den Energiebedarf von BG_4c (5-stufiger Desorber) mit dem Energiebedarf
von MB_bioCH4_1 (Bewegtbett-Desorber), so wird, bei vergleichbarer Abscheideleistung,
mit dem Bewegtbett-Desorber lediglich ein Viertel der Regenerationsenergie bendtigt. Die
Energieersparnis resultiert zwar vorwiegend aus der Dampfreduktion, jedoch konnte auch
der Warmeeintrag tber die Warmetauscher um ca. 20% reduziert werden.

Aufgrund der Ergebnisse zur Reingas- und Co-Adsorption von CH4/CO, sowie der fehlenden
Desorber-Abgasnachbehandlung beim Einsatz von CH4 wurden die Versuche in der TSA-
Laboranlage mit einer No/CO, Gasmischung, anstatt der urspriinglich geplanten CH4/CO;
Gasmischung, durchgefuhrt. Nach einem entsprechenden Umbau der TSA-Laboranlage
wurde CH4 erst im Zuge der Biogasaufbereitungsversuche in Strem eingesetzt.

4.2.2 Live-Gas Versuche zur kontinuierliche Biogasaufbereitung an der Biogasanla-
ge Strem

Auslegung und Errichtung der Versuchsanordnung

Basierend auf grundlegenden Abstimmungen zu Biogas Qualitdt und Verfligbarkeit zwischen
den Projektpartnern BG Strem und TU-VT wurde seitens TU-VT ein erstes Konzept zur ab-
geanderten Prozessflihrung ausgearbeitet. Aufgrund der ursprunglichen Auslegung der TSA-
Laboranlage zur Abgasreinigung sind sicherheitsrelevante Anderungen an der Prozessfiih-
rung sowie am Anlagenaufbau selbst, notwendig. Mithilfe von TU-intern durchgefiihrten

HAZID und HAZOP Studien wurden potentielle Gefahrenquellen am aktuellen Anlagensetup
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aufgezeigt und (bauliche/operative) Mallnahmen ausgearbeitet, die einen sicheren Ver-
suchsbetrieb erméglichen. Auf Basis dieser Studien wurde ein finaler Umbau und Kostenplan
erstellt. In Abbildung 12 ist das P&ID Schema der adaptierten TSA-Laboranlage dargestellt
(Anderungen/Neuerungen gegeniiber altem Aufbau sind rot markiert).

Nach Abschluss der Umbauarbeiten und ersten Vortests mit N> und CO, Gemischen am
Standort Wien wurde die Anlage nach Strem uberstellt und in die bestehenden Biogasleitun-
gen eingebunden.

) 4 'g?:
I .f'h.i_ﬂ.__’q_ =

]
i
m

Abbildung 12: P&ID Schema der adaptierten TSA-Laboranlage (Anderungen gegeniiber urspriinglichem
Aufbau sind in Rot dargestellt)

Versuch zur kontinuierlichen CO, — Abtrennung mittels TSA aus realem Biogas

Fur die Versuche zur Aufbereitung von realem Biogas waren drei verschiedene Versuche
geplant, wobei im ersten Versuch (,Benchmark®) dhnliche Betriebsparameter wie im letzten
Versuch mit simuliertem Biogas (BG4c, siehe AP1.3) angestrebt wurden. Im zweiten Ver-
such (,Recycle) wurde ein Teilstrom frischen Biogases aus der Biogasanlage mit einem
Teilstrom aufbereitetem Biogas nach dem Adsorber vermischt, um die CO. Eingangskon-
zentration abzusenken und somit einen Rest CO, Gehalt von <2% zu erzielen. Im dritten
Versuch (,H>S") wurden die gleichen Parameter wie im Benchmark angestrebt, jedoch wurde
die H.,S Vorabscheidung mittels Aktivkohlefilter umgangen. Damit sollten die Auswirkungen
und eine potentielle Co-Adsorption von CO; und H>S untersucht sowie die Materialstabilitat
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gegenuber H:S getestet werden. Aufgrund von widersprichlichen Ergebnissen und einem
erheblichen Einfluss geringfligiger Prozessparameterdnderungen wurden im Anschluss so-
wohl die Versuche Benchmark als auch H,S wiederholt. In Abbildung 13 sind die wichtigsten
Prozessparameter dargestellt.
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Abbildung 13: Performance Parameter der Biogasversuche in Strem.

In Summe wurden drei verschiedene Betriebspunkte in sechs Versuchen getestet. Die Be-
zeichnungen 1 und 2 (z.B. Recycle 1 und Recycle 2), am Ende der Versuchsbezeichnung
laut Abbildung 13, verweisen jeweils auf die zwei Messzyklen, die pro Versuch durchgefuhrt
wurden (d.h. nach 1h und nach 3h stabiler Betriebsdauer). Je Messzyklus wurden dabei die
CO,, CH4 und O Konzentration in jeder Adsorber Stufe, der Feststoffumlauf (SCR) sowie, im
Falle der H,S Versuche, die H,S Konzentration am Adsorber Eingang, Adsorber Ausgang,
Riser und Desorber Ausgang gemessen. Im Zuge der Benchmark Tests (BM |, BM 1l 1&2,
H.S+BM 2) wurde die maximale CO, Abscheideleistung in einem stabilen Betriebszustand
mit reinem Biogas evaluiert. Durch das Ruckfiuihren eines aufbereiteten Teilstroms im Zuge
des Recycle Versuchs konnte ein Rest CO, Gehalt im Biomethan von 2% erzielt werden.
Dazu musste jedoch das frische Biogas auf einen CO; Gehalt von 9% verdinnt werden. Bei
den H,S Versuchen (H.S | 1&2, H,S 1l 1&2, H,S+BM 1) wurde das Biogas mit einer mittleren
H.S Konzentration von 250ppm am Adsorber aufgegeben. Mittels Gastec Messréhrchen
konnte eine H»S Co-Adsorption im Adsorber und eine H,S Desorption im Desorber nachge-
wiesen werden. Da jedoch lediglich rund 5% des Gesamt-H.S im Biogasstrom mit abge-
schieden wurden, ist es fur die Anwendung des TSA Verfahrens im gréfReren Mafstab not-
wendig eine H,S Vorabscheidung zu bertcksichtigen. Sowohl der mit dem CO, an die Um-
gebung abgegebene H>S Gehalt als auch der verbleibende H>S Gehalt im Biomethan uber-
steigen die Grenzwerte flr Emission und Netzeinspeisung.
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4.3 Optimiertes Warmetauscher-Konzept

Aufgrund der auftretenden Reaktionswéarme, die bei der Adsorption freigesetzt oder bei der
Desorption aufgenommen wird, musste ein adaquates System eines Warmeulbertragers
entwickelt werden. Dieses System hat daflir zu sorgen, dass die freigesetzte Reaktionswaér-
me im Wirbelschichtreaktor abgefuhrt wird, um die eingestellte Betriebstemperatur zu halten.
Gegengleich muss auf der Desorberseite die Warme hinzugefigt werden, um eine effiziente
Desorption des CO, vom Adsorbens zu ermdglichen. Daher wurde im Zuge dieses Projektes
ein solches optimiertes Warmetauscher-Konzept fur eine TSA Biogasaufbereitungsanlage
erstellt. Es wurden numerische und experimentelle Uberlegungen angestellt, welche mithilfe
von Literaturrecherchen unterstiitzt wurden. Vorhandene mathematische Korrelationen aus
der Literatur ermdglichen eine Abbildung der Warmeubergédnge von Warmeulbertragerfla-
chen auf die Wirbelschicht fur spezielle Geltungsbereiche und Bettmaterialien. Da die aus
der Literatur verfugbaren Eigenschaften (Spezielles Adsorptionsmaterial, Partikeldurchmes-
ser, Durchmesser der WT-Rohre, Blindel-Anordnung, Rippenrohre) aber von den im TSA-
Prozess erforderlichen und notwendigen Eigenschaften stark abweichen, wurden eigene
experimentelle Untersuchungen durchgefuihrt. Die daraus gewonnenen Resultate wurden
durch das Validierungsverfahren nach VDI 2048 validiert und mit einer Messunsicherheitsbe-
rechnung nach DIN 1319 ergénzt. Somit konnte eine empirische Korrelation fur den Warme-
Uibergang in der Wirbelschicht abgeleitet und in das entwickelte Prozesssimulationsmodell
integriert werden.

