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Abstract

Achieving the 2°C target of the Paris climate agreement, means that many in-
dustrialised countries will largely avoid the use of fossil fuels by 2050. In 2017, 82,3
million tonnes of CO, equivalent were emitted in Austria, 3,3% more than 2016.
One reason for the increase is the high increase in the fuels sales in the transport
sector. The reduction of CO,y emissions in the transport sector, which is respon-
sible for 30% of annual CO, emissions, with a rising trend, requires a widespread
implementation of sustainable driving concepts. In addition to electricity from su-
stainable sources, biofuels such as bioethanol, biodiesel and biogas, biohydrogen is

also a notable alternative to fossil fuels.

In this thesis, several concepts for the sustainable provision of hydrogen were
technically and economically analysed. The five selected concepts range from the
use of biomass in the form of biomass gasification as well as biogas production with
following steam reforming, to the production of biohydrogen through electrolysis
of water. The conventional method of producing hydrogen, the steam reforming of
natural gas, is used as a reference method for the technical-economic analysis. In
addition to the different production routes, different distribution options for the
final hydrogen supply at the filling station were also considered. The distribution of
hydrogen by truck in gaseous or liquid form, as well as the transport via a pipeline
network represent the possible distribution routes of hydrogen within this work.
The technical analysis of the individual concepts was carried out by calculating
mass and energy balances. Subsequently, the concepts were economically analysed
considering the mass and energy balances. The determined hydrogen production
costs, the distribution costs as well as the costs of provision at the filling station
of the individual concepts were compared and discussed. In addition, a sensitivity

analysis shows the influence of selected parameters on the production costs of Hs.

The results show that support measures and infrastructure improvements are
necessary for the economic use of sustainably produced H; as fuel. The cheapest
method to produce Hy sustainably, is the steam reforming of biogas, followed by
the fluidised bed gasification processes and the electrolysis of water. After plant
efficiency, raw material prices, annual operating hours and investment costs have
the greatest influence on production costs. The distribution of liquid Hs is more

economical than the distribution of gaseous Hs.
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Kurzfassung

Die Einhaltung des 2°C Ziels, des Pariser Klimaabkommens, bedeutet fiir viele
Industrielinder einen weitgehenden Verzicht auf den Einsatz von fossilen Ener-
gietriigern bis 2050. 2017 wurden in Osterreich 82,3 Mio. Tonnen CO,-Aquivalent
emittiert, 3,3% mehr als 2016. Ein Grund fiir den Anstieg stellt der stark gestiegene
Kraftstoffabsatz im Verkehr dar. Die Reduktion der COy-Emissionen im Verkehrs-
sektor, welcher einen Anteil an 30% der jdhrlich ausgestokenen CO,-Emissionen
einnimmt, mit steigender Tendenz, erfordert eine breite Einfiihrung von nachhalti-
gen Antriebskonzepten. Neben dem elektrischen Strom aus nachhaltigen Quellen,
Bio-Kraftstoffen wie Bioethanol, Biodiesel und Biogas, stellt auch Biowasserstoff

eine nennenswerte Alternative zu den fossilen Kraftstoffen dar.

Im Zuge dieser Arbeit wurden mehrere Konzepte fiir die nachhaltige Bereit-
stellung von Hy technisch wie auch 6konomisch analysiert. Die fiinf ausgewéhlten
Konzepte erstrecken sich von der Nutzung von Biomasse in Form der Biomasse-
vergasung, liber die Biogasherstellung mit anschliefender Dampfreformierung, bis
hin zur Produktion des Bio-Hy mittels Elektrolyse. Als Referenzmethode fiir die
technisch-6konomische Analyse dient die konventionelle Methode Hy herzustellen,
die Dampfreformierung von Erdgas. Zusétzlich zu den unterschiedlichen Produk-
tionswegen, wurden ebenfalls verschiedene Distributionsmoglichkeiten fiir die end-
giiltge Bereitstellung von Wasserstoff an der Tankstelle betrachtet. Die Verteilung
von Wasserstoff per LKW in gasférmiger oder fliissiger Form, wie auch der Trans-
port iiber ein Pipelinenetz stellen die moglichen Verteilungswege von Wasserstoff
innerhalb dieser Arbeit dar. Die technische Analyse der einzelnen Konzepte erfolg-
te iiber die Berechnung von Massen- und Energiestromen. Anschliefend wurden
die Konzepte 6konomisch analysiert. Die ermittelten Wasserstoffgestehungskosten,
die Distributionskosten, wie auch die Bereitstellungskosten an der Tankstelle der
einzelnen Konzepte, wurden einander gegeniibergestellt und diskutiert. Zuséatzlich
zeigt eine Sensitivitdtsanalyse den Einfluss von ausgewdhlten Parametern auf die

Kosten von Hs.

Die Ergebnisse zeigen, dass Fordermafknahmen und Weiterentwicklungen der
Infrastruktur zur wirtschaftlichen Nutzung von nachhaltig produziertem H, als
Kraftstoff notwendig sind. Die giinstigste Methode Hs nachhaltig zu produzie-
ren ist die Biogas DR, gefolgt von den Wirbelschichtvergasungsverfahren und der
Elektrolyse. Die grofsten Einfliisse auf die Produktionskosten haben nach der An-
lageneffizienz, die Rohstoffpreise, die Betriebsstunden, wie auch die Investitions-

kosten. Die Bereitstellung von LHs ist kostengiinstiger als jene von CGHs.
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1 Einleitung

Ein grofer Teil des Energiebedarfs wird zurzeit durch den Verbrauch von fossi-
len Rohstoffen gedeckt. Die stetige Zunahme der Weltbevolkerung, die Begrenzt-
heit von fossilen Rohstoffen und die durch den Verbrauch von fossilen Rohstoffen
entstehenden Umweltbelastungen stellen Wissenschaftler in der gesamten Welt
vor eine groke Herausforderung. Nicht nur die Begrenztheit der fossilen Rohstoffe,
sondern auch das wachsende Umweltbewusstsein der Menschheit dréngt dazu ein
Weltenergiesystem zu schaffen, welches 6kologisch, 6konomisch sowie nachhaltig

ist.

Eine der groften Folgen des menschlichen Eingriffes in die Umwelt stellt si-
cherlich der Klimawandel dar. Die Einhaltung des 2°C Ziels, des Pariser Klimaab-
kommens, erfordert von vielen Industrielindern einen Umschwung von fossilen zu
nachhaltigen Energietrigern bis 2050. Im Jahr 2017 wurden in Osterreich 82,3 Mio.
Tonnen COy-Aquivalent emittiert, 3,3% mehr als 2016. Ein Grund fiir den Anstieg
stellt der stark gestiegene Kraftstoffabsatz im Verkehr dar. Der Verkehrssektor
macht mit etwa 30% einen relativ grofen Anteil der ausgestofenen Schadstoffe
und Treibhausgase aus, siche Abbildung 1.1. Vor allem die klimaverdndernde Wir-
kung der Abgase und die lokale Schadstoffbelastung in Ballungsrdumen, hervorge-
rufen durch die Nutzung von herkdmmlichen Benzin- und Dieselfahrzeugen, stellen
groke Schwierigkeiten bei weiterem Mobilitdtswachstum dar. Da die Mobilitit zu
den Grundbediirfnissen der heutigen Gesellschaft z&hlt, wird das kontinuierliche
Verkehrswachstum langfristig aufgrund umwelttechnischer Faktoren und der Be-
grenztheit fossiler Rohstoffe, nicht durch herkdmmliche Treibstoffe zu bewiltigen
sein.|64]

Gebiude
10%
Landwirtschaft
10%

Abfallwirtschaft
3%

Fluorierte Gase
3%

Energie und
Industrie
45%

Abbildung 1.1: Anteil Treibhausgasemissionen 2017 [64]

15


https://www.tuwien.at/bibliothek
https://www.tuwien.at/bibliothek

Die approbierte gedruckte Originalversion dieser Diplomarbeit ist an der TU Wien Bibliothek verfligbar.

The approved original version of this thesis is available in print at TU Wien Bibliothek.

thele

(]
lio
nowledge

b

i
r

Neben der Begrenztheit der fossilen Energietriager stellt auch die Versorgung
mit jenen eine gewisse Problematik dar. Da beispielsweise Erdol weltweit nicht
gleichmifig verteilt ist, kommt es zu Abhéngigkeiten von den exportierenden Lan-
dern. In einigen der erddlreichsten Regionen herrschen politische Instabilitédten,
was eine gewisse Versorgungsunsicherheit mit sich bringt. Aufgrund der vielen
Nachteile der fossilen Energietréager ist die Nachfrage nach alternativen Antriebs-
konzepten grofs. Neben dem elektrischen Strom aus nachhaltigen Quellen, Bio-
Kraftstoffen wie Bioethanol, Biodiesel und Biogas, stellt auch Wasserstoft eine

nennenswerte Alternative zu den fossilen Kraftstoffen dar.

Wasserstoff gilt als nachhaltiger und alternativer Treibstoff und kann umwelt-
freundlich gewonnen werden. Biowasserstoff weist mit in etwa 142 M.J/kg eine
wesentlich hohere Energiedichte auf als Biomethan, Bioethanol und Biodiesel |10].
Die Anwendung in der Brennstoffzelle ist emissionsfrei, da bei der Verbrennung le-
diglich Wasser und vernachléssigbar geringe Mengen Stickoxide entstehen. Durch
Verkniipfung mit einem elektrischen Antrieb kénnen hohe Effizienzen erreicht wer-
den [10]. Wasserstoff wird heutzutage groktechnisch durch die Dampfreformierung
von Erdgas hergestellt. Neue Erkenntnisse iiber die grofstechnische Produktion von
klimafreundlichen Wasserstoff aus alternativen Energietrigern, vor allem Biomas-
se, sowie die Infrastruktur fiir die Speicherung und die Verteilung von Wasserstoff

sind von grofer Bedeutung.

Im Zuge dieser Arbeit soll eine technisch-6konomische Analyse von verschiede-
nen nachhaltigen Wasserstoffproduktionswegen erstellt werden. Neben den unter-
schiedlichen Produktionswegen, werden auch verschiedene Distributionswege zur
Verteilung des Wasserstoffs betrachtet. Einerseits eine on-site Versorgung einer
Wasserstofftankstelle und andererseits die Verteilung des produzierten Wasserstoffs
einer zentral liegenden Anlage iiber LKW oder Pipeline zu mehreren Tankstellen.
Aufserdem wird auch auf die Speicherung und die Verteilung des Wasserstoffs an
der Tankstelle eingegangen. Als alternative Produktionswege werden die Reforma-
tion sowie die Vergasung von Biomasse und die Elektrolyse von Wasser betrachtet.
Die Ergebnisse der Analyse werden der zurzeit konventionellen Wasserstoffproduk-

tion, der Dampfreformierung von Erdgas, gegeniiber gestellt.
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1.1 Stand der Technik der Wasserstoffproduktion

Die grofstechnische Wasserstoffproduktion basiert heutzutage grofstenteils auf der
Umwandlung von fossilen Rohstoffen. Rund 40% des weltweiten Wasserstoffbedarfs
stammen aus industriellen Prozessen, wie beispielsweise der Benzinreformierung,
der Ethenproduktion und der Chlor-Alkali-Elektrolyse, bei welchen Wasserstoff als
Nebenprodukt anfillt. Die anderen 60% des benotigten Wasserstoffs werden grofs-

technisch durch die Reformierung von fossilen Kohlenwasserstoffen erzeugt.|18|

Die weitverbreiteste grofitechnische Produktion von Wasserstoff stellt die Dampf-
reformierung von Erdgas dar. Hierbei wird das Erdgas mit Wasserdampf zur Re-
aktion gebracht und dabei Hy gewonnen. Neben der Dampfreformierung gibt es
noch zwei weitere Technologien zur industriellen Erzeugung von Hsy, die partielle

Oxidation und die autotherme Reformation von Erdgas.

Bei der partiellen Oxidation wird Erdgas mit Sauerstoff zur Reaktion gebracht
und zu Hy, CO sowie CO, umgewandelt. Die autotherme Reformierung ist eine
Kombination aus der endothermen Dampfreformierung und der exothermen parti-
ellen Oxidation. Durch die Teilverbrennung des Erdgases direkt im Reaktionsraum,
reprasentiert die partielle Oxidation, wird die fiir die endotherme Dampfreformie-

rung benotigte Energie direkt bereitgestellt.

Da die Dampfreformierung von Erdgas von den drei grofindustriellen Was-
serstoffproduktionen die weitverbreiteste Technologie ist, wird sie im Zuge dieser
Arbeit als Referenzmethode zu den alternativen Herstellungsmoglichkeiten heran-

gezogen. Im folgenden Kapitel soll die Dampfreformierung naher erklart werden.

1.1.1 Dampfreformierung von Erdgas

Unter Dampfreformierung versteht man prinzipiell die endotherme katalytische
Umwandlung von kurzkettigen Kohlenwasserstoffen mit Wasserdampf [8]. Die
Dampfreformierung ist ein Herstellungsprozess, welcher sich aus mehreren Teil-
prozessen zusammensetzt, welche im Folgenden néher erkliart werden. Eine ge-
nauere Funktionsbeschreibung der Gasreinigungsschritte, wie die Entschwefelung,
die WGS-Einheit und die DWA-Einheit ist in Kapitel 2.2 gegeben. Die Teilschritte
einer typischen Dampfreformierung sind in Abbildung 1.2 dargestellt.
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Dampf WGS > DWA 2

Abbildung 1.2: Fliefbild einer typischen Dampfreformierung von Erdgas zur H,
Produktion

Prinzipiell wird das Erdgas mit Wasserdampf unter Verwendung eines Kata-
lysators zu einem Synthesegas umgewandelt. Vor der Dampfreformierung erfolgt
eine Entschwefelung und eine Vorwidrmung des Erdgases. Durch eine anschliefsende
Konditionierung wird das Synthesegas, welches reich an COs, Hy und CO ist, auf-
bereitet. Die Hochtemperaturkonvertierung, die Wassergas-Shift-Reaktion, dient
zur Umwandlung des Kohlenmonoxids, wihrend durch die Druckwechseladsorp-
tionsanlage das vorhandene CO, abgetrennt und reiner Hy gewonnen wird. Die
AnlagengroRen reichen von 1000 - 100.000 Nm?/h produzierten Wasserstoff. Mit
einem Wirkungsgrad von 70-80%, ist die Dampfreformierung das effizienteste Ver-

fahren zur Produktion von Wasserstoff. [51]

Da Katalysatoren bekanntlich sehr empfindlich auf Schwefelverbindungen rea-
gieren, wird das Erdgas vor der Reformierung entschwefelt. Die Zusammensetzung
und vor allem der Schwefelgehalt des Erdgases kann je nach Entstehungsort stark
variieren. Vor der eigentlichen Entschwefelung werden die organischen Schwefelver-
bindungen, wie beispielsweise Mercaptane, mittels Hydrierung zu HyS und gesét-
tigten Kohlenwasserstoffen umgewandelt. Anschliefsend reagiert das HyS bei einer
Temperatur von etwa 350 bis 400°C' auf ZnO-Betten zu Zinksulfid und Wasser. Der
Schwefelgehalt des Erdgases wird dadurch auf maximal 0,1 ppm reduziert. [30],[51]

Nach der Entschwefelung wird das vorbehandelte Erdgas mit Wasserdampf ge-
mischt und auf 500-550°C' vorgewérmt. Anschliefsend gelangt das Gemisch in den
Reformer, welcher meist als Feuerraum mit ausgerichteten, hochlegierten Stahl-
rohren im Inneren ausgefiihrt ist [3]. Im Inneren der Stahlrohre befindet sich der
Katalysator. Bei der Reformierungsreaktion wird das Dampfgemisch bei etwa 800-
900°C' und einem Druck von 15-30 bar zu einem Synthesegas, reich an CO,, CO und
Hy, umgewandelt. Da die Dampfreformierung eine endotherme Reaktion darstellt,

werden die Stahlrohre von aufen beheizt um dem System Energie zuzufiihren. [51]
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Meist werden fiir die Dampfreformierung Nickel-basierte Katalysatoren ein-
gesetzt. Als Favorit hierbei gilt aufgrund der geringen Kosten und einer fiir die
Reaktion ausreichende Aktivitat ein Ni-Katalysator auf Al,O3 als Tragermaterial.
Neben Schwefelverbindungen kénnen auch Koksablagerungen auf der Nickelschicht

zur Deaktivierung des Katalysators fiihren und sind daher zu vermeiden. [30]

Bei der Dampfreformierung werden die im Erdgas enthaltenen, gastormigen,
Kohlenwasserstoffe nach Formel 1.1 umgesetzt, wiahrend Formel 1.2 die Umsetzung
des Hauptbestandteils Methan beschreibt.

e Hauptreaktionen
CoH,, + nH,0 — nCO + (n + %) H, (1.1)
CHy + H,0 +— 3Hy + CO  (AH = 4206, 2k.J/mol) (1.2)

e Nebenreaktionen

— Wassergas-Shift-Reaktion:

— Koksbildung:

— Boudouard-Reaktion:

2C0 — CO, +C  (AH = —172,4kJ/mol) (1.5)

Neben den Hauptreaktionen laufen auch einige Nebenreaktionen ab, beschrie-
ben durch die Gleichungen 1.3 bis 1.5. Neben der Gleichung 1.4 fiihrt auch die
Boudouard-Reaktion zu einer unerwiinschten Bildung von Koks auf dem Kataly-
sator. Durch eine geeignete Wahl der Prozessbedingungen, kann die Koksbildung

am Katalysator groftenteils vermieden werden. [30],[51]

Hohe Temperaturen und niedrige Driicke fithren zu einer hohen Wasserstof-
fausbeute. Auch das Dampf/Kohlenstoffverhiltnis, weiters abgekiirzt mit D/K-
Verhéltnis, kann die Ausbeute an Wasserstoff erheblich beeinflussen. Ein hoheres
D/K-Verhéltnis fithrt sowohl zu einer Erh6hung der Produktionsmenge an Hy, als

auch zu einer Verringerung der Koksbildung. In der Praxis wird ein D /K-Verhéltnis
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von 2,5 bis 3,5 mol/mol gewéhlt. Bei den genannten Prozessbedingungen wer-
den héherkettige Kohlenwasserstoffe im Erdgas im Gegensatz zum Methan nahezu
vollstandig umgesetzt. Fiir eine vollstandige Umsetzung des Methans miisste das
Dampf/Kohlenstoff-Verhéltnis aufgrund der Lage des chemischen Gleichgewichts,
um einiges hoher liegen. Eine hohere Menge Wasserdampf pro mol Kohlenstoff be-
deutet neben den vielen positiven Aspekten auch eine grofere Energiemenge zur
Dampferzeugung und somit deutlich héhere Produktionskosten. Den grofsten wirt-
schaftlichen Nutzen erhélt man bei den erwidhnten Prozessbedingungen und der
Verwendung des nicht umgesetzten Methans, als Energielieferant zur Befeuerung
des Reformers. [3],[51]

Das Synthesegas wird nach dem Reformer auf etwa 350°C" abgekiihlt und an-
schliefend aufbereitet. Der Wassergas-Shift-Reaktor erh6ht den Hy-Gehalt im Syn-
thesegas. Hierzu wird CO mit Wasserdampf zu Wasserstoff und Kohlendioxid um-
gesetzt. Die Druckwechseladsorptions-Einheit dient als letzter Gasaufbereitungs-
schritt der Gewinnung von hochreinem Wasserstoff. Das neben dem Wasserstoff
anfallende Adsorbat kann zur Warmebereitstellung im Reformer verheizt werden.
Da die Gasaufbereitungsschritte auch fiir einige der alternativen Herstellungsmdg-
lichkeiten von Hy von Bedeutung sind, werden diese in Kapitel 3 , Produktgasauf-

bereitung und Gewinnung von hochreinem Hy“ ndher erldutert.
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2 Methodik

Im folgenden Methodik Kapitel werden die Moglichkeiten zur Wasserstoffpro-
duktion, wie auch die Wasserstofflogistik fiir den Transport und die Verteilung
von Hy beschrieben. Weiters sind auch die Methodik und Annahmen der techno-

okonomischen Analyse angefiihrt.

2.1 Alternative Herstellungsmoglichkeiten eines

Hs-reichen Produktgases

Die klimaneutrale Produktion von Hs kann beispielsweise iiber die Gasaufberei-
tung eines wasserstoffreichen Synthesegases erfolgen. Neben der Herstellung des
Produktgases bilden auch die Gasreinigung, die Gaskonditionierung und die Ge-
winnung von reinem Wasserstoff wichtige Verfahrensschritte des Herstellungspro-
zesses. Auf die Aufbereitung des Produktgases und die anschliefsende Gewinnung
von hochreinem Hy wird in Kapitel 2.2 ndher eingegangen. Im folgenden Kapi-
tel werden zwei, durch die Verwendung von Biomasse als Ausgangsstoff, umwelt-
freundliche Alternativen fiir die Herstellung von wasserstoffreichem Produktgas
vorgestellt. Die vielversprechensten Technologien stellen mit Sicherheit die Verga-

sung und die Fermentation von Biomasse dar.

2.1.1 Vergasung von Biomasse

Unter Vergasung von Biomasse versteht man prinzipiell die thermochemische Kon-
version von Biomasse in ein brennbares (Gasgemisch. Bevor die Biomasse vergast
und zu einem Produktgas umgewandelt werden kann, muss sie vorbehandelt wer-
den. Zuerst erfolgt die Zerkleinerung der Biomasse, wodurch die Zufuhr des Brenn-
stoffes zum Vergasungsreaktor erleichtert und die spezifische Oberfliache vergrofert
wird. Da der Wassergehalt in der Biomasse den Heizwert mindert, wird die Biomas-
se vor der Vergasung getrocknet. Die Nutzung von im Prozess anfallender Abwér-
me, beeinflusst den Gesamtwirkungsgrad des Vergasungsprozesses stark positiv.
Zur Vortrocknung der Biomasse werden hiufig Bandtrockner, Drehrohrtrockner
oder Trommeltrockner verwendet, wobei durch eine kurze Verweilzeit hohe Durch-

sitze realisiert werden kénnen. [31],[51]
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2.1.1.1 Grundlagen der Vergasung

Das Ziel der thermochemischen Vergasung ist die vollstdndige Umsetzung des fes-
ten Brennstoffes in ein brennbares Gasgemisch, auch Produktgas genannt. Der
Brennstoff wird mit einem sauerstoffhaltigen Vergasungsmittel, wie beispielsweise
Luft, Sauerstoff oder Wasserdampf, unter stéchiometrischen Bedingungen teilver-

brannt. Die Vergasungsreaktion setzt sich aus vier Phasen zusammen. [37]

e Phase 1 - Aufheizung und Trocknung:
Bei Temperaturen von etwa 200°C' wird die Biomasse aufgeheizt und noch

enthaltenes, beziehungsweise gebundenes Wasser, desorbiert und verdampft.

e Phase 2 - Pyrolyse:
Nach der Aufheizung erfolgt bei Temperaturen zwischen 150 bis 700°C' die
pyrolytische Zersetzung der Biomasse. Hierbei entstehen in Abhéngigkeit der
Prozessbedingungen (Aufheizgeschwindigkeit, Temperatur, Rohstoffeinsatz)
groftenteils Pyrolysedl, Pyrolysekoks und gasformige Kohlenwasserstoffe. Et-
wa 80 bis 85% der festen Biomasse werden bei der pyrolytischen Zersetzung

in gasférmige Produkte umgewandelt.

e Phase 3 - Oxidation:
Die bei der Pyrolyse entstandenen Zwischenprodukte reagieren anschlieffend
mit dem Vergasungsmittel bei Temperaturen zwischen 700 und 2000°C' zu
kleinen gasformigen Molekiilen. Die Oxidation ist eine stark exotherme Re-
aktion, wodurch die Energie fiir die endothermen Prozesse bei einer auto-

thermen Vergasung grofitenteils hier anfillt.

e Phase 4 - Reduktion:
Wiéhrend der Reduktionsphase der Vergasung wird der Grofteil der brenn-
baren Gase gebildet. Hierbei reagieren das bei der Oxidation entstandene
Hy0O und CO5 mit dem Pyrolysekoks zu CO und H,. Die Hauptkomponen-
ten des Produktgases sind neben Hs; und CO auch CH4, CO, und H,O.
Das Produktgas enthilt auch eine Reihe an Verunreinigungen wie Partikel,
Teer-, Halogen- und Schwefelverbindungen. Wird Luft als Vergasungsmittel

eingesetzt, fillt auch inerter Ny als Verunreinigung an.
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2.1.1.2 Einteilung der Vergasungsverfahren

Die verschiedenen Vergasungsverfahren konnen grundsétzlich in mehreren Punkten
unterschieden werden. Die hiufigsten Unterscheidungsmoglichkeiten sind nachfol-
gend angefiihrt. [37]

o Art der Warmebereitstellung: Die notwendige Energiezufuhr fiir die endo-
thermen Reaktionen der Vergasung kann autotherm (interne Warmezufuhr
durch Teilverbrennung des Einsatzmaterials) oder allotherm (externe Wér-

mezufuhr) erfolgen.

e Art des Vergasungsmittels: Die Wahl des Vergasungsmittels hat einen starken
Einfluss auf die Produktgaszusammensetzung. Als Vergasungsmittel kann
Luft, Sauerstoff, Wasserdampf oder Mischungen aus Sauerstoff/ Wasserdampf
eingesetzt werden. Der Einsatz von Wasserdampf liefert ein sehr wasserstoft-
und heizwertreiches Produktgas. Luft ist fiir die Wasserstoftherstellung we-
niger geeignet, da der Eintrag von Stickstoff ins System den Heizwert des
Produktgases mindert. Die Verwendung von Sauerstoff als Vergasungsmittel
ist durch die notwendige Gewinnung des Sauerstoffes mittels einer Luftzer-

legungsanlage, erheblich kostspieliger als die Verwendung von Wasserdampf.

e Vergasertyp: Der Vergasungsreaktor kann als Festbettvergaser, Flugstrom-
vergaser oder auch als Wirbelschichtvergaser ausgefiihrt werden. Die Ver-
gasungsverfahren in dieser Arbeit beruhen auf der Wirbelschichtvergasung,

weswegen auf Wirbelschichtvergaser im folgenden niher eingegangen wird.

2.1.1.3 Wirbelschichtvergaser

Im Wirbelschichtvergaser wird der Brennstoff mit einem Bettmaterial (haufig Oli-
vin) durch die hohe Stromungsgeschwindigkeit des Vergasungsmittels fluidisiert.
Die Fluidisierung fiihrt zu einer guten Durchmischung der Reaktanden und sorgt
fiir eine gute Wirme- und Stoffiibertragung wahrend der Vergasung. Es kann
zwischen stationdren und zirkulierenden Wirbelschichten, siehe Abbildung 2.1,

unterschieden werden.

Bei vergleichsweise geringen Stromungsgeschwindigkeiten des Vergasungsmit-
tels wird das Bettmaterial lediglich im Reaktor in Schwebe gehalten und sehr
wenige Partikel ausgetragen. Es stellt sich somit eine stationire Wirbelschicht ein.
Eine Erhéhung der Stromungsgeschwindigkeit fiihrt durch die hohen Gasgeschwin-
digkeiten zu einem kontinuierlichem Austrag an Bettmaterial aus dem Reaktor.

Durch die Nachschaltung eines Zyklons werden Partikel abgeschieden und in den
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Reaktor riickgefiihrt. Wirbelschichtvergaser kdnnen unter atmosphérischen Druck
oder Uberdruck betrieben werden. Der Vorteil einer Uberdruckanlage besteht dar-
in, dass bei gleicher Leistung die Reaktorausmafse verkleinert werden kénnen, und
das Produktgas fiir die weiteren Vorgénge bereits verdichtet vorliegt. Eine Wir-
belschichtvergasung erreicht héhere Wirkungsgrade als ein Festbettvergaser, wird

aber aufgrund seines teuren Aufbaus nur fiir grofe Anlagen verwendet. [18],[37],|51]

Synthesegas

Synthesegas

Freiraum g B é

Rohstoff

- = Rohstoff

_

Oxidationsmittel I

Oxidationsmittel

Abbildung 2.1: links: stationdre Wirbelschicht, rechts: zirkulierende
Wirbelschicht 18]

Um bei der Vergasung ein hochwertiges Produktgas zu erhalten, kénnen Kombi-
nationen mehrerer Wirbelschichten, beispielsweise in Form sogenannter Zweibett-
Wirbelschichten, realisiert werden. Da die Vergasung bekanntlich eine endotherme
Reaktion darstellt, muss der Reaktion Energie, meist in Form von Warme, zu-
gefithrt werden. In einem Zweibett-Wirbelschichtsystem wird die bendtigte Ener-
gie in einer parallel zur Vergasungswirbelschicht betriebenen Verbrennungswirbel-
schicht erzeugt. In der Verbrennungswirbelschicht wird durch die Verbrennung von
nicht vergaster Biomasse in Form von Koks, Produktgas und/oder zusétzlich zuge-
fiihrtem Brennstoff die notwendige Energie fiir die in der Vergasungswirbelschicht
ablaufende endotherme Vergasungsreaktion bereitgestellt. Ein zirkulierendes Bett-
material dient hierbei als Warmetrager von der Verbrennungs-, in die Vergasungs-
zone. [37]

Im Zuge der Arbeit kommen zwei unterschiedliche ZBW-Vergasungsverfahren

fiir die COg-neutrale Bereitstellung von Hs-reichem Produktgas zur Anwendung,

welche im folgenden kurz erldutert werden.
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2.1.1.3.1 Zweibett-Wirbelschicht nach dem Fast Internal Circulating
Fluidized Bed - Prinzips

Das FICFB-Verfahren ist ein allothermes Zweibett-Wirbelschichtverfahren, wel-
ches von der Technischen Universitdt Wien und der AE Energietechnik entwickelt
wurde. Grundlegende Idee hierbei war die rdumliche Trennung der endothermen
Vergasungsreaktion von der exothermen Verbrennungsreaktion mit dem Ziel ein
Heizwertreiches und sticksstoffarmes Produktgas zu gewinnen. Die Realisierung
erfolgte iiber zwei gekoppelte Wirbelschichten. Abbildung 2.2 zeigt das Prinzip
des Zweibett-Wirbelschichtvergasungsprozesses. [19],[20]

Produktgas . Spiilgas
A Wiirme
Biomasse[ Vergasungszone Verbrennungszone ngifllll::;g
ul ¢ Kreislauf U
Wasserdamp (Bettmaterial, Koks) Luft

Abbildung 2.2: Prinzip der FICFB-Vergasung nach [20]

In der Vergasungszone wird die Biomasse bei Temperaturen von 850-900°C mit
Dampf vergast. Die Bereitstellung der Energie fiir die Vergasung, erfolgt iiber die
Verbrennung von zusétzlichem Brennstoff und des bei der Vergasung anfallenden
Kokses in der Verbrennungswirbelschicht. Das zirkulierende Bettmaterial erwirmt
sich in der Verbrennungszone und gibt die Wérme in der Vergasungszone wieder
ab. Es entstehen zwei getrennte Gasstrome, zum einen der stickstoffarme und was-
serstoffreiche Produktgasstrom mit hohem Energiegehalt, und zum anderen ein
gangiger Rauchgasstrom. Ein typischer Zweibett-Wirbelschichtvergaser ist in Ab-
bildung 2.3 dargestellt. [9],[20]

Die Biomasse wird in die Vergasungszone, eine mit Dampf fluidisierte blasen-
bildende Wirbelschicht, eingebracht und vergast. Hierbei entsteht das qualitativ
hochwertige Produktgas. Nicht vergaste Biomasse, welche als Koks in der Verga-
sungswirbelschicht anfillt, wird mit dem Bettmaterial {iber eine schrige Rinne in
die Verbrennungszone geleitet. In der mit Luft fluidisierten Verbrennungswirbel-
schicht erfolgt anschliefsend die Verbrennung des Kokses. Die dabei frei werdende
Energie wird der Vergasungszone iiber das sich in der Verbrennungszone erwér-

mende und zirkulierende Bettmaterial zur Verfiigung gestellt. Das Bettmaterial
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wandert nach der Abscheidung in einem Zyklon iiber einen Sifon von der Verbren-
nungszone wieder zuriick in die Vergasungswirbelschicht. Beide Verbindungskanile
zwischen der Vergasungs- und der Verbrennungszone sind mit Dampf fluidisiert um

eine Verunreinigung des Produktgases zu verhindern. [20]

Produktgas A I\ Rauchgas

‘= . Sifon

Vergasungszone /

\ /.‘ = Verbrennungszone

Biomasse \‘ 3
fomassey .. v, VA
.--..'-_l

zusitzlicher Brennstoff

Dampf

Abbildung 2.3: Schematische Darstellung Zweibett-Wirbelschichtvergaser [60]

Der Temperaturunterschied zwischen der Vergasungs- und der Verbrennungs-
zone wird makgeblich durch die Reaktionsenthalpie der Vergasungsreaktionen und
der Zirkulationsrate des Bettmaterials bestimmt. Eine Zuspeisung eines Anteils des
Produktgases in die Verbrennungswirbelschicht, soll gewihrleisten, dass der Ener-
giebedarf der Vergasung gedeckt ist und die gewiinschte Temperatur von 850°C
gehalten werden kann. |28],[65]

Die extremen Bedingungen, wie die hohen Temperaturen in einer Zweibett-
Wirbelschicht oder die Kreislauffiihrung des Warmetrigers, stellen gewisse Anfor-
derungen an das Bettmaterial. Neben der Verfiighbarkeit und den Kosten, sind auch
Punkte wie die mechanische und thermische Stabilitdt und die Eignung zum Wir-
metransport wichtige Aspekte, die bei der Auswahl des Bettmaterials eine Rolle
spielen. Olivin hat sich mit seiner hohen mechanischen und thermischen Stabili-
tit, einer guten Wirmetransportfihigkeit, einer hohen Verfiigbarkeit und daher
niedrigen Einkaufspreisen, als Bettmaterial fiir die Zweibett-Wirbelschicht durch-
gesetzt. Zusétzlich unterstiitzt das Olivin durch seine katalytische Wirkung auch

die Vergasungsreaktionen und vermindert den Teergehalt im Produktgas. [52]
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2.1.1.3.2 Zweibett-Wirbelschichtvergasung nach dem Sorption

Enhanced Reforming-Prinzips

Das Prinzip des ebenfalls allothermen Sorption Enhanced Reforming-Prozesses,
weiters als SER-Prozess bezeichnet, dhnelt jenem des zuvor erklirten Zweibett-
Wirbelschichtverfahrens sehr. Bei der Vergasung der Biomasse nach dem SER-
Verfahren zirkuliert ein reaktives Bettmaterial zwischen dem Vergasungs- und
dem Verbrennungsreaktor, welches zusétzlich zur Warmetransportfunktion auch
das wihrend der Vergasung entstehende CO, aus dem Produktgas durch Absorp-
tion abtrennt und in die Verbrennungszone transportiert. Der Wasserstoffgehalt
im Produktgas kann durch dieses Verfahren deutlich erhoht werden. Abbildung
2.4 stellt das Prinzip des SER-Prozesses schematisch dar. [63]

Produktgas Abgas

(Hz - reich) . (CO, — reich)

Wirme
Cam
Biomasse |:> Vergasung und Verbrennung und e zusétzlicher
COz-Absorption CO: - Desorption Brennstoff
U CaCOs3, Koks U
Kreislauf
Wasserdampf Luft

Abbildung 2.4: Prinzip des SER-Vergasung nach [53]

Die Biomasse wird nach einer entsprechenden Vortrocknung dem mit Dampf
fluidisierten Vergasungsreaktor zugefiihrt. Bei Temperaturen von 600-700°C wird
die Biomasse mit Kalkstein als Bettmaterial vergast. In der Vergasungswirbel-
schicht absorbiert das CaO durch die sogenannte Karbonatisierung das entste-
hende COs und reagiert zu Calciumcarbonat. Die Abtrennung des Kohlendioxids
verschiebt das Gleichgewicht der WGS-Reaktion, der anschlieffenden Gaskonditio-
nierung, auf die Seite der Produkte und ermoglicht hierdurch eine héhere Ausheute
an Hy im Gas [7]. Durch die Zirkulation des Bettmaterials wandert das Calcium-
carbonat zusammen mit nicht vergastem Koks in die Verbrennungszone, wo das

gebundene CO, durch die Kalzinierungsreaktion wieder desorbiert wird.
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e Karbonatisierung in der Vergasungszone:

CaO + COy +— CaCO3 (AH = —179kJ/mol) (2.1)

e Kalzinierung in der Verbrennungszone:

CaCOs +— CaO + COy  (AH = 179%J/mol) (2.2)

Die Eigenschaften des COs-Absorbens miissen hinsichtlich der COs-Aufnahme
in der Vergasungszone und der COy-Abgabe wihrend der Verbrennung mit den
Prozessbedingungen abgestimmt sein. Das Bettmaterial muss fiir den Einsatz im
SER-Prozess einige Anforderungen erfiillen. Die mechanische Stabilitat, die Selek-
tivitdt beziiglich der CO5-Abtrennung und der Feststoffumsatz stellen die wichtigs-
ten Punkte dar. Eine hohe mechanische Stabilitit sorgt fiir eine hohe Abriebfestig-
keit des Materials, was die Staubentwicklung wéhrend der Vergasung gering halt.
Der Feststoffumsatz ist stark abhénging von der Feststoffverweilzeit, den Fluidisie-
rungsbedingungen, der Temperatur und dem Partialdruck des Kohlenstoffdioxids.
Aus genannten Griinden wird besonders Kalkstein als Bettmaterial eingesetzt.
Carbonate sind nicht nur weit verbreitet und kostengiinstig, sondern wirken vor-
allem in ihren Oxidformen katalytisch aktiv beziiglich der Teerverminderung und
der Wassergas-Shift-Reaktion. [53],[59]
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2.1.2 Fermentation von Biomasse mit anschlielender Refor-

mierung des Biogases

Die zweite nachhaltige Herstellung eines wasserstoffreichen Produktgases, ist
die Reformation von Biogas. Sie unterscheidet sich nur in einigen wenigen Punkten
von der Dampfreformierung von Erdgas. In einem Fermenter wird zuerst Biomasse
in ein Biogas, reich an Methan und CO,, umgewandelt, welches anschlieftend einem
herkémmlichen Dampfreformierungsprozess zugefiihrt werden kann. Die Dampfre-

formierung ist in Kapitel 1.1.1 néher beschrieben.

2.1.2.1 Biogasherstellung

Die Biogaserzeugung ist ein biologischer Vorgang, bei dem viele Arten von Bio-
masse in ein brennbares Gas umgewandelt werden kénnen. Typische Biomassen
fiir die Erzeugung von Biogas sind Griinabfélle, Giille, Abfélle der Agrarindustrie
oder nachwachsende Rohstoffe wie Mais oder Riiben. Die Erzeugung von Biogas er-
folgt nach einer Aufbereitung des Einsatzstoffes iiber eine anaerobe Vergirung der
Biomasse in einem Fermenter, Abbildung 2.5. Mikroorganismen bauen organische
Substanzen in einer sauerstoffreichen Umgebung zu einem wasserdampfgesittig-
tem Biogas ab. Biogas ist ein Gemisch aus etwa 50 bis 75% Methan, 20 bis 45%
COs,, 2 bis 3% Wasser sowie Spuren von H,S, NHj3, Ny und Hy. Zusitzlich zum
Biogas entsteht bei der Fermentierung ein Gérrest, welcher alle Nahrstoffe der
Ausgangsstoffe enthélt und in weiterer Folge als organischer Volldiinger eingesetzt

werden kann.

Biogas

Biomasse — !

Girrest

Abbildung 2.5: Schematische Darstellung eines Fermenters

Die Biogaszusammensetzung ist stark abhingig vom eingesetzen Rohstoff. Ein
fettreiches sauerstoffarmes Material liefert hohere Methangehalte als beispielsweise
Kohlenhydrate und Eiweifse. Prinzipiell sollte die eingesetzte Biomasse einen hohen
Wasser- und einen niedrigen Ligningehalt aufweisen. Je hoher der Wassergehalt des
Rohstoffes ist, desto mehr CO, kann im Wasser gelost werden, dies steigert wie-
derum die Methanausbeute. Auch der Druck und die Temperatur bei welchen die
Vergidrung abléuft spielen eine tragende Rolle fiir die Produktgaszusammenset-

zung. Mit steigender Temperatur steigt der Kohlendioxidanteil im Biogas. Durch
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einen hoheren Druck kann mehr CO, im Wasser gelost werden, wodurch wiederum
der Methangehalt im Biogas steigt. Zuletzt ist auch die Verweilzeit der Biomasse im
Fermenter ein Parameter, durch welchen die Biogaszusammensetzung beeinflusst
werden kann. In den spéiteren Abbauphasen, vor allem wenn die COq-freisetzende

Sdurebildung abnimmt, wird viel Methan produziert. [37]

2.1.2.2 Reformierung des Biogases

Nach der Fermentierung kann das Biogas fast analog zum Dampfreformierungs-
prozess des Erdgases zu reinem Wasserstoff umgesetzt werden. Einige kleine Un-
terschiede sind vor allem in der Zusammensetzung des Gases vorhanden. Biogas
enthélt im Gegensatz zu Erdgas viel hohere Anteile an Verunreinigungen wie HyS
und CO,. Der hohere COs-Anteil im Biogas ist zwar unerwiinscht, stellt aber
kein grofes Problem fiir die Reformierung dar. Es besteht lediglich die Gefahr
der sogenannten trockenen Reformierung, Gleichung 2.3, wobei es hier zu einer
unerwiinschten Koksbildung kommt. Durch eine erh6hte Zugabemenge an Wasser-

dampf kann diese Reaktion aber kontrolliert werden. [51]

CHy + COy < 2CO +2H, (AH = 247, 3k.J /mol) (2.3)

Im Gegensatz zum Erdgas muss das Biogas aufgrund der héheren Verunreini-
gung an Schwefelverbindungen, neben der Feinentschwefelung mittels ZnO- oder
Aktivkohlebetten, auch einer Grobentschwefelung unterzogen werden. Die Gro-
bentschwefelung kann biologisch oder chemisch erfolgen. Durch Luftzugabe wird
bei der biologischen Entschwefelung das HyS durch Bakterien zu elementarem
Schwefel oxidiert. Dies kann direkt im Fermenter oder in einem nachgeschaltetem
Behilter erfolgen, wobei die externe Entschwefelung aufgrund der genauen Do-
sierung der Luftzufuhr zu einer hoheren Reinigungsleistung fiihrt. Die chemische
Entschwefelung kann auch intern (Zugabe von Fe(II)-Salzen mit anschliefsender
Féllung der Sulfide) oder extern (durch Adsorption an eisenhaltigen Reinigungs-
massen oder Absorption in eisenhaltigen Losungen) erfolgen. Nach der Grobent-
schwefelung erfolgt eine Verdichtung des gereinigten Biogases. Anschlieffend kann
das Gas dem normalen Prozess, bestehend aus Vorwérmung, Feinentschwefelung,
Reformierung, Kiihlung, CO-Konvertierung und DWA | zugefiihrt werden. In dieser
Arbeit wird zusétzlich vor der CO-Konvertierung ein Aminwéscher zur ErhShung

des Methangehaltes eingesetzt.
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2.2 Produktgasaufbereitung und Gewinnung von

hochreinem H,

Das hergestellte Produktgas enthilt neben Wasserstoff auch einige Verunreini-
gungen wie CO,, CO, Teere, Wasserdampf oder auch Schwefelverbindungen. Eine
Druckwechseladsorption erméglicht die Gewinnung von reinem Wasserstoff. Die
Ausbeute der DWA steigt mit hoherem Gehalt an Wasserstoff im Produktgas. Um
den Wasserstoffgehalt im Produktgas zu erhShen, werden sdmtliche Verunreini-

gungen durch die Aufbereitung des Produktgases entfernt oder minimiert.