4.3.1 Warmelbertragerdesign

Grundlegend fir das Warmetbertragerdesign der TSA-Anlage sind Untersuchungen des
Warmeuberganges in der Wirbelschicht zwischen Bettmaterial und WT-Rohre. Nach den zu
erwartenden Warmeulbergangskoeffizienten entscheidet sich auch das Design des Warme-
Ubertragers. Es missen mehrere Faktoren berlicksichtigt werden, wie zum Beispiel, die
BaugrofRe des Warmeubertragers fur die nétige WT-Flache, welche durch die Wirbelschicht-
ReaktorgrofRe, die fur eine ausreichende Fluidisierung verantwortlich ist, limitiert ist sowie
kommerzielle Verfugbarkeit der Rohre. Es muss die Frage geklart werden, welches Design
(d.h. einfaches oder sehr aufwendig komplexes) die ndtige Warme ab- oder hinzuflhren
kann. Je komplexer das Design des Warmetbertragers ausfallt, desto héher werden natir-
lich seine Investitionskosten. Aufgrund dessen wurde ein Wirbelschichtpriifstand entwickelt
und aufgebaut. Dieser ermoglicht eine Aufnahme von verschiedenen Warmeubertragerkonfi-
gurationen, speziell fluchtend und versetzt, mit Glattrohren und Rippenrohren.

4.3.2 Auswahl geeigneter Warmeubertragerrohre

Zunachst wurde eine Literaturrecherche durchgefihrt, um geeignete, kommerziell verfiigbare
Warmeubertragerrohre zu identifizieren. Als Resultat dieser Recherche wurden Glattrohre,
Rippenrohre mit differenzierter Rippenteilung und ein spezielles segmentiertes Rippenrohr
ausgewahlt. Die Variationen der beschafften WT-Rohre lassen ein gutes Spektrum an maogli-
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chen Designs und Warmeubergéangen untersuchen (Abbildung 14). Alle Rohre weisen einen
Glattrohr-AufRendurchmesser von 25mm auf. Sdmtliche Rippenrohre haben eine Rippenhthe
von 10mm. Dadurch kénnen die empirischen Messwerte, aufgrund von konstanten Parame-
tern, gut miteinander verglichen werden.

L 1S O Y A Y A S

Abbildung 14: Rippenrohre mit unterschiedlicher Rippenteilung und eines mit segmentierten Rippen

433 Betrieb des Prifstandes

Ein Druckluftkompressor versorgt den Prifstand tber div. Rotameter fur die Einstellung des
Massenstromes mit der notwendigen Fluidisierungsluft. Die trockene Kompressorluft wird
durch einen sogenannten ,Bubbler mit Feuchtigkeit beaufschlagt (¢=0,4), um mdglichen
elektrostatischen Effekten vorzubeugen. Sollte die Luft nicht zusatzlich mit einem Grad an
Feuchtigkeit versetzt werden, laden sich die Partikel des Bettmateriales aufgrund der hohen
Geschwindigkeit und Reibung elektrostatisch auf. Durch die fehlenden Wasserbriicken findet
keine Entladung der Partikel auf die Umgebung statt. Die einstromende Luft in den Prifstand
wird durch einen Lochboden gleichmaRig auf das Bettmaterial verteilt. Thermoelemente
messen die Betttemperatur, Lufttemperatur im Ein- und Austritt und die Temperatur des be-
heizten Rohres. Das ,Heizrohr* wird mittels einer Heizpatrone, gesteuert durch ein Netzge-
réat, auf die gewiinschte Temperatur gebracht. Samtliche Messdaten werden in ein compu-
tergestiitztes Messprogramm Ubertragen. Die nachstehenden Abbildungen veranschaulichen
den Prifstand.
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Abbildung 15: CAD-Zeichnung Abbildung 16: Prifstand mit Abbildung 17: Prufstand mit Rip-
des Prifstandes Rippenrohre, versetzt und ohne penrohre, fluchtend und mit Bett-
Bettmaterial material

4.3.4 Warmeibergang

Die erhaltenden Messedaten wurden nach dem standardisierten Verfahren VDI 2048 vali-
diert. Das Ziel dieser Validierung ist es, die Energiebilanzen des Systems mit ihren thermo-
dynamischen Grenzen zu erflillen und zu schlieen. Die Validierung erflllt eine Art Kurven-
anpassung, indem sie alle gemessenen Werte mit ihren Varianzen und Co-Varianzen ver-
wendet, um die ,wahren Messwerte zu berechnen, welche alle vorgegebenen Randbedin-
gungen erflllen.

Die unmittelbaren Ergebnisse im Vergleich Rippenrohre zu Glattrohren, ergaben eine Diffe-
renz des Warmeubergangskoeffizienten. Die Glattrohre weisen einen gemittelten Koeffizien-
ten von ca. 200 W/m2K auf. Bei den Rippenrohren konnte ein gemittelter Koeffizient von 80
W/m2K ermittelt werden. Der Vorteil der Rippenrohre ist die deutlich groRere Flache gegen-
uber den Glattrohren. Das Rippenrohr mit der kleinsten Rippenteilung (200 R/m) hat eine um
650% groRRere Flache als das vermessene Glattrohr. Der geringere Warmeubergangskoeffi-
zient von Rippenrohren kann auf Effekte von partikelkonvektiven und gaskonvektiven War-
metransport zurtickgefuhrt werden.
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Abbildung 18: Warmeiibergang in Abhangigkeit der Fluidisierungsgeschwindigkeit von verschiedenen
Rippenrohren mit unterschiedlichen Anordnungen
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Abbildung 19: Warmelibergang bezogen auf die Flache der Glattrohre

435 Dimensionslose Korrelation

Durch die experimentellen Untersuchungen konnten nun dimensionslose Korrelationen mit
Hilfe des Pi-Theorems entwickelt werden, welche den Warmeubergangskoeffizienten zwi-
schen Wirbelschicht und eingetauchtem Rippenrohr, in einem definierten Geltungsbereich,
berechnet. Die nachstehenden Gleichungen sind fiir Rohrbindel sowie Einzelrohr Wéarme-

Ubergangsberechnungen zutreffend.
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Gliltig in dem folgenden Geltungsbereich:

Bed Material: Lewatit@ VP OC 1065
Pr#071
300 = Re = 810
@ =401%
hg =10mm
dy=25mm
sp=0,8mm
ty = 4mm, Smm,12 mm
Py, = 66,6 mm
B, = 58mm

In Abbildung 20 ist der Vergleich zwischen den experimentellen Daten und mathematischer
Korrelationen ersichtlich. Mehr als 94 % der Werte sind in einem Korridor von +10 %. Somit
lassen sich gute Vorhersagen treffen fur den zu erwartenden Wéarmeubergang in dem einzu-
haltenden Giltigkeitsbereich. Fur die Entwicklung des Simulationsmodelles ist dieses Modell
des Warmelbergangs essenziell und wurde auch in das Wirbelschichtstufenmodell (siehe
4.5) des TSA-Prozesses integriert.
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Abbildung 20: Vergleich der Nu-Zahlen von berechneten Werten auf Basis der Korrelation mit experimen-
tell ermittelten Werten