2.2.1 Gasaufbereitung

Im folgenden Kapitel werden die Gasautbereitungsschritte welche im Zuge dieser
Arbeit verwendet werden, ndher erldutert. Die Aufbereitung des Produktgases be-
steht aus verfahrenstechnischen Einheiten wie beispielsweise der Entschwefelung,
der Aminwésche, der CO-Konvertierung mittels der Wassergas-Shift-Reaktion oder
der Biodiesel-Wische.

2.2.1.1 Entschwefelung

Da Katalysatoren bekannterweise sehr empfindlich auf Schwefelverbindungen rea-
gieren, wird das Produktgas vor der weiteren Aufbereitung entschwefelt. Im Refor-
mer kommen meist Nickel-Katalysatoren zum Einsatz, welche besonders empfind-
lich auf Schwefelverbindungen reagieren. Vor der eigentlichen Entschwefelung wer-
den die organischen Schwefelverbindungen, wie beispielsweise Mercaptane, mittels
Hydrierung zu HyS und geséittigten Kohlenwasserstoffen umgewandelt. Anschlie-
fsend reagiert das HyS bei einer Temperatur von etwa 350 bis 400°C' auf ZnO-Betten
zu Zinksulfid und Wasser. Der Schwefelgehalt wird dadurch auf maximal 0,1 ppm
reduziert. [30],[51]

2.2.1.2 RME-Wische

Im Produktgas konnen, je nach Herstellungsprozess und Prozessbedingungen, er-
hebliche Mengen an Teerverbindungen enthalten sein. Unter Teerverbindungen
versteht man in der Verfahrenstechnik meist einen Mix aus vorwiegend zyklischen
oder polyzyklischen aromatischen Verbindungen, welche bei der thermischen Bio-
massezersetzung, der Pyrolyse, anfallen. Laut der Vornorm DIN CEN/TS 15439
[16] stellt Teer einen Obergriff fiir die Gesamtheit aller organischen Verbindungen
dar, die in dem Produktgas aus der Vergasung vorliegen, mit der Ausnahme gas-

formiger Kohlenwasserstoffe (C; bis Cg). Der brennstoffspezifische Teergehalt im
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Produktgas kann wéhrend der Vergasung durch die richtige Wahl einiger Reakti-
onsbedingungen verringert werden. Reaktionsbedingungen wie lange Verweilzeiten,
ein katalytisch wirkendes Bettmaterial, hohe Vergasungstemperaturen und Dampf
als Vergasungsmittel konnen einen hohen Teeranteil im Produktgas vorbeugen.
[47],[50]

Die Entfernung des Teers aus dem Produktgas erfolgt iiber Wiascher mit Biodie-
sel (Rapsolmethylester - RME) als Waschmittel. RME zeigt im Vergleich zu an-
deren Waschmedien eine sehr gute Abscheiderate von Teer aus dem Produktgas.
Das Gas wird auf etwa 50°C' abgekiihlt, wodurch Wasserdampf- und Teerbestand-
teile, welche sich im RME 16sen, auskondensieren. Ein Kondensator sorgt nach
dem Waschturm fiir die Auftrennung des Zweiphasengemisches, RME (verunrei-
nigt mit Teer) und Wasser. Beide Phasen kénnen wéhrend des Prozesses wieder-
verwendet oder entsorgt werden. Wahrend das Wasser in einem Dampferzeuger
zu Vergasungsmittel umgesetzt und wiederverwendet wird, erfolgt die Entstor-
gung der organischen Phase in der Verbrennungseinheit der Zweibettwirbelschicht.
[37].[47],]50]

2.2.1.3 Aminwische

Zur Entfernung von CO, aus dem aufzubereitenden Produktgasstrom wird die alt-
bekannte Technik eines Aminwéschers, aufgrund seiner technisch und kommerziel-
len Verfiigbarkeit, eingesetzt. Das Produktgas gerit in Kontakt mit einer wéssrigen
Aminlosung, wobei die Amine mit dem COy l6sliche Salze bilden. Die Aminlésung
kann anschliefsend in einem Stripper regeneriert und als Absorbens wiederverwen-
det werden. Der Einsatz von Aminwaschlésungen bietet neben erheblichen Vor-
teilen, wie einer hohen CO,-Selektivitit, auch einige Nachteile wie das korrossive
Verhalten der basischen Aminlosungen, Schaumbildung oder aber auch die mog-
liche Bildung unl6slicher Salze. In Abbbildung 2.6 ist der verfahrenstechnische
Prozess der Aminwésche vereinfacht dargestellt. [25],[39]
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Abbildung 2.6: Schematische Darstellung des Aminwéscheprozesses [15]

Der zu reinigende Produktgasstrom wird im Absorber, meist ausgefiihrt als
Fiillkorper- oder Bodenkolonne, mit der wissrigen Aminlésung im Gegenstrom
in Kontakt gebracht. COy und mogliche vorhandene Spuren von H,S reagieren
mit den Aminen zu loslichen Salzen und gelangen hierbei von der Gasphase in
die fliissige Phase. Im Absorber herrscht aufgrund der exothermen Reaktion ei-
ne Temperatur von 40-60°C". Am Kopf der Absorberkolonne erfolgt der Abzug des
gereinigten Produktgases. Die CO, angereicherte Aminlésung (Absorbat) wird vor-
gewarmt und gelangt zur Regeneration in die Stripperkolonne. Die Regeneration
des Absorbens benétigt wihrend des COy-Wischeprozesses den grofsten Energie-
anteil [55]. Hierbei wird das Absorbat im Sumpf der Kolonne bei 100-160°C' zum
Sieden gebracht, wobei der entstehende Wasserdampf als Strippdampf fungiert
und das CO, aus der Aminlosung entfernt. Das Gasgemisch, bestehend aus Was-
serdampf und CO4 wird am Kopf der Stripperkolonne abgezogen, das Wasser durch
Kiihlung auskondensiert und in die Regenerationsapparatur riickgefiihrt. Die re-
generierte Aminlosung (Absorbens) wird mittels Warmetauscher zur Vorwirmung
des Absorbats vor der Stripperkolonne verwendet, gekiihlt und in den Absorber
riickgefiihrt. Bei der Regeneration ist eine teilweise Verdampfung der Aminlésung
nicht zu verhindern, weswegen kontinuierlich zur regenerierten Aminlésung frisches
Absorbens zugegeben wird. [15],[21],[39]

Typische Waschmittel fiir die chemische Absorption von CO, waren schon in
den dreifsiger Jahren wéssrige Aminlésungen. An die Waschlosungen sind Anforde-
rungen, wie eine hohe Selektivitit fiir CO5, hohes Absorptionsvermoégen, gute Re-
generierbarkeit oder aber auch eine geringe Tendenz zur Bildung irreversibler che-

mischer Verbindungen zwischen Waschlosung und den Gaskomponenten, gestellt.
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Die am héufigsten eingesetzen Waschlosungen in der Aminwésche sind Monoetha-
nolamin (MEA), Diethanolamin (DEA) und Methyldiethanolamin (MDEA). Der
COsy-Abscheidegrad ist neben des Absorptionsvermogens des Waschmittels, auch
von der Konzentration des Kohlenstoffdioxids im zu reinigenden Gas abhingig.
MEA erreicht von den angefiihrten Waschlésungen den groften Abscheidegrad,
benotigt aber dementsprechend die meiste Energie zur Regeneration. Um die Rege-
nerationsenergie herabzusetzen wird mittlerweile meist Methyldiethanolamin mit
Piperazin als Katalysator, zur Erhéhung der Reaktionsgeschwindigkeit, eingesetzt.
Das sogenannte aktivierte MDEA (aMDEA) erreicht den selben Abscheidegrad von
CO, wie MEA bei niedrigerer Regenerationsenergie. [39],[41],[46]

In Tabelle 2.1 sind die festgesetzten Parameter fiir den Aminwéscher, welche zur
Berechnung der Massen- und Energiestrome bendétigt werden, und entsprechende
Literaturdaten laut [39] dargestellt. Es wurde eine niedrigere COo-Abscheidegrad
des Aminwéschers, als in [39] angegeben, gewéhlt. In anderen Literaturstellen wie
[42] oder [12] sind Abscheideraten von >90% beziehungsweise 99% fiir CO, ange-
geben. Aufgrund dessen wurde der Abscheidegrad niedriger gewéhlt als in [39].

Tabelle 2.1: Betriebsparameter der CO,-Wiésche mit aMDEA

| | Daten zur Berechnung | Literaturdaten|39] |
Abscheidegrad 98% 99,5 - 99,8%
Regenerationsenergie | 2,4 MJ/kg absorbiertes | 1,4 - 4 MJ/kg absorbiertes
CO, CO,(4 MJ /kg fiir MEA)
Temperatur Absorber 50°C 40 - 65°C
Temperatur Stripper 120°C 100 - 160°C'
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2.2.1.4 Wassergas-Shift-Reaktion

Um bei der grobindustriellen Wasserstoffproduktion (Dampfreformierung von
Erdgas) die Wasserstoffausbeute nach der Reformierung zu erhéhen, dient ei-
ne Wassergas-Shift-Einheit. Auch der Hy-Gehalt des Produktgases, welches bei
der Biomassevergasung entsteht, kann durch die WGS-Reaktion erh6ht werden.
Die WGS-Reaktion (2.4) ist eine reversible, exotherm ablaufende Reaktion, bei
der Kohlenmonoxid mit Wasserdampf zu Wasserstoff und Kohlendioxid umgesetzt
wird. Niedrige Temperaturen erhéhen die Hy-Ausbeute, da das chemische Gleich-
gewicht auf der Seite der Edukte liegt. Bei hoheren Temperaturen ist die Reaktion
kinetisch begiinstigt, aber aufgrund des thermodynamischen Gleichgewichts in der
Wasserstoffproduktion begrenzt. [3],[50]

In der Industrie wird die WGS-Reaktion entweder iiber einstufiges oder ein
zwei Stufen System, tiblicherweise Festbettreaktoren mit unterschiedlichen Kataly-
satoren fiir 6konomische Rekationsgesschwindigkeiten, ausgefiihrt. Die erste Stufe,
die sogenannte Hochtemperatur-Shift (HTS), setzt auf eine schnelle Kinetik der
WGS-Reaktion bei limitierter CO-Umsetzung. Bei Eintrittstemperaturen von 350-
550°C" in den adiabten Reaktor, ausgestattet mit Fe/Cr-Katalysatoren, findet eine
CO-Reduktion von 3-75% auf 2-5% (bezogen auf trockenes Gas) statt. Um den
CO-Gehalt weiter zu reduzieren, wird das Gas abgekiihlt und mit etwa 200°C' in
die Niedertemperatur-Shift (NTS) geleitet. Die in der NTS verwendeten Cu/Zn-
Katalysatoren bilden mit den vorherrschenden niedrigeren Temperaturen vorteil-
hafte Gleichgewichtsbedingungen fiir hohe CO-Umsétze. Ein CO-Gehalt nach der
WGS im Produktgas von 0,1-0,3% ist laut Literatur iblich. [29],[39],[50]

2.2.2 Gewinnung von Reinstwasserstoff mittels

Druckwechseladsorption

Die Druckwechseladsorption (DWA) ist ein physikalisches adsorptives Aufberei-
tungsverfahren und dient zur Abtrennung des produzierten Wasserstoffs. Das Prin-
zip der DWA beruht auf dem spezifischen Adsorptionsverhalten verschiedener Gas-
bestandteile auf einer Feststoffoberfliche. In der Wasserstoffproduktion stellt die
DWA die Stand der Technik Methode zur Gewinnung von hochreinem Wasser-
stoff dar, und erreicht aufgrund der kommerziellen Verfiigharkeit eine grofe Ein-
satzbreite, wie beispielsweise die Luftzerlegung, die Biogasaufbereitung und die
H,-Produktion. [37],[56]
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Abbildung 2.7: Prozessdarstellung der DWA [37]

Produktgas

» Adsorbat

Die Verunreinigungen des wasserstoffreichen Produktgases werden selektiv an
microporosen oder mesopordsen Feststoffadsorbentien gebunden, wobei die Inter-
aktion zwischen dem Gas und dem Adsorbent abhingig von den unterschiedlichen
Gaskomponenten ist. Abhingig von der zu gewinnenden Gaskomponente kénnen
die Adsorbentien (beispielsweise Aktivkohle, Zeolithe, Silicagele oder Aluminium-
gele) variieren. Fiir die Wasserstoffgewinnung stellt Aktivkohle ein geeignetes Ad-

sorptionsmittel dar. [30]

Das Produktgas besteht grobtenteils aus den Komponenten CO,, CH4, CO
und H,, wobei die Adsorptionsstirke der genannten Gaskomponenten von links
nach rechts sinkt. COy wird demnach am stirksten und H, am schwéchsten an
der Aktivkohle gebunden. Da die Adsorptionskolonnen bei voller Beladung durch
Desorption regeneriert werden, ist lediglich ein diskontinuierlicher Betrieb moglich,
weswegen die industrielle Ausfiihrung der DWA, beispielhaft in Abbildung 2.7 dar-
gestellt, meist aus mehreren in Serie geschaltenen Adsorptionskolonnen besteht.
Das Produktgas wird komprimiert und in die Adsorptionskolonne eingeleitet, in
welcher Verunreinigungen wie CO, CO, und CH4 an der Aktivkohle adsorbieren.
Der Reingasstrom kann Hy-Reinheiten von 90-99,999% aufweisen [56]. Ist das Ad-
sorptionsmittel einer Kolonne vollbeladen, wird die Desorption durch Druckabsen-
kung eingeleitet. Das so entstehende Restgas mit den Hauptbestandteilen an COs,
CO, CHy und Restmengen an Hy kann thermisch in Reformern oder Vergasern
verwertet werden. Die Ausbeute an Wasserstoff liegt je nach Anlagenausfiihrung
bei etwa 70 bis 95%, wobei sie sich indirekt proportional zur geforderten Reinheit
von Hy verhilt. Ist ein hoher Reinheitsgrad an Wasserstoff erwiinscht, kann die
Ausbeute geringer ausfallen. [18],[30],39]

Im Zuge der Arbeit wurde fiir die Druckwechseladsorption eine Abscheiderate

fiir reinen Wasserstoff von 85% gewihlt.
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2.3 Wasserstoffproduktion mittels

Elektrolyse von Wasser

Neben den vorgestellten thermo-chemischen Methoden Wasserstoff klimaneutral
herzustellen, existiert auch eine elektrische Methode, die Elektrolyse von Wasser,
eine seit iiber 100 Jahren bekannte und in der Industrie angewendete Technologie
zur Erzeugung von hochreinem Wasserstoff. Etwa 4% des produzierten Wasser-
stoffs werden derzeit weltweit mittels Wasserelektrolyse hergestellt. Dieser geringe
Prozentsatz liegt vorallem an den hoheren Gestehungskosten des elektrolytisch

hergestellten Hy als aus Erdgas gewonnenem Hy. [27]

In einer Elektrolysezelle wird Wasser durch elektrische Energie, also durch elek-
trischen Strom, in chemische Energie in Form von Wasserstoff und Sauerstoff umge-
wandelt. Verwendet man zur Elektrolyse ,griinen“ Strom aus erneuerbaren Ener-
gien, erhélt man durch die Wasserelektrolyse den emissionsfreien Energietriger
Wasserstoff, der bei weiterer Umwandlung in thermische oder elektrische Energie

keine Emissionen freisetzt, es entsteht lediglich Wasser. [27]

Die Wasserzersetzung besteht aus zwei Teilreaktionen, welche durch einen io-
nenleitenden Elektrolyten getrennt sind. An der negativen Elektrode, der Kathode,
entsteht Wasserstoff und an der positiven Elektrode, der Anode, Sauerstoff. Die
Gleichung 2.5 stellt die Gesamtreaktion der Elektrolyse von Wasser dar. Fiir die
Zerlegung von 1 mol Wasser ben6tigt man unter Standardbedingungen (25°C 1
bar) eine Reaktionsenthalpie von AHg = 285,9 kJ/mol, was der Bildungsenergie
von fliissigem Wasser entspricht. Um Wasser durch Elektrolyse in Hy, und O, zer-
setzen zu konnen, miissen also diese 285.9 k.J/mol in Form von rein elektrischer

oder thermischer und elektrischer Energie zugefithrt werden. [8],[27]

H,0 (1) + Aty — Hy (5) + 5 Os (g (2.5)

Die zwei bedeutensten Elektrolyseverfahren stellen die alkalische Elektrolyse
(fliissiger, basischer Elektrolyt) und die Protonen-Austausch-Membran Elektrolyse
(polymerer Festelektrolyt) dar.
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2.3.1 Alkalische Elektrolyse

Die alkalische Elektrolyse ist sehr weit verbreitet und ein kommerzielles Verfahren
um Wasser in seine Komponenten Wasserstoff und Sauerstoff zu spalten. Grund-
sitzlich konsumiert ein alkalischer Elektrolyseur bei Anlagengréfen von 10 bis 500
m3/h Wasser, 4,1 bis 4,5 kWh/m?® Hy und erreicht einen energetischen Wirkungs-
grad zwischen 60 und 88%. [45]

Vor der eigentlichen Elektrolyse des Wassers, muss das Wasser aufbereitet wer-
den, da sich andernfalls Verunreinigungen auf den Elektroden niederschlagen kon-
nen. Vor allem Komponenten wie Magnesium, Calcium und Chlorid gehen an den
Elektroden unerwiinschte Nebenreaktionen ein. Die Wasseraufbereitung umfasst
eine Filtrierung, eine Entgasung und eine Entsalzung. Abbildung 2.8 zeigt das Prin-
zip der alkalischen Elektrolyse. Die Elektrolysezelle besteht aus einer Anode, einer
Kathode und einem Diaphragma. In der konventionellen Elektrolysezelle bestehen
die Elektroden aus perforierten Blechen mit einer moglichst porésen Oberflache,
welche die Wanderung von Tonen ermdoglicht. Beide Halbzellen sind mit einem al-
kalischen Elektrolyten, im Normalfall wéssriger Kalilauge mit einer Konzentration
von 20-40%, geflutet und durchstromt. [61]

o

2

(|
1
© 1@

Abbildung 2.8: Prinzip der alkalischen Elektrolyse [45]

Bei der alkalischen Elektrolyse wird das H,O typischerweise an der Katho-
denseite zugefiihrt, an welcher Hy, und OH -lonen entstehen. In weiterer Folge
durchqueren die OH -Tonen die mikroporose oder anionen-leitende Membran und
bilden auf der Anodenseite O, und H5O. Die Teilreaktionen der alkalischen Was-
serelektrolyse sind in den Gleichungen 2.6 und 2.7 angefiihrt. [61]
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e Anodenreaktion:

20H" (aq) — Ho0(1) + 3 05 (&) + 26 (2.6)

e Kathodenreaktion:

2.3.2 Protonen-Austausch-Membran-Elektrolyse

Die Protonen-Austausch-Membran-Elektrolyse, weiters PAM-Elektrolyse, ist ne-
ben der AEL eine weitere Elektrolysemethode zur Spaltung von Wasser. Die PAM-
Elektrolyse verwendet anstelle der Kalilauge eine Protonenaustauschmembran als
Elektrolyt. Dies macht ein einfacheres Design und eine hohere Betriebssicherheit
moglich. Der polymere Festelektrolyt dient auferdem als Katalysatortriager und als
Seperator der Reaktionsgase. Meist werden protonenleitende Folien aus Perfluor-

sulfonsiurepolymeren eingesetzt, wie beispielsweise Nafion® von DuPont. [38],[45]

Die Membranen der PAM-Elektrolyse sind ein wenig gasdurchléssig und 16sen
geringfiigig Ho und Os. Bei hohen Stromdichten neigt die Membran stiarker zur
Gaspermeation. Dennoch sind Hy Reinheiten von 99,99% erreichbar. Temperatu-
ren von 100°C oder mehr schaden der mechanischen Stabilitdt der Membran und

trocknen diese aus. [45]

H2 < o> 02
©— —®
s Hzo

Abbildung 2.9: Prinzip der PAM-Elektrolyse [45]
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Abbildung 2.9 zeigt das Prinzip der PAM-Elektrolyse. Bei der sauren PAM-
Elektrolyse wird das Wasser typischerweise an der Anodenseite der Elektrolysezelle
zugefiihrt. Das HoO wird in seine Bestandteile zerlegt, es entsteht Sauerstoff und
H"-Ionen, welche iiber die protonenleitende Festelektrolytmembran zur Kathoden-
seite der Elektrolysezelle wandern, wo sie zu Hy reduziert werden Die Teilreaktio-
nen der PAM Wasserelektrolyse sind in den Gleichungen 2.8 und 2.9 angefiihrt.
[45],[61]

e Anodenreaktion:

1
H,0 (aq) — 5 O (g) +2H" +2e” (2.8)

e Kathodenreaktion:
2H" +2e¢” — Hy (g) (2.9)
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2.4 Wasserstofflogistik

Die Wasserstofflogistik von der Erzeugung bis hin zur Abgabe an den Kunden,
umfasst die Produktion, die Konditionierung, den Transport, die Speicherung wie
auch die Betankung. Um den Wasserstoff als Kraftstoff zur Verfiigung zu stellen,
muss ein Konzept zur Verdichtung beziehungsweise der Verfliissigung und Zwi-
schenspeicherung am Produktionsort sowie auch zur Verteilung zu den Tankstellen

vorhanden sein.

Im Zuge dieser Arbeit wird die Wasserstoffverteilung auf drei Arten betrachtet.
Die Verteilung per Pipeline, und die fliissige wie auch die gasférmige Verteilung
des Wasserstoffs per LKW. Abbildung 2.10 zeigt die Systemgrenze der Wasser-
stoffdistribution.