4.3.6  Numerische Untersuchung des Warmeiiberganges

Mit dem CFD Programm ANSYS Fluent wurde eine numerische Untersuchung einer blasen-
bildenden Wirbelschicht mit externer Zirkulation unter Verwendung der Euler-Euler Methode
vorgenommen. Zuerst wurde eine geeignete CFD Methode identifiziert und die beschreiben-

Seite 29 von 49



Energieforschungsprogramm - 2. Ausschreibung

Klima- und Energiefonds des Bundes — Abwicklung durch die Osterreichische Forschungsférderungsgesell-
schaft FFG

den Gleichungen, fur das zu erwartende Verhalten der Wirbelschicht, ausgewahlt. Ein
Grundmodell sowie drei weitere Modelle wurden entworfen, um die Auswirkungen von Pa-
rametern darstellen zu kénnen. Zur Bewertung des Stromungsregimes wurden Kriterien auf-
gestellt (Bettausdehnung, Ort des Auftretens der Blasen, Blasengréf3e und Blasenform) so-
wie der durchschnittliche Warmeubergangskoeffizient berechnet. Die Simulationsergebnisse
wurden anschlie3end mit einem Versuch und Korrelationen aus der Literatur verglichen. Der
Warmeubergangskoeffizient besitzt die gleiche GroRenordnung, weicht aber signifikant vom
Versuch und den Korrelationen ab. Mithilfe der Simulation lasst sich der lokale Wéarmedber-
gang am Rohr beobachten. Der Vergleich des numerischen mit dem experimentellen Re-
gime ist in Abbildung 21 ersichtlich. Zukiinftige Anwendungen fir dieses Simulationstool
kénnen die Untersuchung oder Auslegung von Wirbelschichten mit eingetauchten Rohren
sein.

(3) Standard model - 2.00 5 (b) VarDrag Gidaspow -3.92 s (c) Experimental - Time 1 (d) Experimental - Time 2

Abbildung 21: Gegenuberstellung des numerischen mit dem experimentellen Regime.

4.4 WarmeintegrationsmafRnahmen

Um einen effizienten Energiehaushalt der TSA Biogasaufbereitungsanlage zu ermdglichen,
waren verschiedene WarmeintegrationsmalRnahmen noétig. Einen grof3en Teil der Effizienz-
steigerung sollte dabei die Integration einer Prozesswarmepumpe bringen. Um ein moglichst
effizientes und kostengunstiges Warmepumpensystem in dem fir die TSA Biogasaufberei-
tungsanlage vorgesehenen Temperaturbereich auszuwéhlen, wurden Simulationen ver-
schiedenster Konfigurationen und Kaltemittel durchgefuihrt (Details siehe 4.4.1).

Zudem wurden im Projektkonsortium erste Rahmenbedingungen zur Integration der TSA
Biogasaufbereitungsanlage in eine bestehende Biogasanlage aufgestellt. Dabei wurde der
parallele Betrieb des BHKW und der TSA Anlage ausgeschlossen. Um die bendtigte Warme
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zur Beheizung des Fermenters bereitzustellen, wurden zwei Szenarien betrachtet. Zum ei-
nen die Auskoppelung der Warme aus uberschussiger Prozesswarme aus der TSA Anlage
oder, falls dies nicht moéglich ware, mittels biogasbefeuertem Kessel bereit zu stellen. Des
Weiteren wurde aus Kostengrinden auf eine Dampferzeugung mittels Warmepumpe ver-
zichtet und stattdessen ein einfacher Biogasdampferzeuger in das TSA-Konzept integriert.
Um den Wasserverbrauch fur die Dampferzeugung gering zu halten, wurde eine Wasserauf-
bereitungsanlage, welche das Desorber-Abgaskondensat wieder fur die Dampferzeugung
aufbereitet, vorgesehen.

Samtliche dieser Rahmenbedingungen wurden fiir die technodkonomische Evaluierung (sie-
he 4.7) und die davor durchgefiihrte Prozesssimulation (siehe 4.5) beriicksichtigt. Ein verein-
fachtes Schema des abgestimmten Prozessaufbaus ist in Abbildung 22 dargestellit.
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Abbildung 22: Ubersichtsschema - Integration TSA-Prozess in Biogasanlage.

Zusatzlich zu den dargestellten Malinahmen wurde ein Lean-Rich Warmetauscher-Konzept
ausgearbeitet, welches die ndtige Kiihl- und Heizleistung in den Adsorber und Desorberstu-
fen verringert. Ahnlich wie bei der Benchmark Technologie Aminwasche sollte die im regene-
rierten Adsorbensstrom (nach dem Desorber) enthaltene Warme an den beladenen Adsor-
bensstrom (nach dem Adsorber) abgegeben werden, um so ein Vorheizen/-kihlen des jewei-
ligen Adsorbensstroms zu ermdglichen. Mangels geeigneter Feststoff/Feststoff Warmetau-
scher wurden diese jedoch im gegenstandlichen Projekt als Feststoff/Fllissig Warmetauscher
in den Heiz- beziehungsweise Kuhlkreislauf der Warmepumpe eingebunden.
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441 Warmepumpe

Die fur eine Warmepumpe relevanten Rahmenbedingungen, wie Betriebstemperaturen und
thermische Leistungen, wurden zu Beginn des Projektes grundséatzlich festgelegt und
schrittweise verfeinert. Die in einer TSA-Anlage vorherrschenden Temperaturen im Adsorber
(fur Warmepumpe deren Warmequellentemperaturen) und im Desorber (fir Warmepumpe
deren Warmesenkentemperaturen) sind fur marktverfigbare Warmepumpen untblich. Das
AIT hat insbesondere bei Warmepumpen mit Senkentemperaturen tiber 100°C Erfahrung im
Hinblick auf marktfahige Konzepte und Anlagen. Das AIT ist an nationalen und internationa-
len Projekten fuhrend beteiligt, wenn es um die Entwicklung und Anwendung von solchen
sogenannten Hochtemperaturwarmepumpen bis zu 160° Warmesenkentemperaturen geht.
Insbesondere bei der Auswahl der zentralen Bestandteile, wie Kaltemittel, Verdichter und
Schmiermittel ist diese Erfahrung von ausschlaggebender Bedeutung. Fir die Integration
einer Warmepumpe in die TSA Anlage wurde von Beginn an auf die Mdglichkeit gesetzt, bei
der techno-6konomischen Bewertung aus mehreren grundsatzlich méglichen Warmepum-
penkonzepten auswahlen zu konnen und nebst Kriterien wie CAPEX und OPEX auch auf
Kriterien wie bspw. Nutzung von brennbaren Kaltemitteln flexibel reagieren zu kénnen. Zu
Beginn wurden mdogliche Kéltemittel anhand deren thermodynamischen Eigenschaften unter
Berlcksichtigung mehrerer Kaltekreiskonfigurationen analysiert und bewertet. Darauf auf-
bauend wurden die vielversprechendsten Konfigurationen (im Wesentlichen bestehend aus
ausgewahlten Kaltemitteln und dazugehotrigen Kaltekreiskonfigurationen) in Modeli-
ca™-Modellen erstellt und in einem mit den Projektpartnern festgelegten Betriebsbereich
(siehe Abbildung 23) simuliert. Aus den Simulationsergebnissen wurden die wesentlichen
Parameter (Heizleistung, Kihlleistung, COP — Coefficient of performance und Verdichterver-
drangungsvolumen) fur ein Grey-Box Model der Warmepumpe abgeleitet, die in der Simula-
tion des Gesamtsystems in IPSEpro integriert wurden.
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Abbildung 23: Betriebsbereich fiir Modellierung und Simulation der Warmepumpe