Wasserstoffdistribution

1
1
!
: Verdiching! Verteilung an
= 1 1 lissi . R —
H, — Produktion i Verfliissigung/ Transport [ der Tankstelle H, — Fahrzeug
i
1
1

1
Zwischenspeicherung i
1
1

Abbildung 2.10: Systemgrenze der Wasserstoffdistribution

Da die Wasserstoffdistribution bei der 6konomischen Betrachtung eine grofe
Rolle spielt, wird in den folgenden Kapiteln kurz auf die Themen der Wasser-

stofflogistik eingegangen.

2.4.1 Speicherung und Transport von H,

Die Wasserstofflogistik, hier vor allem die Speicherung und der Transport, wird
stark durch die physikalischen und chemischen Eigenschaften von Wasserstoff be-
einflusst. Der Energieinhalt von Wasserstoff ist mit 120 MJ/kg, im Gegensatz zu
Diesel und Benzin mit in etwa 45 MJ/kg, sehr hoch. Jedoch besitzt Hy eine sehr
geringe volumetrische Energiedichte von nur 0,01 MJ/Liter, welche fiir eine prak-
tische Handhabung und vor allem fiir die Nutzung als Kraftstoff, erh6ht werden
muss. 23]
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Wasserstoff bietet die Moglichkeit in zwei verschiedenen Aggregatzustinden,
gasformig und fliissig, gespeichert und transportiert zu werden. Die entsprechen-
den physikalischen Speicherverfahren sind somit die Kompression (CGHy) und die
Verfliissigung (LH,). Auferdem sind an die Verteilung und die Speicherung von
Wasserstoff unterschiedliche Druckanforderungen an die unterschiedlichen Vertei-
lungsmoglichkeiten gekoppelt. Die Distribution per Pipeline erfordert in etwa einen
Druck von 30 bar, wohingegen die Trailer zum Transport von gasféormigen H, einen
Druck von 500 bar bendétigen. Transportierter, tiefgekiihlter Wasserstoff wird bei
Druckbedingungen von etwa 1 bar ausgeliefert. Die gegenwirtig existierenden Was-
serstofftankstellen bieten zu 90% eine gasformige Betankung von Wasserstoff an,
lediglich 10% stellen Fliissig-Hy zur Verfiigung. [3],[23]

2.4.1.1 CGH; - komprimierter gasformiger Wasserstoff

Kompression, Speicherung und Transport

Die Nutzung von CGH, als Kraftstoft erfordert, abhingig vom Tanksystem des
Fahrzeuges, Driicke von 350 oder 700 bar. Aufgrund der héheren volumetrischen
Energiedichte von 4,8 MJ/Liter bei 700 bar Tankdruck, wandert der Trend mitt-
lerweile zum hoheren Druckniveau. Mittels Kompressoren welche als Kolben-,
Membran-, oder Hydraulikkompressoren ausgefiihrt sein kénnen, erfolgt die mehr-
stufige Verdichtung mit Zwischenkiihlung des Wasserstoffs mit einer Effizienz von
etwa 80% nach der Produktion. [3],[23]

Die Wasserstoffspeicherung kann stationdr oder mobil erfolgen, wobei die mo-
bile Speicherung fiir die Nutzung als Kraftstoff einen gewissen Vorteil mit sich
bringt. In sogenannten CGHy-Tube-Trailern, kann der Wasserstoff bei Driicken von
500 bar, in mehreren gebiindelten Druckgasflaschen, direkt durch eine Kompressi-
on nach der Produktion befiillt und anschliefend zur Belieferung einer Tankstelle
ausgesandt werden. Die Druckgasflaschen-Trailer dienen an der Tankstelle als Zwi-

schenspeicher, und werden laufend durch einen vollen Trailer ausgetauscht. [23],[31]

PAXDDX]

o o

Abbildung 2.11: Schematische Darstellung eines CGHs-Trailers
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Mit einer Dichte von etwa 33 kg/m? des komprimierten Gases konnen je nach
Auslegung des Trailers heutzutage zwischen 500 und 1100 kg Wasserstoff bei einem

Druck von 500 bar in den Druckgasflaschen transportiert werden.|23]

Neben dem Transport von gasformigen Wasserstoff per LKW, ist ebenfalls eine
Verteilung iiber ein Pipelinesystem bei Driicken von 30 bis 120 bar, wie auch bei
Erdgas, mdglich. Die Einspeisung des Wasserstoffs in die Transportpipeline erfolgt
direkt an der Produktionsstéitte, wodurch hier ein Zwischenspeicher aufgrund des
hohen Speicherpotentials der Pipeline entfillt. Der Kompressionsaufwand an der
Produktionsstitte ist fiir den Transport per Pipeline, aufgrund der niedrigeren
erforderlichen Driicke um einiges geringer als jener per Trailer, jedoch ist anschlie-

fend an der Tankstelle eine hohere Verdichtung notwendig. [3],[31]

Da die Errichtung eines Pipelinesystems hohe Anfangsinvestitionskosten er-
fordert, rentiert sich diese Transportmdglichkeit mit hochster Wahrscheinlichkeit
lediglich bei einer flichendeckenden und grofsmafsstiblichen Nutzung von Wasser-
stoff. Dennoch gibt es die Moglichkeit kleinere lokale und regionale Netze aufzu-

bauen, welche in Zukunft mit einem Grofnetz verbunden werden kénnen. [23]

Wasserstoff-Pipelines verbinden gegenwirtig nur grofindustrielle Wasserstoff-
produzenten wie auch grofindustrielle Wasserstoffverbraucher. Die Firma Air Li-
quide betreibt fiir diesen Zweck beispielsweise in Nordfrankreich, Niederlande und
Belgien ein Pipeline-System mit einer Linge von 966 km. Wasserstoff kann somit
risikolos, wie auch Erdgas, in Stahlpipelines ohne nennenswerte Verluste transpor-
tiert werden. [67]

2.4.1.2 LH, - fliissiger Wasserstoff
Verfliissigung, Speicherung und Transport

Ein grofser Vorteil von fliissigen Wasserstoff ist die grofsere Transportmenge per
LKW. Mit einer Dichte von in etwa 71 kg/m?, konnen bei einem Tankvolumen
von 50 m?3 nahezu 3,5 Tonnen Wasserstoff mit einer LKW-Lieferung transportiert
werden. Dies macht den Transport von LHs iiber weite Strecken attraktiver als
jenen von CGH,. [23]

Zur Verfliissigung muss Hy auf etwa -253°C' iiber mehrere Stufen abgekiihlt
werden. Zu erwédhnen ist hier aber, dass der Energieaufwand fiir die Verfliissigung
in etwa ein Drittel der Energie entspricht, die aus dem verfliissigtem Hy gewonnen
werden kann. Auferdem muss zur Verfliissigung von Hs dreimal mehr Energie

aufgewendet werden, als zur Kompression von gasformigen Wasserstoft auf 700 bar.
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Ein weiterer Nachteil der Speicherung von fliissigem Wasserstoff ist die aufwendige
Dammung der Speichertanks um das Verdampfen beim Erwirmen des fliissigen
Wasserstoffs in Grenzen zu halten. Durch die Erwdrmung des Hy kommt es zu
einer Druckerhhung im Tank, welche ein Ablassen von Gas erfordert. Heutige
Systeme sind mittlerweile so optimiert, dass durch dieses sogenannte ,boil-off“
keine wesentlichen Verluste auftreten. |3|,[23],[27]

2.4.2 Tankstellensysteme

Eine Wasserstofftankstelle setzt sich aus den Anlagenteilen fiir die Anlieferung, die
Speicherung, wie auch die Betankung zusammen. Die Anlagenteile unterscheiden
sich stark, je nachdem ob fliissiger oder gasférmiger Wasserstoff an der Tankstelle

angeboten wird.

2.4.2.1 Tankstelle - CGH,

Das Konzept einer CGHsy-Tankstelle beruht darauf, dass der Wasserstoff in ver-
dichteter Form in einem Hochdruckspeicher gespeichert ist und wiahrend des Tank-
vorgangs nur noch in den Drucktank des Fahrzeuges umgefiillt wird. Die Haupt-
komponenten belaufen sich auf ein Verdichtersystem, einen Hochdruckspeicher und
die Zapfsiule. [31]

Der Tankdruck eines mit Wasserstoff betriebenen Fahrzeuges wird mit 700
bar angenommen. Somit muss der angelieferte Wasserstoff, unabhéngig von der
Anlieferung per LKW oder per Pipeline, noch auf den geforderten Tankdruck ver-
dichtet werden. Abbildung 2.12 zeigt eine schematische Darstellung einer CGHs-

Tankstelle, welche per Durckgasflaschen-Trailer beliefert wird.

T Verdichter nach HD-Speicher/
500 bl; ; > BOOSTER- »  Pufferspeicher
) Konzept 300 bar
5
~
> L
(=
o
| Fahrzeugtank
700 bar

Abbildung 2.12: Schematische Darstellung einer CGHs-Tankstelle mit
LKW-Versorgung [31]
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Die Speicherung des H, erfolgt im angelieferten Trailer bei einem Druckniveau
von 500 bar an der Tankstelle. Durch einen Verdichter nach dem Booster-Konzept
wird der Wasserstoff auf den erforderlichen Tankdruck des Fahrzeuges von 700
bar komprimiert. Bei der Schnellbetankung von gasférmigen H, erwérmt sich die-
ser im Fahrzeugtank bis auf 85°C'. Somit ist ein erhchter Befiilldruck erforderlich,
um nach dem Abkiihlen des Wasserstoffs auf 15°C' dennoch den geforderten Be-
triebsdruck im Tank zu erhalten. Wird noch ein erforderlicher Druckunterschied
beriicksichtigt, sodass der Wasserstoff in den Tank stromt, ist eine Verdichtung auf
etwa 890 bar fiir einen Tankdruck von 700 bar notwendig. [17],[34]

Die Belieferung der Tankstelle per Pipeline, dndert die notwendigen Anlagentei-
le nur geringfiigig. Abbildung 2.13 zeigt die schematische Darstellung einer Tank-

stelle fiir gasformigen Hs, welche per Pipeline versorgt wird.

Pipeline- Peliiisger HD-Speicher/ Verdichter nach
Entnahme T Pufferspeicher BOOSTER-
30 bar 300 bar Konzept
890 bar
Fahrzeugtank
700 bar

Abbildung 2.13: Schematische Darstellung einer CGHy-Tankstelle mit Pipeline
Versorgung

Der Druck in der Pipeline wird mit 30 bar angenommen. Der geringere An-
fangsdruck fiir die Kompression, macht einen Priméirkompressor vor dem Hoch-
druckspeicher notwendig. Die Hochdruckspeicher werden grundsétzlich, in mehre-
ren Speicherbanken ausgefiihrt, wodurch eine zeitgleiche Einspeisung und Entnah-
me aus dem Speicher moglich ist. Uber ein Booster-Konzept erfolgt die schlussend-

liche Kompression auf 890 bar zum Betanken des Fahrzeugs. [31]
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2.4.2.2 Tankstelle - LH-

Fiir LH,y-Tankstellen konnen grundsétzlich die gleichen Anlagenkonzepte wie jene
der konventionellen Tankstellen angewendet werden. Die Hauptkomponenten der
Tankstelle sind, wie auch bei der Betankung von Benzin oder Diesel, der Speicher
des fliissigen Wasserstoffs und die Zapfsidule. Ein Tankzyklus fiir die Betankung
von LH, dauert laut [17] in etwa 2 Minuten, wobei eine Menge von 100 Liter Hy

getankt wird.

Wie zuvor erwihnt, ist fiir die Verfliissigung von Wasserstoff dreimal soviel
Energie notwendig, wie fiir die Verdichtung auf 700 bar. Der Aufwand des Trans-
portes und der Verteilung von Fliissigwasserstoff ist aber durch die erhéhte Trans-
portmenge und den unkomplizierten Aufbau einer Tankstelle wesentlich geringer.
Vergleicht man die Tankstellenkonzepte fiir LHy und CGHs,, ldsst sich grundséitz-
lich sagen, dass der Aufwand der Wasserstofflogistik an der Tankstelle fiir den
gasformigen Wasserstoff um einiges hoher ist als jener fiir LH,. Dies kompensiert
ein wenig den hohen Energieaufwand, welcher fiir die Verfliissigung von Hy benotigt
wird. [6],[17]

2.5 Techno-6konomische Analyse

Fiir die techno-6konomische Analyse werden fiinf Konzepte zur Wasserstoffproduk-
tion betrachtet. Die technische Analyse erfolgt iiber die Ermittlung von Massen-
und Energiestromen verschiedener Anlagenkonzepte, wie auch der Erstellung von
Sankey-Diagrammen zur graphischen Darstellung der Massenbilanzen wie auch der
chemischen Energiestrome. Die Konzepte sind in Tabelle 2.2 angefiihrt. Aufserdem
gibt die Tabelle eine Ubersicht iiber die verwendete Literatur zur Berechnung der

Massen- und Energiestrome fiir die verschieden Anlagenkonzepte.

Tabelle 2.2: verwendete Simulationsergebnisse zur Berechnung der Massen- und

Energiestrome
] Anlagenkonzept ‘ Literaturstellen und Daten ‘
Zweibett-Wirbelschichtvergasung |39] Daten Anhang S.104
Sorption-enhanced-Reforming [54] Daten Anhang S.105
Anaerobe Fermentation [28] und Simulationsergebnisse
Anhang S.106
Alkalische Elektrolyse [28]
PAM-Elektrolyse Siemens ,Silyzer 200 [4]
Dampfreformierung von Erdgas Simulationsergebnisse Anhang
S.107
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2.5.1 Okonomische Analyse

Die Wirtschaftlichkeitsbetrachtung der unterschiedlichen klimaneutralen Bereit-
stellungskonzepte von Wasserstoff wird in drei Schritten durchgefiihrt und basiert
auf Ansétzen aus ,FEngineering Economics and Economic Design for Process En-
gineers* von Thane Brown [57]. Nach der Schitzung der Gesamtinvestitions- und
Produktionskosten, wurden die Hyo-Gestehungskosten ermittelt. Anschliefend zeigt
eine Sensitivitdtsanalyse den Einfluss von ausgewahlten Faktoren auf die Geste-

hungskosten.

2.5.1.1 Gesamtinvestitionskosten

Die Gesamtinvestitionkosten (I NV) fiir eine Anlage setzen sich aus den Investiti-
onsausgaben (CAPEX) und den Inbetriebnahmekosten (SUEX) zusammen und
werden wie folgt berechnet [57].

INV = CAPEX + SUEX = CAPEX - (1 + 10%) (2.10)

Die Investionsausgaben (englisch: CAPEX = capital expenditure), wurden mit
Hilfe mehrerer Literaturstellen abgeschétzt. Die betreffenden Literaturstellen wer-
den in Tabelle 3.7 fiir die einzelnen Konzepte angegeben. Die Anpassung der Inves-
titionsausgaben auf die unterschiedlichen Anlagengrofen erfolgte mit der Formel
2.11. Alle Investitionskosten welche nicht dem Basisjahr 2018 der Betrachtung
entsprachen, wurden mit dem CEPI (chemical engineering plant cost index) der

Berechnungsjahre mittels der Formel 2.12 an das Betrachtungsjahr angepasst.

CAPEX1  (Anlagenkapazitdt 1\ (2.11)
CAPEX?2  \ Anlagenkapazitit 2 '
CAPEX1 CEPIl 2.12)

CAPEX2 CEPI2

Den zweiten Anteil zur Berechnung der Gesamtinvestionskosten stellen die In-
betriebnahmekosten (englisch: SUEX fiir start-up expenses) dar. Diese werden
auf 10% der Investionsausgaben (CAPEX) geschitzt |57|. Da es sich bei [57] um
Berechnungen in sehr friihen Phasen eines Projektes handelt, in welchen nur we-
nige Konstuktionsdetails bekannt sind, geben diese nur Gréfenordnungen an. Die
Schétzungen der Investitionskosten sind aufgrunddessen mit einer Unsicherheit von
—30% bis +50% behaftet. Fiir die Sensitivitdtsanlayse wird eine Schwankungsbrei-

te von -25% bis +25% angenommen.
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2.5.1.2 Produktionskosten

Zusétzlich zu den Investitionskosten, werden fiir die wirtschaftliche Betrachtung

der Konzepte auch die Produktionskosten (englisch: OPEX fiir operating expendi-

tures) bendtigt und geschiitzt. Die Produktionskosten werden in detailierte Schét-

zungen und in mit Faktoren behaftete Schatzungen unterteilt. Die detaillierten

Schéitzungen wurden mit den aktuellen Preisen aus dem Jahr 2018 fiir Rohmate-

rialien und Strom und den sich aus den Massen- und Energiestrome ergebenden

Stromen, berechnet.

Tabelle 2.3: Ubersicht der Produktionskosten [57]

Produktionskosten - detaillierte Schitzungen

Berechnungsgrundlage ‘

Rohmaterialien Biomasse Massen- und Energiestro-
me
Personalkosten fiir Gehélter vor Steuern Anlagendaten
Anlagenbediener
Betriebsmittel alle weiteren Material- und Massen- und Energiestro-
Energiestrome um die Anla- me
ge betreiben zu kénnen
Abschreibung laut Gleichung 2.13

Produktionskosten - faktorbehaftete Schétzungen

Sozialleistungen Personalkosten ausgenom- 30% der Kosten fiir Be-
men Gehélter (Sozialver- triebspersonal
sicherung, Pensionsvorsorge
etc.)

Fiihrungspersonal Gehalter und Sozialleistun- 10% der Kosten fiir Perso-
gen fiir Fiihrungsebene nal

Labor Gehélter und Sozialleistun- 10% der Kosten fiir Be-
gen und Kosten fiir Messin- triebspersonal
strumente und Zubehor

Instandhaltung Gehélter und Sozialleistun- 6% von CAPEX

gen; Frsatzteile; Wartungs-
vertrage etc.

Versicherungen und
Steuern

Steuern ausgenommen Ein-
kommenssteuer; samtliche
Versicherungen

3% von CAPEX

Betriebsstoffe (Ver-
brauchsmaterial)

Schmiermittel, Filtermittel,
Verbrauchsmaterialien

3% von CAPEX

Anlagengemeinkoster

Gehélter und Sozialleis-
tungen fiir Personalwesen,
Buchhaltung; Medizinische
Abteilung; etc.

1% von CAPEX
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Tabelle 2.3 gibt eine Ubersicht iiber die Produktionskosten. Auferdem werden
detaillierte und faktorbehaftete Schiatzungen als solche gekennzeichnet. Um eine
bessere Vorstellung dariiber zu erhalten, welche Kosten die einzelnen Bereiche ent-
halten, sind weiters auch Beispiele in der Tabelle angegeben. Die Abschreibung

wurde als linear angenommen und kann mit Gleichung 2.13 berechnet werden. [57]

CAPEX

Abschreibung = Lebensdauer

(2.13)

Die Kosten der Material- und der Energiestrome wurden mit Hilfe der spezifi-
schen Preise der einzelnen Materialien und dem Strompreis, welche in Tabelle 2.4

eingesehen werden konnen, berechnet.

Tabelle 2.4: Spezifische Preise fiir Materialien und Strom

Preis pro Einheit Quelle
Erdgas 0,036 EUR/kWh  [13]
Hackgut 0,086 EUR/kg  [35]
Maissilage 0,037 EUR/kWh  [28]
Strom ZBW, SER, AF 0,098 EUR/kWh  [14]
Strom AEL, PAM 0,054 EUR/KWh  [14]
RME 1100 EUR/kg  [39)]
CaO 0,150 EUR kg [39]
Olivin 0,090 EUR kg [39]
Entsorgungsstrom 0,090 EUR/kg  [39]
Frischwasser 0,002 EUR/kg  [22]
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2.5.1.3 Gestehungskosten fiir H,

In diesem Kapitel werden die einzelnen Konzepte 6konomisch bewertet und ein-
ander gegeniiber gestellt. Fiir die 6konomische Analyse wurden fiir alle Konzepte

folgende Annahmen getroffen.

Tabelle 2.5: Annahmen beziiglich der Anlage fiir die 6konomische Betrachtung

| Werte Einheit |

Anzahl der Mitarbeiter 6

Gehalt pro Mitarbeiter 50000 EUR/a
jahrliche Betriebsstunden (¢) 8000 h/a
Lebensdauer der Anlage (n) 20 a
Steuer 25%
Abzinsung (7) 10%

Fiir die Kapitalwertberechnung wurden die jahrlichen Produktionsstunden (t)
mit 8000 Stunden und die Lebensdauer (n) der Anlage mit 20 Jahren angenommen.
Eine Einkommensteuer von 25% ist fiir Osterreich typisch. Die Berechnung der
liquiden Mittel vor Steuern (Cashflow vS), Formel 2.14, basiert auf der Grundlage

der Produktionskostenschiatzung im vorherigen Kapitel.

Cashflow vS = Umsatz (UMS) — OPEX (2.14)

Mittels dem Cashflow vor Steuern, der Abschreibung und dem Steuersatz kann
anschliefend der Cashflow nach Steuern (Cashflow nS) ermittelt werden. Die Be-

rechnung wird in Formel 2.15 dargestellt.

Cashflow nS = Cashflow vS - (1 — Steuersatz) — Abschreibung (2.15)

Die durchgefiihrte 6konomische Analyse basiert auf dem Kaptialwert, welcher
mit Formel 2.16 berechnet wurde. In die Berechnung flielsen der Cashflow nach
Steuern, der Abzinsung (i), die Lebensdauer (n) und die Investitionskosten ein.
Durch die Annahme KW gleich Null, kénnen die spezifischen Verkaufspreise fiir

Wasserstofl berechnet werden.

(1+i)"—1

Kapitalwert (KW) = Cashflow nS - D

(2.16)
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Die spezifischen Investitionskosten (I N'V) wie auch die spezifischen Produkti-
onskosten (OPEX) wurden fiir die einzelnen Anlagenkonzepte nach Formel 2.17
beziehungsweise 2.18 berechnet und beeinhalten die Gesamtinvestitionskosten oder

die gesamten Produktionskosten laut Tabelle 2.3, wie auch die produzierte Menge

an HQ.
INV
INV, = , 2.17
n-t-m(Hy) - LHV (Hs) (2.17)
OPEX, — OPEX (2.18)

t-m(Hy) - LHV (Hy)
Zuletzt wurden die spezifischen Gesamtkosten der jeweiligen Anlagenkonzepte
iiber die Summe der spezifischen Invenstionskosten und der spezifischen Produk-

tionskosten errechnet.

GK, = INV, + OPEX, (2.19)

Eine Sensitivititsanalyse zeigt dariiber hinaus den Einfluss von einigen Fakto-
ren auf den Verkaufspreis des Wasserstoffs. Die variierenden Parameter sind die
jahrlichen Betriebsstunden, die Investitionskosten, der Preis der Biomasse bezie-
hungsweise der Strompreis, die Anzahl der Mitarbeiter und die Effizienz der Pro-

duktion von Wasserstoff.
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3 Ergebnisse und Diskussion

Im folgenden Kapitel werden die Ergebnisse der techno-ékonomischen Ana-
lyse dargestellt und diskutiert. Nach der Beschreibung der gewéhlten Szenarien
der Wasserstoftbereitstellung an den Tankstellen, erfolgt die Darstellung der Er-
gebnisse der technischen Analyse gefolgt von den Ergebissen der 6konomischen

Betrachtung.

3.1 Szenarien

Im Zuge dieser Arbeit werden zwei Szenarien der Wasserstoffversorgung von Tank-
stellen betrachtet. Anfangs stellte sich die Frage welchen Bedarf an Wasserstoff
die Anlagen téglich abdecken miissen. Da es nur schwer moglich ist genaue Daten
(gefahrene Kilometer in Wien, Verbrauch und Tankzyklen) der privaten Verkehrs-
teilnehmer in Wien zu ermitteln, wurde fiir die tégliche Produktionsleistung der
Anlagen die Annahme getroffen, dass ein Teil der Busflotte der Wiener Linien mit
H, betrieben wird. Aus den Daten einer von den Wiener Linien verdffentlichten
Broschiire [33] konnte mit der Annahme eines Wasserstoffverbrauches von 12 kg
pro 100 km, ein téglicher Wasserstoftbedarf von 13 125 kg fiir eine Betriebsgarage,
welche 125 Busse umfasst, ermittelt werden. Dies entspricht einem téglichen Pro-
duktionsoutput von 18 MW H,.

Szenario 1, Abbildung 3.1, soll demnach eine ,on-site* Versorgung einer Tank-
stelle fiir die Busflotte darstellen. Eine Anlage mit 18 MW H,-Output versorgt
direkt eine Tankstelle fiir die Busflotte des offentlichen Wiener Verkehrsnetzes. Es
wird also davon ausgegangen, dass sich die Produktionsstétte in unmittelbarer N&-
he der Tankstelle befindet und daher keine Versorgungspipeline beziehungsweise

keine Versorgung per LKW erforderlich ist.
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18 MW H, Output

- Tankstelle

g =] | mmey

H,

Abbildung 3.1: Szenario 1 - ,on-site Versorgung

In Szenario 2 werden wie iiblich mehrere Tankstellen fiir den privaten PKW-
Verkehr mit dem gleichen Output einer zentral liegenden Anlage beliefert. Hierbei
soll in etwa ersichtlich werden, wieviele PKWs {iber diesen Weg versorgt werden
konnen. Wird von einem Tankvolumen von fiinf Kilogramm Hy pro PKW ausge-
gangen, konnen mit einem Output von 18 MW, 2625 Autos pro Tag mit Wasserstoff
versorgt werden. Bei einer mittleren Tankstellengrofe von 500 kg/d ist es moglich
etwa 26 Tankstellen téglich zu beliefern. Abbildung 3.2 zeigt eine schematische
Darstellung dieses Szenarios. Die Verteilung des Wasserstoffs von der Anlage zu

den Tankstellen kann per Trailer (gasformig oder fliissig) oder per Pipeline erfolgen.

H, - Tankstelle
H, - Tankstelle

- Tankstelle

H,

H, - Tankstelle

o

Abbildung 3.2: Szenario 2 - Versorgung iiber eine zentrale Anlage

Im folgenden Kapitel werden die verschiedenen Anlagenkonzepte dargestellt
und technisch wie auch 6konomische bewertet. In der 6konomischen Bewertung
werden nicht nur die unterschiedlichen Wasserstoffgestehungskosten berechnet,
sondern auch auf die Kosten der verschiedenen Verteilungswege der beiden Szena-

rien eingegangen.
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3.2 Technische Analyse

Im folgenden Kapitel werden fiinf alternative Konzepte zur umweltfreundlichen
Hs-Produktion vorgestellt. Die Massen- und Energiestrome der Anlagenkonzepte
wurden basierend auf Literatur oder selbst erstellten Simulationen berechnet. Die
wichtigsten Eckdaten zur Berechnung werden im Anhang ab S.103 angefiihrt. Um
die verschiedenen Produktionsprozesse miteinander vergleichen zu kénnen wird
anschliefend eine 6konomische Bewertung aller Konzepte durchgefiihrt, wobei die
konventionelle Ho-Produktion durch Dampfreformierung von Erdgas als Referenz-

methode dient.

3.2.1 Konzept 1: Zweibett-Wirbelschichtvergasung

Im ersten Konzept wird der Wasserstoff {iber eine Zweibett-Wirbelschichtvergasung
mit Dampf als Vergasungsmittel hergestellt. Das Konzept basiert auf der Disserta-
tion von Michael Kraussler ,,Evaluation of dual fluidized bed biomass gasification
plants generating electricity, valuable gases, and district heat“ [39]. Abbildung 3.3
zeigt das Grundfliefsbild des Anlagenkonzeptes 1.

Rauchgas
A

Biomasse —» Trocknung ‘ DFB- WGS
Vergaser )
CO,
Sk ]
~ e RME
L AW DWA +—— H,
Dampt Wiischer

Off gas |

Abbildung 3.3: Grundfliefsbild Anlagenkonzept 1, ZBW-Vergasung
Die Daten wurden aus [39] entnommen, zur Berechnung der Massen- und Ener-

giestrome auf 18 MW H,-Output angepasst und auf S.104 aufgelistet. In Tabelle

3.1 sind die wichtigsten Anlagendaten, Massen- und Energiestréme angefiihrt.
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Tabelle 3.1: Anlagendaten, Massen- und Energiestrome der ZBW-Vergasung

Input
Anlagenkapazitét 53 MW
Biomasse (trocken) 10573 kg/h
HW Hackgut(trocken) 18,2 MJ/kg
Wassergehalt Hackgut 40 %
elektrische Energie 4214 kW
RME 103 kg /h
CaO 73 ke /h
Olivin 97 kg/h
Frischwasser 1838 kg/h
Output
H, 540, 1 kg/h
H, 18 MW
Wasserstoffproduktionsrate 51 kg Ho / kg Hackgut (trocken)
Entsorgungsstrom 239 kg/h
Anlagendaten
Abscheidegrad Aminwéscher 98 %
H, Riickgewinnung der DWA 85 %
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Abbildung 3.4: Prozessdesign Zweibett-Wirbelschichtvergasungsprozess
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In der Trocknungseinheit werden die angelieferten Holzhackschnitzel (wy,0 =
40%) auf einen Wassergehalt von 20% getrocknet und anschliefend in der Zweibett-
Wirbelschicht mit Wasserdampf bei 850°C' vergast. Es entsteht ein Produktgas
reich an Hy, CO, CO,, CH4 und H50O. Das Produktgas wird nach der Vergasung
gekiihlt, gefiltert und dem Wassergas-Shift-Reaktor mit einer Eintrittstempera-
tur von 356°C zugefiihrt. Im Wassergasshift-Reaktor erfolgt die Umsetzung von
CO und H50 zu Hy und COs,. Im darauffolgenden RME-Wischer werden konti-
nuierlich kondensiertes Wasser und Teere aus dem Gas entfernt. Um das mit den
Teerverbindungen verschmutzte RME in der Verbrennungswirbelschicht als Wér-
meeintrag und das kondensierte Wasser zur Dampferzeugung zu nutzen, erfolgt
in einem Kondensator die Trennung der beiden Phasen. Die Hauptbestandteile
des Produktgases sind nach diesem Reinigungsschritt Hy und CO,. Da die Effizi-
enz der DWA mafgeblich vom Wasserstoffgehalt des zugefiihrten Gases abhingt,
passiert das Produktgas vor der DWA einen Aminwéscher. Zur Erh6hung des Was-
serstoffgehaltes erfolgt im AW die Abscheidung von 98% des vorhandenen CO,. Im
Aminwéscher wird eine aMDEA-Losung als Waschlésung verwendet, welche nach
dem Absorptionsvorgang thermisch regeneriert wird. Durch den hohen H,-Gehalt
von 77% im aufbereiteten Produktgas kann in der DWA reiner Hy mit einer Effi-

zienz von 85% gewonnen werden.

Insgesamt werden 17621 kg/h Hackgut mit einem Wassergehalt von 40% zur
Produktion von 540,1 kg/h Hs benétigt. Um das Dampf/Trockengas-Verhiltnis
auf die geforderten 1,6 mol/mol fiir die WGS-Einheit einzustellen, werden zu den
11452 kg /h riickgewonnenem Wasser, 1838 kg/h Frischwasser zur Dampferzeugung

herangezogen.

Abbildung 3.5 zeigt die Massenbilanz des Anlagenkonzeptes. Um beobachten
zu konnen wie sich der Wasserstoff innerhalb des Systems verteilt und wieviel Input
an Wasserstoffatomen fiir einen Output von 18 MW notwendig ist, ist die Massen-
bilanz in H-Massenstrémen der Komponenten in kg/h dargestellt. Betrachtet man
die Massenbilanz, ist zu erkennen, dass wihrend des Prozesses eine grofse Menge
an Wasserstoff in Form von Wasser im Kreis gefiihrt wird. Dennoch ist es moglich
knapp 85% des Wasserstoffs in der Biomasse als Bio-Hy zu gewinnen. Dies ent-
spricht einer Wasserstoffproduktionsrate von 51 g Hs pro kg trockenem Hackgut
und etwa 31 g H, pro feuchtem Hackgut. Die Produktionsrate von Hy fillt auf-
grund eines niedrigeren Abscheidegrades des Aminwéschers und der verminderten

DWA-Effizienz etwas geringer aus als in der verwendeten Literatur [39].
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Die chemischen Energiestrome der Komponenten sind in Abbildung 3.6 in MW
abgebildet. Zu erkennen ist, dass die Trocknung des Hackgutes zu einer Erh6hung
des Heizwertes von 48,5 auf 51,5 MJ /kg fithrt. Die Warmebereitstellung der Verga-
sung wird neben der thermischen Verwertung des verschmutzten RME’s, zusitz-
lich durch die kontinuierliche Verbrennung des DWA-Adsorbats in der Verbren-
nungswirbelschicht (3,5 MW) gewihrleistet. In der DWA konnen von 38,5 MW
Energieinput, 47% als reiner Hy gewonnen werden. Die Effizienz, bezogen auf die
chemische Energie des Biomasseinputs und des Hy-Outputs, entspricht fiir diesen
Prozess 37%.
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Abbildung 3.5: Massenbilanz Zweibett-Wirbelschichtvergasungsprozess, dargestellt: H-Massenstrome in kg/h
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Abbildung 3.6: ZWB-Vergasungsprozess: chemische Energiestrome in MW
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3.2.2 Konzept 2: SER-Prozess

Im Anlagenkonzept 2 wird der Wasserstoff iiber eine SER-Vergasung hergestellt.
Die Versuchsdaten der SER-Vergasung wurden der Dissertation von Stefan Miiller
sHydrogen from Biomass for Industry - Industrial Application of Hydrogen Pro-
duction Based on Dual Fluid Gasification“ entnommen und um eine DWA-Einheit,
zur Gewinnung von reinem Wasserstoff, erweitert. Abbildung 3.7 zeigt das Grund-

fliefsbild des Anlagenkonzeptes.

Rauchgas
A
Biomasse ——> Trocknung > SER > RME- > DWA —> H,
Waischer
A A
I RME+Teer
Dampt o
Off-Gas

Abbildung 3.7: Grundfliekbild Anlagenkonzept 2

Die Simulationsdaten stammen aus [54| und wurden zur Berechnung der Massen-
und Energiestrome auf eine Anlagenkapazitit von 18 MW Hy-Output angepasst.
Die Daten der Berechnung sind im Anhang auf S.105 aufgelistet. In Tabelle 3.2

sind die wichtigsten Anlagendaten, Massen- und Energiestrome angefiihrt.

Tabelle 3.2: Anlagendaten, Massen- und Energiestrome des SER-Prozesses

Input
Anlagenkapazitit 62,5 MW
Biomasse (trocken) 12863 kg/h
HW Hackgut(trocken) 17,5 MJ/kg
Wassergehalt Hackgut 40 %
elektrische Energie 1306,5 kW
RME 85 keg/h
CaO 2129 ke/h
Frischwasser 378 kg/h
Output
H, 540,1 kg/h
H, 18 MW
Wasserstoffproduktionsrate 42 kg H, / kg Hackgut (trocken)
Entsorgungsstrom 459 kg/h
Anlagendaten
| Hy Riickgewinnung der DWA 85 % |
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Abbildung 3.8: Prozessdesign SER-Prozess
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Abbildung 3.8 zeigt ein detailliertes Fliefsbild des Anlagenkonzeptes. In einer
Trocknungsseinheit wird die Biomasse, Holzhackschnitzel (wy,0 = 40%), vor der
weiteren Verarbeitung auf einen Wassergehalt von 20% getrocknet. In der dar-
auffolgenden ZBW-Vergasung nach dem SER-Prinzip erfolgt die Vergasung der
Biomasse bei 650°C" mit Wasserdampf als Vergasungsmittel und Kalk als reakti-
ves Bettmaterial. Es entsteht ein Produktgas reich an Hy, CO, HyO, CH4 und CO,.
Das CO, wird wiahrend der Vergasung durch das Bettmaterial zu einem betrécht-
lichen Teil in die Rauchgasfraktion transportiert. Dadurch ist der Anteil an CO,
im Produktgas geringer als bei der ZBW-Vergasung des ersten Anlagenkonzeptes.
Um Teerverbindungen und Wasser aus dem Produktgas abzuscheiden, gelangt es
nach der Vergasung und einer Kiihlung in einen RME-Wascher. Zur anschliefsen-
den Wiederverwendung des Wassers zur Dampferzeugung und des verschmutzten
RME’s zur Warmebereitstellung, erfolgt eine Phasentrennung in einem Konden-
sator. Die Gewinnung von reinem Wasserstoff aus dem Produktgas erfolgt in der

nachgeschaltenen DWA, welche mit einer Effizienz von 85% betrieben wird.

Fiir die Produktion von 18 MW Hs, dies entspricht einer Outputleistung von
540,1 kg /h, werden 21438 kg/h Hackgut mit einem Wassergehalt von 40% benotigt.
Abbildung 3.9 zeigt die berechnete Massenbilanz des SER-Prozesses. Hierbei ist zu
erkennen, dass im Gegensatz zum Anlagenkonzept 1 weit weniger Wasserstoff in
Form von Wasser innerhalb des Prozesses im Kreis gefiihrt wird. Es konnen 70%
des in der Biomasse enthaltenen Wasserstoffs als reiner Bio-Hy-Strom gewonnen
werden. Dies entspricht einer Hy-Produktionsrate von 42 g/kg trockenem Hackgut
und 25 g Hy /kg feuchtem Hackgut.

Die chemischen Energiestrome sind in Abbildung 3.10 dargestellt. Die Trock-
nung des Hackgutes erh6ht den Heizwert von 56,6 auf 60,3 MW. Um die bend&tigte
Wiérme fiir die Vergasung allotherm bereitzustellen, werden zusétzlich zum ver-
brauchten RME und den Teerverbindungen auch ein Teil des Restgases aus der
DWA, mit einem Energieinhalt von 2,9 MW, in der Verbrennungswirbelschicht mit
Luft verbrannt. Durch die fehlenden Gasreinigungsschritte ist der Output an H,
in der DWA mit 43% um etwa 4% geringer als bei Anlagenkonzept 1. Insgesamt
konnen 32% der chemischen Energie in der Biomasse als reiner Bio-Hy gewonnen

werden.
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In Tabelle 3.3 sind relevantesten Daten zum Vergleich der beiden Zweibett-
Wirbelschichtvergasungsverfahren angefiihrt. Bei der sorptionsunterstiitzten Re-
formierung ist der Wasserstoffgehalt nach der Vergasung im trockenen Produktgas
um etwa 20% hoher als bei der konventionellen ZBW-Vergasung. Da das Produkt-
gas wasserstoffreicher ist, kann auf weitere Gasaufbereitungsschritte wie die WGS
und der AW verzichtet werden. Der Wasserstoffgehalt im Produktgas ist bei der
herkémmlichen ZBW-Vergasung vor der DWA um etwa 21% hoher. Die Gewinn-
rate an Hy in der DWA steigt proportional mit dem Wasserstoffgehalt im Feed,
deswegen wird bei der SER-Vergasung eine grofere Menge an Hackgut eingesetzt
um den gleichen Hy-Output zu erreichen. Ein um etwa 22% hoherer Biomasse-
Input ergeben 50% mehr Wasserstoff im Produktgas als bei der ZBW-Vergasung.
Obwohl auf weitere Gasreinigungsschritte verzichtet wird, hilt sich die Verringe-
rung der Wasserstoffproduktionsrate, im Gegensatz zu jener der herkémmlichen

Zweibettwirbelschichtvergasung in Grenzen.

Der Heizwert der Biomasse der beiden Wirbelschichtvergasungsverfahren un-
terscheidet sich, wie auch die chemische Analyse der Holzhackschnitzel, geringfii-
gig. Laut [49] weisen unterschiedliche Holzarten geringfiigig andere Heizwerte auf.
Da die Holzarten der verwendeten Literaturstellen nicht bekannt sind, wurde die
unterschiedliche Qualitit der Holzhackschnitzel zur Berechnung beibehalten, um
den Einfluss beispielsweise des Heizwertes auf die Massen- und Energiestréme zur
erkennen. Der Einfluss des unterschiedlichen Heizwertes konnte als vernachlissig-

bar ausgemacht werden.

ZBW SER
Hackgut Input in kg/h 17621 21438
Wassergehalt Hackgut in % 40 40
H, im Produktgas in Nm?/h 4720 7068
H, im Produktgas in % 42 63
Wasserstoffproduktionsrate in g 5 5
H,/ kg trockene Biomasse
Energieinput DWA in MW 38,5 42,3
Energieoutput Hy DWA in % 47 43

Tabelle 3.3: Vergleich ZBW- mit SER-Prozess
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Abbildung 3.9: Massenbilanz SER-Prozess, dargestellt: H-Massenstrome in kg/h


https://www.tuwien.at/bibliothek
https://www.tuwien.at/bibliothek

99

3ib|iothek) Die approbierte gedruckte Originalversion dieser Diplomarbeit ist an der TU Wien Bibliothek verfiigbar.
Your knowledge hub The approved original version of this thesis is available in print at TU Wien Bibliothek.

I Biomasse
H2
 CO Frisch RME
CH4 CxHy: 0.9
B CxHy
H2:21.2 H2: 21.2
C0O:36 CO: 36
Biomasse: 56.6 Biomasse: 60.3 CH4:13.2 CH4:13.2
CxHy: 4.4 CxHy: 4.4 H2: 18.0
Hackgut - Trockner . SER i DWA H2
H2: 0.4 H2: 2.8
CcCO:04 CO:3.1
CH4: 1.6 CH4: 11.6
CxHy: 0.5 } CxHy: 3.9
\ Rest-
adsorbat

Abbildung 3.10: SER Prozess: chemische Energiestrome in MW
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3.2.3 Konzept 3: Biogas Dampfreformierung

In Anlagenkonzept 3, weiters benannt als Biogas DR-Prozess, erfolgt die Hs-

Gewinnung durch die Dampfreformierung eines durch anaerobe Fermentation her-

gestellten Biogases. Die Simulationsdaten der Anaeroben Fermentation wurden

dem Paper ,/Techno-economic assessment of hydrogen production based on dual

fluidized bed biomass steam gasification, biogas steam reforming, and alkaline wa-

ter electrolysis processes” [28] entnommen und auf ein Anlagenoutput von 18 MW

angepasst. Da eine Erweiterung des Prozesses um einen Aminwéscher nach der

Fermentation erfolgte, wurde eine Simulation aller darauffolgenden Prozessschrit-

te durchgefiihrt.

. . Amin-
Biomasse — Fermentation > .
wischer
Y
- Dampt-
Dampf ——» amy >
reformer

WGS

b 4

DWA — H,

A

Off gas

Abbildung 3.11: Grundfliefsbild Anlagenkonzept 3, Biogas DR-Prozess

Neben den Simulationsdaten im Anhang D (S.106), welche zur Berechnung der

Massen- und Energiestrome herangezogen wurden, sind in Tabelle 3.4 die wich-

tigsten Anlagendaten, wie auch Massen- und Energiestrome angefiihrt.