Die einzelnen Warmepumpenkonfigurationen unterscheiden sich deutlich voneinander in den
wesentlichen Betriebsparametern, wie Effizienz und Leistung. Beispielhaft ist in der Abbil-
dung 24 die Effizienz aller Warmepumpenkonfigurationen anhand des kombinierten COP fir
alle beriicksichtigten Betriebsbedingungen dargestellt. Insbesondere der COP ist ein wesent-
licher Parameter fiir die Bewertung der Betriebskosten (OPEX).
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Abbildung 24: Uberblick Bewertung der Effizienz aller Warmepumpenkonfigurationen
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Im weiteren Projektfortschritt konnten der anfanglich groRe Bereich an Betriebsbedingungen
eingeschrankt und die Auswahl und Unterscheidung der einzelnen Warmepumpenkonfigura-
tionen verbessert werden. Fir den letztendlich festgelegten Betriebsbereich sind die COPs
samt der Bandbreite fur eine geringfligige Abweichung in Abbildung 25 dargestellt.
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Abbildung 25: Bewertung der Effizienz aller Warmepumpenkonfigurationen bei spezifischen Betriebsbe-
dingungen

Die Ergebnisse der Konzeptionierung und Analyse mdglicher Warmepumpen wurden, wie
bereits erwahnt, in die IPSEpro-Gesamtsimulation und in die techno6konomische Bewertung
(siehe 4.7) eingebracht.

442 Lean-Rich Warmetauscher

Fur die effiziente Warmertickgewinnung zwischen den Feststoff-Adsorbensstromen wurde
eine Literatur Recherche durchgefihrt, um bestmdgliche Ansatze zu finden, welche hohe
Warmetbergange und ein kompaktes Design aufweisen. Durch diese Recherche konnten
zwei Systeme/Konzepte (Schneckenforderer und Moving-Bed) identifiziert werden, welche in
diesem Projekt fur einen effizienten Warmeaustausch zwischen den Feststoffstromen heran-
gezogen werden kénnen. Der Warmeubergang ist fur die zwei Konzepte mit den gegebenen
Prozess- und Stoffkennwerten theoretisch untersucht und durchgerechnet worden. Der aus-
gelegte Schneckenforderer lasst mit 73 W/(m2K) einen passablen Warmeibergang zu. Durch
die weiteren Vorteile im Hinblick auf die Gutférderung ist die Entscheidung somit auf den
Schneckenférderer fur die Implementierung in die Datenbank des IPSEpro Prozess-
Simulator gefallen und wird als Modell zur Warmeiibertragung zwischen den Feststoffstro-
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men in das Simulationsmodell eingefuigt. Da aber im Zuge der Auslegung und technodkono-
mischen Betrachtung die Schneckenforderer bzw. Warmeubertrager eine deutliche Kosten-
steigerung im Hinblick auf die Investitionskosten sowie eine erhebliche BaugréRe verursa-
chen, wurden diese in der Auslegungsplanung, wie in 4.5 und 4.6 dargestellt, durch kompak-
tere Wirbelschicht-Warmedtbertrager ersetzt.

4.5 Prozesssimulation

4.5.1 Adaptierung eines bestehenden thermodynamischen Gleichgewichtsmodells

Die in Kapitel 4.1.2 beschriebenen Prozessparameter wurden in das bestehende thermody-
namische Gleichgewichtsmodell im Softwarepaket IPSEpro in Form eines mathematischen
Adsorptionsmodells implementiert. Aufgrund der ermittelten Adsorptionseigenschaften von
Lewatit in Kapitel 4.1.2 (d.h. keine CH4 Adsorption) wurde keine CH4/CO, Co-Adsorption in
das Modell implementiert. Dafur wurde das COz-Adsorptionsmodell um ein
Co-Adsorptionsmodell fur H>.O erweitert, nachdem Arbeiten in Vorprojekten sowie Literatur-
daten zeigen, dass diese bei der Verwendung von Lewatit einen wesentlichen Einfluss auf
den TSA-Prozess hat (d.h. Warmehaushalt, CO;-Adsorptionskapazitat und Wassertrans-
port). Zusatzlich zu den ermittelten CO»-Adsorptionsdaten fiir Lewatit wurden auch jene fir
13X implementiert. Fir 13X wurde jedoch kein Co-Adsorptionsmodell fur H,O erstellt, nach-
dem aus der Literatur bekannt ist, dass fur einen effizienten Betrieb mit 13X ohnehin eine
Vortrocknung des Biogasstroms erfolgen muss. Im Vergleich zum urspriinglichen Gleichge-
wichtsmodell wurde im adaptierten Modell die CO.-Adsorption an beiden Materialien nicht
mit Hilfe des relativ simplen Adsorptionsmodells nach Langmuir, sondern mittels des Adsorp-
tionsmodells nach Toth beschrieben.

Zudem ermdglicht das adaptierte Modell Simulationen mit Luft oder Dampf als Spllgasmedi-
um in der Desorberkolonne sowie die Abbildung von Adsorptionsvorgdngen am regenerier-
ten Adsorbensmaterial wahrend des Transports von der Desorber- zur Adsorberkolonne.

Das Gleichgewichtsmodell ermdglicht die Ermittlung von minimalen spezifischen Adsorben-
sumlaufen bei gegebenen Betriebsbedingungen, gegebener Biogas- und Biomethanqualitat
sowie verwendeter Spulgasmenge im Desorber. In diesen Betriebspunkten kénnen in weite-
rer Folge die minimalen Energieaufwénde des TSA-Prozesses, ohne Beriicksichtigung von
Warmeintegrationsmaf3nahmen, bestimmt werden. Diese dienen dann wiederum als Refe-
renz fur die unterschiedlichen Warmeintegrationskonzepte, welche im Laufe des Projekts
entwickelt wurden.
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Abbildung 26: IPSEpro Simulationsmodell

45.2 Modellvalidierung und Optimierung

Die in Kapitel 4.2.1 ermittelten Versuchsdaten sollten in dieser Aufgabe verwendet werden,
um die aus dem Simulationsmodell erhaltenen Resultate zu validieren bzw. das Simulati-
onsmodell zu optimieren. Beim Vergleich mit bereits ermittelten Versuchsdaten wurde eine
Abweichung der Versuchsdaten zu den mit dem idealen Gleichgewichtsmodell berechneten
Daten festgestellt. Diese Abweichung resultiert aus einer nicht idealen Prozessfihrung bzw.
aus diversen Limitierungen, die sich im realen Betrieb der Laboranlage ergeben (z.B. limitier-
te Feststoff- und Gasverweilzeiten, nicht idealer Gas-Feststoffkontakt, limitierte Warmeduber-
tragerflachen).

Um diese Abweichungen zwischen idealem Gleichgewichtsmodell und dem praktischen Be-
trieb im Simulationstool erfassen zu kdénnen, wurde eine Stufeneffizienz im thermodynami-
schen Gleichgewichtsmodell integriert. Mithilfe der zur Ermittlung der Stufeneffizienz durch-

gefiihrter Versuche in der TSA-Laboranlage wurden die verhaltnismaRigen Auswirkungen
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verschiedener Betriebsparameter auf die Stufeneffizienz ermittelt. Diese Abhangigkeiten
konnten durch Nachbildung und Simulation im IPSEpro Modell dargestellt und in Form der
Stufeneffizienz quantitativ festgelegt werden. Dafir wurde zuerst die fir jede Adsorberstufe
ermittelte CO, Konzentration im IPSEpro Modell als fixer Eingabewert festgestellt und damit
die Abweichung von der Gleichgewichtsbeladung fur die jeweilige Stufe ermittelt. In weiterer
Folge wurde die mittlere Stufeneffizienz ermittelt, welche sich einstellt, wenn die Konzentrati-
on am Ein- und Austritt des Adsorbers festgehalten wird. Diese ist insofern relevant, da sich
die Effizienzen der einzelnen Stufen stark unterscheiden und speziell in den unteren Stufen,
aufgrund der geringen Abscheideleistung sehr niedrig sind. In einem weiteren Schritt wurde
durch Simulation verschiedener Desorber Stufeneffizienzen in Abhangigkeit der mittleren
Adsorber Stufeneffizienz ein mdglichst realistisches Verhéltnis bestimmt. Dies war nétig, da
im Desorber keine CO, Messungen durchgefuhrt werden konnten. Da die Desorber Stufenef-
fizienz einen erheblichen Einfluss auf die Adsorber Stufeneffizienz hat (je schlechter die
Desorber Stufeneffizienz, desto schlechter die Regeneration), stieg die mittlere Adsorber
Stufeneffizienz mit relativer Reduktion der mittleren Desorber Stufeneffizienz. Je mehr die
mittlere Desorber Stufeneffizienz im Verhéaltnis zur mittleren Adsorber Stufeneffizienz sank,
desto mehr ndherte sich der CO, Verlauf der einzelnen Stufen den gemessenen CO; Kon-
zentrationen an (siehe Abbildung 27).
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Abbildung 27: CO2 Konzentrationsverlauf in Abhangigkeit der Desorber Stufeneffizienz (StEffDes)

Anhand dieser Annaherung wurde eine mittlere Desorber Stufeneffizienz von rund 40% er-
mittelt. Dabei lag die Adsorber Stufeneffizienz fur die durchgefiihrten Variationen bei durch-
schnittlich 80%.

In weiterer Folge wurden die ermittelten Stufeneffizienzen fiir den relevanten Prozesspara-
meter Bereich angewendet und zur weiteren Prozesssimulation herangezogen.
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45.3 Prozesssimulation und Identifizierung optimierter Betriebsparameter

Prozesssimulation mit adaptiertem thermodynamischen Gleichgewichtsmodell

Zur Bestimmung optimierter Betriebsparameter wurde das vereinfachte Gleichgewichtsmo-
dell herangezogen und verschiedene Prozessparameter (Desorber- und Adsorber-
Betriebstemperaturen, CO. Konzentrationen im Biogas und Biomethan, Stripping-
Gasmenge, Stufenanzahl) variiert. Diese Variationen wurden zu Vergleichszwecken mit bei-
den Materialien durchgefuihrt. Dabei ging 13X hinsichtlich des Warmebedarfs als eindeutig
Uberlegen hervor, kann aber aufgrund der in 4.1.1 beschriebenen schlechten mechanischen
Bestandigkeit nicht im Wirbelschichtbetrieb eingesetzt werden. Fir Lewatit wurden optimierte
Betriebsparameter im Gleichgewichtsmodell gefunden. Demnach ware eine optimale Strip-
pingluftmenge das 1.6-fache der aufzubereitenden Biogasmenge. Eine hinsichtlich des
Warmebedarfs optimierte Temperaturspreizung wirde lediglich bei 20°C liegen (d.h. Adsor-
ber 50°C, Desorber 70°C). Aufgrund der in 4.1.1 beschriebenen Versuche mit verschiedenen
Desorptionstemperaturen ware aber bei sehr niedrigen Regenerationstemperaturen eine
unrealistische Verweilzeit im Desorber sowie ein sehr hoher Adsorbensumlauf notig. Des
Weiteren wurden die Simulationen mit beiden Materialien nur mit trockener Regeneration
(d.h. Luft als Regenerationsmedium) durchgefuhrt.

In weiterer Folge wurden das Adsorptionsmodell mit den in 4.5.2 beschriebenen Stufeneffizi-
enzen sowie das Warmelbergangsmodell mit optimierten Warmetauscher Modellen (siehe
4.3.5) und das Warmepumpenmodell in mehreren Prozessfiihrungsoptionen (siehe 4.4.1) zu
einem Gesamtmodell vereint. Mit diesem kombinierten Gesamtmodell wurden alle weiteren
Parametervariationen zur Ermittlung optimierter Prozessparameter fur die Auslegung und
das Basis Design einer TSA-Pilotanlage durchgefiihrt. Aus sicherheitstechnischen Griinden
sowie einer zu erwartenden Effizienzsteigerung beim Einsatz von Lewatit als Adsorbensma-
terial wurde gemeinsam im Konsortium ein Einsatz von Dampf als Spulgasmedium be-
schlossen. AuRerdem wurde die Fermenterbeheizung, welche aktuell tber die Auskoppelung
von Warme aus dem bestehenden BHKW bereitgestellt wird, in das Prozessmodell inkludi-
ert. Das heif3t, die benotigte Heizleistung von 40-60 kW wird im TSA-Prozess aus dem Heiz-
wasserrucklauf zur Warmepumpe mittels Plattenwarmetauscher ausgekoppelt. Um den
Grol3teil des fur die Dampferzeugung benétigten Wassers bereitzustellen, wird dieses uUber
Auskondensation des Desorber-Abgases (d.h. Dampf-CO, Gemisch) riickgewonnen. Die
Kondensation erfolgt dabei durch Auskoppelung der Kuihlleistung des Kihlwasservorlaufes

von der Warmepumpe. Da die Warmepumpe nicht die erforderliche Kuhlleistung bereitstellen
kann (es liegt ein Warmeuberschuss vor, Auslegung der Warmepumpe erfolgte unter der
Pramisse der Warmeversorgung des Desorbers), wurde ein zusatzlicher Luft-Kihler im
Kluhlwasserkreislauf vorgesehen. Der benétigte Splldampf wird Uber einen Biogas-
Dampferzeuger bereitgestellt, wozu ein Teilstrom des unbehandelten Biogases vor dem Ad-
sorber abgezweigt wird. Um den Kuhl- und Heizbedarf, vor allem in den oberen Adsorber-
und Desorberstufen, zu reduzieren, wurden zusétzliche Warmetauscher in den regenerierten
sowie den CO; beladenen Adsorbensstrom integriert. Zunachst wurden diese Warmetau-
scher als beheizte bzw. gekiihlte Schneckenforderer ausgefiihrt. Diese wurden jedoch nach

den ersten 3D-Aufstellungsplénen aus Platz- und Kostengrinden durch kompaktere Wirbel-
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schichtwarmetauscher ersetzt. In Abbildung 28 ist das im Simulationsmodell abgebildete
Prozessschema dargestellt.
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Abbildung 28: Simulationsschema mit integrierter Warmepumpe (HP), Dampferzeuger (SG), Fermenter
Beheizung, Wirbelschichtwarmetauscher im regenerierten und beladenen Adsorbensstrom, Dampf Kon-
densator und Zwischenkihler

Unter Bertcksichtigung von grundlegenden Designparametern, wie der maximalen Stufen-
geometrie und damit der maximalen Stufenwéarmetauscherflache sowie der minimalen Fluidi-
sierungsgeschwindigkeit je Stufe, wurden optimierte Betriebsparameter ermittelt. Dadurch
hat sich eine benétigte Spuldampfmenge von 1,05 kgn2o/kgco2 sowie ein Feststoffumlauf von
rund 1.800 kg/h, zum Erreichen einer maximalen CO, Konzentration von 2 vol% am Aus-
gang, errechnet. Die Temperaturen im Adsorber wurden mit 53°C in der untersten und 66°C
in der obersten Stufe ermittelt. Im Desorber ergab sich eine Temperaturspreizung von 108°C
in der untersten und 94°C in der obersten Stufe. Der gesamt produzierte Biomethanstrom
(ohne Nachbehandlung wie Trocknung und Verdichtung) belauft sich auf 158 Nm3/h. Ein
Gesamtenergiebedarf von 99 kW, wurde basierend auf den ermittelten Betriebsparametern
und unter Einsatz einer einstufigen Warmepumpenkonfiguration ermittelt. Dieser setzt sich
zusammen aus 93 kW, elektrischer Leistung fir die Warmepumpe und 138 kW, thermischer
Leistung fur die Zusatzkiihlung Uber den Luftwarmetauscher, was einer elektrischen Leistung
von 5 kWe entspricht. Der Referenz Energiebedarf belauft sich somit auf 0.63 kWhe/Nm3gw.
Die ermittelten Parameter sowie bendtigte Warmetauscherflachen und Warmepumpeneffizi-
enzen wurden in weiterer Folge zur Ermittlung der Prozesskosten fir die technodkonomische
Evaluierung der Anlage verwendet.
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4.6 Basis Design einer Pilotanlage