Tabelle 3.4: Anlagendaten, Massen- und Energiestrome Biogas DR-Prozess

Input
Anlagenkapazitét 40,3 MW
Maissilage (trocken) 6329 kg/h
HW Maissilage(trocken) 22,9 MJ/kg
Wassergehalt Maissilage 65 %
Biogasertrag Maissilage (trocken) [36] 0,655 Nm?/kg
Frischwasser 2703 kg/h
Output
H, 540,1 kg/h
H, 18 MW
Wasserstoffproduktionsrate 84 kg Hy / kg Maissilage (trocken)
Anlagendaten
Abscheiderate Aminwiéscher 98 %
H, Riickgewinnung der DWA 85 %
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Abbildung 3.12 zeigt das Prozessdesign der Anaeroben Fermentation mit an-
schliefsender Dampfreformierung des Biogases. Die Biomasse, Maissilage mit einem
Wassergehalt wy,o = 65%, wird in einem Fermenter iiber eine anaerobe Fermen-
tation in ein Biogas, bestehend aus CO; und CHy umgewandelt. Mittels Aktiv-
kohlefilter und ZnO-Betten erfolgt eine Entschwefelung des Biogases. Um fiir die
anschliefsende Dampfreformierung Erdgasqualitit des Biogases zu erreichen, wer-
den im Aminwischer 98% des enthaltenen COy abgetrennt. Im Aminwéscher wird
eine aMDEA-L6sung als Waschlosung verwendet, welche nach dem Absorptions-
vorgang thermisch regeneriert wird. Die Produktion des Produktgases mit den
Hauptbestandteilen Hy, CO, CO,, CH4 und H5O erfolgt im Dampfreformer bei
850°C'. Nach einer erforderlichen Kiihlung findet im WGS-Reaktor die Umwand-
lung von CO und H,O zu Hy und COs statt. Mittels eines Kondensators wird das
Produktgas entwéssert und gelangt trocken in die DWA, in welcher die Gewinnung

von Reinstwasserstoff mit einer Effizienz von 85% erfolgt.

Insgesamt werden 18314 kg/h Maissilage benotigt, um 540,1 kg/h Hy (18 MW)
iiber dieses Anlagenkonzept herzustellen. Um wihrend der Dampfreformierung ein
Dampf/Kohlenstoffverhéltnis von 3 zu erreichen, miissen zu dem aus Kondensa-
tion riickgewonnenem Wasser noch 2703 kg/h Frischwasser der Dampferzeugung

zugefiihrt werden.

Abbildung 3.13 zeigt die Massenbilanz des Anlagenkonzeptes. Wiederum sind
die H-Massenstrome von Maissilage, Hy, HoO und CHy in kg /h entlang der gesam-
ten Prozesskette dargestellt. In etwa 30% des Hy-Inputs konnen am Prozessende
als reiner Bio-H,-Strom gewonnen werden. Dies entspricht einer Wasserstoffpro-
duktionsrate von 29,5 g Hy pro kg feuchter Maissilage und etwa 84 g Hs pro kg
der eingesetzen trockenen Maissilage. Der grofite Wasserstoffverlust tritt bei der

Anaeroben Fermentation in Form von H,O im Gérrest auf.

Die chemischen Energiestrome der Maissilage und der Hy-, CO-, CH4-Strome
entlang des Biogas DR-Prozesses, ist in Abbildung 3.14 dargestellt. In etwa 55%
des Energieinputs in Form von Maissilage konnen als Bio-Hs-Endstrom gewonnen
werden. Es ist deutlich zu erkennen, dass der Energieinput der DWA mit knapp 24
MW sehr Ho-lastig ist. Aufgrund des hohen Wasserstoffgehaltes fallen im Gegen-
satz zur ZBW-Vergasung und zum SER-Prozess, 75% des energetischen Inputs in
Form von reinem Hs an. Die bendtigte thermische Energie fiir den Dampfreformer
(0,8 MW) und die Regeneration der Aminwaschlosung (2,1 MW) wird iiber die

Verbrennung von etwa 603 Nm?/h zusitzlich produziertem Biogas bereitgestellt.
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3.2.4 Konzept 4: Alkalische Elektrolyse

Die Wasserstoffproduktion des vierten Anlagenkonzeptes basiert auf der alkali-
schen Elektrolyse. Die Simulationsdaten stammen aus dem Paper ,,Techno-economic
assessment of hydrogen production based on dual fluidized bed biomass steam ga-
sification, biogas steam reforming, and alkaline water electrolysis processes* und
wurden auf ein Output von 18 MW H, angepasst. Abbildung 3.15 zeigt das Prinzip
der Alkalischen Elektrolyse, die Wasserstoffproduktion aus Wasser und erneuerba-

rer Energie.

Wasser Alkalische

Elektrolyse

Erneuerbare Elektrizitit ————— >

0,

Abbildung 3.15: Grundfliekbild der Alkalischen Elektrolyse

Vor der Elektrolyse wandert das Frischwasser durch einen Wascher und wird
anschlieflend mit Kalilauge, zu einer 25% wéssrigen KOH-Losung mit erhohter
Leitfahigkeit abgemischt. Im alkalischen Elektrolyseur erfolgt die Aufspaltung von
Wasser in Hy und O, durch elektrischen Strom aus erneuerbarer Energie. Nach
der Abtrennung der Kalilauge wird der produzierte Wasserstoff durch den Wi-
scher geleitet, durch das Frischwasser gekiihlt und mittels Kompressor verdichtet.
Der bei der Produktion anfallende Sauerstoff gelangt nach der Abtrennung der
KOH-Losung in die Umgebung. Insgesamt werden 7803 kg/h Wasser und 27 MW
elektrischer Strom aus erneuerbaren FEnergien benétigt, um ein Output von 18 MW

Hs zu erreichen.
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Wasser

Abbildung 3.16: Massenbilanz der Alkalischen Elektroyse, dargestellt:
H-Massenstrome in kg/h

Abbildung 3.16 stellt die H-Massenstrome von Hy und HyO wihrend der Al-
kalischen Elektrolyse in Form der Massenbilanz dar. Es konnen knapp 62% der
H-Atome des Wassers in Form von Bio-Hy als Produkt bei der Elektrolyse gewon-

nen werden.

Bl Erneuerbare Elektrizitat
H2

Erneuerbare Elektrizitat: 27.0 - AEL H2: 18.0

Abbildung 3.17: AEL: chemische Energiestrome in MW

Die Energiestrome der Alkalischen Elektrolyse sind in Abbildung 3.17 darge-
stellt, wobei die chemischen und elektrischen Energiestrome in MW gezeigt werden.
Die eingesetzte elektrische Energie beinhaltet neben der benétigten Energie fiir die
Elektrolyse auch die bendétigte Energie um den Wasserstoff zu verdichten. Insge-

samt kann der Bio-Hy mit einer Effizienz von 66,6% produziert werden.
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3.2.5 Konzept 5: PAM-Elektrolyse

Das letzte Konzept zur Produktion von erneuerbaren Wasserstoff basiert auf dem
Protonen-Austausch-Membran Elektrolyseur ,Silyzer 200° von Siemens. Die Daten
zur Ermittlung der Massen- und Energiestrome stammen aus dem technischen
Datenblatt des ,Silyzer 200 von Siemens, und wurden auf ein OQutput von 18 MW
angepasst. Abbildung 3.18 zeigt das Grundfliefsbild der PAM-Elektrolyse, welches

fast ident zu jenem der alkalischen Elektrolyse ist.

‘1 J o —b
Wasser Protonen-Austausch-

Membran Elektrolyse

Erneuerbare Elektrizitit —————

O,
Abbildung 3.18: Grundfliefbild der Protonen-Austausch-Membran Elektrolyse

Abbildung 3.19 stellt die Massenbilanz, die H-Massenstrome von Hy, und H,O,
wihrend des Prozesses dar. Fiir die Produktion von 540,1 kg/h Hy werden 9010
kg/h Wasser und 33,4 MW elektrischer Strom aus erneuerbaren Energien benotigt.
Mit dem ,Silyzer 200“ konnen in etwa 54% der Wasserstoffatome des zugefiihrten

Wassers in Form von Bio-Hy; gewonnen werden.

H2

W H20 H2: 540

H2
H20: 1000

Frischwasser- PAM
H20: 460
Nichtumgesetztes
Wasser

Abbildung 3.19: Massenbilanz der Protonen-Austausch-Membran Elektrolyse,
dargestellt: H-Massenstrome in kg/h
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Die chemischen und elektrischen Energiestrome der PAM-Elektrolyse sind in
MW in Abbildung 3.20 dargestellt. Die PAM-FElektrolyse erméglicht die Gewin-
nung von 18 MW H, mit einer Effizienz von knapp 54%.

B Erneuerbare Elektrizitat
H2

Erneuerbare Elektrizitat: 33.4 H2: 18.0

Abbildung 3.20: PAM: chemische Energiestrome in MW

Werden die beiden Elektrolyseverfahren einander gegeniiber gestellt, so erfor-
dert die Hy-Produktion mittels alkalischer Elektrolyse 15% weniger Wasser und
knapp 24% weniger Strom aus erneuerbaren Energien. Die Produktion von Hy mit-
tels PAM-Elektrolyse bendtigt auf der einen Seite zwar mehr Energie und Wasser,
auf der anderen Seite jedoch ist der Betrieb sicherheitstechnisch weniger bedenk-
lich.
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3.2.6 Referenzmethode: Erdgas Dampfreformierung

Um die erhaltenen technischen und 6konomischen Daten der einzelnen Konzepte
bewerten zu kénnen, werden diese mit der weitverbreitesten Methode Wasserstoff
zu produzieren, die Dampfreformierung von Erdgas, verglichen. Die Daten fiir
die Massen- und Energiestrome wurden durch die Simulation einer gewéhnlichen
Dampfreformierung von Erdgas ermittelt. In Abbildung 3.21 ist das Grundfliefsbild

einer einfachen Dampfreformierung von Erdgas abgebildet.
Rauchgas

H,
l Dampf [

ampf- H.
Dampf 5 e DWA |t

Erdgas | Entschwefelung
und Vorwirmung reformierung

T [ T Off-Gas

Luft

Abbildung 3.21: Grundfliefbild der Dampfreformierung von Erdgas

In Tabelle 3.5 sind die chemische Zusammensetzung und die physikalischen

Daten des zur Simulation herangezogenen Erdgases dokumentiert.

Tabelle 3.5: Daten des Erdgases fiir die Dampfreformierung [48|

Chemische Zusammensetzung

Methan in mol-% 98,42
Kohlendioxid in mol-% 0,08
Ethan in mol-% 0,5
Propan in mol-% % 0,19
Stickstoff in mol-% 0,81
Physikalische Daten
Druck in bar 1,5
Temperatur in °C’ 25

In Tabelle 3.6 sind die wichtigsten Anlagendaten, wie auch Massen- und Ener-
giestrome der Dampfreformierung angefiihrt. Die vollstdndigen Simulationsdaten
welche zur Berechnung der Massen- und Energiestrome herangezogen wurden, sind
in Anhang E auf S.107 zu finden.
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Tabelle 3.6: Anlagendaten, Massen- und Energiestrome der Dampfreformierung

von Erdgas
Input
Anlagenkapazitit 20,1 MW
Erdgas 1448 kg/h
HW Erdgas 49,97 MJ/kg
Frischwasser 2691  kg/h
Output
Hp 540,1  kg/h
H, 18 MW
Anlagendaten

| H, Riickgewinnung der DWA 85 % |

Abbildung 3.22 zeigt das Prozessdesign der Dampfreformierung von Erdgas.
Nach der Entschwefelung mittels ZnO-Betten wird das Erdgas mit Wasserdampf
vermengt und erwidrmt. Die Entfernung von CO, mittels eines Aminwéschers, ist
bei Erdgas aufgrund der geringen Mengen nicht notwendig. Im Dampfreformer
wird das Erdgas bei 850°C' zu einem Produktgas mit den Hauptbestandteilen H,,
CO, CO,, CH4 und H,O umgewandelt. Nach einer Kiihlung des Produktgases auf
350°C erfolgt im WGS-Reaktor die Umwandlung von CO und H,O zu Hs und COs.
In der DWA wird nach einer Entwisserung des Gases mittels eines Kondensators,

Reinstwasserstoff mit einer Effizienz von 85% gewonnen.

Fiir die Gewinnung von 540,1 kg/h Hy miissen 1448 kg/h Erdgas zur Verfiigung
gestellt werden. Um im Dampfreformer ein Dampf/Kohlenstoffverhéltnis von 3 zu
erreichen, werden dem Dampferzeuger zusétzlich zu dem aus dem Kondensator

riickgewonnenem Wasser, 2691 kg/h Frischwasser zugefiihrt.

Abbildung 3.23 zeigt die H-Massensstréme in kg/h von Erdgas, Ethen und
Propan - zusammengefasst als C,H, - und den Produktgaskomponenten Hy, HyO
und CHy. Etwa 81% des Wasserstoffinputs konnen am Ende des Prozesses als rei-
ner Hy-Strom gewonnen werden. Die chemischen Energiestrome in MW entlang
des Prozesses der Dampfreformierung von Erdgas von Erdgas, Hy, H,O, CH4 und
C,H,, sind in Abbildung 3.24 dargestellt. Im H,-Endstrom kénnen etwa 87% der
zugefithrten Energie in Form von Erdgas gewonnen werden. Der Energieinput der
DWA betrigt in etwa 24 MW, und ist mit 89% Hy-Anteil sehr Hy-lastig, wobei
75% des Inputs als reiner Wasserstoff gewonnen werden konnen. Die benotigte
thermische Energie fiir die Dampfreformation werden durch die Verbrennung von
zusiitzlich 78 Nm?3 /h Erdgas, entspricht 0,8 MW, bereitgestellt. Die 0,8 MW Ener-

gieinput sind in den Erdgasinput in den Dampfreformer integriert.

77


https://www.tuwien.at/bibliothek
https://www.tuwien.at/bibliothek

8L

3ib|iothek) Die approbierte gedruckte Originalversion dieser Diplomarbeit ist an der TU Wien Bibliothek verfiigbar.
Your knowledge hub The approved original version of this thesis is available in print at TU Wien Bibliothek.

@ Abgas

V = 11694 Nm*¥h
oIl = 53.1 %
@CO = 10.5 %
PCO, = 5.4 %
@CH, =1 %

. — 190, . N
V =1973 Nm*h eHO = 29.8 % V= 6008 Nm*/h

¢oH, = 0% m= >,40'.1;,1ig 'h
3 T =25°C
PCO=0% csc
PCO,=0.08 % P

@CH, — 9831 % > 1
OH0 = 0 % ]
@CaH, = 0.5 % v
T =550 °C ¥
S T o
@C5IIz = 0.19 % p =10 bar

Erdgas Entschwefelung P Mischer ‘ @ > Dumpf= WGS — DWA

Reformer

V =11694 Nm*h P» Kondensator
oH> = 60.1 %
eCO — 3.6 %

PCO, =124%

GCH, = 1%

PH,O =229 %

V =3036 Nm*h
oH, = 34.7 %
PCO=13.8%

: : ©CO, =477 %
m = 2147 kg/h ®CHy = 3.9 %
m = 2691 kg/h @

Dampt-
Frischwasser P
erzeuger

Luft @

Abbildung 3.22: Prozessdesign der Dampfreformierung von Erdgas
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Abbildung 3.24: Erdgas DR: chemische Energiestrome in MW
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3.3 Okonomische Bewertung der Anlagenkonzepte

Die Ergebnisse der 6konomischen Bewertung unterteilt sich in die Darstellung und
die Diskussion der Gestehungskosten wie auch der Distributionskosten von Was-
serstoff. Anschlieend werden auch die Bereitstellkosten von H, an der Tankstelle

dargestellt und diskutiert.

3.3.1 H;-Gestehungskosten

In diesem Abschnitt werden die Ergebnisse der Investitionskostenschitzungen und
der berechneten Produktionskosten fiir die einzelnen Anlagenkonzepte der Bio-
Hy Produktion und der Referenzmethode dargestellt. Mittels Literatur und den
Anpassungsformeln 2.11 und 2.12 wurden die Investitionskosten der unterschied-
lichen Konzepte ermittelt. Fiir den SER-Prozess wurde das CAPEX durch jenes
des ZBW-Prozesses, abziiglich einer WGS-Einheit und eines Aminwéaschers, ge-
schitzt. Fiir die PAM-Elektrolyse wurden die gleichen Investitionskosten wie fiir
die AEL-Elektrolyse verwendet, da keine Preise fiir den ,Silyzer 200“ von Sie-
mens in Erfahrung gebracht werden konnten. Die Investitionskosten der einzelnen
Anlagenkonzepte unterscheiden sich teilweise sehr stark. Mittels der Sensitivitats-
analyse wird der Einfluss der Investitionskosten auf die Berechnung der Wasser-

stoffgestehungskosten analysiert und diskutiert.

Tabelle 3.7: Investitionskosten ZBW-Vergasungsprozess [39]

Erdgas-DR ZBW SER Einheit
[11] [39] 139],58],[32],[62]
CAPEX 16 950 000 23 600 000 21 490 000 EUR
SUEX 1695 000 2 360 000 2 149 000 EUR
| INV 18 645 000 25 960 000 23 639 000 EUR |
Biogas-DR AEL PAM Einheit
|28],66] [28]
CAPEX 32500 000 13 820 000 13 820 000 EUR
SUEX 3250 000 1382 000 1 382 000 EUR
| INV 35 750 000 15 202 000 15 202 000 EUR |

Mit den Preisen fiir die eingesetzten Stoffe (Tabelle 2.4), wie auch der Definition
der Produktionskosten in Tabelle 2.3, konnen die Produktionskosten, die Cashflows
vor und nach Steuern und die Wasserstoffgestehungskosten berechnet werden. Die
Ergebnisse sind in Tabelle 3.8 dargestellt. Es ist ersichtlich, dass der Cashflow vS
geringer ist, als jener nach Abzug der Steuern. Dies ist der jahrlichen Abschreibung

zuzuschreiben, welche dem Cashflow nS wieder gutgeschrieben wird.
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Tabelle 3.8: Ergebnisse der 6konomischen Analyse der einzelnen Anlagenkonzepte

| Erdgas-DR  ZBW SER Einheit |
OPEX 11 048 400 16 457 088 17 636 6083 EUR
Umsatz 12 838 446 18 949 424 19 906 112 EUR
Cashflow vS 1790 046 2492336 2 269 504 EUR
Cashflow nS 2190 034 3049 252 2 776 628 EUR
H,-Preis fiir KW=0 89,2 14 4,6 EUR/kg Hy
H,-Preis fiir KW=0 107,83 131,6 1382  EUR/MWh H,

| Biogas-DR  AEL PAM Einheit |
OPEX 12 118 216 18 887 448 22 746 760 EUR
Umsatz 15 550 458 20 346 943 24 206 255 EUR
Cashflow vS 3432242 1459495 1459 495 EUR
Cashflow nS 4199182 1785621 1785621 EUR
H,-Preis fiir KW=0 3,6 47 5,6 EUR /kg H,
H,-Preis fir KW=0  108,0 141,3 168,1  EUR/MWh H,

Um die Wasserstoffgestehungskosten besser vergleichen zu kénnen, sind sie in
Abbildung 3.25 graphisch dargestellt. Es ist eindeutig zu erkennen, dass bei den
Anlagenkonzepten mit Rohstoffeinsatz wie Biomasse oder Erdgas die spezifischen
Produktionskosten fiir die Rohmaterialien einen sehr grofsen Anteil an den Geste-
hungskosten von Hy ausmachen. Bei der Dampfreformierung von Erdgas belduft
sich dieser Wert auf 58% und bei den Konzepten mit Biomasseeinsatz auf durch-
schnittlich 43%. Die Betriebsmittelkosten machen bei der AEL und der PAM-
Elektrolyse, durch die Haupteinsatzstoffe Wasser und Strom, mit in etwa 85%
den Grofteil der Gestehungskosten von Hy aus. Die Kosten der Betriebsmittel der
beiden Dampfreformierungsverfahren sind mit 5% um einiges niedriger als die spe-
zifischen Investitionskosten. Bei den Wirbelschichtvergasungsverfahren fallen diese
etwas hoher aus. Dies ist vor allem mit dem bei der Dampfreformierung nicht vor-

handenen RME-Wischer und der entfallenden Ascheentsorgung erklérbar.

Die Personalkosten sind bei den Elektrolyseverfahren mit <1% , aufgrund dem
einem statt der sechs notwendigen Mitarbeitern zum Betrieb der Anlage, geringer
als bei den iibrigen Verfahren, bei welchen die Personalkosten im Schnitt 3% der
Gestehungskosten des Bio-Hs ausmachen. Der Trend ist fiir die Produktionskosten
von Bio-Hy in EUR/kg als auch fiir jene in EUR/MWh gleich.

Die niedrigsten Gestehungskosten mit 3,0 EUR/kg Hy sind mit der Dampfre-
formierung von Erdgas zu erreichen. Dicht gefolgt von der Dampfreformierung des
Biogases mit 3,60 EUR/kg Hy. Die Dampfreformierung von Biogas, erfordert zwar
in etwa die doppelten Investitionskosten, wird aber bei 0,037 EUR/kg Hy, Maissi-

lage mit einen sehr preiswerten Rohstoff betrieben.
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Aufgrund der hohen Betriebsmittelkosten fiir RME, Olivin, Kalk oder auch
der Ascheentsorgung, aber auch der héhere Preis fiir die Holzhackschnitzel von
0,086 EUR/kg Hs, erreicht die ZBW-Vergasung Wasserstoffgestehungskosten von
4,4 EUR/kg Hy und der SER-Prozess von 4,6 EUR/kg Hs. Der geringfiigig ho-
here Wasserstoffpreis des SER-Prozesses, im Vergleich zur ZBW-Vergasung, ist
auf die grofere Einsatzmenge an Biomasse fiir den selben Hy-Output von 18 MW
zuriickzufiihren. Auch der um 92% steigende Bedarf an Bettmaterial der SER-
Wirbelschichtvergasung wirkt sich negativ auf die Wasserstoffgestehungskosten

aus.

Der Bio-Hy, welcher mittels den Elektrolyseverfahren produziert wird, weist
die hochsten Gestehungskosten auf. Diese betragen fiir die AEL 4,7 und fiir die
PAM-Elektrolyse 5,6 EUR/kg Hy. Der hohe Stromverbrauch des Silyzer 200 von
Siemens erhoht die jahrlichen Betriebsmittelkosten um 20%, dies wirkt sich dufserst

negativ auf die Wasserstoffgestehungskosten aus.
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3.3.1.1 Sensitivitdtsanalyse

Die spezifischen Wasserstoffgestehungskosten werden von verschiedenen Parame-
tern unterschiedlich stark beeinflusst. Dies sind hauptséchlich die Investitionsaus-
gaben, die Rohstoff- und Betriebsmittelpreise, aber beispielsweise auch die Be-
triebsstunden der Anlage. Im folgenden Kapitel werden die Auswirkungen auf die
H,-Gestehungskosten bei der Anderung der Investitions- und der Rohstoffkosten,
der jihrlichen Betriebsstunden, der Mitarbeiteranzahl und der Anlageneffizienz
dargestellt und ndher erldutert. Die Ergebnisse der Sensitivitdtsanalyse sind in

Tabelle 3.9 eingetragen.