Basierend auf den Prozesssimulationen welche in 4.5 beschrieben sind, wurde ein Basis
Design einer TSA-Pilotanlage ausgearbeitet. Dazu wurden Druckberechnungen durchgefiihrt
welche die nétigen Spllgasstrome, zur Vermeidung eines Methanslips sowie fiir den Adsor-
bens-Materialtransport, definierten. Des Weiteren wurden wesentliche Dimensionen fir die
Adsorber- und Desorberkolonne sowie fur Riser, Standpipes und Warmetauscher festgelegt.
Ein P&ID Schema wurde erstellt, welches alle Anlagenkomponenten enthalt die fir den Re-
gelbetrieb sowie Start-Up und Shut-Down der Anlage bendtigt werden. Auf Basis dessen
wurde eine 3D-Planung der TSA-Laboranlage durchgefuhrt (siehe Abbildung 29). Wesentli-
cher Vorteil dabei ist, dass mithilfe des 3D-Plans bereits die Rohrleitungslangen, Baugrole
und mdogliche Aufstellungsvarianten berticksichtigt wurden. Aus den Vorgaben zu Stufenh6-
he, Riserhthe und Wirbelschichtwarmetauschern ergibt sich somit eine Gesamthdéhe von
8.5m. Die beiden Reaktoren befinden sich in einem Stahlrahmen mit ISO-high CUBE Con-
tainermafien, die liegend transportiert werden kdnnen. Durch eine modulare Bauweise kann
ein sehr hoher Vorfertigungsgrad und dadurch verringerte Errichtungskosten und —zeit vor
Ort erreicht werden. Dazu kommen noch je ein kleinerer ISO 20 Container fir Warmepumpe
und Dampferzeuger mit Wasseraufbereitung. Auf dem Dach der beiden Stahlbaucontainer
werden der Luftwarmetauscher inklusive dazugehoriger Schalldammung mittels Kiesbetts
und Attika platziert (siehe Abbildung 29).
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Abbildung 29: 3D-Schema der TSA-Pilotanlage (gelb: Adsorber; griin: Desorber; blau: Kiihl-/Heizwasser)

4.7 Technodkonomische Studie

4.7.1 Techno-6konomische Prozessevaluierung auf Basis abgeleiteter OPEX und
CAPEX

Mithilfe der Daten aus dem 3D-Schema konnte eine detaillierte Errichtungskostenabschat-
zung vorgenommen werden. Dazu wurden sdmtliche Anlagenkomponenten, basierend auf
Erfahrungswerten zu Material- und Errichtungskosten, finanziell bewertet. Seitens AIT und
Frigopol wurde zudem eine Kostenabschatzung fir das ausgewahlte Warmepumpensystem
bereitgestellt. Die Warmepumpe wurde auf Basis der Prozesssimulation fur die Heizleistung
von 195kW ausgelegt. Fir die Kalkulation wurde die Ausfihrung mit dem geringsten erwarte-
ten Investment gewahlt, bei der ein kombinierter COP von knapp 3 erwartet wird. Die Ge-
samt-CAPEX der geplanten TSA-Pilotanlage belaufen sich auf 1,298 Mio€, wobei eine Seri-
enfertigung von 10 Anlagen zur Aufteilung des Anteils an Forschungs- und Entwicklungskos-
ten bertcksichtigt wurde. Folgende Anlagenkosten sind dabei inkludiert:

Basic- und Detailengineering

e Material- und Fertigungskosten

e Equipment: Warmetauscher, Reaktoren, Behélter, Abscheider, Pumpen, etc.
e Warmepumpe

o Dampfkessel
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Wasseraufbereitungsanlage

e Stahlbau inkl. Buhnen und Treppen

e Verrohrung, Armaturen, Fittinge

e Isolierungen

e Begleitbeheizung fir Frostschutz

e Feldinstrumentierung, Mess- und Steuergerate, Verkabelung, Niederspannungsver-
sorgung

e Ersatz- und Verschleil3teile

e Transport

e Montage, Inbetriebnahme & Probelauf

Die fur Betrieb und Wartung notwendigen OPEX setzen sich aus fixen und variablen Kosten
zusammen (siehe Tabelle 1). Die Fixkosten sind unabhangig von der produzierten Methan-
menge und beinhalten Personal-, Instandhaltungs- und Wartungskosten, Steuern, etc. Die
variablen Kosten hangen ausschlie8lich von der produzierten Menge der Anlage ab und
werden deswegen (blicherweise in einer Einheit bezogen auf den Output angegeben
(Ct/Nm3yethan bzw. ct/kWhweman). Sie beinhalten die Kosten fur Hilfs- und Betriebsstoffe und
das Rohbiogas.

Da die Anlage komplett automatisiert und abgesehen von Kontrollgangen keine zur Biogas-
anlage zusatzliche Manpower bendtigt, konnen die Personalkosten wahrend des Betriebs
vernachlassigt werden. Alle notwendigen Aufgaben kdnnen durch das Bedienpersonal, wel-
ches bereits fir den Betrieb des Fermenters zur Verfligung steht, abgedeckt werden. Eben-
falls nicht beriicksichtigt wurden, aufgrund der geringen Mengen und Kosten, die Verbrauch-
schemikalien fur die Wasserenthartung & Alkalisierung (bspw. NaOH-Dosiermittel Dampf-
kessel).

Tabelle 1: Fur die Berechnung verwendete Betriebs- und Wartungskosten

Variable & fixe Betriebskosten Einheit Preis
Kosten Roh-Biogas €/MWh 55

ggﬁg\;esr)t Rohgas (kalkuliert iber Anteil Methan im KWh 568
elektr. Energie - Strompreis ct/kWh 12,9
Wasser €/m? 1,62
Abwasser €/m3 1,62
Adsorbens Lewatit® VP OC 1065 €/l 35,1
Entsorgung Adsorbens €/t 450

Preis aufbereitetes Biomethan

(nicht getrocknet, nicht komprimiert) €/MWh 90
Verrechnungsbrennwert aufbereitetes Biomethan kWh/Nm3 11,3
Jahrliche Wartungskosten (fix) €/a 23.500
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Mithilfe der in Tabelle 2 dargestellten Verbrauchsmengen, welche sich aus der Prozesssimu-
lation und den Design-Vorgaben ergeben, kénnen die jahrlich bendtigten OPEX ermittelt
werden. Derzeit wird ein eher konservativer Ansatz gewahlt, bei dem von einem jahrlichen
Austausch des gesamten Adsorbensmaterials ausgegangen wird. Durch weitere (Langzeit-)
Versuche zur Evaluierung der Adsorbensdegradierung kann die Austauschmenge oder -
haufigkeit potentiell stark reduziert werden.

Tabelle 2: Betriebsmitteleinsatz zum Betrieb der TSA-Anlage

Betriebsmittel Einheit Menge
elektrische Energie KWh/Nm3yethan 0,68
Wasser mM3/NM3yethan 2x10%
Abwasser mM3/Nm3pethan 2,9x10*
Adsorbens Lewatit® VP OC 1065 kg/a 650
Menge Rohgas fur Dampfkessel Nms3/h 24,8

Die Gesamt-OPEX (variable und fixe Kosten) fiir die betrachtete TSA-Anlage belaufen sich
auf 781.500€ pro Jahr, was auffallend hoch ist. Abgesehen von den Rohgaskosten sind vor
allem die Kosten fur die elektr. Energie (63%; hoher Energiebedarf bedingt durch die War-
mepumpe) und jene fir das Adsorbens (23%) ausschlaggebende Kostentreiber.

Bei einem Rohgasinput von 230 Nm3/h kdnnen bei einer Verfugbarkeit von 97% und Zuver-
lassigkeit von 98,3% jahrlich 14,9 GWh Methan produziert werden. Durch die hohe CO; Ab-
scheideeffizienz wird ein Methananteil von ber 98% im Produktgas erreicht und der Rest-
gehalt an CO; liegt mit 1,5% unter dem 2%-Vorgabewert der OVGW- Richtlinie. Durch die
Verwendung von Spulgasstromen wird ein Methanschlupf unterbunden, womit eine maxima-
le Methanausbeute erreicht wird. Das verfigbare CO- fallt mit Wasser gesattigt und so rein
an, dass eine einfache Trocknung fiir die weitere Nutzung ausreichend ist. Durch die vorge-
schaltete Entschwefelung, sind sowohl der CO»- als auch der Methanstrom frei von Schwe-
felwasserstoffen. Die Kennwerte Brennwert Biomethan und Wobbe-Index entsprechen eben-
falls den vorgegebenen Qualitdtsmerkmalen. Durch die drucklose Prozessfiihrung und voll-
automatisierte Anlagenausfiihrung ist die TSA sicher und einfach zu bedienen. Die Nutzung
der am Standort der Biogasanlage bereits vorhandenen Ressourcen und Energiequellen
(Biogas und elektr. Energie) ermdglichen einen Betrieb ohne zusétzliche Infrastruktur zu
schaffen.

4.7.2 Vergleich des TSA-Prozesses mit bestehenden Verfahren zur Biogasaufberei-
tung

Um die 6komischen und technischen Kennzahlen der TSA-Anlage und deren Potential bes-
ser abschatzen zu kdnnen, wurde ein Vergleich mit dem Benchmark Aminwésche herange-
zogen. Fur den Vergleich wurden Kosten und Rahmenbedingungen aus einem Angebot von
einem Aminwasche-Anlagenbauer herangezogen. Im Angebot fir die Aminwéasche (1,25
Mio€) ist keine Warmebereitstellung inkludiert - um mdoglichst aussagekraftige Vergleiche
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durchfuhren zu kénnen, wurde die Warmebereitstellung mittels Gaskessel kalkuliert. Dazu
wurde aus dem fir den Prozess angegebenen Warmebedarf der bendtigte Gasstrom be-
rechnet, der von dem spezifizierten Inputstrom von 230 Nm3/h weggerechnet wird.

Vom Angebotspreis abgezogen wurden die Positionen Trocknung, Kompression und
Feinentschwefelung, da diese in der Betrachtung der TSA-Anlage nicht inkludiert sind. Da-
zugerechnet wurden eine frostfreie Fassade, Einspeisekabel, Unloading & Aufstellung, wel-
che im Preis der TSA-Anlage enthalten sind. Daraus ergeben sich CAPEX in der Hohe von
1,305 Mio€ fur eine vergleichbare Aminwasche-Anlage.

Fur die Warmebereitstellung werden rund 33 Nm3/h Biogas bendtigt, als Rohgasinput fur die
Aminwasche bleiben 197 Nm3/h. Bei der Aminwasche wurde ebenfalls davon ausgegangen,
dass sich bei gleicher Abscheiderate der erhaltene CO»-Anteil im Biomethan wie bei der TSA
auf 1,5% reduziert. Somit erhalt man einen gereinigten Biomethanstrom von 151,5 Nm3/h.
Wie auch bei der TSA ist die Aminwasche komplett automatisiert, die bendtigten Kontroll-
gange konnen vom bereits vorhandenen Personal der Biogasanlage durchgefiihrt werden.
Es fallen somit keine zusétzlichen Personalkosten an. Ebenfalls nicht berticksichtigt wurden,
aufgrund der geringen Mengen und Kosten, die Verbrauchschemikalien fur die Wasseraufbe-
reitung (bspw. NaOH-Dosiermittel). Die Entsorgung des Amins ist aufgrund der Kreislauffih-
rung vernachlassigbar, ebenso das Abwasser, da sich der Frischwassereinsatz lediglich auf
den Kihlturm bezieht.

Mit der Aminwasche kénnen bei einem Rohgasinput von 230 Nm3/h bei 8.350 Betriebsstun-
den jahrlich 14,3 GWh Methan produziert werden. Dabei wurde die Abscheideeffizienz von
97,23% gleich jener der TSA gesetzt, wodurch der gleiche CO»-Anteil im Biomethan erreicht
wird.

In der folgenden Tabelle werden die Ergebnisse der Berechnungen miteinander verglichen.

Tabelle 3: Vergleich der technischen und 6konomischen Daten der TSA-Anlage mit einer vergleichbaren
Aminwasche Anlage

Technische und 6konomische Daten Einheit TSA Aminwasche
Rohgasinput Gesamt Nm3/h 230 230
Rohgasinput Aufbereitung Nms3/h 205,2 197
jahrliche Methanproduktionsrate GWh/a 14,9 14,3
COg- Anteil Biomethan Vol % (tr) 1,53 1,53
CO. Abscheideeffizienz % 97,23 97,23
CAPEX € 1.298.000  1.305.000
OPEX €/a 781.500 676.600
Kosten Rohgas €/a 600.200 600.200
Variable spez. O&M €/MWhpethan 62,3 56,2
Biomethangestehungskosten €/MWhpethan 71,2 65,5
Break-Even Jahre 1,25 1,08
Mind. Preis fur aufbereitetes Biomethan €/MWhuethan 59,9 55,1
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Der Vergleich zeigt die errechneten Werte der Technologien bei einem Rohgasinput von
230 Nm?3/h. Bei der Aminwasche wird fir den Gaskessel ein etwas hoherer Teilstrom zur
Warmebereitstellung bendtigt, wodurch die jahrliche Produktionsrate mit 14,3 GWh etwas
kleiner ist, als bei der TSA.
Die Investitionskosten der Technologien sind annahernd gleich, bei der TSA sogar geringfi-
gig kleiner. Deutliche Unterschiede sind bei den OPEX zu erkennen. Die jahrlichen Kosten
sind bei der TSA um 15,5% hoher, als jene der Aminwasche. Der etwas hdhere Output der
der TSA-Anlage gleicht die erhdhten Betriebskosten nicht aus. Die Methangestehungskosten
sind bei der Aminwéasche um 5,7 €/ MWh geringer bei 65,5 € MWh.
Der hohe Energiebedarf fur die Prozesswarme zur Regenerierung der Waschflussigkeit wird
in der Literatur als Nachteil der Aminwasche ausgewiesen, wie der Vergleich zeigt, gibt es
hier fiir die TSA ebenfalls noch einiges an Optimierungspotential.
Neben der elektrischen Energie fir die Warmepumpe, wird bei der TSA zusatzlich Dampf zur
Fluidisierung verwendet, welcher zu einer Verminderung des Gas-Input-Stroms fiihrt, da ein
Teilstrom des Biogases fiir den Betrieb des Dampferzeugers verwendet wird. Bei der Amin-
wasche wird im Gegensatz dazu zwar Energie fir die Desorption bendtigt, jedoch kommt die
Technologie mit nur einem Warmeerzeuger aus. Die Wahl Dampferzeugung aus Gas und
elektrische Energie zur Warmeerzeugung beruht auf dem Hintergrund, dass jene Ressour-
cen und Energieformen genutzt werden, die an den Standorten der Biogasanlagen schon
vorhanden sind und somit keine zuséatzliche Infrastruktur geschaffen werden muss. Wie sich
eine alternative Energieform fir die Bereitstellung der Warme auf die Wirtschaftlichkeit der
beiden Technologien auswirken wirde, kdnnte Ziel einer weiteren Betrachtung sein. Denn
auch die Vergleichsrechnungen mit einer effizienteren Kaskaden-
Warmepumpenkonfiguration zeigen, dass die Energiekosten bei der TSA auch mit einer effi-
zienteren Warmepumpe einen wesentlichen Anteil an den Gesamt-Betriebskosten hat. Even-
tuell gibt es aber auch noch andere Méglichkeiten, die im Prozess entstehenden Warmequel-
len und -senken effektiver zu nutzen. Der Dampf als Fluidisierungsmittel ist aus technischer
Sicht und auch sicherheitstechnisch eine gute Losung, da dazu aber zuséatzlich ein Dampf-
kessel inkl. Wasseraufbereitung benétigt wird, kénnten auch hier Uberlegungen beziiglich
eines anderen Fluidisierungsmittels angestrebt werden. Alternativ dazu kdénnte der nétige
Dampfeinsatz drastisch reduziert werden, wenn statt dem mehrstufigen fluidisierten Desor-
ber ein einfacher Bewegtbett-Desorber, wie im Labormalistab untersucht (siehe Kapitel
4.2.1), eingesetzt wird.
Technisch betrachtet wurden hier die Effizienz und der CO»-Anteil im Biomethan gleichge-
setzt, laut Angaben des Aminwasche Herstellers liegen die erreichbaren CO»-Anteile im Bi-
omethan unter 2% und die Reinheit von Methan bei >99% - hier liefern beide Technologien
vergleichbar gute Werte. Ebenso haben beide Technologien keinen bzw. kaum einen Me-
thanverlust.
Das CO; fallt ebenfalls bei beiden Technologien in einer sehr reinen Form an und kann als
Nebenprodukt zur weiteren Nutzung verwendet werden. Beide Technologien sind vollauto-
matisiert - die Anlagen sind leicht zu bedienen und brauchen kein zusétzliches Personal. Die
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Systeme arbeiten drucklos und ohne gesundheits- bzw. umweltgefahrdende Betriebsstoffe,
somit kénnen die Aminwasche und TSA auch als sehr sicher angesehen werden.