Tabelle 3.9: Hy-Gestehungskosten bei Anderung diverser Parameter

| Erdgas-DR ZBW SER BiogassDR AEL PAM |

CAPEX
+25% 3,25 4,78 4,96 4,19 494 583 EUR/kg Hs
0% 2,97 4,39 4,61 3,65 4,71 560 FEUR/kg Hs
-25% 2,69 4,00 4,25 3,01 4,48 537 EUR/kg H,
Rohmaterialkosten
+25% 3,41 4,99 5,17 3,98 5,65 6,76 EUR/kg Hs
0% 2,97 4,39 4,61 3,65 471 560 EUR/kg H,
-25% 2,54 3,78 4,05 3,21 3,77 4,44 EUR/kg H,
Betriebsstunden
0% 2,97 4,39 4,61 3,65 471 560 FEUR/kg Hs
-25% 3,38 494 5,12 4,40 5,02 591 EUR/kg H,
Mitarbeiter
+33% 3,01 4,42 4,64 3,68 473 562 FEUR/kg Hs
0% 2,97 4,39 4,61 3,65 471 560 EUR/kg H,
-33% 2,94 4,35 4,57 3,51 - = EUR /kg Hs
Effizienz
+5% / 2,83 4,18 4,39 3,38 449 534 FEUR/kg Hs
0% 2,97 4,39 4,61 3,65 4,71 5,60 EUR/kg H,
-5% 3,13 4,62 4,85 3,84 496 590 EUR/kg H,

Bei der Variation der Mitarbeiter wurden mit den + /- 33% zwei Mitarbeiter
mehr beziehungsweise weniger fiir den Betrieb der Anlage zur Berechnung der
Gestehungskosten herangezogen. Bei den Elektrolyseverfahren ist nur einen Mit-
arbeiter zum Betrieb der Anlage einkalkuliert, weswegen hier mit +100% auf zwei
Mitarbeiter aufgestockt wurde. Die Rohstoffpreise beeinhalten die Kosten des Erd-
gases und der Biomasse. Fiir die Elektrolyse wurde hier der Strompreis um —+ /-
25% gedndert und als Rohmaterialinderung behandelt, obwohl die Stromkosten

eigentlich zu den Betriebsmittelkosten zahlen.
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Da die geschétzten Investitionskosten mit einer recht grofen Unsicherheit be-
haftet sind, ist eine 25%-ige Anderung in die Analyse eingeflossen. Die Analgenef-
fizienz wurde um +/—5% variiert. Eine Verminderung der jahrlichen Betriebsstun-

den von 8000 auf mindestens 6000, ist ebenfalls Teil der Sensitivitdtsanalyse.

Die Abbildungen 3.26 bis 3.31 stellen die prozentuellen Anderungen der Ge-
stehungskosten von Wasserstoff mit den Anderungen der einzelnen Parameter fiir
die unterschiedlichen Anlagenkonzepte graphisch dar. Allgemein lasst sich fiir al-
le Konzepte sagen, dass sich der spezifische Wasserstoffgestehungspreis mit einer
erhohten Ho-Produktionseffizienz deutlich senken ldsst. Auch eine Senkung der In-
vestitionskosten fiihrt zu geringeren Wasserstoffgestehungskosten, wohingegen eine
Reduzierung der jahrlichen Betriebsstunden das Gegenteil bewirkt. Eine ErhShung
des Rohstoffpreises, im Falle der Elektrolyse der Strompreis, zieht unweigerlich eine
Preiserhthung des produzierten Wasserstoffs nach sich. Hier lasst sich schlussfol-
gern, dass bei allen Anlagenkonzepten, ausgenommen der Dampfreformierung von
Biogas, der Rohstoffpreis nach der Anlageneffizienz, die Gestehungskosten von H,
am groften beeinflusst, wobei sich eine Anderung des Strompreises stirker aus-
wirkt als die Anderung des Biomasse- beziehungsweise des Erdgaspreises. Den
geringsten Einfluss zeigt eine Anderung der Mitarbeiteranzahl. Im Gegensatz zu
den anderen Einflussfaktoren steigen beziehungsweise sinken die Produktionskos-
ten von Wasserstoff mit einer Erh6hung oder einer Senkung der Mitarbeiteranzahl

nur marginal.

Bei der Dampfreformierung von Biogas ist die Anderung des Ho-Preises durch
die Senkung der Betriebsstunden oder der Anderung der Investitionskosten deut-
lich ausschlaggebender als die Anderung des Preises fiir Maissilage. Beispielsweise
andert sich der Ho-Preis mit einer 10%-igen Senkung der Betriebsstunden um plus
8%. FEine Anderung des Rohstoffpreises um plus 10% erhéht den Wasserstoffpreis
hingegen nur um 4%. Dies ist durch den preisgiinstigen Rohstoff Maissilage erklér-

bar.

Die beiden Wirbelschichtvergasungen verhalten sich sehr #hnlich. Eine An-
derung des Rohstoffpreises um minus 10% beziehungsweise eine um 5% hdohe-
re Anlageneffizienz, fiilhren fiir beide Konzepte zu einer Verminderung des Hs-
Gestehungspreises um 5%. Ein grofer Unterschied besteht bei der Anderung der
Investitionskosten. Die Senkung der jener Kosten um 20% erzielt bei der ZBW-
Vergasung eine Senkung des Hs-Gestehungspreises um 7%. Fiir den SER-Prozess
liegt dieser Wert bei lediglich minus 3%. Eine Senkung der ohnehin schon niedriger

geschitzten Investitionskosten des SER-Prozessess, wirkt sich nicht so stark aus.
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Auch die beiden Elektrolyseverfahren verhalten sich bei der Variation der aus-
gewihlten Parameter annihernd ident. Hier wirkt sich eine Anderung des Strom-
preises am stirksten auf den Hy-Preis aus. Eine 10%-ige Anderung des Strompreises
erhoht oder senkt den Gestehungspreis von Hy um 8%. Obwohl die Investitions-
kosten fiir die Elektrolyseverfahren recht hoch sind, wirkt sich eine Senkung um
10% nur gering auf den Wasserstoffpreis aus. Dieser andert sich um lediglich 2%.
Die Variation der Anlageneffizienz zeigt den gleichen Einfluss wie auch bei den

anderen Konzepten.

Die Sensitivitdtsanalyse fiir die Dampfreformierung von Erdgas verhalt sich
fiir die ausgewéhlten Parameter anndhernd ident zu den alternativen Methoden.
Bei einer Anderung des Erdgaspreises oder der Investitionskosten um 10% #ndert
sich der Wasserstoffgestehungspreis um +/— 6% beziehungsweise um +/—4%. Am
starksten jedoch wird auch der Hy-Preis der Dampfreformierung von Erdgas von
der Anlageneffizienz beeinflusst. Kann ein 5% hoherer Hyo-Output erreicht werden,

ist auch der Wasserstoffgestehungspreis um 5% geringerer.

87


https://www.tuwien.at/bibliothek
https://www.tuwien.at/bibliothek

Die approbierte gedruckte Originalversion dieser Diplomarbeit ist an der TU Wien Bibliothek verfligbar.

The approved original version of this thesis is available in print at TU Wien Bibliothek.

thele

(]
lio
nowledge

b

i
r

25%
20% -

Betriebsstunden 15%

.- 1
Anderung BioH,
Gestehungspreis

CAPEX

-40%  -30% -20% -10%
5%

-15% T

-20% T

-25% -

-10% T

10% 20% 30% 40%
Variationsbereich

Anlageneffizienz

Abbildung 3.26: Sensitivitdtsanalyse Erdgas-Dampfreformierung
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Abbildung 3.27: Sensitivitdtsanalyse ZBW-Vergasung
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Abbildung 3.28: Sensitivitdtsanalyse SER-Prozess
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Abbildung 3.29: Sensitivitdtsanalyse Biogas-Dampfreformierung
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Abbildung 3.30: Sensitivitdtsanalyse Alkalische Elektrolyse
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Abbildung 3.31: Sensitivitdtsanalyse PAM-Elektrolyse
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3.3.2 Distributionskosten

Um die Bereitstellungskosten von Wasserstoff an der Tankstelle ermitteln zu kon-
nen, werden neben den Erzeugungskosten von Wasserstoff auch die Distributions-
kosten benotigt. Die Distributionskosten von Wasserstoff beriicksichtigen alle Kos-
ten, welche fiir die Verdichtung oder die Verfliissigung des Wasserstoffs nach der
Produktion, den Transport, die Zwischenspeicherung und die Verteilung benétigt
werden, und kénnen laut [6] bis zu 2/3 der Bereitstellungskosten ausmachen. Die
verwendeten Distributionskosten basieren auf Literatur und wurden gegebenen-

falls auf die Outputleistung der in dieser Arbeit verwendeten Konzepte angepasst.

Wie in Kapitel 3.1 beschrieben, werden 2 Szenarien zur Versorgung einer Was-
serstofftankstelle betrachtet. Szenario 1 beschreibt die on-site Versorgung einer
Wasserstofftankstelle fiir die Busflotte der Wiener Linien. Aufgrund der ohne-
hin héheren Produktionskosten der Elektrolyseverfahren, welche durch entfallende
Transportkosten bei on-Site Versorgungen kompensiert werden konnen, werden
diese Wasserstoffproduktionsverfahren fiir Szenario 1 herangezogen. In Szenario 2
werden mehrerere PKW Tankstellen durch eine zentral liegende Anlage per Trailer
oder Pipeline versorgt. Die Konzepte 1 bis 3 werden hierfiir als Produktionsverfah-
ren betrachtet. In Tabelle 3.10 sind die angenommenen Daten der Wasserstofftank-

stellen fiir die Distributionskostenschitzung aufgelistet.

Tabelle 3.10: Daten Wasserstofftankstelle

Versorgung zentrale Anlage

Tankstellengrofe 500 kg/d
Druck CGHs-Tank PKW 700 bar
Druck CGH,-Trailer 500 bar
Versorgungskapazitat 100 PKW/d
Tankkapazitit PKW 5 kg

on-site Versorgung
‘ Tankstellengrofe 13 125 kg/d ‘
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3.3.3 Versorgung mehrerer Tankstellen mit CGH,-Trailern

Die Distributionskosten fiir den Transport des Wasserstoffs per Gastrailer von der
Produktionsstitte zu den Tankstellen setzen sich aus den fiir eine Verdichtung auf
500 bar notwendigen Verdichtungskosten, den Transportkosten und den Vertei-

lungskosten an der CGHs-Tankstelle zusammen.

Die Verdichtung des Wasserstoffes nach der Produktion auf den erforderlichen
Befiilldruck von 500 bar der Trailer wird in [31] mit Kosten in Hhe von 0,50
EUR/kg H,, unabhingig vom betrachtetem Konzept angegeben. Alle anfallen-
den Transportkosten per LKW - die Beladung des LKW, der Fahrer, den Trans-
port auf der Strafse mit einer Transportdistanz von 150 km, das Abladen des H,
und die Riickfahrt des leeren LKW - entsprechen laut [31] 0,86 EUR/kg Hy. In
der Studie des Deutschen Wasserstoffverbandes [34] werden Transportkosten von
0,50 EUR/kg H, angegeben, jedoch ohne Beriicksichtigung der Investitionskosten
fiir einen Trailer. Fiir die weitere Berechnung werden Transportkosten von 0,86
EUR /kg Hy verwendet.

Der Wasserstoffspeicher an der Produktionsanlage wird laut [31] als Druck-
flaschentrailer ausgefiihrt, wie er auch fiir den Transport per LKW verwendet
wird. Die Zwischenspeicherkosten enthalten zusétzlich einen Pufferspeicher, um
beispielsweise einen LKW-Ausfall iiberbriicken zu konnen. Auferdem wird in [31]
davon ausgegangen, dass die Speichergrofe fiir alle Konzepte gleich sind, sich die
Kosten aber aufgrund der produzierten Gesamtmenge unterscheiden. Aufgrund der
angegebenen Speicherkosten wird davon ausgegangen, dass sich jene exponentiell
verhalten, wodurch sich fiir einen Output von 18 MW Speicherkosten von etwa
0,04 EUR/kg Hy ergeben.

Zuletzt werden spezifischen Verteilkosten angegeben. Hierbei sind alle Kosten
der CGH2-Tankstelle, wie die Investitionskosten, Kosten fiir Wartung und Instand-
haltung wie auch Stromkosten zum Betrieb der Tankstelle, beriicksichtigt. Fiir die
Anlieferung von gasférmigen Wasserstoff per Trailer ergeben sich nach [31] spezi-
fische Verteilkosten von 1,17 EUR/kg H,, welche jenen der Studie des Deutschen
Wasserstoff Verbandes mit 1,1 EUR /kg Hy sehr dhnlich sind.

Die Gesamtkosten der Wasserstoffdistribution fiir den Transport per Gastrai-
ler, mit einem durchschnittlichen Transportweg von 150 km, ergeben somit zu 2,49
EUR/kg Hs,. Dies entspricht auch den spezifischen Gesamtdistributionskosten von
etwa 2,5 EUR/kg H2 die in [11] angegeben werden. Es sei dennoch erwéhnt, dass

die spezifischen Distributionskosten stark abhéngig von angenommenen Investiti-
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onskosten fiir den Trailer oder aber auch der Tankstelle sind. Tabelle 3.11 zeigt
die Zusammenfassung der Distributionskosten fiir die Belieferung mit gasférmigen

Wasserstoff per Trailer, welche zur weiteren Analyse verwendet werden.

Tabelle 3.11: Distributionskosten der Versorgung mittels GHo-Trailer

| Einheit |
Kosten fiir die Verdichtung 0,50 EUR /kg Hy
Transportkosten 0,86 EUR/kg H,
Speicherkosten 0,04 EUR/kg Hy
Verteilkosten 1,17 EUR/kg H,

| Distributionskosten 2,49 EUR/kg H, |

3.3.4 Versorgung mehrerer Tankstellen per Pipeline

Wird der Wasserstoff per Pipeline zu den Tankstellen transportiert, ist der Verdich-
tungsaufwand direkt an der Produktionsstitte niedriger als jener fiir den Trans-
port per Gastrailer. Der Pipelinetransport des Wasserstoffs erfordert im Gegesatz
zum Gastrailertransport einen hoheren Kompressionsaufwand an der Tankstelle.
Es werden ebenfalls die Kosten fiir notwendige Zwischenverdichtungen in der Pipe-
line wihrend des Transports beriicksichtigt. Insgesamt ergeben sich somit laut [31]
spezifische Wasserstofftransportkosten fiir den Pipelinetransport von 0,83 EUR /kg

H, fiir eine durchschnittliche Transportdistanz von 150 km.

Die spezifischen Verteilkosten ergeben sich wie schon zuvor durch alle anfilligen
Kosten an der CGHy-Tankstelle. Unterschiedlich zur Anlieferung per Gastrailer ist
das fehlende hohe Druckniveau bei der Pipelineanlieferung, wodurch sich héhere
Strom- und Wartungskosten ergeben. Die Investitionskosten einer Tankstelle mit
Anlieferung per Pipeline hat hingegen niedrigere Investitionskosten [31]. Es erge-
ben sich somit spezifische Verteilkosten von 1,00 EUR/kg H,.

Fiir die Pipelineanlieferung von Wasserstoff werden somit Gesamtdistributi-
onskosten von 1,83 EUR /kg Hy angenommen, welche nochmals in Tabelle 3.12 zu-
sammengefasst werden. In [2], [6] und [34] werden fiir die Anlieferung per Pipeline
Distributionskosten von 2,0 EUR/kg, 2,73 EUR/kg beziehungsweise 2,3 EUR /kg
angegeben. Auch hier sei wiederum angemerkt, dass die Kosten stark von den an-
genommenen Investitionskosten fiir Kompressoren, Pipeline-Errichtung wie auch

Errichtungskosten fiir eine Tankstelle abhéngig sind.
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Tabelle 3.12: Distributionskosten der Versorgung mittels Pipeline

| Einheit |
Transportkosten inkl. notwendige Zwi- 0,83  EUR/kg
schenverdichtungen innerhalb der Pipe-

line
Verteilkosten 1,00 EUR/kg Hy
| Distributionskosten 1,83 EUR/kg H, |

3.3.5 Versorgung mehrerer Tankstellen mit LH;-Trailern

Die Verteilung von fliissigem Wasserstoff an die Tankstellen, erfordert eine Ver-
fliissigung von Hs nach der Produktion vor der Befiillung der Trailer. Es wird
davon ausgegangen, dass der produzierte Wasserstoff direkt nach der Produktion,
durch einen an die Produktion angeschlossenen Verfliissiger verfliissigt wird. Nach
Anpassung der simtlicher Kosten wie Investitionskosten, Stromkosten, Wartungs-
kosten, fiir den Verfliissiger an die Outputleistung von 18 MW, ergeben sich nach
[34] Verfliissigungskosten von 0,60 EUR/kg H,.

Die spezifischen Transportkosten beinhalten wiederum alle anfallenden Kosten
fiir den Transport per LKW, wie die Investitionskosten des Trailers, den Fahrer,
die Be- und Entladung, wie auch den Transportweg von durschnittlich 150 km,
und belaufen sich laut [34] auf 0,07 EUR/kg Hs. In alternativen Literaturstellen,
wie Simbeck und Chang in [11], geht man von 0,1 EUR/kg Hy aus. Die hohere
Transportkapazitit des Fliissigtrailers, beeinflusst die Transportkosten im Gegen-
satz zu jenen des gasférmigen Transports, sehr positiv. Somit wird der bei der
Wasserstoff-Verfliissigung hohere Primérenergieaufwand, teilweise durch den gerin-
geren Transportaufwand gegeniiber des gasformigen Wasserstoffs kompensiert [6].
Fiir die weitere Berechnung werden spezifische Transportkosten von 0,085 EUR /kg

Ha, als Mittelwert der beiden auf Literatur basierten Werte, angenommen.

Zuletzt werden noch die Verteilkosten an der Tankstelle angegeben, wobei In-
vestitionskosten, Kosten fiir Wartung und Instandhaltung wie auch Stromkosten
zum Betrieb der Tankstelle beriicksichtigt werden. Die Verteilkosten ergeben laut
[34] 1,03 EUR/kg Hy. Der Unterschied zu [11] mit 1,2 EUR/kg Hs ist wiederum
auf unterschiedlich angenommene Investitionskosten fiir Tankstelle und Trailer zu-
riickzufithren. Auch fiir die spezifischen Verteilkosten wird in weiterer Folge der
Mittelwert der in den Literaturstellen angegebenen Werte, zur Berechnung heran-

gezogen.
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Tabelle 3.13: Distributionskosten der Versorgung mittels LHy-Trailer

| Einheit |
Kosten fiir die Verfliissigung 0,60 EUR/kg Hy
Transportkosten 0,085 EUR/kg H,
Verteilkosten 1,12 EUR/kg H,

| Distributionskosten 1,81 EUR/kg H, |

3.3.6 On-Site Versorgung mit gasformigen oder fliissigen H-

Fiir die on-site Versorgung einer Tankstelle fiir die Busflotte der Wiener Linien mit
gasformigen oder fliissigen Wasserstoff, unterscheiden sich die Distributionskosten
zu jenen der Versorgung von PKW Tankstellen, durch die entfallenden Transport-

kosten.

Fiir die Versorgung mit gasformigen Wasserstoff miissen neben den entfallenden
Transportkosten auch héhere Kosten fiir die Verdichtung auf 890 bar zum Betanken
an der Tankstelle direkt nach der Produktion beriicksichtigt werden. Ajanovic A.
spricht in [2] von Verdichtungskosten von 1,00 EUR/kg H, bei on-site Versorgungen
und einer Verdichtung auf 890 bar. Dies bedeutet fiir die gasformige Versorgung
spezifische Distributionskosten von 2,17 EUR /kg Hy. Die Distributionskosten der
Versorgung mit fliissigem Wasserstoff ergibt abziiglich der Transportkosten 1,73
EUR/kg Hs.

Tabelle 3.14: Distributionskosten der on-site Versorgung

‘ Distributionskosten Einheit ‘
CGH, 2,17 EUR /kg Hy
LH, 1,73 EUR /kg Hs

3.3.7 Bereitstellungskosten fiir Wasserstoff

Schlussendlich kénnen iiber die Wasserstoffgestehungskosten und die Distributi-
onskosten die Kosten fiir die Bereitstellung von Wasserstoff an den Tankstellen je

Konzept berechnet und gegeniibergestellt werden.
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3.3.7.1 On-site Versorgung einer Tankstelle der Wiener Linien

Fiir die on-site Versorgung fiir eine Betriebsgarage eines Teils der Busflotte der

Wiener Linien, wurden die Elektrolysekonzepte ausgewéhlt.

Die Gestehungskosten fiir Wasserstoff fiir die Konzepte der Alkalischen Elektro-
lyse beziehungsweise der Protonen-Austausch Membran Elektrolyse sind in Kapitel
3.25 ermittelt worden. Abbildung 3.32 zeigt die spezifischen Bereitstellungskosten

der beiden Eektrolyseverfahren und der Referenzmethode.
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Abbildung 3.32: Bereitstellungskosten von H, fiir die on-site Versorgung

Es ist zu erkennen, dass Bio-H, aus den Elektrolyseverfahren, bis zu 66% teurer
ist, als aus Erdgas gewonnener Wasserstoff. Wie die Sensitivitdtsanalyse bereits
gezeigt hat, sind die Bereitstellungskosten stark von den Investitionskosten der
Anlagen beziehungsweise der Tankstellen und den Rohstoffpreisen abhéngig. Die
Bereitstellungskosten fiir die Elektrolyseverfahren bewegen sich mit den angenom-
menen Daten zwischen 6,4 und 7,8 EUR /kg Hs, abhéngig vom Verfahren und der
Art der Wasserstofflogistik. In [34] und [24] werden Wasserstoffgestehungskosten
fiir aus Elektrolyse gewonnenem Hy von etwa 5 bis 5,5 EUR/kg H, angegeben.
Von Bereitstellungskosten zwischen in etwa 7 und 8 EUR /kg Hy wird in [40] aus-
gegangen. Neben den Investitionskosten und den Rohstoffpreisen, in diesem Fall
die Strompreise, sind auch die Anlagengrofen und somit die Outputleistung aus-

schlaggebend fiir die Bereitstellungskosten.
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3.3.7.2 Versorgung von mehreren Tankstellen durch eine

zentral liegende Anlage

Wie eingangs schon erwidhnt, wird in Szenario 2 die Versorgung von mehreren
Tankstellen iiber eine zentral liegende Anlage iiber mehrere Transportwege be-
trachtet. Die Transportmoglichkeiten erstrecken sich iiber den Transport von gas-
formigen Wasserstoff mittels Druckflaschentrailer, den Transport von fliissigem
Wasserstoff per LKW und die Belieferung der Tankstelle per Pipeline. Abbildung

3.33 zeigt die Bereitstellungskosten von Hy an einer Tankstelle.
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Abbildung 3.33: Bereitstellungskosten von H, Versorgung iiber eine zentral
liegende Anlage

Es ist zu erkennen, dass der Hy, aus Biomasse, welcher in der Produktion giins-
tiger ist, durch die Beriicksichtigung der Distibutionskosten, in der Bereitstellung
fast genauso viel kostet wie der Wasserstoff aus den Elektrolyseverfahren bei der
on-site Versorgung. Fiir die Wirbelschichtvergasungsverfahren ergeben sich Bereit-
stellungskosten von in etwa 6,2 bis 7 EUR/kg Hs. Dies entspricht in etwa den Be-
reitstellungskosten, welche in der Literatur zu finden sind. In |[31] wird ein Konzept
der Biomassevergasung betrachtet, welches den beiden in dieser Arbeit dhnelt. Hier
werden Ho-Kosten von etwa 7 EUR/kg angegeben. Auch der Deutsche Wasserstoff
Verband gibt in 34| Bereitstellungskosten von Wasserstoff aus Biomassevergasung
von 6,7 EUR/kg Hy an. Der Wasserstoff aus der Biomassevergasung féllt teurer
aus, als jener aus der Dampfreformierung von Erdgas. Die in der Literatur ange-
gebenen Kosten fiir Hy aus Erdgas schwanken mit Werten von 2 bis 3 EUR /kg Hy
in [26], bis zu knapp 4 EUR/kg Hy in [31] und [34]. Im Zuge der Arbeit wurden
H,-Bereitstellkosten von 4,8 bis 5,5 EUR/kg Hy fiir Wasserstoff aus Erdgas er-
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rechnet. Die Unterschiede zu den in der Literatur angegebenen Wasserstoffpreisen
aus Erdgas sind auf die angenommenen Investitionskosten und die verwendeten

Erdgaspreise zuriickzufiihren.

Die Bereitstellungskosten des Wasserstoffs aus der Dampfreformierung von Bio-
gas unterscheidet sich mit 5,5 bis 6,1 EUR/kg Hy am geringsten von der fossilen
Variante. Wie schon in Kapitel 3.3.1.1 erwdhnt, wirken sich die giinstigen Roh-
stoffpreise bei der Biogasherstellung stark auf die Gestehungskosten und somit auf
die Bereitstellungskosten des Wasserstoffes aus. Die Studie des DBFZ [31] betrach-
tet eine Biogas Dampfreformierung mit einer geringeren Outputleistung und weist
Bereitstellungskosten von 6,5 EUR /kg Hy aus, die in etwa mit den in dieser Arbeit

ermittelten Kosten vergleichbar sind.

Prinzipiell lassen sich in der Literatur Bereitstellungskosten von Bio-Hy zwi-
schen 3 und 8 EUR/kg H, finden. In einigen Studien oder Berichten unterscheidet
man ebenfalls zwischen der Bereitstellung von Fliissigwasserstoff und gasformigen
Wasserstoff. Tendenziell ist die Bereitstellung von Fliissigwasserstoff, wie beispiels-
weise in [26] oder [40] kostenintensiver als jene von CGHy. In einigen Studien wie
[11] oder [34] ist hingegen Fliissigwasserstoff giinstiger. Wie in Abbildung 3.32 zu
erkennen, ist die Bereitstellung von LH, in dieser Arbeit, ebenfalls etwas giinstiger
als die Bereitstellung von gasférmigen H,. Es wurde davon ausgegangen, dass sich
die erhéhte Transportmenge, und die geringeren Investitionskosten der Tankstelle,
aufgrund eines zu konventionellen Tankstellen sehr &hnlichen einfacheren Tankstel-
lenaustbaus, positiv auf die Distributionskosten auswirken und die hohen Kosten,

welche bei der Verfliissigung des Wasserstoffes anfallen, kompensieren.

Der Transport von CGH, wird aufgrund seiner bei weitem geringern Transport-
leistung und Energiedichte, als teuerste Transportmaglichkeit fiir den Wasserstoff
ausgemacht. Die Verteilung per Pipeline, erfordert zwar recht hohe Investitionskos-
ten und einen groken Genehmigungsaufwand zur Errichtung eines Pipelinesystems,
dennoch kann der Tranpsort per Pipeline als giinstigste Variante ausgemacht wer-

den.
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3.3.7.3 H, im Vergleich mit konventionellen Kraftstoffen

Um den Wasserstoffpreis fiir eine Reichweite von 100 km besser interpretieren
zu konnen, wird dieser in Tabelle 3.15 mit dem durchschnittlichen Preis auf Basis
von 2018, der konventionellen Kraftstoffe Diesel und Benzin, aber auch mit Erdgas
verglichen. Fiir den Wasserstoffpreis wurde der Mittelwert aus den bearbeiteten

Konzepten gebildet.

Tabelle 3.15: Vergleich Hy aus Elektrolyse mit konventionellen Kraftstoffen

] @-Verbrauch gemittelte Kosten Kosten pro 100 km ‘

Benzin 7,0 L/100 km [5] 1,26 EUR/L |[44] 8,8 EUR
Diesel 6,6 L/100 km [5] 1,22 EUR/L |44] 8,1 EUR
Erdgas 5,3 kg/100 km [5] 1,10 EUR/kg [1] 5,83 EUR
Hy-Elektrolyse 1,5 kg/100km [43] 7.1 EUR/kg 10,7 EUR
Hy-Vergasung 1,5 kg/100km [43] 6,6 EUR/kg 9,9 EUR
M,-Biogas DR 1,5 kg/100km [43] 5,8 EUR kg 8,7 EUR

Die berechneten Hy-Preise pro 100 km der Elektrolyseverfahren sind 22% be-
ziehungsweise 32% teurer als jene von Benzin und Diesel. Auch der Wasserstoff aus
den Vergasungsverfahren mit errechneten 9,9 EUR pro 100 km liegt deutlich iiber
den Preisen der fossilen Kraftstoffe. Die Dampfreformierung von Biogas liefert den
giinstigsten Hy, welcher den Preisen von Benzin und Diesel am néchsten kommt.
Erdgas ist sowohl im Vergleich zu Benzin und Diesel, als auch verglichen mit Hs

der giinstigste Treibstoff.
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4 Zusammenfassung und Ausblick

Die Zielsetzung dieser Arbeit war die technische und 6konomische Betrachtung
und Gegeniiberstellung von unterschiedlichen Produktions- und Distributionskon-
zepten zur Bereitstellung von nachhaltig produziertem Wasserstoff. Im Zuge der
technischen Betrachtung der unterschiedlichen Konzepte wurden die Massen- und
Energiestrome ermittelt. Zur besseren Vergleichbarkeit der einzelnen Konzepte,
entspricht die Outputleistung fiir alle betrachteten Konzepte 18 MW. Die 6kono-
mische Betrachtung erfolgte aufbauend auf die ermittelten Massen- und Energie-

strome.

Es zeigte sich, dass die Gestehungskosten von Wasserstoff fiir die beiden Bio-
massevergasungsverfahren sehr &hnlich ausfallen. Wobei die Produktion von H,
iiber die sorptions-unterstiitzte Biomassevergasung, durch einen héheren Biomasse-
und Bettmaterialeinsatz, geringfiigig teurer ist. Auferdem ist die Schétzung der
Investitionskosten mit einer Unsicherheit von -30 bis +50% behaftet. Fiir die An-
nahme der Investitionskosten des SER-Konzeptes wurden die Investitionskosten
der ZBW-Vergasung um die Kosten eines Aminwéschers und einer WGS redu-
ziert. Die Gestehungskosten der beiden Biomassevergasungen, konnen vorallem
durch die Erh6hung der Anlageneffizienz und die Senkung der Holzhackschnitzel-
preise gesenkt werden. Auch geringere Investitionssummen, fithren zu geringeren
Wasserstoffproduktionskosten. Im Vergleich zu den Produktionskosten von Hy aus
Erdgas, ist der Bio-Hy um in etwa 48 bis 53 % teurer. Die hoheren Kosten fiir H,
aus Biomassevergasungsverfahren, im Gegensatz zum fossilen Wasserstoff kénnen
einerseits durch den um 68% teureren Rohstoffpreis und andererseits durch die um

etwa sieben mal hoheren Betriebsmittelkosten erklart werden.

Die niedrigsten Gestehungskosten fiir nachhaltig produzierten Hy, weist die
Dampfreformierung von Biogas auf, welche um 0,60 EUR/kg hoher sind als jene
des Hy aus fossilem Erdgas. Der Rohstoff, Maissilage bei der nachhaltigen Varian-
te, ist annéhernd kostengleich mit den angenommenen Erdgaspreisen. Die um 77%
niedrigeren Betriebsmittelkosten der Biogas-Dampfreformierung, im Gegensatz zur
fossilen Variante, wirken sich sehr positiv auf die Gestehungskosten von Wasser-
stoff aus. Der Hy-Gestehungspreis der Biogas Dampfreformierung, wird dennoch
durch die im Gegensatz zur fossilen Variante doppelt so hohen Investitionskostenn
negativ beeinflusst. Durch die Sensitivitdtsanalyse der Biogas-Dampfreformierung
ist zu erkennen, dass die jahrlichen Betriebsstunden, direkt gefolgt von den Inves-

titionskosten den grokten Einfluss auf die Wasserstoffgestehungskosten haben.
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Der aus der Elektrolyse gewonnene Wasserstoff weist die hochsten Gestehungs-
kosten auf. Aufgrund des hohen Strom- und Wasserbedarfs machen die Betriebs-
mittelkosten mit 85% den grokten Teil der Gestehungskosten von Hy aus. Im Ge-
gensatz zur Dampfreformierung von Erdgas sind die Betriebsmittelkosten der Elek-
trolyseverfahren 26 bis 32-mal hoher. Die Sensitivitdtsanalyse zeigte, dass die Ge-
stehungskosten der Elektrolyseverfahren vorallem durch eine Senkung des Strom-
preises und einer Erhéhung der Anlageneffizienz stark reduziert werden konnen.
Die Invesitionskosten haben hier, im Gegensatz zu den anderen Konzepten, einen

geringeren Einfluss.

Fiir die Wasserstoffdistribution wurden in dieser Arbeit unterschiedliche Vari-
anten betrachtet. Einerseits die Versorgung von Wasserstofftankstellen per Pipeline
oder LKW in gasférmigen oder fliissigen Zustand des Hs, und andererseits die on-
site Versorgung einer Tankstelle. Prinzipiell lasst sich sagen, dass die Distributions-
kosten stark von den angenommenen Investitionskosten der Vertreilungskonzepte
wie auch der Tankstellen abhéngig sind. So finden sich auch in der Literatur die

unterschiedlichsten Preise fiir die Distribution von Wasserstoff.

Die Elektrolyseverfahren wurden aufgrund der ohnehin schon hohen Geste-
hungskosten des Hs fiir die on-site Versorgung der Tankstelle fiir einen Teil der
Busflotte der Wiener Linien ausgewahlt. Die wegfallenden Transportkosten kom-
pensieren die hoheren Wasserstoffgestehungskosten, sodass die Bereitstellungskos-
ten der Elektrolyseverfahren nur mehr geringfiigig héher sind als jene der anderen

Verfahren.

Durch die angenommenen Distributionskosten ist die Distribution von fliissig
Wasserstoff um 27% giinstiger als die Verteilung von CGHy per LKW. Die Verfliis-
sigung von Wasserstoff erfordert zwar dreimal soviel Energie wie die Verdichtung
von Wasserstoff, hingegen sind aber die Investitionskosten fiir Fliissigwasserstoff-
Tankstellen um einiges geringer. Die Verteilung von H, liber ein Pipelinenetzwerk,
wiare auf lange Sicht die giinstigste Variante um Wasserstoff an den Tankstellen be-
reitzustellen. Hier ist aber zu beriicksichtigen, dass nicht nur die Invesitionskosten
zur Errichtung des Pipelinesystems hoch sind, sondern auch dass die Infrastruktur
neu errichtet werden muss. Die Infrastruktur fiir den Transport per LKW besteht
bereits, und ist im Gegensatz zu einem Pipelinesystem auch flexibel und schnell

anpassungsfihig.
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Prinzipiell wurde die Erkenntnis gewonnen, dass fiir die wirtschaftliche Nutzung
von nachhaltig produziertem Wasserstoff als Kraftstoff, Forderungsmafsnahmen ge-
troffen werden miissen. Nicht nur die hohen Investitionskosten fiir ein Wasserstoff-
auto, sondern auch die fehlende Infrastruktur, macht die Nutzung von Wasserstoff
als Treibstoff fiir den Kunden unattraktiv. Auch die hoheren Gestehungskosten
von H, iiber die nachhaltigen Konzepte, im Gegensatz zur Gewinnung von H, aus
Erdgas, macht die Nutzung von nachhaltig produziertem Wasserstoff noch unwirt-
schaftlich. Dies kénnte sich mit steigenden Erdgaspreisen, beispielsweise aufgrund
eines Versorgungsengpasses, rasch dndern. Aufserdem liegen die errechneten Kosten

pro 100 km von Hs iiber jenen der fossilen Kraftstoffe Benzin, Diesel und Erdgas.

Abschliefsend lasst sich sagen, dass bei vorhandener Infrastruktur und még-
lichen Fordermafknahmen, oder hohen Erdgaspreisen, die Nutzung von nachhal-
tig produziertem Wasserstoff als Kraftstoff in Zukunft eine Moglichkeit darstel-
len kénnte, um fossile Kraftstoffe teilweise zu substituieren. Es konnen Tankstel-
len {iber dezentrale Elektrolyseanlagen on-site versorgt werden, wie auch mehrere
Tankstellen iiber eine zentrale Anlage iiber verschiedene Verteilungswege von H,

beliefert werden.
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A Daten der chemischen Verbindungen

Tabelle A.1: Chemische Verbindungen: Spezifische Daten fiir die Berechnungen

Komponente Molare Masse Dichte Heizwert
kg/kmol kg/Nm? MJ/kg
H, 2 0,0899 120
COq 44,01 1,9769
CHy 16,04 0,7168 50,013
co 28,01 1,2505 10,103
C,1, 98,05 1,261 47,146
CyH, 30,07 1,356 47.486
CsHy 44,10 1,251 46,354
Daten fir H,O Einheit
Molare Masse 18 kg/kmol
Verdampfungsenergie 2,5 MJ/kg
Molvolumen 22,414 Nm? /kmol
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B Anlagenkonzept 1:

Zweibett-Wirbelschichtvergasung

Tabelle B.1: Daten fiir Massen- und Energiestrome der ZBW-Vergasung

ZBW WGS WGS RME  abgetrenntes Einheit
Output  Input Output  Output COy AW

\Y% 18429,7 29521,5 294857 15274.9 4788,2 Nm?/h
T 850 356,4 436,4 50 50 °C
p 1 1 1 1 1 bar
wH, 0,2561  0,1600 0,2397 0,4605 0,0000 m3/m?
©CO 0,1414  0,0883 0,0086 0,0166 0,0000 m3/m?
¢CO,  0,1376  0,0860 0,1657 0,3183 1,0000 m3/m?
¢CH,  0,0578  0,0361 0,0361 0,0694 0,0000 m3/m3
©H,O  0,3867  0,6168 0,5371 0,1107 0,0000 m3/m3
©CoHy  0,0132  0,0083 0,0083 0,0159 0,0000 m3/m3
©CyHg  0,0009  0,0006 0,0006 0,0011 0,0000 m3/m?
©C3Hg  0,0031  0,0020 0,0020 0,0038 0,0000 m?3/m?

DWA DWA DWA Einheit

Input  Output Adsorbat
\Y 8861,2 60078 28534 Nm?/h
T 25 25 25 °C
p 10 10 10 bar
©Hs 0,7976  >0,9990  0,3716 m3/m3
eCO 0,0286 <0,0001  0,0889 m3/m?
©COs  0,0110 <0,0001  0,0342 m3/m?
¢CH,  0,1201 <0,0001  0,3731 m3/m?
©H,O  0,0000 <0,0001  0,0000 m3/m3
©CoH,  0,0276  <0,0001  0,0858 m3/m3
©CyHg  0,0020 <0,0001  0,0062 m3/m3
©C3Hg  0,0067 <0,0001  0,0207 m3/m?>
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SER RME DWA DWA DWA Einheit
Output Output Input  Output Adsorbat

\Y 17046,2 12092,7 12092,7 6007,8 6084,9  Nm3/h
T 650 40 25 25 25 °C
p 1 1 10 10 10 bar
wHy 0,4146  0,5845 0,5845 =>0,9990  0,1742  m3/m?
pCO 0,0595 0,0839  0,0839 <0,0001 0,1667  m3/m?
©CO,  0,0739  0,1042 0,1042 <0,0001  0,2070  m3/m?
oCHy  0,0778  0,1097  0,1097 <0,0001  0,2180  m?*/m?
©oH,O  0,3460 0,0781  0,0781 <0,0001  0,1551  m?/m?
©CyHy  0,0085  0,0120  0,0120 <0,0001  0,0238  m?/m?
©CyHg  0,0065  0,0092  0,0092 <0,0001  0,0183  m?/m?
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Anlagenkonzept 3:

Anaerobe Fermentation und Reformie-

rung des Biogases

Tabelle D.1: Simulationsdaten Biogas Dampfreformierung

Biogas AW abgetrenntes iberhitzter =~ DR  Einheit
in AW  Output CO, Dampf Feed
\Y 4198,5  1995.9 1599,8 5995,3 7991,2 Nm3/h
T 25 25 50 400 550 °C
p 1 1 1 10 10 bar
wHy 0,0000  0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 m3/m?
©CO  0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 m?/m?
©CO,  0,4540  0,0164 1,0000 0,0000 0,0020 m?/m?
©CHy  0,5460 00,9836 0,0000 0,0000 0,2507  m3/m?
¢H,O  0,0000 0,0000 0,0000 1,0000 0,7473  m3/m?
WGS WGS DWA DWA H, Einheit
Feed  Output Feed Adsorbat
\Y 11752,0 11752,0 9085,6 3077,6 6007,8 Nm3/h
T 350 430 25 25 25 °C
p 10 10 10 10 10 bar
wH, 0,5329  0,6033 0,7761 0,3421 1,0000 m3/m3
eCO  0,1072  0,0369 0,0474 0,1394 0,0000 m?3/m?
©CO,  0,0542  0,1246 0,1602 0,4708 0,0000 m3/m?
¢CH; 0,0104 0,0104 0,0134 0,0393 0,0000 m3/m?
eH,O  0,2953 00,2249 0,0000 0,0000 0,0000 m3/m?
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E Referenzmethode:

Erdgas-Dampfreformierung

Tabelle E.1: Simulationsdaten Dampfreformierung von Erdgas

Erdgas Dampf iiberhitzter DR DR Einheit
Dampf Feed Output

\Y 1973,3  6016,5 6016,5 7989,8  11693,7 Nm3/h

T 25 181 400 550 850 °C

p 1,5 10 10 10 10 bar
wHy 0,0000  0,0000 0,0000 0,0000 0,5309  m?/m?
eCO 0,0000  0,0000 0,0000 0,0000 0,1054  m?/m3
©COy  0,0008  0,0000 0,0000 0,0002 0,0541  m?/m3
©CHy  0,9842  0,0000 0,0000 0,2448 0,0100  m?*/m?
©H,O  0,0000 1,0000 1,0000 0,7512 0,2982  m?/m?
wCsHg  0,0050  0,0000 0,0000 0,0020 0,0000  m?/m?
©CsHg  0,0019  0,0000 0,0000 0,0012 0,0000 m?/m?
©Ns 0,0081  0,0000 0,0000 0,0005 0,0014  m?/m?
WGS WGS DWA DWA H, Einheit

Feed  Output Feed Adsorbat

\Y 11693,7 11693,7 9043,3 3035,5 6007,8 Nm?/h

T 350 429 25 25 25 °C

p 10 10 10 10 10 bar
wHy 0,5309  0,6007 0,7763 0,3423 1,0000  m3/m3
wCO 0,1054  0,0356 0,0460 0,1352 0,0000 m?/m?
©COy  0,0541  0,1240 0,1602 0,4709 0,0000 m?/m3
©CH;  0,0100 0,0100 0,0129 0,0379 0,0000 m?/m3
eH,O 00,2982  0,2284 0,0029 0,0000 0,0000  m?/m?
©CsHg  0,0000  0,0000 0,0000 0,0000 0,0000  m?/m?
©CsHg  0,0000  0,0000 0,0000 0,0000 0,0000  m?/m?
AP 0,0014  0,0014 0,0018 0,0052 0,0000 m?/m?
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