Abbildung 30 zeigt den Einfluss, welchen der Biomethanpreis auf den Break-Even der bei-
den Technologien hat. Als Ausgangswert wurden 90 €/MWh fur die Berechnungen herange-
zogen. Aus der Graphik lasst sich bei einem definierten Break-Even jener Mindestpreis er-
mitteln, bei dem das gewunschte Break-Even Datum erreich werden kann (bei ansonsten
unveranderten Parametern).
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Abbildung 30: Einfluss Anderung Biomethanpreis auf Break-Even

5 Ausblick und Empfehlungen

Im Zuge des Projektes bioCH4.0 konnte das Prozessdesign und ein erster Entwurf einer
TSA-Pilotanlage zur Biogas Aufbereitung erstellt werden. Optimierungen hinsichtlich der
verwendeten Warmetauscher, des Adsorbensmaterials sowie eine geeignete Warmeintegra-
tion mittels Warmepumpe und Fermenterbeheizung wurden umgesetzt. Nichtsdestotrotz gibt
es weiteren Optimierungsbedarf, um die Kosten der designten Anlage zur reduzieren um sie
am bestehenden Markt konkurrenzfahig zu den langer etablierten Aufbereitungsverfahren
anbieten zu kénnen. Folgende Optimierungsansatze wurden dabei identifiziert:

e Adsorbensmaterial: Das ausgewahlte Adsorbensmaterial Lewatit VP OC 1065 weist
bereits sehr gute CO, Adsorptionskapazitdten und eine hohe Bestandigkeit im ange-
strebten Temperaturbereich sowie im Einsatz in einer kontinuierlich betriebenen Wir-
belschicht auf. Obwohl es kommerziell verfiigbar ist, werden derzeit seitens des Her-
stellers nur relativ kleine Mengen im Labor-, beziehungsweise Kleinmal3stab produ-
ziert. Dies fuhrt zu hohen Materialkosten, welche sich in den laufenden Betriebskos-
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ten widerspiegeln. Daher ist es anzustreben, dass auch seitens Hersteller die Kapazi-
taten erhéht werden, um zum einen den Bedarf fiir die Biogasaufbereitung zu decken
und zum anderen die Kosten fur das Adsorbens deutlich zu senken. Alternativ dazu
konnte ein potentiell glinstigeres Adsorbensmaterial mit &hnlichen oder gleichen Ei-
genschaften bei einem anderen Hersteller getestet werden.

Auch der im gegenstandlichen Projekt untersuchte Zeolith 13X wies hohe CO, Ad-
sorptionskapazitaten und eine hohe Temperaturstabilitat auf. 13X konnte jedoch auf-
grund seiner schlechten mechanischen Stabilitét nicht im Wirbelschichtbetrieb einge-
setzt werden. Um dieses deutlich glnstigere Material fir den entwickelten Aufberei-
tungsprozess zu nutzen, musste die Stabilitat erhéht werden, was potentiell durch
den Einsatz von alternativen, bestandigeren Bindemitteln der pulverférmigen Zeolith
Partikel bewerkstelligt werden kann.

e Energiebedarf: Um den Energiebedarf fiir die Biogasaufbereitung mittels entwickel-

tem TSA-Prozess zu reduzieren, sind weitere Optimierungsmafnahmen notwendig,
welche im Zeitrahmen des Projektes nicht mehr ndher betrachtet werden konnten.
Dazu zéhlen unter anderem die Reduktion des Dampfbedarfs im Desorber, eine ho-
here Warmetauscher Effizienz sowie die Optimierung mithilfe einer weiteren Warme-
pumpenkonfiguration.
Um den Dampfbedarf zu reduzieren, kénnte wie in den Laborversuchen getestet, ein
Bewegtbettdesorber zum Einsatz kommen, wodurch der Dampfbedarf drastisch re-
duziert werden konnte, da kein Mindestdampfvolumenstrom zur Fluidisierung der Stu-
fen bendtigt wird. Die Warmetauscher Effizienz kénnte durch die Optimierung der
Lean-Rich Warmetauscher gesteigert werden. Dabei kdnnten potentiell neuartige
Feststoff/Feststoff Warmetauscher zum Einsatz kommen, dessen Technologien je-
doch derzeit noch nicht vollstandig ausgereift sind. Fir die Warmepumpe wurde aus
Kostengriinden eine einfache Konfiguration mit einem kommerziell weit verbreiteten
Kaltemittel angenommen. Durch den Einsatz neuartiger Kaltemittel und Konfiguratio-
nen, welche sich derzeit teilweise erst in der Entwicklungsphase befinden, kénnte die
Effizienz der Warmepumpe deutlich gesteigert und somit der Gesamtenergiebedarf
reduziert werden. Des Weiteren kdnnte auch eine Prozesskonfiguration ohne War-
mepumpe untersucht werden, bei der die Heizleistung Uber einen kostengtinstigeren
Boiler und die Kihlleistung tber Luftwarmetauscher bereitgestellt wird.

e Large-Scale: Um den Prozess weiter zu untersuchen und optimieren, ist es notwen-
dig eine derartige Anlage in dem vorgeschlagenen Pilotmalistab zu bauen und zu be-
treiben. Erst durch Versuche in dieser Gré3enordnung kann der Prozess vollstandig
bewertet werden. Durch Langzeitversuche kann auch der derzeit sehr konservativ
angenommene Adsorbensmaterial Verschlei von einer Fillung pro Jahr (1.2
m3/Jahr) genauer evaluiert und héchstwahrscheinlich deutlich reduziert werden.
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